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Kurzfassung/Abstract

Kurzfassung

Die indirekte Verflissigung von Biomasse stellt eine Méglichkeit dar um fllissige
Treibstoffe aus Lignocellulose zu synthetisieren. Zunachst wird bei der indirekten
Verflissigung von Biomasse ein Synthesegas erzeugt, welches den Ausgangsstoff
fur eine Vielzahl von chemischen Aufbaureaktionen zu  Kohlenwasserstoffen
darstellt. Polyoxymethylendimethylether stellen ein mdgliches Zielprodukt dieser
Synthese dar.

Diese Arbeit gibt einen Uberblick tber die wirtschaftlichen und umwelttechnischen
Aspekte eines Herstellungsverfahrens von Polyoxymethylendimethylether als
potentieller sauerstoffhaltiger Dieselersatzkraftstoff.

Um ein Megajoule chemisch gebundene Energie in Form von POMDME’s
bereitzustellen missen 2,77 MJ in Form von Lignocellulose eingesetzt werden. Der
Prozessaufwand ohne Katalysatorkosten und Energieaufwand belduft sich fur eine
Tonne Biotreibstoff auf 477,6 Euro. Das Einsparungspotential an Treibhausgasen
liegt bei 70,9% im Vergleich zu fossilen Treibstoffen und die Investitionskosten einer

reprasentativen Anlage mit 250.000 jato wurden auf 532,2 Millionen Euro geschéatzt.
Abstract

The indirect liguefaction of biomass represents one possibility for the synthesis of fuel
out of lignocellulose. First of all biomass is converted into a synthesis gas, which is
the raw material for a variety of further reactions. Polyoxymethylene dimethyl ethers
are the objective liquid fuel of this process.

This project gives an overview of the economic and ecologic aspects of the
production of polyoxymethylene dimethyl ethers out of lignocellulose.

To produce one mega joule of chemical bound energy in form of POMDME, 2.77 MJ
of bound energy in form of lignocellulose have to be processed.

The processing costs for one ton of biofuel, irrespective of the catalyst costs and
energy expenses amount to a total of 477.6 euro. The savings potential of
greenhouse gases is 70.9% compared to the use of fossil fuel. The capital costs of a
representative production plant for 250.000 tons per year were estimated at 532.2

million euro.

Vi



1 Begriffserklarung

1 Begriffserklarung
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LAIr Separation Unit* (Luftverflissigungsanlage)
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,Biomass to Liquid“ (Biomasseverfllissigung)

,Chemical Engineering Index”

,Circulating Fluidised Bed Gasifier* (Zirkulierender
Wirbelschichtvergaser)

,Coal to Liquid” (Kohleverflissigung)
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Festmeter (Ein Kubikmeter Holz ohne Zwischenraume)
Festmeter mit Rinde geliefert, ohne Rinde weiterverarbeitet
Hochtemperatur Vergasung

.Integrated Gasification Combined Cycle“ (Kombinierter Prozess mit
integrierter Vergasung)

Jahrestonnen

“‘Low Pressure Methanolsynthesis” (Niedrigdruck Methanolsynthese)
Niedrigtemperatur Vergasung

Polyoxymethylendimethylether

Raummeter (Ein Kubikmeter Holz mit Zwischenraume)
Schuttraummeter

Wirbelschicht Vergasung

Wenn nicht anders gekennzeichnet handelt sich um Gewichtsprozent
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2 Einleitung

Die einzig wahre Lésung, wenn es um Nachhaltigkeit und Treibhausgaseinsparung
Im Mobilitatssektor geht, gibt es noch nicht, dies zeigt alleine schon die Vielfalt an
Prototypen der Automobilindustrie. Vielmehr wird noch in naher Zukunft eine breite
Palette an unterschiedlichsten Biokraftstoffen, von Bioethanol bis hin zu BTL-
Kraftstoffen, einen Beitrag zur Reduktion der Treibhausgase liefern. Als Triebkraft in
dieser stark von wirtschaftlichen Faktoren gekennzeichneten Thematik fungiert der
Gesetzgeber. Die Formulierung von Zielen zur Treibhausgaseinsparung auf
nationaler, europaischer und internationaler Ebene soll den Ausstol3 an relevanten
Gasen minimieren und gleichzeitig alternativen Technologien der Kraftstoffproduktion
den Weg bereiten.

Um die ausgereifte Technologie des Verbrennungsmotors und das bereits
vorhandene Treibstoffversorgungssystem nutzen zu kénnen, ist man darauf bedacht,
Biotreibstoffe einzusetzen, die dem Treibstoff aus fossilem Ursprung ohne
zusatzlichen Aufwand beigemischt werden kénnen und eine Veranderung am Motor
unnotig machen.

Ein Schlagwort das im Zusammenhang mit Biokraftstoffen in den vergangen Jahren
immer Ofter fiel, ist der Begriff ,Biotreibstoffe der zweiten Generation®. Bei diesen
werden im Gegensatz zu Biotreibstoffen der ersten Generation nicht nur die Friichte
von sogenannten Energiepflanzen, sondern die gesamte Pflanze zu Treibstoff
verarbeitet.

Da Biotreibstoffe der ersten Generation in Debatten hinsichtlich Lebensmittel-
knappheit und Artenvielfalt (Monokulturen von Energiepflanzen) immer oOfter zur
Zielscheibe wurden, wird nun vermehrt versucht ungenutzte Ressourcen, wie
beispielsweise Stroh und Abfallholz zu verwerten. Diese beachtliche Menge an
unerschlossener Biomasse, die auf diesem Weg energetisch genutzt werden kann,
stellt eine grol3e Chance im Wettlauf gegen die Erderwarmung dar.

Die Technologien zur Herstellung von Biokraftstoffen der zweiten Generation sind
weder zur Ganze erforscht, noch sind deren Applikationen mit hohen
Investitionskosten verbunden. Die grof3e Schwierigkeit dabei liegt hauptsachlich in

der Verarbeitung der hoch komplexen, auf Lignocellulose basierten Rohstoffe.
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2.1 Aufgabenstellung

Durch eine intensive Literaturrecherche und Simulation soll ein Prozess zur
Herstellung von sauerstoffhaltigen Dieselersatzkraftstoffen auf Basis von
Lignocellulose erarbeitet werden. Ziel dieser Arbeit ist die 0©kologische und
okonomische Bewertung dieser Kraftstoffe der zweiten Generation. Zu diesem Zweck
wurden vorab 5 Bewertungskriterien definiert. Die Hauptkriterien der Bewertung
sollen die energetische Kraftstoffeffizienz und der Prozessaufwand darstellen. Als
Nebenkriterien wurden die Treibhausgaseinsparung, die Anlagenkosten und die
Rohstoffverfligbarkeit festgelegt. Basierend auf einer 250.000 jato Anlage sollen
diese Kriterien die Grundlage fur einen Vergleich mit alternativen

Herstellungsverfahren von Biokraftstoffen bilden
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3 Grundlagen der indirekten Biomasseverflissigung

Die indirekte Verflissigung biogener Energietrager ist nur eine von verschiedenen
Moglichkeiten der Kraftstoffgewinnung aus Rohstoffen biologischen Ursprungs. Im
engeren Sinne wird darunter die Zerlegung von Biomasse in Kleinstmolekiile und die
anschlieBende Synthese zu grél3eren organischen Molekulen verstanden. Der Abbau
zu Kleinstmolekilen erfolgt dabei durch eine thermische Vergasung der Biomasse
unter Sauerstoffmangel zu Synthesegas.

Dieses Synthesegas kann je nach eingesetztem Rohstoff, Verfahren und
Vergasungsmittel in der Zusammensetzung variieren. Abhangig von der Verwendung
des Synthesegases ist eine unterschiedliche Zusammensetzung und Reinheit

notwendig.

In Abb. 3-1 wird in einem FlieRbild der vereinfachte Ablauf der indirekten
Biomasseverflissigung, sowie die alternative Nutzung des Synthesegases zur
Strom- und Warmeerzeugung dargestellt. Die Bereitstellung des Festbrennstoffs
reicht von der Biomasseernte Uber den Transport zum Standort bis hin zur
Trocknung und Zerkleinerung. Anschlie3end erfolgt die Vergasung zu einem Rohgas,
welches im nachsten Schritt von Schadstoffen befreit wird, die entweder toxisch sind,
oder die Katalysatorlebensdauer negativ beeinflussen. Die Gaskonditionierung dient
der Einstellung des optimalen Verhaltnisses der Gaskomponenten fur die Synthese

des Flussigtreibstoffes.

Warme  Strom
Festbrennstoff Vergasungsstoff Rohgas Reingas ﬁ ﬁ Abgas

o Strom- und :l/'\
l:> Bereitstellung ::> Vergasung ::> Gasreinigung :>Wérmeerzeugung

u Reingas

Gaskondi- Kraftstoff-
tionierung :> erzeugung

Synthesegas
Kraftstoff

Abb. 3-1: Schema der Biomassevergasung zur Strom- Warme- und Kraftstofferzeugung [1]
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Den bekanntesten Vertreter der Verfahren zur indirekten Verflissigung zu
Treibstoffen, stellt dabei bis dato das Fischer-Tropsch Verfahren dar. Das Verfahren
wurde wahrend dem zweiten Weltkrieg in Deutschland zur Verflissigung von Kohle
genutzt. Im vergangenen Jahrzehnt erlebte das Fischer-Tropsch Verfahren, durch
ansteigende Erdolpreise und der Forderung von Biotreibstoffen, eine Renaissance
und war im Fokus zahlreicher Forschungsarbeiten. Aktuell betreibt jedoch nur
,oasol“ (Suid Afrikaanse Steenkool en Olie) in Sudafrika und Katar die Fischer-
Tropsch Synthese auf Basis von Steinkohle und Erdgas im grofRen Stil. Die politische
Lage und das grol3e Vorkommen an Kohle in Stdafrika sorgten schon in den 1950er
Jahren fir die Inbetriebnahme einer derartigen Anlage [2]. Noch 2006 deckte
Sudafrika 40% seines Kraftstoffbedarf mit CTL-Diesel (Coal to Liquid) [3].

Neben der Fischer-Tropsch Synthese kann das Synthesegas auch zur Herstellung
von Methanol, Ethanol und hdheren Alkoholen, sowie zur fermentativen

Ethanolsynthese genutzt werden.
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3.1 Herstellung von Polyoxymethylendimethylethern
aus Lignocellulose basiertem Synthesegas

Zielprodukt der Biomasseverflussigung in dieser Arbeit ist ,Polyoxymethylendimethyl-
ether* (POMDME) mit drei bis funf Wiederholungseinheiten. POMDME ist ein
sauerstoffhaltiger Treibstoff der bei Raumtemperatur in flissiger Form vorliegt, eine

beliebige Mischbarkeit mit Diesel aufweist und nicht toxisch ist.

POMDME mit n Wiederholungseinheiten:

H.C. CH
ool ™
n

Zur Herstellung von POMDME wird vorerst aus Synthesegas Methanol hergestellt.
Die Methanolherstellung aus Synthesegas gilt heutzutage als weitgehend erforscht
und wird weltweit im grof3technischen Malstab durchgefiihrt. Das erhaltene
Methanol wird im Folgeschritt mit Luftsauerstoff zu einer wassrigen
Formaldehydlésung umgesetzt. Anschlielend wird ein Teil des Formaldehyds
zusammen mit Methanol zu Methylal, dem Vollacetal des Formaldehyds, umgesetzt.
Der andere Teil des Formaldehyds wird separat sdurekatalytisch zum zyklischen
Trioxan umgesetzt. AbschlieBend erfolgt die Polymerisierungsreaktion zu
langkettigen POMDME’s, wobei durch eine nachgeschaltete destillative Trennung, zu
kurze und zu lange POMDME’s abgetrennt und rtickgeschleust werden. In Abb. 3-2
wird der Syntheseweg von der Biomasse bis hin zum POMDME-Treibstoff

schematisch dargestellt.
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Vergasungsmittel

/ ! N
Synthesegas I Biomasse- :
- I
Erzeugung : Hackgut Vorbehandlung Vergasung |
I
\ /
T T T T T T T T T T e T T e S s = T -sl
G .. : Konditionierung Teer- Asche- I
asreinigung I und Entschwefelung Abscheidung Abscheidung :
N — = !

[ , pre - - - - " -"-"-"-"-"-"=-"=-"-""="-""=-""=""=""=""=""=""="="=-"="=-"=-"=-"=-"=-=== -~ -
’ p »
1
: —P[Methanolsynthese]—b Formaldehydsynthese]d— Luft |
\ I
: \ !
I v :
POMDME _| : [Methylalsynthese [Trioxa nsynthese] I
Synthese I J I
| \ / |
' |

I

l [ POMDME,,; 5 ] l
\ ;j

A S - _ 7

Abb. 3-2: POMDME - Syntheseweg

Der genaue Reaktionsablauf der POMDME-Synthese wird im Kapitel 3.9

beschrieben.
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3.2 Bereitstellung der Biomasse

Der Beginn der Biomasseernte kennzeichnet das Ende der ersten Phase der
Biomassebereitstellung, dem Pflanzenwachstum. Wahrend in der ersten Phase der
Aufbau der chemisch gebundenen Energie durch die Photosynthese erfolgt ist,
werden nun die Brennstoffeigenschaften der Biomasse durch mechanische und
physikalische Vorgange optimiert [1].

Als Rohstoffquelle wird in dieser Arbeit vorwiegend Lignocellulose in Form von Holz
in Betracht gezogen. Der Vorteil von Holz gegenulber einjahrigen Pflanzen besteht
hauptsachlich im geringeren Mineralstoffgehalt, der sich im Vergasungsprozess
positiv auf den Aschegehalt auswirkt.

Grundsatzlich wird Holz als Biomasse in drei Kategorien unterteilt: Waldholz, Holz
aus Kurzumtriebsplantagen und Holz aus der Landschaftspflege [1]. Zuséatzlich
stellen sowohl Abfallholz aus der Holzernte, als auch Abféalle der holzverarbeitenden
Industrie (Sagespane und Hackgut) ein grof3es Rohstoffpotential dar [4]. Der Vorteil
bei Abfallholz ist die Tatsache, dass bereits eine Vorbehandlung in Form einer
mechanischen Zerkleinerung bzw. einer Trocknung stattgefunden hat. Allerdings
kann die Bereitstellung von Abfallholz mit einem hohen logistischem Aufwand
verbunden sein, der wiederum stark von den bezogenen Mengen abh&ngt.

Der Transport der Biomasse zum Standort der Vergasungsanlage kann also
entweder in Form von Rundholz, Hackgut oder Sagemehl erfolgen. Am Beispiel des
,Biolig- Prozesses” des KIT (Karlsruher Institut fir Technologie) [5] wird gezeigt, dass
auch eine dezentralisierte Vorbehandlung der Biomasse durch eine Schnellpyrolyse
erfolgen kann. Das so erhaltene Pyrolysedl hat bereits eine héhere Energiedichte als
Biomasse und spart so Transportkosten, andererseits geht so auch bereits ein Teil
des Heizwertes der Biomasse verloren.

Ob der Rohstofftransport nun per LKW, Bahn oder Schiff erfolgt, ist grundsatzlich

ausschlief3lich von 6konomischen Faktoren abhangig.
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Als Berechnungsgrundlage dieser Arbeit wurden fur die Zusammensetzung und den

Heizwert der Biomasse folgende Messwerte (Tab. 3-1) herangezogen. Alle Angaben

beziehen sich auf absolut trockenes Fichtenholz.

Eigenschaften von Fichtenholz

Energiedichte

Brennwert 18,90

Heizwert* 17,48
Elementaranalyse

C 49,42

H 6,50

O 43,77

MJ/kg
MJ/kg

%
%
%

*Aus Brennwert und Elementaranalyse berechnet

Tab. 3-1: Zusammensetzung der Biomasse [6]
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3.2.1 Biomassetrocknung

An Faserholz, das fur die thermische Verwertung vorgesehen ist, werden
grundsatzlich nur sehr geringe Anforderungen gestellt. Das bedeutet, dass dieses
Rundholz vor dem Abtransport oder Einhacken bereits mehrere Monate auf
Lagerplatzen im Wald liegt. Biologische Faulnisprozesse fiihren wahrenddessen zu
einer Verringerung der Qualitat des Holzes, gleichzeitig findet aber schon in diesem
Stadium der Verarbeitungskette eine  Trocknung statt, welche den
Feuchtigkeitsgehalt stark verringert.

Je nach Jahreszeit schwankt die Feuchtigkeit von waldfrischem Fichtenholz
zwischen 55 und 70%. Durch die Lagerung im Freien kann der Feuchtigkeitsgehalt

durch den Trocknungsvorgang an der Luft auf bis zu 15% reduziert werden [1].

Wie Tab. 3-2 zeigt, hadngen die Anforderungen an Biomasse hinsichtlich des
Feuchtigkeitsgehalts stark vom verwendeten Vergasungsverfahren ab. Wahrend der
Lagerung in Silos muss die Biomasse schon alleine aus brandsicherheitstechnischen
Grinden bellftet werden, wodurch der Feuchtigkeitsgehalt weiter abnimmt.

Im grof3technischen Bereich wird daher fast immer eine konvektive Trocknung mit
der Biomasselagerung kombiniert. Mithilfe eines Geblases wird Luft, die zuvor durch
Abwarme erhitzt wurde, durch einen Verteilerboden in das Hackgutlager
eingeblasen. Da in vielen Prozessschritten, angefangen bei der Vergasung Abwarme
anfallt, die nur mehr ausschlie3lich fir Heizzwecke verwendet werden kann, ergibt

sich so eine Mdglichkeit diese Abwarme sinnvoll zu nutzen.
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3.2.2 Biomassezerkleinerung und Vorbehandlung

Abhéangig von der Art des eingesetzten Vergasungsverfahrens ist es notwendig die
Biomasse mit unterschiedlicher Intensitat vorzubehandeln. Tab. 3-2 zeigt die
unterschiedlichen Anforderungen, die bei bestimmten Vergasungsprozessen, an die

Biomasse gestellt werden.

Vergaser Partikel- Feuchtigkeit Zusammensetzung Sonstiges
durchmesser
Sollte sich liber die Zeit nicht
andern. Limitierter Anteil an Vorbehandlung
EF <1mm 15% . .
Pflanzen mit hohem notwendig.
Ascherlickstand.
Darf sich Uber die Zeit a&ndern.
BFB .
Besondere Vorbehandlung bei
(und Dual <50 -150 mm 10 - 55% .
. bestimmten Pflanzen
mit BFB) .
notwendig.
CFB Darf sich Uber die Zeit andern.
Besondere Vorbehandlung bei
(und Dual <20 mm 5 - 60% .
. bestimmten Pflanzen
mit CFB) .
notwendig.
. “UnW|c_ht|g. o Fur eine Vielzahl
L L Darf sich Uiber die Zeit andern. o
Plasma Unwichtig Unwichtig von Abféallen

Hoher Energiegehalt der

Rohstoffe bevorzugt. genutzt.

Tab. 3-2: Anforderungen an die eingesetzten Rohstoffe [7]

Zur Zerkleinerung des Rundholzes zu Hackschnitzel werden entweder schnell
laufende Hacker und Schredder, oder langsam laufende Zerspaner eingesetzt. Bei
Hackern erfolgt in der Regel eine Langszufuhr des Rundholzes, wogegen bei
Schreddern und Zerspanern die Ausrichtung des Rundholzes keine Rolle spielt.

Die Zerkleinerung kann entweder direkt im Wald durch mobile Hacker oder erst im
Betrieb durch stationare Industriehacker erfolgen. Solche Industriehacker Ubertreffen
mobile Gerate sowohl in der GroRe, als auch im Durchsatz. In der
holzverarbeitenden Industrie kommen hauptsachlich Trommelhacker, vereinzelt auch
Scheibenhacker zum Einsatz. Die technische Leistung solcher Anlagen erreicht bis

zu 450 Rm/h was einer Antriebsleistung von etwa 1500 kW entspricht [1].
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Die Zerkleinerung der Biomasse auf die gewlnschte PartikelgrofRe findet
Ublicherweise in Schneid- bzw. Hammermihlen statt (siehe: Abb. 3-3). Anders als bei

Hackern und Zerspanern werden mit Muhlen ausschlief3lich schuttfahige Materialien
zerkleinert.

Schneidmuhle Hammermuhle

Abb. 3-3: Schneid- und Hammermihle [1]

Der Energieeinsatz bei der Mahlung ist stark von der Feuchte des eingesetzten
Rohmaterials abhéngig, daher wird die Biomasse zum Teil zuvor torrefiziert. Wie

Abb. 3-4 zeigt kann eine Torrefizierung den Energieverbrauch der Mahlung deutlich
senken.

100
— 80 - m Holz
§ e Torrefiziertes Holz
= 60
— [
- |
-
® 40
2
© -
=
0
2 20
2 n
Ll

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2

Durchschnittlicher Partikeldurchmesser nach der Mahlung [mm]

Abb. 3-4: Energieverbrauch bei der Biomassezerkleinerung [8]
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Nicht unbedeutend bei der Vorbehandlung der Biomasse ist auch die Art und Weise
wie die Biomasse in den Vergaserraum zugefuhrt wird. Da der Vergaserraum aus
prozesstechnischen Griinden (geringere Baugr6f3e) oft unter Druck steht, muss die
Biomasse Uber Schleusen eingebracht werden. Fur die Feststoffzufuhr kommen je
nach Druckniveau, Partikelgrof3e und Massenstrom folgende vier Biomassefeed-

systeme in Frage [9]:

e Druckschleusenbehalter (,lock hopper®)
e Schneckenzufuhr (,screw feeder”)
e Zellradschleuse (,rotary valve feeder®)

e Kolbenschleuse (,piston feeder)
Zusammenfassend ergeben sich nun 4 Optionen um Biomasse vorzubehandeln:

1. Direkte Holzpulverisierung:
- Sehr energieintensiv fur kleine Partikeldurchmesser.

+ Zufuhr Uber Kolbenschleuse.

2. Torrefizierung und anschliel3ende Pulverisierung:
+ Geringerer Energieaufwand bei der Mahlung.

+ Zufuhr Uber Kolbenschleuse oder Druckschleusenbehalter.

3. Dezentrale Flashpyrolyse zu einer Suspension aus Pyrolyse6l und —kohle:
+ Geringere Biomassetransportkosten.
- Energieverlust durch die Schnellpyrolyse.

+ Einfache Zufuhr Gber Pumpe und Einspritzung in den Vergasungsraum.

4. Zentrale Tieftemperaturpyrolyse in einer Wirbelschicht und anschliel3ende
Flugstromvergasung:
+ Einfache Zufuhr der teilweise bereits vergasten oder aufgewirbelten Biomasse.

- Anfallig fr Stérungen und daher schwierig in der technische Umsetzung.
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3.3 Biomassevergasung

Unter Vergasung wird im Allgemeinen eine thermische Umsetzung von organischer
Masse zu einem Gasgemisch unterschiedlicher Zusammensetzung verstanden.
Neben dem Produktgas (Synthesegas) kdnnen ebenso Feststoffe und Flussigkeiten
als Produkt anfallen. Die Temperatur bei der Vergasung liegt abhangig vom
Verfahren und der Prozessfuhrung zwischen 700 und 1600°C und geschieht unter

Sauerstoffmangel (A<1).
3.3.1 Grundlagen der Vergasung

Die Biomassevergasung kann im Wesentlichen durch die folgenden Reaktionen
beschrieben werden [1]. Diese Reaktionen unterscheiden sich grundsatzlich nicht
von denen der Kohlevergasung. Da aber Sauerstoff bereits in der Biomasse
enthalten ist, kbnnen somit auch sauerstoffhaltige Verbindungen wie Wasser und
Kohlendioxid durch pyrolytische Zersetzungsprozesse schon bei Temperaturen ab
300°C entstehen. Die Zusammensetzung der Produktgase ist abhangig von den bei
der Vergasung vorherrschenden Reaktionsbedingungen, sowie vom eingesetzten

Vergasungsmittel.
Exotherme Verbrennungsreaktionen zur Warmebereitstellung:

C+ 0, CO, AHRg 295 = -393,5 kJ/mol

C+% 0, CO AHg 298 =-110,5 kJ/mol
Wassergas-Reaktion:

C+H,0O- CO+H, AHg 295 = 131,5 kJ/mol
Boudouard-Gleichgewicht:

C+C0O,«~2CO AHg 298 = 172,5 kJ/mol
Hydrierende Vergasung:

C+2 H, « CH4 AHR,zgg = -75 kJ/mol
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Die so entstehenden Gase koénnen durch katalytische Gas-Gas-Reaktionen weiter

umgesetzt werden:
Wassergas-Shift-Reaktion:

CO + H,0 & CO;, + H; AHRg 298 =-40,9 kJ/mol
Methanisierungs-Reaktion:

CO + 3 H; « CHy + H,O AHRg 298 =-203,0 kd/mol

Die Durchfiihrung der Vergasung ist in verschiedenen Varianten mdéglich. Abb. 3-5

zeigt die unterschiedlichen Arten der Biomassevergasung.

[ Biomassevergasung J

[ autotherm ] [ allotherm ]
1 : 1 1 . 1
- ~ g 3 s A N
Luft 02:{ Hzo Hzo [ CO,
(. S . v . v A
I I [ |
4 N [ N N N\
H,: niedrig H,: mittel H,: mittel H,: mittel
N.: hoch No: null No: null No: null
H,: niedrig H,: hoch H,: hoch H,: mittel
N AN 2N / /

Abb. 3-5: Arten der Biomassevergasung [1]

Bei der autothermen Vergasung oder auch direkten Vergasung wird ein Teil der
Biomasse verbrannt, um die notwendige Energie fur die endothermen Reaktionen bei
der Vergasung zu liefern. Die Verwendung von Luft als Vergasungsmittel hat zwar
den Vorteil, dass es am gunstigsten und am einfachsten handhabbar ist, aber
gleichzeitig bewirkt es eine starke Verdinnung des produzierten Gases durch den
inerten Stickstoffanteil der Luft. Dies hat zur Folge, dass durch den erhdhten
Volumenstrom ein groBerer apparativer Aufwand in den nachgeschalteten
Anlagenteilen notwendig ist. Die Verwendung von Sauerstoff als Vergasungsmittel ist
hingegen mit Kosten bei der Bereitstellung verbunden und erst bei groRen Anlagen

wirtschaftlich relevant.
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Bei der allothermen Vergasung, auch als indirekte Vergasung bezeichnet, wird
hingegen von aul3en Energie in das System eingebracht. Um die Verdiinnung durch
Luftstickstoff zu vermeiden, werden als Vergasungsmittel ausschlief3lich
Wasserdampf oder Kohlendioxid verwendet, letzteres ist technisch jedoch nicht von

Bedeutung.

Abb. 3-6 zeigt den Einfluss der Temperatur auf die Synthesegaszusammensetzung
der Biomassevergasung, bei einem Druck von 24 bar und einem vorgegebenen
C:H:O-Verhaltnis von 1:2:1,6. Aus der Abbildung wird deutlich, dass bei
Temperaturen unter 1200°C noch ein nennenswerter Anteil an Methan erzeugt wird

und ab einer Temperatur von 1400°C der Wasserstoffanteil zuriickgeht.

40

/

CO
30 -
H2
e —
20 1
H,O

A e

Synthesegasproduktion [kmol/t Trockenholz]

10 - CO,
CH,
0 T T T T T
1000 1200 1400 1600 1800 2000

Temperatur [K]

Abb. 3-6: Synthesegaszusammensetzung in Abhangigkeit der Vergasungstemperatur [10]
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3.3.2 Vergaserbauarten

Gegenwartig  existiert eine  Vielzahl unterschiedlicher = Bauarten  von
Biomassevergasern, die vorwiegend zur Warme- und Stromgewinnung entwickelt
wurden. Die Vergasung zu einem Synthesegas fur die indirekte Verflissigung
erlangte erst in der jungeren Vergangenheit an Bedeutung und stellt wesentlich
hohere technische Anforderungen an den Vergaser. Ein wichtiges Kriterium bei der
Auswahl des Vergasers ist eine zeitlich moglichst konstant bleibende Qualitat des
Produktgases, sowie eine geringe Belastung des Synthesegases mit Asche und

Teer, welche stark von der Vergasungstemperatur abhangig ist.
Die Hauptunterschiede zwischen den Vergasertypen sind [7]:

1. Die Art der Zufuhr der Biomasse in den Vergaser und die durch die Gravitation

und dem Gasstrom angetriebene Stromung innerhalb des Vergaserraums.
2. Die Art des verwendeten Oxidations- bzw. Vergasungsmittels.
3. Der Temperaturbereich in dem der Vergaser betrieben wird.

4. Ob die Warme durch eine partielle Verbrennung der Biomasse (direkte
Beheizung) oder durch eine externe Quelle (indirekte Beheizung), wie ein

zirkulierendes inertes Material, bereitgestellt wird.

5. Die HoOhe des Druckniveaus bei dem der Vergaser betrieben wird. Die
Vergasung bei hoherem Druck fihrt zu gréfReren Durchsatzen, zu folglich
gunstigeren nachgeschalteten Apparaturen und férdert die Produktion von
Wasserstoff. Jedoch fihrt ein hoherer Druck von 25-30 bar zu rasch

ansteigenden Anschaffungskosten.
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Festbettvergaser:

Der Festbettvergaser stellt wahrscheinlich die einfachste Vergaserbauart dar. Die
Biomasse wird in der Regel von oben auf einem Rost aufgebracht. Von der
Schwerkraft getrieben, wandert der Festbrennstoff durch Zersetzungsvorgange nach
unten und bildet am Rost, ein Bett aus heil3er Kohle. Die entstehende Asche wird
nach unten hin durch den Rost abgeschieden. Unterschieden werden die
Festbettvergaser nach der Stromrichtung des Vergasungsmittels, in Gegen- und
Gleichstromvergaser.

Der Gegenstromvergaser zeichnet sich vor allem durch ein sehr Dbreites
Brennstoffspektrum aus. Der gr63te Nachteil ist hingegen der hohe Anteil an Methan
und Teer im Produktgas, was fir die Nutzung als Synthesegas einen aufwéandigen
nachgeschalteten Gasreinigungsschritt zur Notwendigkeit macht. Dies schrankt diese

Bauart auf den Einsatz zur Warmegewinnung fur Nah- und Fernwarmezwecke ein.

Im Gleichstrombetrieb wird eine deutlich hohere Reinheit des Produktgases erreicht,
besonders der Anteil an kondensierbaren Teeren kann deutlich gesenkt werden. Die
Anforderungen an den eingesetzten Brennstoff sind jedoch um ein vielfaches hoher.
Die Gefahr der Schlackenbildung, in Folge der hohen Temperatur in der
Oxidationszone und die der Kanal- und Bruckenbildung im Glutbett, nimmt mit
zunehmendem Durchsatz abhéngig vom Querschnitt des Vergasers, rasant zu. Das

begrenzt die VergasergrofZe auf maximal 2 MW [1] thermische Brennstoffleistung.

Von beiden Bauarten kann man behaupten, dass sie nur fur geringe thermische
Brennstoffleistungen (maximal 10 MW [1]) geeignet sind und daher hat der
Festbettvergaser fir eine groftechnische  Synthesegaserzeugung keine

nennenswerte Bedeutung.

Der Wunsch, die Vorteile der beiden Betriebsweisen miteinander zu kombinieren,
fuhrte zur Entwicklung weiterer Vergasertypen, wie dem Doppelfeuervergaser und
dem Mehrstufigen-Vergaser. All diese Vergasertypen werden in Abb. 3-7

schematisch dargestellt.
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Gegenstrom- Gleichstrom- Doppelfeuer- Mehrstufiger
vergaser vergaser vergaser Vergaser
Brennstoff  Produktgas Brennstoff Brennstoff
0{]}}0@
B toff
Trocknung Trocknung Trocknung rennsto L_}\“’I/e"\cj ﬁ
pyrolytische pyrolylische pyrolytische & (Gasphasen-)
Zersetzung Zersetzung Zersetzung \)QQ Oxidation
Reduktion idati VM /M 1> Oxidation 0‘}9 . B
VM Oxidation Produkty__ Reduktion < VM
Oxidation Reduktion gas Oxidation Reduktion
Produktgas + Asche VM Produkt +
Asche VM roduktgas
Asche Asche

Abb. 3-7: Festbettvergaserbauarten [1]

Wirbelschichtvergaser:

In einem Wirbelschichtvergaser stromt das Vergasungsmittel von unten durch einen
Verteilerboden, auf dem sich ein inertes Bettmaterial (Quarzsand) befindet. Ab einer
bestimmten Anstromgeschwindigkeit beginnt das Bettmaterial zusammen mit dem
Brennstoff eine Wirbelschicht auszubilden. Durch die Umstromung des Gemisches
aus Brennstoff und Inertmaterial kommt es zu einer sehr guten Vermischung und
damit zu einem sehr homogenen Reaktionsraum. Die Temperatur lasst sich tUber die
Zufuhr des Verbrennungsmittels regeln und liegt bei etwa 700 - 900°C um das
Schmelzen der Asche zu vermeiden. Als Verbrennungsmittel kann sowohl Luft oder
ein Sauerstoff/Dampf Gemisch verwendet werden. Die ausgepragte Warme-
Ubertragung von Bettmaterial auf Brennstoff und die geringe KorngroRe fihren zu
kurzen Verweilzeiten im Reaktor und damit zu einer héheren Kapazitat. Die
Moglichkeit den Wirbelschichtreaktor unter Uberdruck zu betreiben, kann den
Stoffdurchsatz, bezogen auf die Reaktorgrol3e, steigern und bietet den Vorteil, dass
das erzeugte Gas bereits verdichtet ist. Nachteil der Wirbelschichtvergasung ist der

hohere Anteil an Teer im Produktgas, im Vergleich mit einer Gleichstromvergasung.

In Abb. 3-8 sind die drei grundlegenden Bauarten eines Wirbelschichtreaktors
angefuhrt, der stationdre Wirbelschichtvergaser, der zirkulierende Wirbelschicht-

vergaser und der Zweibettwirbelschichtvergaser.
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Bei der stationaren Wirbelschicht wird der Brennstoff in einen Schwebezustand
versetzt. Dies geschieht bei sehr moderaten Gasgeschwindigkeiten von circa
1-3 m/s[7]. Die PartikelgroRe des eingesetzten Brennstoffs kann dabei zwischen
1-70mm [1] variieren. Der Betrieb einer stationaren Wirbelschicht lasst eine

Brennstoffwarmeleistung von bis zu 50 MW erreichen.

Steigert man die Gasgeschwindigkeit weiter, bis der Feststoff aus dem Reaktor
ausgetragen wird, so spricht man von einer zirkulierenden Wirbelschicht (5 - 10 m/s
Gasgeschwindigkeit [7]). In diesem Fall wird anschlieBend das Feststoffgemisch aus
Inertmaterial und nicht vergastem Kohlenstoff in einem Zyklon abgeschieden und in
den Vergaserraum rluckgefuhrt. Die Ausdehnung der Wirbelschicht Uber den
gesamten Reaktor fuhrt zu einer ausreichenden Verweilzeit aller Partikelgrof3en
(1 - 50 mm [1]) und einem geringeren Vergaservolumen.

Die Brennstoffwarmeleistung bei zirkulierenden Wirbelschichtvergasern kann mehr
als 100 MW betragen.

Produktgas Jt Produktgas Abgas
Produkt- T [T
gas N 3
Freeboard 1 %
! ;’ iy s o
Brennstoff Erennstoff et /7 Brennstoff | || 7 / Q 8
£y 1 NG
i i Sand  Sand + :
AVAWAN W ’_»Asche & Koks
Entrag j Asche ETTES iy
T T |
VM VIV VM Luft Asche
stationare zirkulierende Zweibettwirbelschicht
Wirbelschicht Wirbelschicht

Abb. 3-8: Wirbelschichtvergaserbauarten [1]

Die Absicht eine hohere Produktqualitat im Sinne einer geringeren Belastung mit
Stickstoff und Kohlendioxid zu erreichen, fihrte zur Entwicklung der
Zweibettwirbelschicht. Die Wirbelschicht im Vergaser- bzw. Verbrennungsraum kann

entweder stationar und/oder zirkulierend ausgefthrt sein.
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Die Brennstoffwarmeleistung ist daher abhéngig von der Art der Wirbelschicht.

Der Vergasungsteil des Zweibettvergasers wird mit Dampf als Vergasungsmittel
betrieben, die dazu notwendige Warme wird in einem separaten Verbrennungsteil
generiert. Im Verbrennungsraum wird ein Warmetrager durch die vollstandige
Verbrennung von Koks aus dem Vergaserraum mit Luft erhitzt. Das Abgas des
Verbrennungsraums wird gesondert vom Produktgas aus dem Reaktor
ausgeschieden. Zweibettwirbelschichtvergaser lassen sich weiter nach der Art des
verwendeten Warmetragers unterteilen. Besteht dieser Warmetradger aus Sand,
(siehe: Abb. 3-8) so spricht man von einem Wirbelschichtvergaser mit umlaufendem
Warmetrager. Bei  Wirbelschichtvergasern mit einem  Hochtemperatur-
Warmedubertrager wird die Warme durch ein Fluid (Natrium oder Kalium) dem
Vergaserraum (Uber geschlossene Rohre zugefihrt. Der Hochtemperatur-
Warmeubertradger wird im Verbrennungsraum verdampft und anschlieBend im
Vergaserraum wieder kondensiert. Diese Variante des Zweibettvergasers wird
allerdings nur im kleinen Leistungsbereich verwendet.

Wesentlicher Vorteil der Zweibettwirbelschicht ist, dass trotz Einsatz von Luft als
Verbrennungsmittel, das Synthesegas kaum mit Stickstoff und lediglich in geringerem
Ausmall mit Kohlendioxid verdinnt ist. Diese Tatsache erspart den Einsatz einer
Luftzerlegungsanlage. Von Nachteil ist allerdings die hohe Komplexitat solcher
Anlagen.

Eine der ersten Zweibettwirbelschichtvergaser wurde mit einer Brennstoffleistung von

8 MW 2002 in Giissing/Osterreich in Betrieb genommen. [1]
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Flugstromvergaser:

Wie in Abb. 3-9 zu erkennen ist wird in einen Flugstromvergaser ein Gemisch aus
Biomasse und Vergasungsmittel (Sauerstoff und Dampf) eingeblasen und unter
hohen Temperaturen (1200 - 1500°C [7]) vergast. Die hohe Temperatur wahrend der
Vergasung fuhrt nicht nur zu sehr kurzen Verweilzeiten und damit verbundenen
hohen Durchsatzen, sondern auch zu einer geringen Belastung des Synthesegases
mit Teer. Zusatzlich bilden anorganische Bestandteile der Biomasse eine flissige
Asche, die an der Reaktorinnenwand ablauft und am Boden des Vergasers als
Granulat ohne grof3en Aufwand abgetrennt werden kann. Durch Zugabe eines
Flussmittels wie etwa SiO, kann der Schmelzpunkt der Asche zuséatzlich abgesenkt
werden. So kdnnen auch grol3e Anteile von stark aschebildenden Rohstoffen wie
Stroh vergast werden. Die Bildung von Methangas wird durch die hohe
Vergasungstemperatur auch weitgehend unterbunden, wie in Abb. 3-6 gezeigt wird.
Dies hat den Vorteil, dass bei einer Nutzung des Produktgases zu Synthesezwecken
ein Reformierungsschritt entfallen kann.

Neben anderen Vergasungstechniken findet die Flugstromvergasung im
Biomassebereich bisweilen nur wenig Anwendung, nicht zuletzt aufgrund des hohen
technischen Aufwandes.

Erst ab einer ausreichend grof3en Anlage wird eine Flugstromvergasung als sinnvoll
erachtet. Die Notwendigkeit einer Luftzerlegungsanlage zur Erzeugung des
bendtigten Sauerstoffs und einer aufwandigen Vorbehandlung der Biomasse fihrt in
gleicher Weise dazu, dass sich diese Vergasungsart erst ab einer gewissen GroRRe
rechnet. Die Vorbehandlung der Biomasse kann auf sehr unterschiedliche Weise
erfolgen. Zum einen besteht die Moglichkeit die Biomasse unter hohem
Energieaufwand auf den notigen Partikeldurchmesser (d < 1 mm [11]) zu mahlen.
Eine weitere Mdglichkeit besteht darin, die Biomasse zuvor einer Torrefizierung zu
unterziehen, um anschlieBend das spréde Zwischenprodukt unter geringerem
Energieeinsatz zu mahlen. Alternativ wird beispielweise am KIT (,Karlsruhe Institute
of Technology“ [12]) eine Anlage betrieben bei der die Biomasse zuvor einem
,Flashpyrolyseschritt® unterzogen wird. So wird ein Slurry aus Pyrolysedl und —kohle

erzeugt, dieser wird daraufhin dem Flugstromvergaser zugefihrt.
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Ein Wasserquench im unteren Teil des Vergasers sorgt fur einen abrupten

Temperatursturz (Warmerickgewinnung durch Dampferzeugung) und damit fir einen

Reaktionsabbruch.
Biomasse ﬁv S%‘;ﬁgﬁ'
Brenner ____
Kihlmantel

— Wasser
Uberlauf

_' granulierte
Asche

Abb. 3-9: Flugstromvergaser [1]

Plasmavergaser:

Neben den bisher genannten Vergaserbauarten ist als weitere Alternative noch der
Plasmavergaser zu erwdhnen. Im Plasmavergaser wird unbehandelte Biomasse bei
sehr hohen Temperaturen (1500 - 5000°C) in einem elektrisch erzeugten Plasma zu
hoch reinem Synthesegas umgesetzt. Plasmavergaser eignen sich daneben auch
dazu jegliche brennbare Abfélle zu verwerten. [7]

Abb. 3-10 zeigt den schematischen Aufbau eines Plasmavergasers.
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Abb. 3-10: Plasmavergaser [7]

Abb. 3-11 zeigt die Brennstoffwarmeleistung unterschiedlicher Vergaserbauarten. Die
Daten dazu wurden in Form von Vergaserkapazitaten in ofentrockenen Tonnen pro
Tag dem “Review of technology for gasification of biomass and wastes, 2009”
entnommen und mit dem Brennwert von Holz (18,895 MJ/t [6]) auf die
Brennstoffwarmeleistung umgerechnet. Diese Abbildung lasst deutlich werden, dass
fur eine grof3technische Synthesegasproduktion dber 100 MWy, beinahe
ausschlieRlich ein Flugstromvergaser oder ein Uberdruck-Wirbelschichtvergaser in

Frage kommen.

Flugstromvergaser

Uberdruck BFB, CFB & Dual
Atmosphdrischer CFB & Dual
Plasmavergaser
Atmosphérischer BFB

Gegenstromvergaser

Gleichstromvergaser

0,01 0,1 1 10 100 1000 10000
Brennstoffwarmeleistung [MW,, ]

Abb. 3-11: Kapazitaten unterschiedlicher Vergasungstechnologien [7]
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3.3.3 Asche/Staubabscheidung

Die Abscheidung von Feststoffpartikeln aus dem Synthesegasstrom stellt
wahrscheinlich die geringste Herausforderung in der Gasreinigung dar. Dabei
konnen je nach geforderter Abscheideleistung unterschiedliche Apparate eingesetzt
werden. Die verbreitetste Methode ist die der Fliehkraftabscheidung. Dabei werden
Feststoffpartikel, darunter Flugasche sowie unreagierter Kohlenstoff, in einem oder
mehreren Zyklonen abgeschieden. Vorteil dabei ist, dass Zyklone gegenuber Hitze
weitgehend unempfindlich sind und daher in einem breiten Temperaturbereich
eingesetzt werden konnen. Fliehkraftabscheider stellen die erste Stufe der
Feststoffabscheidung dar, da sie grol3e Feststoffbeladungen bewaéltigen kbénnen. Das
abgeschiedene Material wird nach dem Zyklon wieder in den Vergaserraum
ruckgefuhrt. Anschlielend kommen Filter, elektrostatische Filter und Nasswéascher
zur Reinigung zum Einsatz.

Zu den wichtigsten verwendeten Filtern z&hlen Gewebefilter, Schiittschichtfilter und
Kerzenfilter.

Tab. 3-3 zeigt einige unterschiedliche Nasswascher zur Feststoffabscheidung in

Gasstromen.
Wascher Trenn- KorngroRe Druckverlust Energieverbrauch
[um] [mbar] [KWh/1000m3]

Waschturm 0,7-15 2-25 0,2-1,5
Strahlwascher 0,8-0,9 - 1,2-3
Wirbelwéascher 0,6-0,9 15-28 1-2
Rotationswascher 0,1-05 4-10 2-6
Venturiwascher 0,05-0,2 30 - 200 15-6

Tab. 3-3: Nasswascher [1]
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3.3.4 Teerabscheidung

Die Teerabscheidung kann entweder auf physikalische Prinzipien beruhen oder
durch katalytische und thermische Prozesse erfolgen.

Die physikalische Teerentfernung ist oftmals mit der Feststoffabscheidung
kombiniert, die katalytischen und thermischen Verfahren hingegen brechen die
chemischen Teerverbindungen in kirzere gasformige Verbindungen auf und sorgen
daher flr geringere Abfallmengen.

Durch die Kombination mit Nasswascheverfahren werden die Teerverbindungen
infolge der Abkuhlung des Gasstroms kondensiert und im Waschwasser emulgiert.
Nasswascher bendtigen aus diesem Grund zusétzlich einen Tropfenabscheider. Im
Gegensatz dazu kénnen in dlbasierten Waschern die Teerverbindungen geldést und
anschlielend thermisch verwertet werden.

Weitere physikalische Verfahren die haufig eingesetzt werden, sind die
Nasselektroabscheidung und eine Filtration durch ein Filtermedium.

Der groRe Vorteil der katalytischen und thermischen Verfahren ist die Mdglichkeit
Teerverbindungen bereits im Vergaser zu cracken. Die hohe Temperatur im
Vergaser und die Option, durch Einblasen von Verbrennungsluft, die Oxidation von
Teerverbindungen zu beschleunigen, erhoht die Attraktivitat dieses Verfahrens.
Besonders effizient ist die Verwendung eines katalytisch aktiven Bettmaterials bei
Wirbelschichtreaktoren. Eingesetzt werden hauptsachlich mineralische Katalysatoren
wie Kalzium- und Magnesiumoxid, aber auch metallbasierte Katalysatoren (Nickel
und Eisen). Ein weiterer positiver Begleiteffekt ist, dass neben den Teerverbindungen
auch ein Grof3teil der Ammoniakverunreinigungen abgebaut werden [1].

Die maximal zuldssige Teerbelastung im Synthesegasstrom bei der
Methanolsynthese ist iber den Taupunkt der Teerverbindungen definiert [7]. Dies soll
gewahrleisten, dass die Teerverbindungen im Synthesereaktor nicht kondensieren

und damit die Katalysatoroberflache verkleben.
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3.4 Synthesegaskonditionierung und Reinigung

Die Gaskonditionierung fur nachfolgende Synthesereaktionen dient der Einstellung
des richtigen Verhéltnisses der Reaktanden. Eine sehr wichtige Kennzahl bei der
Fischer-Tropsch-Synthese und der Methanolsynthese ist das Verhéaltnis von
Wasserstoff zu Kohlenmonoxid. Bei der Methanolsynthese wird in der Literatur
jedoch vorwiegend das ,Stoffmengenverhaltnis von (H,-CO)/(CO+CO,) angegeben.
Fur Kohlendioxid wird in ,Review of technology for gasification of biomass and
wastes” [7] zusatzlich ein Richtwert von 4 - 8% angefuhrt, mit der Begriindung, dass
zu wenig CO, die Reaktion verlangsamt, jedoch zu viel CO, die Reaktion wiederum
hemmt. Tab. 3-4 zeigt die Unterschiede bei der Fischer-Tropsch-Synthese und der

Methanolsynthese hinsichtlich der Synthesegasanforderungen auf.

Fischer-Tropsch Methanol
Produkte Olefine + CO, Paraffine + H,O Methanol Methanol
Katalysator Fe Co Cu/ZnO/AIO . CL_J/ZnO

(Gaskontakt) (Flussigkontakt)

Temperatur [°C] 300-350 200-250 220-275 225-265
Druck [bar] 20-40 10-40 50-100 50
H,/CO 0,6-1,7 Leicht >2 Unwichtig Unwichtig
(H,-CO)/(CO+CO,) Unwichtig Unwichtig Leicht >2 Ca. 0,68
CO, 5% 5% 4-8% 4-8%
Schwefel <100ppb <60ppb <100ppb

(COS, H,S, CS))

Tab. 3-4: Anforderungen an das Synthesegas fiir die Fischer-Tropsch-Synthese und Methanolsynthese [7]
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3.4.1 Dampf-Reformierung

Ublicherweise enthéalt Synthesegas aus der Biomassevergasung signifikante Mengen
an Methangas. Bei der Flugstromvergasung ist der Anteil an Methan mit 0 - 1% auf
Grund der hohen Vergasungstemperatur relativ gering. Bei Wirbelschichtvergasern
kann dieser Anteil durchaus Werte von 5-10% annehmen [13] (siehe: Abb. 3-6). Um
die Ausbeute der nachfolgenden Methanolsynthese nicht zu schmalern und eine
Akkumulation des Methans in den Recycle-Stromen zu vermeiden, wird bei hohen
Methankonzentrationen in einem Reformierungsschritt bei 800 - 1100°C [1] und
einem Druck von 3 - 25 bar [14]
umgesetzt. Diese Reaktion ist stark endotherm und wird auf einem Nickel-Katalysator
durchgefihrt [1].

Methan zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff

Dampf-Reformierungs-Reaktion:

CH, + Hzo «— CO + 3H, AHRlzgg = 205,0 kJ/mol

Die benotigte Warme kann entweder durch eine externe Beheizung oder autotherm
durch eine partielle Verbrennung des Synthesegases zugefihrt werden.
Man unterscheidet daher zwischen einem autothermen Reformer (Abb. 3-12, links)

und einem Dampfreformer (Abb. 3-12, rechts).

Sauerstoff (25°C)
SNV VAVA Schlot (120°C)
Feed (100°C)
> - 550°C Feed (IOODC) >
A \ <
Brenner Dampf: >
Bereich \ B <
300°C / Luft
Reformer Rohre
Dampf 900°C
(300°C) Reformer Rohre
580°C 730°C|
A
\
. - A
350°C \ Reformat (1000°C) Wasser
- Dampf

Prozesswasser

Reformat (350°C)
Abb. 3-12: Reformertypen [10]

Brennstoff (40°C)
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3.4.2 Wassergas-Shift

Die wichtigste Rolle bei der Einstellung des Verhaltnisses der Produktgase spielt die
Wassergas-Shift-Reaktion. Das Verhéltnis der Produkitgase Wasserstoff,
Kohlenmonoxid und Kohlendioxid ist abhangig von der Verwendung des
Synthesegases.

Die Wassergas-Shift-Reaktion oder auch CO-Shift genannt, wird infolge der
exothermen Reaktionsenthalpie bei moderaten Temperaturen von 200 - 500°C [15]
durchgefuihrt. Da die Reaktion aquimolar ablauft, ist die Gleichgewichtslage vom
Druck weitgehend unabhangig. Die Wassergas-Shift-Reaktion findet in der Praxis bei

einem stochiometrischen Wasseruberschuss statt: H,O/C0O=1,8 - 2,25 [16]

Wassergas-Shift-Reaktion:
CO + Hzo > COZ + Hz AHRyggg = -40,9 kJ/mol

Der CO-Shift erfolgt auf zwei unterschiedlichen Temperaturniveaus. Zuerst erfolgt ein
Hochtemperatur-Shift bei Temperaturen zwischen 300 - 500°C [15] auf einem
eisenbasierten Katalysator mit Chrom bzw. Kupfer. Nach einer Zwischenkihlung
findet bei verringerter Temperatur (200 - 250°C) ein Niedrigtemperatur-Shift statt. Der
Hauptgrund fir die Notwendigkeit einer Zwischenkihlung ist, dass der Katalysator
bei hoheren Temperaturen zerstort wird, gleichzeitig aber bewirkt die
Temperaturabsenkung auch eine Verschiebung des Gleichgewichts zu Gunsten der

Produkte da, es sich um eine exotherme Reaktion handelt.

In Abb. 3-13 wird das Gleichgewicht der Wassergas-Shift-Reaktion, sowie der
Temperaturverlauf eines zweistufigen Shifts mit Zwischenkuhlung, in Abh&ngigkeit

der Temperatur dargestellt.
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Abb. 3-13: Temperarturabhangigkeit der Wassergas-Shift Reaktion [13]
Rohgas-Shift:

Der Rohgas-Shift wird auch als ,sour shift* oder ,dirty shift® bezeichnet, da das
Synthesegas in diesem Fall zuvor nicht entschwefelt wird. Der Ablauf eines Rohgas-
Shifts ist schematisch in Abb. 3-14 dargestellt.

Eingesetzt wird hier ein Kobalt- Molybdan-Katalysator, der weitgehend unempfindlich

gegenuber Schwefel ist. [15]

Der Shift erfolgt in zwei bis drei adiabaten Stufen mit einer Zwischenkuhlung, so lasst
sich ein Rest CO-Gehalt von 0,8 - 1,6 mol% erreichen. Der Vorteil dabei ist, dass
parallel zur Wassergas-Shift-Reaktion das im Synthesegas enthaltene Carbonylsulfid
zu Schwefelwasserstoff umgewandelt wird. Der Wassergas-Shift erfolgt grundséatzlich
unter einem stéchiometrischen Uberschuss von Wasser, wobei darauf Acht gegeben
wird, dass die Temperatur mindestens 10 - 15°C Uber dem Séattigungsdampfdruck

des Wassers liegt. [17]
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Prozessdampf HT-Shift

NT-Shift
205°C

Kondensator

320°C

Sattiger
Rohgas Dlo bar (?

~500°C 250°C

y -
Synthesegas
Abb. 3-14: Zweistufiger Rohgas-Shift [15]

Carbonylsulfid-Hydrolyse:
COS + H,0 «~ CO, + H,S AHRlzgg = -30 kJ/mol

Diese Nebenreaktion ist durchaus erwtiinscht, da die meisten Absorptionsmittel der
darauf folgenden Entschwefelung, Schwefelwasserstoff effektiver abscheiden
konnen als Carbonylsulfid. Aus diesem Grund wird in dieser Arbeit spater in der

Prozessauslegung ein Rohgas-Shift dem konventionellen Shiftreaktor vorgezogen.
3.4.3 Entschwefelung und CO,-Wasche

Unter dem Begriff ,Entschwefelung” wird im Allgemeinen die Entfernung von sauren
Gasen, vor allem CO,, H,S, SO,, organischer Schwefelverbindungen und anderer
Verunreinigungen verstanden [18]. In Tab. 3-5 sind einige der bedeutendsten
Verunreinigungen der Gasindustrie aufgelistet.

Die Entschwefelung stellt bei der Reinigung und Konditionierung des Synthesegases
ohne Zweifel die grofite verfahrenstechnische Herausforderung dar. Den Anlass fur
diesen sehr energieintensiven und aufwandigen Prozess liefert die stark toxische
Wirkung der Schwefelverbindungen, auf die in der Methanolsynthese verwendeten
Katalysatorverbindungen. Die Summe aus Schwefelwasserstoff, Carbonylsulfid und
Kohlenstoffdisulfid fihrt sowohl bei der Fischer-Tropsch-Synthese als auch bei der
Methanolsynthese in sehr geringen Konzentrationen (>100 ppb) zu einem

permanenten Aktivitdtsverlust des Katalysators.
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Verunreinigungstyp Sauergas-Entfernung Abgasentschwefelung

Saure Gase
Kohlendioxid (CO,) Schwefeldioxid (SO,)

Schwefelwasserstoff (H,S)

Organische
Schwefelverbindungen

Carbonylsulfid (COS)
Kohlenstoffdisulfid (CS,)
Thiophene

Mercaptane (RSH)

Organische Sulfide (RSSR, RSR)

Andere Verunreinigungen

Wasser (H,0) Wasser (H,0)
Blausaure (HCN) Kohlendioxid (CO,)
Ammoniak (NHz) Sauerstoff (Oy)

Kohlenwasserstoffe

Partikel Partikel
Schwefeldioxid (SO,) NOx
Schwefeltrioxid (SO3)

Teer

Tab. 3-5: Verunreinigungen in der Gasbehandlung [18]

Aus verfahrenstechnischer Sicht lassen sich Methoden der Gasreinigung wie folgt

unterteilen [18]:

e Chemische Wéascher

e Physikalische Absorptionsverfahren

e Physikalisch-chemische Absorptionsprozesse
e Direkte Konversionsverfahren

e Festbett-Adsorptionsverfahren

e Membranverfahren

Physikalische Absorptionsverfahren eignen sich hervorragend zur Entfernung der
Hauptmenge an CO; (,bulk-CO,-removal“) und zur selektiven Absorption von H,S.
Sie zeichnen sich vor allem durch niedrige Betriebskosten und geringe

Losungsmittelumlaufraten aus. Allgemein gilt, dass bei tiefen Temperaturen und
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hohen Driicken eine bessere Abscheidung erfolgt. Von Nachteil sind dagegen die
oftmals hohen Kosten fiir das Absorptionsmittel. [18]

Absorptionsverfahren lassen sich nach der Art des verwendeten Ldsungsmittels
einteilen. In Tab. 3-6 sind einige Absorptionsmittel und die zugehdrigen

Prozessnamen angefihrt.

' _ Effektiv fir die Absorption von
Loésungsmittel fur die

X T ) Name
Absorption yp CO, H,S COS Thiole

Monoethanolamin (MEA) Chemisch Ja Ja Nein Nein MEA
Diethanolamin (DEA) Chemisch Ja Ja Nein Nein DEA
Kaliumcarbonat Chemisch Ja Ja Ja Nein Benfield
Methanol Physikalisch Ja Ja Ja Ja Rectisol
N-Methylpyrrolydon (NMP) Physikalisch Ja Ja Ja Ja Purisol
Polyethylenglycol Physikalisch Ja Ja Ja Ja Selexol

Dimethyl Ether

Tab. 3-6: Absorptionsmittel und Prozesse der Sauergasentfernung [19]

Ein Nachteil den alle Absorptionsverfahren gemeinsam haben, ist zweifelsohne die
tiefe Temperatur auf die das Synthesegas zuvor abgekihlt werden muss. Beim
Rectisolverfahren etwa, wird flr eine ausreichende Trennleistung eine Temperatur
von -40°C in der Absorptionskolonne benotigt. Dass diese tiefe Temperatur nicht nur
eine hohe prozesstechnische Herausforderung darstellt, sondern vor allem auch aus
energetischer Sicht hochst bedenklich ist, steht aul3er Frage.

Bei der adsorptiven Abscheidung werden hingegen die Schwefelverbindungen
beispielsweise auf einem Zinkoxid-Bett bei 350 - 450°C [1] abgeschieden, wodurch
sich sehr geringe Schwefelkonzentrationen im ppb Bereich erreichen lassen.
Allerdings fungiert dieses Zinkoxid-Bett als Opferbett und erweist sich als nicht
abfallfrei.

Die Entschwefelung wird in dieser Arbeit bewusst erst nach dem Shift-Reaktor
angefihrt, da dort auch parallel Carbonylsulfid zu Schwefelwasserstoff hydrolysiert
wird und somit eine separate COS-Hydrolyse vermieden wird. Wéahrend manche
Entschwefelungsverfahren, wie zum Beispiel das Rectisolverfahren, Carbonylsulfid
zusammen mit Schwefelwasserstoff entfernen kénnen, bendtigt eine Aminwasche

etwa eine Umwandlung zu H,S. [15]
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3.5 Methanolsynthese

Gegenwartig wird Methanol ausschlieBlich aus Synthesegas hergestellt. Die
Produktion von Methanol im industriellen Maf3stab wurde urspringlich von BASF in
den 1920er Jahren entwickelt. Dabei wurden sehr hohe Dricke (250 - 350 atm) und
Temperaturen von 300 -400°C bendtigt. Mit der Entwicklung neuartiger
Entschwefelungstechniken wahrend der 1960er Jahre bot sich die Chance
selektivere Katalysatoren auf Kupfer- und Zinkbasis einzusetzen. Dieses neue
Verfahren wurde von ICI Synetix eingefuhrt und kann bei vermindertem Druck
(50 - 100 atm) und 200 - 300°C durchgefiihrt werden. Bisweilen werden tUberwiegend
Festbettreaktoren mit Gas-Phasen-Kontakt verwendet. Es werden extrem aktive
kupferbasierte Katalysatoren eingesetzt. Als Neuheit gilt zurzeit die Verwendung von
sogenannten Slurry-Reaktoren, dabei durchstromt das Synthesegas den in einem
Trager6l suspendierten Katalysator. GrofRe Vorteile sind dabei die Moglichkeit
Synthesegas mit einem geringeren H,/CO-Verhdltnis einzusetzen, die einfachere
Kihlung des Reaktors und die Mdglichkeit den Katalysator in vollem Betrieb zu
tauschen. Dieses Verfahren wurde von Air Products entwickelt und wird unter dem
Namen LPMEOH™ (Low Pressure Methanol) betrieben.

Folgendes Verhéltnis ist bei der Methanolsynthese fir die Zusammensetzung des
Synthesegases von Relevanz [20]:

_ Stoffmenge(H;) — Stoffmenge(CO;)
~ Stoffmenge(CO) + Stoffmenge(CO,)

Folgende Reaktionen laufen in Gegenwart geringer Kohlendioxidkonzentrationen bei

der Methanolsynthese parallel ab [21]:

1. Die exotherme Methanolsynthese auf Basis CO/H5:

CO+2 H2 > CHgoH AHR,298 = -92 kJ/mol

2. Die exotherme Methanolsynthese auf Basis CO2/H.:

CO,+3H; & CHgoH + H,O AHR,298 = -49 kJ/mol

3. Die endotherme Rekonvertierung von CO; zu CO:

C02 + H2 «— CO + Hzo AHR,298 = 42 kJ/mol
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Reaktion 1 und 2 werden gemald Le Chatelier durch hohen Druck und tiefe
Temperatur bevorzugt. Durch den Ablauf von Reaktion 2 und 3 wird Wasser gebildet,
doch auch Reaktion 1 fuhrt Gber Nebenreaktionen zur Wasserbildung. Durch eine
geringe CO,-Konzentration im Eduktgas kann die Wasserbildung aber gering

gehalten werden. [21]

Abb. 3-15 zeigt ein typisches Verfahrensflie3bild einer Methanolsynthese basierend

auf einer Biomassevergasung in einem Flugstromvergaser der Firma Shell.

Quench Kiihlen
Wasser -------- >
v
: Kondensat
Biomasse v Selexol
Kiihlen Kondensat shift
Y ' Y Methanol
Trocknung & Heizen ) Synthese [1
Mahlung Wasser, 7y
i J Kohlendioxid
Bruck Heizen .
ruck- -eeee (MH ------- Wasser E Separator
schleuse @ Heizen P
-«—— Sauerstoff '
Vergaser Waéser -

Abb. 3-15: Methanolsynthese nach Katofsky [10]

In Abb. 3-16 hingegen wird ein Prozess basierend auf einer Wirbelschichtvergasung
dargestellt, in diesem Fall wird infolge der tieferen Vergasungstemperatur zuséatzlich
ein Reformer zur Reduktion des Methangases bendtigt. In beiden Féllen erfolgt
jedoch nach der Vergasung ein Wasserquench zur Abkuhlung des Gasgemisches.
Nach dem CO-Shift wird in beiden Varianten eine Selexolwasche eingesetzt um
Kohlendioxid und Schwefelwasserstoff abzutrennen.

Im Anschluss wird das Synthesegas verdichtet und auf die benétigte Temperatur far
die Methanolsynthese gebracht. In Folge wird in einem Destillationsschritt das
erzeugte Methanol abgetrennt. In einem Recyclestrom wird das nicht umgesetzte
Synthesegas wieder verdichtet und in den Reaktor rickgefihrt. Zusatzlich wird ein
Teil des Recyclestroms aus dem Prozess ausgeschleust und abgebrannt um eine

Aufladung der Inertgaskomponenten im Prozesskreislauf zu vermeiden.
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Abb. 3-16: Methanolsynthese nach Kaltschmitt 2009 [1]

M. Bertau et al. [19] gibt in “Methanol: The Basic Chemical and Energy Feedstock of
the Future, 2014” zwei unterschiedliche Mdglichkeiten der Methanoldestillation an:
Zum einen eine investitionskostensparende Variante (siehe: Abb. 3-17) mit zwei
Destillationskolonnen und zum anderen, eine energiesparende Variante mit drei
Destillationskolonnen. Wie auch in diesem Fall, wird bei zur Verfigung stehendem
HeilBdampf an anderen Stellen im Prozess, erstere Variante bevorzugt. Dieser

HeilRdampf wird zum Beheizen des Verdampfers der Kolonne eingesetzt.

Leicht-
sieder
A

Purge =)

Rohmethanol Expansions- Methanol
kessel >

N\ Prozesswasser

N\

Abb. 3-17: Methanoldestillation [22]



3 Grundlagen der indirekten Biomasseverflissigung 37

3.6 Formaldehydsynthese

Formaldehyd als Reinstoff hat einen Siedepunkt von -19°C und liegt bei
Normalbedingungen als Gas vor. In wassrigen formaldehydhaltigen Losungen liegt
Formaldehyd allerdings fast zur Ganze chemisch gebunden in Form seiner
Reaktionsprodukte mit Wasser vor. Als eines der haufigsten Reaktionsprodukte tritt
dabei Methylenglykol auf [23]:

H HO OH
\C=O + HO —> C
|.|/ H H

Eine Polykondensation fiuhrt speziell bei hoheren Formaldehydkonzentrationen zur
Bildung von langkettigen und damit schwerer |8slichen Methylenglykolen. In einer
Losung von 40 mol% Formaldehyd in Wasser, liegt Formaldehyd bei einer
Temperatur von 50°C beispielsweise zu 34 mol% als Methylenglykol und nur zu
0,42 mol% als monomeres Formaldehyd vor. Der Rest des Formaldehyds ist in Form

von langerkettigen Methylenglykolen gebunden. [23]

Die Lésung von Formaldehyd in Wasser wird auch als Formalin bezeichnet. Die
Konzentration des industriell erzeugten Formaldehyds liegt je nach angewandtem
Verfahren zwischen 37 - 57 %. Zur Stabilisation des Formaldehyds wird teilweise bis
zu 16 % Methanol zugesetzt. [24]
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n
FA f W == MG
FA + ME = HF
, FA.... Formaldehyd
FA W ME MG HF IN
I I I ! ! ! HF.... Hemiformal
1
oo ME.... Methanol
FA W ME MG HF IN
MG... Methylenglykol
FA -+ W = MG IN...... inerte Stoffe
MG,, + MG = MG, *+ W
FA I ME == HF
HF,, + HF = HF, + ME

Abb. 3-18: Dampf-Flussigkeits-Gleichgewicht in wassrigen formaldehydhaltigen Systemen [23]

Abb. 3-18 zeigt schematisch die chemischen und physikalischen Dampf-
Flussigkeits-Gleichgewichte.

Zur Auslegung verfahrenstechnischer Grundoperationen fir formaldehydhaltige
Systeme ist daher ein sehr genauer Einblick in das Stoffsystem notwendig. Die
Dissertation von C. Kuhnert [23] (Dampf-Flussigkeits-Gleichgewichte in
mehrkomponentigen formaldehydhaltigen Systemen) beschéftigt sich im Detail mit

der Erstellung von Modellen zur Beschreibung derartiger Systeme.

Aktuell wird Formaldehyd im industriellen Malstab durch drei unterschiedliche

Verfahren gewonnen [24]:

1. Durch eine partielle Oxidation und einer Dehydrierung mit Luft in Gegenwart
von Silberkristallen, Dampf und Uberschissigem Methanol bei 680 - 720°C
(BASF-Prozess, Methanolumsatz = 97 - 98%)

2. Durch eine partielle Oxidation und einer Dehydrierung mit Luft in Gegenwart
von kristallinem Silber oder Gewebe, Dampf und einem Uberschuss an
Methanol bei 600 - 650°C (Methanolumsatz = 77 - 87%). Der Umsatz wird
durch eine Produktdestillation und dem Recycling des unreagierten Methanols

vervollstandigt.
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3. Durch Oxidation nur mit einem Uberschuss an Luft in Gegenwart eines
modifizierten Eisen- Molybdan- Vanadium- Oxid Katalysators bei 250 - 400°C

(Formox-Prozess, Methanolumsatz = 98 - 99%).

Bei einem wirtschaftlichen Vergleich der angeflihrten Prozesse wird klar, dass die
GroRRe der Anlage und der Preis des Methanols einen wesentlichen Einfluss auf die
Auswahl des Verfahrens haben. Im Allgemeinen zeichnet sich der Formox-Prozess
durch einen hoheren Methanolumsatz aus, allerdings wird eine grof3ere Anlage
bendtigt, um die hdéheren notwendigen Investitionskosten zu kompensieren. Beim
Formox- Prozess wird daneben ein sehr hoher Uberschuss an Luft (13mol je mol
Methanol) benétigt, was dazu fuhrt, dass die Gasmenge die bewaltigt werden muss
mindestens dreimal so hoch ist, wie bei den silberkatalysierten Prozessen. Dies fuhrt
gleichzeitig zum wabhrscheinlich groRten Nachteil, etwa dass das erzeugte Abgas
nicht brennbar ist und daher zusatzlich Brennstoff benétigt wird um enthaltene

Schadstoffe zu verbrennen. [24]

Der silberkatalysierte Formaldehydprozess basierend auf einer unvollstdndigen
Umsetzung von Methanol, benétigt zusatzlich eine Destillationskolonne zur
Abtrennung des Methanols und zur Aufkonzentrierung des Formaldehyds. Damit wird
im Vergleich zum BASF-Prozess mehr Dampf bzw. Prozesswasser fir Heizzwecke
bendotigt. [24]

Das Hauptmerkmal des BASF-Prozesses fir die Produktion einer Formaldehyd-
l6sung mit 50% Formaldehyd, ist ein Flussigkeitskreislauf der die Warme von der
Absorptionseinheit zu einer Strippereinheit transportiert, um dort das Methanol-
Wasser-Gemisch zu verdampfen. Daneben ist der Prozess einfach zu regeln und
lasst sich bei einem Stillstand problemlos wieder anfahren. Das Abgas stellt keine
Probleme dar und kann zur Dampferzeugung thermisch verwertet werden. Der

Katalysator kann innerhalb eines Stillstands von 8 - 12h ausgetauscht werden. [24]

Der grol3te bekannte Reaktor der nach dem BASF- Prozess betrieben wird, hat einen
Durchmesser von 3,2 m und eine Produktionskapazitat von 72.000 jato Formaldehyd.
Der Formox- Prozess ist bereits mit einer Menge von etwa 20.000 jato (100%

Formaldehyd) je Reaktor begrenzt. [24]



3 Grundlagen der indirekten Biomasseverfliissigung 40

3.7 Trioxansynthese

Die Produktionskapazitat von Trioxan betragt weltweit 400.000t [24]. Folgende

Reaktion zeigt die saurekatalysierte Trimerisation von Formaldehyd zu Trioxan:

“OH

H HO o
\ N\
3x C=O0+4 3x H,0 — OH OH —= ( 0+3XxH0
W Q J o—/
OH HO

Trioxan wird im grof3technischen MaR3stab aus einer wassrigen Formaldehydlésung
(30 - 55%) hergestellt. Die Aufarbeitung des Produktstroms geschieht durch eine
flussig-fliissig Extraktion mit Dichlormethan und einer Auftrennung des Azeotrops von
Trioxan und Dichlormethan in einer Zweidruckdestillation. Im Kapitel 4.6 (Abb. 4-7)
wird dieses Verfahren im Detail dargestellt.

Ein neuer Prozess, der ausschliel3lich auf einer destillativen Trennung in drei
Kolonnen bei unterschiedlichen Driucken durchgefuhrt wird, befindet sich in der
Entwicklung und steht kurz vor einer Pilotanlage. [25]

Eine weitere Mdoglichkeit Trioxan zu synthetisieren, besteht in einer
Gasphasenreaktion von Formaldehyd zu Trioxan in Gegenwart einer Lewis-Saure

(z.B.: 1-Vanado-11-Molybdanphosphoric Saure) als Katalysator. [26]
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3.8 Methylalsynthese

Methylal (Dimethoxymethan) zeichnet sich durch &ufRRerst gute Ldsungsmittel-
eigenschaften aus und findet daher vorwiegend im Haushalt und als Industriespray
Verwendung. Daneben wird Methylal auch verwendet um hochreinen Formaldehyd
zu synthetisieren. [27]

Methylal wird durch die exotherme Reaktion (AHg 298 = -77,2 kJ/mol) von Formalin
(Formaldehydlésung) mit Methanol gewonnen:

H H
2x H—Cli—OH + H>C=0 — H—(IZ—OH + HCjo~oy — HiC o ~o-CHs + H,0
H H H
Als Katalysator wurde urspringlich Schwefelsdure verwendet, in den vergangenen
Jahren wurden jedoch vermehrt feste saure Katalysatoren (Kationentauscher)
eingesetzt um Korrosionsprobleme zu unterbinden. Die Reaktion wird durch die
Gleichgewichtslage beschrankt. Daher kann durch eine kontinuierliche Entfernung
der Reaktionsprodukte die Effizienz gesteigert werden. Der bevorzugte Weg der
Synthese und simultanen Abtrennung fuhrt Uber eine Reaktivdestillation. Das
Azeotrop aus 92,2% Methylal und 7,8% Methanol am Kopf der Kolonne kann durch
eine Extraktivdestillation aufgetrennt werden [27]. Dazu wird als Schleppmittel
Wasser im oberen Teil der Kolonne eingebracht. Das Prinzip der apparativen
Ausfuhrung wird in Kapitel 4.7 dargestellt. Eine weitere, jedoch noch nicht zur Ganze
erforschte Technologie, ist die direkte Umsetzung von Methanol auf einem

Niobkatalysator. [28]
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3.9 POMDME — Synthese

Polyoxymethylendimethylether (POMDME) zeichnen sich im Gegensatz zu anderen
sauerstoffhaltigen Kraftstoffen wie Dimethylether und Methanol durch eine héhere
Viskositdt und einen hoheren Siedepunkt aus. Diese Faktoren erlauben die
Zumischbarkeit zu Diesel ohne Einfluss auf das Treibstoffversorgungssystem zu
nehmen. Gleichzeitig reduzieren POMDME’s den Rul} bei der Verbrennung im
Dieselmotor. Dimethylether muss beispielsweise unter Druck gespeichert werden
und hat unter 0°C eine Mischungslicke mit Diesel. Methanol als Treibstoff steht
hingegen immer wieder aufgrund der hohen Toxizitat in der Kritik. All diese Probleme
treten bei POMDME'’s nicht auf. Auch die Cetanzahl liegt bei POMDME'’s fur n = 3-5
zwischen 70 und 100 und damit deutlich tGber der von konventionellem Diesel (55).
Von Nachteil ist allerdings die geringere Energiedichte von POMDME gegenuber

seiner sauerstoffhaltigen Konkurrenten, dies wird in Tab. 3-7 dargestellt. [29]

Diesel Methanol DME POMDME*

Brennwert [MJ/kg] 45,4 22,7 33,9 21,0
Heizwert [MJ/kg] 42,6 19,9 31,0 18,0

* Mischung aus 50% POMDME,-; und 50% POMDME-4

Tab. 3-7: Vergleich der kalorischen Daten von Diesel und sauerstoffhaltigen Kraftstoffen [29]

Die hoéheren Produktionskosten von POMDME’s resultieren aus dem langeren
Syntheseweg gegenuber Methanol und Dimethylether. Aber in Anbetracht der
Einsparung einer aufwandigen und kostenintensiven Lagerung unter Druck, wie
beispielsweise bei Dimethylether, kénnten die héheren Produktionskosten bis zu

einem gewissen Grad kompensiert werden. [29]
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In Tab. 3-8 ist die Zusammensetzung der POMDME-Oligomere, die als Grundlage
aller weiteren Berechnungen dient, dargestellt. Die Zusammensetzung basiert auf
dem Simulationsmodell von Burger [30]. Brennwert und Heizwert dieses
Treibstoffgemisches wurden aus den Bildungsenthalpien, basierend auf der

Gruppenbeitragsmethode nach Domalski und Hearing [31] berechnet.

Treibstoffeigenschaften

Zusammensetzung [%]

POMDME;-3 42,83
POMDME;-4 33,77
POMDME, -5 22,40
Brennwert [MJ/kg] 20,88
Heizwert [MJ/kg] 19,21

Tab. 3-8: Treibstoffzusammensetzung und kalorische Daten

In Tab. 3-9 sind die wichtigsten physikalischen Eigenschaften von Diesel und seinen
sauerstoffhaltigen Ersatzkraftstoffen aufgelistet. Ebenfalls sind Trioxan und Methylal
angefuhrt, welchen bei der Herstellung der POMDME's eine wichtige Rolle zukommt.
Die optimale Kettenlange von POMDME'’s liegt bei n=3 - 5. POMDME’s mit n=2
haben einen sehr niedrigen Flammpunkt, bei langeren POMDME’s dagegen besteht

die Gefahr, dass sie &hnlich wie Komponenten von Diesel bei tiefen Temperaturen

ausflocken.
Diesel DME TRI DMM POMDME

n=2 n=3 n=4
Schmelzpunkt [°C] - -141 64 -105 -70 -43 -10
Siedepunkt [°C] 170-390  -25 115 42 105 156 201
Viskositat (25°C) [mPa s] 2,71 - - 0,58 0,64 1,05 1,75
Flissigkeitsdichte (25°C) [kg/m?3] 830 - - 860 960 1024 1067
Cetanzahl 55 55 - 29 63 70 90
Sauerstoffanteil [%] - 34,7 53,3 421 45,3 47,1 48,2

Tab. 3-9: Physikalische Eigenschaften von Diesel, Dimethylether, Trioxan, Methylal und POMDME [29]
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Eine Moglichkeit POMDME’s aus Methanol zu synthetisieren, fuhrt Uber
Formaldehyd, Methylal und Trioxan und ist in Abb. 3-19 dargestellt. Die eigentliche
Polymerisationsreaktion zu den POMDME'’s findet abschlieRend durch Trioxan und
Methylal statt.

—» Trioxan

>
Methanol_> POMDME
—

Formaldehyd

Methylal

Abb. 3-19: Syntheseweg von POMDME [29]

In Abb. 3-20 ist der Reaktionsablauf der POMDME-Synthese dargestellt.
Formaldehyd wird fur die Polymerisationsreaktion durch den Zerfall von Trioxan
bereitgestellt. Anschliel3end erfolgt ausgehend von Methylal, der einfachsten Form
eines POMDME'’s, und Formaldehyd der Kettenaufbau zu langeren POMDME'’s. Die
Summe der Reaktionsenthalpien ist leicht exotherm und bewirkt nur einen sehr

geringen Temperaturanstieg.

fo) H
\
< O —» 3x C=0
0—/ H/
H\
H

H,C. f\}CHs + c_o H,C {\}CHs

Abb. 3-20: Polymerlsatlonsreaktlon von POMDME [29]
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2013 veroffentlichte Burger [32] zum ersten Mal ein Konzept fir die kontinuierliche
POMDME-Synthese. Der Prozess besteht aus einem Festbettreaktor mit einem

Saurekatalysator und zwei Destillationskolonnen wie Abb. 3-21 zeigt.

Der Syntheseweg fundiert auf Experimenten, die schon zuvor in einem
kontinuierlichen Ruhrkessel durchgefuhrt wurden und die reaktionskinetischen
Zusammenhange offen legten. In Gegenwart des Katalysators ,Amberlyst 46“ und
moderaten Reaktionstemperaturen von weniger als 70°C wurde als einziges

Nebenprodukt Methylformiat in sehr geringen Konzentrationen nachgewiesen. [33]

Tiefsiede-Recyclestrom

Produkt

N\ /J\
Methylal | |
Trioxan I E—
A AN ) ] [
Reaktor ] I

L Kolonne 2

Kolonne 1

Hochsiede-Recyclestrom
Abb. 3-21: Apparative Ausfiihrung der POMDME-Synthese [32]
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4 Prozessauswahl

In diesem Kapitel wird die Auswahl eines geeigneten Verfahrens zur Herstellung
eines vordefinieren POMDME-Treibstoffs (siehe: Tab. 3-8) getroffen. Dazu ist eine
Definition aller  verfahrenstechnischen  Grundoperationen notwendig. Die
Prozessauswahl bildet in Folge die Grundlage fir die anschlieRende Bewertung des

Herstellungsverfahrens.
4.1 Biomassevorbehandlung

Grundsatzlich wird in dieser Arbeit davon ausgegangen, dass die Biomasse als
Faserrundholz am Standort der Biotreibstoffraffinerie eintrifft. Das bedeutet, die
Zerkleinerung zu Hackschnitzel findet erst im Werk statt. Dennoch besteht
gleichzeitig die Mdglichkeit als Ergdnzung zum Frischholz, kostenglnstige Abfalle

aus der holzverarbeitenden Industrie als Rohstoff einzusetzen.

Fur die Zerkleinerung des Faserholzes erweisen sich Trommelhacker am
geeignetsten. Bei der bendtigten Fichtenholzmenge von 95 tu/h (Dichte von
304 kg/Rm bei 15% Feuchtigkeit [1]) ergibt sich ein Durchsatz von 368 Rm/h.

Ein Trommelhacker mit einem maximalen Durchsatz von 450 Rm/h und einer
Antriebsleistung von 1500 kW kostet 219.000 Euro. [4]

Da im betrachteten Vergasungsprozess (Carbo V- Verfahren) als erster Schritt eine
Niedrigtemperaturvergasung erfolgt, bei der Hackgut als Rohstoff geniigt, kann eine

weitere Zerkleinerung (Mahlung) entfallen.

Die Lagerung der Hackschnitzel erfolgt aufgrund der gro3en Mengen in Grol3mieten
im Aul3enbereich. Getrocknet werden die Hackschnitzel auf ihrem Weg in die erste

Vergasungsstufe in einem Bandtrockner mit vorgewarmter Luft.
4.2 Vergasungsverfahren

Nach eingehender Recherche und Studie unterschiedlicher Vergasungsverfahren
wurde das Carbo-V-Verfahren, das von Choren entwickelt und spéater von Linde nach
dem Aufkauf der Patente adaptiert wurde, als am geeignetsten angesehen.

Dieses Verfahren gilt als eines der am besten ausgereiften Vergasungsverfahren zur
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Herstellung eines hochwertigen Synthesegases fir die Biotreibstoffherstellung.
Gleichzeitig besitzt das Carbo-V-Verfahren ein ausreichendes ScaleUp-Potential und
war bereits vor der Adaption durch Linde erfolgreich als Pilotanlage im Betrieb.

Der Prozess lauft bei einem Uberdruck von 4 bar ab. Die eigentliche Vergasung
geschieht bei diesem Verfahren in 3 Stufen, zuerst wird die getrocknete Biomasse in
einer Tieftemperaturvergasung mit Sauerstoff und Wasserdampf bei etwa 450°C zu
Pyrolysekoks und einem Pyrolysegas umgesetzt. Das erzeugte Pyrolysegas wird
anschlielend bei 1400°C in einem Flugstromvergaser mit Sauerstoff zur Reaktion
gebracht. In einem Wirbelschichtreaktor wird der zuvor erzeugte Pyrolysekoks
endotherm zu einem Rohgasgemisch vergast, dabei féallt die Temperatur auf etwa
1000°C ab.

Die zweite und dritte Vergasungsstufe besteht somit aus einer Kombination eines

Flugstromvergasers und eines Wirbelschichtvergasers.

Raw syngas High-pressure steam
HTG yng gh-p

Oxygen

Biomass 1000 °C

L1G Syngas

Syngas
cooler

Bio-feed

200°C :@

__
oxygen Washing
E— Solid slag column
MP steam Bio-coke Residual coke Pracess water

Abb. 4-1: Carbo-V Vergasungsprozess [34]

Bevor das Synthesegas zur eigentlichen Reinigung und Konditionierung gelangt,
wird mit der Restwdrme Hochdruckdampf erzeugt und die Feststoffpartikel im

Rohgasgemisch in einem Zyklon abgeschieden.

Vorteile dieses Vergasungsprozesses sind [35]:

e Die Kaltgaseffizienz liegt bei mehr als 73%

e Das erzeugte Synthesegas ist frei von Teer und enthalt nur wenig Methan

e Hohe Kohlenstoff-Umsatz (99,5%)

¢ Keine Vorbehandlung der Biomasse notwendig (abgesehen von hacken und
trocknen)

e Hohes ScaleUp-Potential
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Das so gewonnene Synthesegas hat nach der in Abb. 4-1 abgebildeten

Reinigungsbehandlung folgende Zusammensetzung (ohne Wasser):

Volumenanteil  Volumenanteil gemittelt

Synthesegas [Vol%] und normiert [Vol%)]
co 38-41 40,04
CO, 24 -27 25,85
Ha, 31-33 32,43
CH, 01-0,2 0,15
O\ 1-2 1,52
H,S/COS 0,01 0,01

Tab. 4-1. Synthesegaszusammensetzung des modifizierten Carbo-V Prozesses [35]

Das Verhéltnis von NHz zu HCN, liegt laut einer personlichen Mitteilung von
S. Petersen vom 31.07.2015 [36] bei 10:1 und erreicht in Summe einen Anteil von
weniger als 100 ppm. Das Verhaltnis von H,S zu COS liegt ebenso bei 10:1. Aus der
Kondensationstemperatur von 40°C und dem Uberdruck von 4 bar ergibt sich somit

ein Wasseranteil von etwa 1,5% im Produktgas der Vergasungseinheit.

Der Carbo-V Prozess kann aus ScaleUp Grinden nur bis zu einer thermischen
Brennstoffleistung von circa 160 MWy, betrieben werden, dies entspricht einer
Brennstoffmenge von etwa 720t ofentrockener Biomasse pro Tag. Aus diesem
Grund wird fur eine 250.000 jato Anlage die Vergasung auf drei parallel betriebenen

Vergaserlinien forciert.
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4.3 Gasreinigung und Konditionierung

Zur Gasreinigung und Konditionierung wurde im ersten Schritt ein zweistufiger
Wassergas-Shift vorgesehen. Ausschlaggebendes Argument fir einen Rohgas-Shift
ist die simultane Hydrolyse von Carbonylsulfid zu Schwefelwasserstoff. Ziel des
CO-Shifts ist die Einstellung des notwendigen H,/CO-Verhaltnisses. Daher wird
zuvor ein Teil des Rohgases abgezweigt und udber einen Bypass wieder
eingeschleust (siehe Abb. 3-14).

Zur Entschwefelung des Rohgases wurde das Selexolverfahren, ein
Absorptionsverfahren,  ausgewahlt.  Malgeblich  fiur die  Auswahl des
Selexolverfahrens waren die hohere Prozesstemperatur (0 - 40°C) im Vergleich zum
Rectisolverfahren und die hodhere Selektivitit gegeniber einer Vielzahl an
Schwefelverbindungen verglichen mit Aminwascheverfahren. Nach der Absorption
der Schwefelverbindungen wird in einem zweiten Absorber Kohlendioxid auf etwa
4 - 8% reduziert. Als Losungsmittel wird beim Selexolverfahren Polyethylenglycol
Dimethyl Ether eingesetzt, welches groRe Ahnlichkeit mit dem Zielprodukt
(POMDME) der Biotreibstoffraffinerie hat.

Um sicher zu gehen, dass die maximal zulassige Konzentration von 0,1 ppm
Gesamtschwefel im Eduktgas der Methanolsynthese eingehalten wird, wurde direkt
vor der Methanolsynthese noch ein Opferbett zur Abscheidung der restlichen

Schwefelverbindungen vorgesehen.

Abb. 4-2 zeigt den schematischen Aufbau eines Selexolprozesses zur

Entschwefelung und CO,-Erfassung.
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4.4 Methanolsynthese

Der LPMEOH-Prozess wurde ursprunglich von ,Air Products® ohne CO-Shift und
Nasswascheverfahren geplant, da so Investitionskosten eingespart werden konnten.
Gleichzeitig wurde auf einen Recyclestrom verzichtet, um so eine CO,-Aufladung im
Prozess zu vermeiden. Da die Reaktion zu Methanol aber in einem Reaktordurchlauf
nur unvollstandig ablauft und das CO/H;- Verhaltnis nur sehr selten stéchiometrisch
ist, fallt eine groRe Menge an Abgas an, das einen hohen Heizwert besitzt. Dieser
Abgasstrom wird daher anschlieBend in einem IGCC-Prozess, (,Integrated
Gasification Combined Cycle®) in einer Gasturbine verbrannt und anschlieRend
verstromt.

Im originalen LPMEOH-Prozess kommen zur Reinigung des Synthesegases einzig
und allein Adsorptionsverfahren wie ein Carbonylopferbett und ein Schwefelopferbett
zum Einsatz. Metallcarbonyle wie Nickeltetracarbonyl und Eisenpentacarbonyl
kénnen zu einem Druckverlust in adsorptiven Gasreinigungssystemen und zu einem
Aktivitatsverlust des Katalysators fuhren [38]. Eine COS-Hydrolyse sorgt zuvor dafr,
dass Carbonylsulfid zu Schwefelwasserstoff umgesetzt wird, welcher wesentlich
besser abgeschieden werden kann.

Der LPMEOH-Prozess stellt also grundsatzlich ein flexibles Verfahren dar, das je
nach Bedarf Methanol und Strom oder bei Bedarfsspitzen ausschlie3lich Strom
produzieren kann. Jedoch ist dieses Verfahren in dieser Berechnung ungeeignet, da

das ausschlieRliche Ziel die Produktion von Biokraftstoff ist.

Um jedoch die Vorteile des LPMEOH-Prozesses (geringeres H,/CO-Verhaltnis,
einfacherer Katalysatortausch und leichtere Temperaturkontrolle) nutzen zu kdénnen,
wurde ein Slurryreaktor ausgewahlt. Zusétzlich wird zur Konditionierung des
Synthesegases ein CO-Shift, sowie eine Sauergaswasche (Selexolverfahren)
bendtigt. Auch Metallcarbonyle werden durch das Selexolverfahren entfernt [37],
daher kann ein Opferbett aus Aktivkohle flr deren Abtrennung entfallen. Die COS
Hydrolyse kann aufgrund des CO-Shifts (siehe: Kapitel 3.4.2) entfallen. Ein
Recyclestrom sorgt fir hohere Umsétze bei der Methanolsynthese. Auf einen
Purgestrom kann aufgrund der Aufladung mit Inertgasen (Stickstoff und Methan)

jedoch nicht vollstdndig verzichtet werden. Daher wurden 10% des Recyclestroms
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als Abgas veranschlagt. Dieser Abgasstrom wird anschlie3end in einer Gasturbine

verbrannt und verstromt.

Abb. 4-4 zeigt den adaptierten Prozess zur Methanolsynthese. Das zuvor gereinigte
Synthesegas wird auf 50 bar verdichtet, zusammen mit dem unreagierten
Recyclegasstrom vorgewarmt und in einem Schwefelopferbett von Schwefel-
verbindungen befreit. Anschlie@end wird das Synthesegasgemisch in den
Slurryreaktor eingeblasen. Im Reaktor befindet sich ein inertes Tragerol, in dem die
Katalysatorpartikel suspendiert sind. Ein Wasserkreislauf zur Kiihlung sorgt tber ein
Rohrsystem im Reaktor daftir, dass die Temperatur zwischen 230 und 260°C bleibt.
In Abb. 4-3 wird die Funktionsweise eines Slurryreaktors zur Methanolsynthese

schematisch dargestellt.

Unreacted Synthesis Gas
+ Methanol Product (vapor)

«——— Disengagement Zone

Steam
Liquid
prmmmemerd 1S Sy Vapor
N Bubble /cnsou
I H, — 7 %
y I : /E:atalyst Vapor
1145 co Bubble
{H f
Boiler 1k ;
Feedwater P
— < Catalyst Powder
B & 3 Slurried in Oil

Synthesis Gas
Feed

Abb. 4-3: Slurryreaktor [39]

Ein Tropfenabscheider (Zyklon) und ein Olabscheider sorgen dafiir, dass das
Tragerol, das zusammen mit dem Produktgasstrom ausgetragen wird, abgeschieden
und ruckgefuhrt wird. Im Anschluss wird Methanol aus dem Gasstrom kondensiert,
unreagiertes Synthesegas wird zum Teil wieder riickgefuhrt bzw. aus dem Prozess
ausgeschleust und thermisch verwertet. Nach einer Druckentspannung auf 5 bar

erfolgt in zwei Destillationskolonnen die Aufreinigung des Methanols auf 98%.
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4.5 Formaldehydsynthese

Wie in Kapitel 3.6 bereits erwdhnt wurde, ist die Produktionsmenge der
Formaldehydsynthese mit etwa 72.000 jato (100% Formaldehyd) je Reaktor nach
oben hin begrenzt. In Anbetracht der grof3en erforderlichen Menge an Formaldehyd
fur die geforderte Jahresproduktion von 250.000 jato Treibstoff, zeigt sich die
Notwendigkeit mehrere Reaktoren zur Formaldehydsynthese parallel zu betreiben.
Dies fuhrt zu der Problematik, dass mindestens drei Reaktoren die nach dem BASF-
Prozess betrieben werden, notwendig sind um eine Produktionsmenge, von
22.000 kg/h Formaldehyd bewaltigen zu kdénnen.

Aufgrund der hohen Kapazitdit des BASF-Prozesses verglichen mit seinen
konkurrierenden Verfahren, erscheint dieser daher als der wirtschaftlich Sinnvollste.
Dieses Verfahren wird bei atmosphéarischem Druck und Temperaturen von
680 - 720°C durchgefihrt.

Der Reaktionsmechanismus lasst sich bei diesem silberkatalysierten Verfahren durch

den Ablauf der folgenden beiden Reaktionen beschreiben [24]:
CHgoH Aad CHzo + H2 AHRyzgg = +84 kJ/mol
H2 + 1 02 > Hzo AHR,zgg = -243 kJ/mol

Andere Produkte kdnnen durch folgende Nebenreaktionen entstehen:

CH,0O « CO + H, AHR,zgg =+12,5 kJ/mol
CH30H + 3/2 O, «> CO, + 2 H,O AHg 298 =-674 kJ/mol
CH,O + O, « CO, + H,0O AHR,zgg = -519 kJ/mol

Daneben kdonnen noch Produkte wie Ameisensauremethylester, Ameisenséure und
Methan entstehen. Der Umsatz der endothermen Dehydrierungsreaktion (Reaktion 1)
ist sehr stark von der Temperatur abhangig (50% bei 400°C, 90% bei 500°C und
99% bei 700°C).

In Abb. 4-5 wird der BASF- Prozess schematisch dargestellt. Ein Gemisch aus 60%

Methanol und 40% Wasser wird zusammen mit Luft in den Verdampfer eingebracht.
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Die notwendige Warme zum Verdampfen stammt von der ersten Stufe der
Absorptionskolonne. Nach dem Verdampfen und Uberhitzen stromt das Gasgemisch
in den Reaktor, wo es ein 25 - 30 mm dickes Bett aus Silberkristallen durchstromt
und dabei reagiert. Das Katalysatormaterial ist direkt Gber einem Wasserverdampfer
(Kdhler) positioniert, in dem das Produktgas auf 150°C abgekuhlt wird. Anschlie3end
stromt das Gasgemisch in eine vierstufige Absorptionskolonne, wo der Formaldehyd
im Gegenstrom mit Wasser ausgewaschen wird. Dieser Ldsungsvorgang ist
exotherm (-62 kJ/mol) und stellt gentigend Warme bereit um den Verdampfer zu
versorgen. Das Endprodukt hat eine Konzentration von 40 - 55% Formaldehyd, einen

Methanolanteil von 1,3% und etwa 0,01% Ameisenséaure.

Verbranntes
Dampf Abgas
A
-
Wasser: g
a Verdampfer I Ot— —— == — = Wasser
b Geblase .
c Reaktor | /*\
d Boiler | c
e Warmetauscher h
f Absorptionskolonne Wasser—» d/ -
g Dampferzeuger | Dampf I
h Kihler | h |
i Uberhitzer I I
: |
A R |
Luft {O——> > ¢ |
I r» a ~ |
Methanol, | e q |
Wasser I |
| I
_________________ J
\

Formaldehydlosung 50%

Abb. 4-5: BASF-Prozess zur Synthese von Formaldehyd [24]

Die Ausbeute des BASF- Prozesses betragt zwischen 89,5 und 90,5 mol%. Das
Abgas am Ende der Absorptionskolonne wird in einem Dampferzeuger thermisch
verwertet und besteht aus etwa 4,8 Vol% CO,, 0,3 Vol% CO, 18,0 Vol% H, sowie
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Wasser Methanol, Stickstoff und einem geringen Anteil an Formaldehyd. Die
Lebensdauer des Katalysators kann durch anorganische Verunreinigungen im Feed,
sowie durch zu hohe Temperaturen bzw. Durchsatze im Reaktor beeintrachtigt
werden. Im Normalbetrieb muss das Katalysatormaterial alle drei bis vier Monate
ausgetauscht und elektrolytisch aufbereitet werden. Aufgrund der korrosiven
Eigenschaften von Formaldehydlésungen miussen samtliche Anlagenteile die damit

in Kontakt kommen, mit korrosionsbestandigen Legierungen ausgefiihrt werden. [24]
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4.6 Trioxansynthese

Fur die Synthese von Trioxan wurde ein destillationsbasiertes Verfahren von
Grutzner et al. [25] ausgewahlt. Der Vorteil dieses neuen Verfahrens liegt darin, dass
Im Gegensatz zu den aktuell bestehenden Prozessen auf ein Extraktionsmittel
(z.B.: Dichlormethan) verzichtet werden kann. Die Trennung des Dreistoffgemisches
bestehend aus Wasser, Formaldehyd wund Trioxan erfolgt in drei
Destillationskolonnen, die bei unterschiedlichen Driicken betrieben werden. Nur so
gelingt es, das Dreistoffgemisch welches neben einem bindren Azeotropen zwischen
Formaldehyd und Wasser und einem bindren Azeotrop zwischen Wasser und
Trioxan auch ein ternares Azeotrop besitzt, destillativ aufzutrennen. Zusatzlich
erschwert eine Mischungslicke, die durch die Fallung von Formaldehydpolymeren
entsteht, den Destillationsprozess. In Abb. 4-6 ist diese destillative Auftrennung des
Dreistoffgemisches in drei Dreiecksdiagrammen dargestellt (Links: Kolonne 1 bei
1 bar; Mitte: Kolonne 2 bei 4 bar und Rechts: Kolonne 3 bei 2 bar). Darin lasst sich
deutlich die Verschiebung der Destillationsgrenzen in Abhangigkeit des Drucks

erkennen.

Formaldehyde Formaldehyde Formaldehyde

e———e Separation

e Diistillation Boundary

/,,, VAVAVAY N’ 9/_/_(,—-—/’?10

) T
Trioxane Water Trioxane Water Trioxane

Abb. 4-6: Destillative Auftrennung des Dreistoffsystems Wasser/Formaldehyd/Trioxan [25]
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Die Trimerisation von Formaldehyd zu Trioxan erfolgt in einem Rohrreaktor bei etwa
100°C und atmospharischem Druck. Schwefelsdure als Katalysator kann durch
Heteropolysauren (z.B.: Wolframatophosphorsaure) ersetzt werden. Masamoto et al.
berichtet in seiner Publikation von einer Steigerung des Umsatzes um 35% bei gleich
bleibender Selektivitat von 97% gegeniuber Schwefelsaure. [40]

Da der Umsatz im Reaktor in einem Durchlauf nur sehr gering ist, ist es notwendig
groBe Mengen Formaldehyd, die sich in der ersten Kolonne im Sumpfprodukt
sammeln rickzufuhren. Einer personlichen Mitteilung von H. Hasse vom 11.09.2015
zufolge, kann fiur eine orientierende Betrachtung ein Gesamtumsatz von 100%

angenommen werden. [41]

Abb. 4-7 zeigt schematisch das Verfahrensflie3bild der Trioxansynthese.

Kolonne 1 Kolonne 2 Kolonne 3
1 bar 4 bar 2 bar

Reaktor

F li —>( )—3>
ormalin 7y

wu
oo

Y
Y

g
Wasser

» Trioxan

Abb. 4-7: Trioxansynthese [25]
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4.7 Methylalsynthese

Durch die Kombination einer Reaktivdestillation mit einer Extraktivdestillation kann
das Azeotrop (92,2% Methylal und 7,8% Methanol), dass bei 41,9°C siedet,
aufgetrennt werden. Somit kann eine Reinheit von bis zu 98,7% Methylal
(<1,30% Wasser) erreicht werden. Als Schleppmittel wird in der Rektifikationszone
Wasser zugefuhrt. Bei einem Molverhaltnis von Methanol:Formaldehyd von 2:1 kann
so ein Formaldehydumsatz von 98% erreicht werden. Das entstehende Abwasser ist
zu einem geringen Ausmald mit Methanol belastet, das im Abwasserstrom aber keine

weiteren Probleme hervorruft. [27]

N Methylal
— — - >
Wasser — =
.
Methanol + Formalin
-
Kat.
Wasser

Abb. 4-8: Apparativer Aufbau der Methylalsynthese [27]

Die Temperatur dieser atmospharischen Destillation entspricht im Sumpf etwa dem
Normalsiedepunkt von Wasser (100°C) und erreicht im Kopf der Kolonne circa den
Siedepunkt von Methylal (42°C). Als saurer Katalysator werden wie schon bei der

Trioxansynthese Heteropolysduren eingesetzt.
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4.8 POMDME-Synthese

Burger et al. (2013) [30] gibt in seiner Publikation (Production process for diesel fuel
components poly(oxymethylene) dimethyl ethers from methane-based products by
hierarchical optimization with varying model depth) folgende apparative
Gestaltungsmoglichkeit des POMDME-Prozesses an:

Purge

.

I

Tiefsiede-Recyclestrom /I: [

Kolonne 3

A

4 : : Produkt

I (POMDME n= 3-5)

o
o

Edukt \
Methylal + Trioxan 4

\ 4

\4

N

—

Kolonne 1 & Kolonne 2

Hochsiede-Recyclestrom (POMDME n>5)
Abb. 4-9: POMDME-Synthese [30]

Reaktor

Der optimierte Prozess besteht aus einem Festbettreaktor mit einem
Saurekatalysator (,Amberlyst 46“) und drei Destillationskolonnen. Das Kraftstoff-
produkt durchlauft zwei Kolonnen. In der ersten Kolonne werden die tiefsiedenden
Komponenten, bestehend aus unreagierten Edukten, Formaldehyd und POMDME, -,
abgetrennt. In der zweiten Kolonnen werden die hochsiedenden Komponenten
(POMDME,ss) abgetrennt und ruckgefuhrt. Der Produktstrom besteht aus einem
Gemisch von POMDME =3.s5.

Um eine Anreicherung mit dem einzigen Nebenprodukt Methylformiat im Prozess zu



4 Prozessauswahl 61

vermeiden, muss ein Purgestrom eingefuhrt werden. Da sich das Methylformiat
aufgrund des tiefen Siedepunkts (31,8°C) im Recyclestrom der Leichtsieder
anreichert, ist es sinnvoll dort den Purgestrom anzusetzen. In der Kolonne 3 muss
bei der Abtrennung von Methylformiat jedoch auch ein Verlust an Formaldehyd in
Kauf genommen werden. Der Purgestrom ergibt sich aus dem Gasstrom des
teilweise partiellen Kondensators am Kopf der Kolonne.

Um weitere Nebenreaktionen zu vermeiden, sollen die Edukte moglichst kein Wasser

enthalten.

Tab. 4-2 zeigt nun die Massenstrome fur eine Produktionsmenge von 250.000 jato

basierend auf einem simulationsbasierten Prozessdesign von Burger et al. [30]

Edukt Produkt Tiefsiede Hochsiede Purge
Recycle Recycle

Temperatur [°C] 54,40 133,23 83,04 250,00 45,00
Druck [bar] 1,000 0,315 2,658 0,329 2,628
Massenstrom [kg/h] 31285 31250 52581 14496 35

Massenanteile [g/g]

Formaldehyd 0,0000 0,0000 0,0044 0,0000 0,3637
Methylformiat 0,0000 0,0000 0,0494 0,0000 0,5000
Trioxan 0,5160 0,0002 0,0732 0,0000 0,0000
Methylal 0,4840 0,0000 0,4647 0,0000 0,1363
POMDME,-; 0,0000 0,0003 0,3782 0,0000 0,0000
POMDME;_3 0,0000 0,4283 0,0283 0,0000 0,0000
POMDME;-4 0,0000 0,3377 0,0016 0,0000 0,0000
POMDME;_5 0,0000 0,2240 0,0001 0,0254 0,0000
POMDME;-¢ 0,0000 0,0094 0,0000 0,3259 0,0000
POMDME,-; 0,0000 0,0001 0,0000 0,2300 0,0000
POMDME;g 0,0000 0,0000 0,0000 0,1509 0,0000
POMDME;-g 0,0000 0,0000 0,0000 0,0978 0,0000
POMDME;-10 0,0000 0,0000 0,0000 0,0629 0,0000
POMDME; ;10 0,0000 0,0000 0,0000 0,1072 0,0000

Tab. 4-2: Stoffstréme der POMDME-Synthese [30]
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Da es keine genaue Vorgabe zur Produktspezifikation gab, wurde das Verhaltnis der
Edukte Trioxan/Methylal mit 0,9 mol/mol der Publikation von Burger et al. [30]
entnommen. Damit ergibt sich laut Burger et al. eine Produktzusammensetzung von
42,8% POMDME.-3, 33,8% POMDME;=, 22,4% POMDME,-s und 0,9%
POMDME,-. Gleichermallen wurde eine Katalysatormenge von ca. 870 kg
~<Amberlyst 46“ fir eine 250.000 jato Anlage ermittelt.

Tab. 4-3 zeigt nun die wichtigsten Prozessbedingungen der Destillationskolonnen.

Kolonne 1 Kolonne 2 Kolonne 3
Druck im Kopf [bar] 1 0,315 2628
Temperatur im Kopf [°C] 50,37 133,23 45,00
Temperatur im Sumpf [°C] 184,12 250,00 83,04
Ruckflussrate 0,048 0,215 9,7
Verdampfer Leistung [kW] 8616 3318 1068
Kondensator Leistung [kW] -6488 -3717 -43
Stufenanzahl 10 9 20
Feedposition (vom Sumpf) 9 6 0

Tab. 4-3: Betriebsbedingungen der Kolonnen [30]



5 Bewertung 63

5 Bewertung

Ausgehend von dem in Abb. 3-2 dargestellten Syntheseweg zur Herstellung von
POMDME’s und der im Kapitel 4 getroffenen Prozessauswahl wurde mit Hilfe der
Simulationssoftware ,Aspen Hysys“ und ,Excel“ eine Massenbilanz des gesamten
Prozesses erstellt. Diese Massenbilanz bildet die Grundlage der folgenden
Bewertung. Im Anhang (Kapitel: 7.2) sind alle Massenbilanzen, Stoffstrome und

Berechnungs-daten angehangt.

Als Basis fur die Bewertung des Biotreibstoffs wurde ein Gemisch bestehend aus
42,8% POMDME-3, 33,8% POMDME,-4 und 22,4% POMDME,-s herangezogen. Die
restichen 1,0% setzen sich aus nicht umgesetzten Reaktanden und
Nebenprodukten, vor allem aus kurzeren und langeren POMDME’s zusammen.

Die Beurteilung des Biotreibstoffs erfolgte nach folgenden flnf Gesichtspunkten:

e Energetische Kraftstoffeffizienz

e Prozessaufwand (Betriebskosten)

Treibhausgaseinsparung

Anlagenkosten

Rohstoffverfligbarkeit

All diese Kriterien sollen in spaterer Folge einen Vergleich mit anderen alternativen

Biotreibstoffen ermdglichen.
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5.1 Energetische Kraftstoffeffizienz

Zur Veranschaulichung des Energieinhalts wahrend der Treibstoffproduktion, wird in
Tab. 5-1 der Heizwert von trockenem Fichtenholz bis hin zum POMDME-Treibstoff

dargestellt.
Substanz Heizwert
Trockenes Fichtenholz (0% Wasser) [6] 17,5 MJ/kg
Synthesegas (vor der Konditionierung) 8,0 MJ/kg
Synthesegas (nach der Konditionierung) 20,8 MJ/kg
Methanol 19,9 MJ/kg
Formaldehyd 17,1 MJ/kg
Trioxang 16,0 MJ/kg
Methylalg 23,6 MJ/kg
POMDME* 19,2 MJ/kg

*Mischung aus 42,8% POMDME,-3, 33,8% POMDME,-s und 22,4% POMDME;:-s

Tab. 5-1: Heizwertsteigerung wahrend des Prozesses

Abb. 5-1 zeigt ein Blackboxmodell des Gesamtprozesses, in dem alle Stoffstrome mit

Heizwert abgebildet sind, die aus energetischer Sicht eine Rolle spielen.

[ \ 1000 kg POMDME*

(19,2 Mi/kg)

3039 kg Fichtenholz (0% Wasser) PO M DM E

o

(17,5 MJ/kg) . Prozess

420 kg Purge
\ (12,32 Mi/kg)

* Mischung aus 42,8 Gew% POMDME, _,, 33,8 Gew% POMDME,_, und 22,4 Gew% POMDME,_;

Abb. 5-1: Blackboxmodell des POMDME-Prozess mit allen energetisch relevanten Stoffstromen
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Folgendes Verhaltnis beschreibt den Energieinhalt des POMDME-Treibstoffs, der
aus dem Energieinhalt des Fichtenholzes stammt und dient als Richtwert fir die
energetische Treibstoffeffizienz.

17,5 M]/Kgyorz * 3,039 KgnoLz — g 77 MJ oLz

19,4 MJ/kgpompme * 1kgpompME """ MJpompME

Der Prozessstrom ,Purge“ geht nicht in die Berechnung der energetischen
Kraftstoffeffizienz mit ein, da dessen Energieinhalt ausschliel3lich prozessintern zur
Strom- und Dampferzeugung genutzt wird. Neben den im Blackboxmodell
angefuhrten Prozessstromen, sind noch Sauerstoff zur Vergasung, Wasser
(Kondensat und Prozesswasser), Kohlendioxid aus der Vergasung und Luft fur die
Formaldehydsynthese anzufiihren, welche allerdings nicht zur Steigerung des
Heizwertes beitragen. Daruber hinaus fallen an verschiedensten Stellen im Prozess
geringe Mengen an organischen Abfallstromen, als Verunreinigung im Abwasser
oder als Abgas an. Aufgrund der geringen Mengen werden diese jedoch bei der

energetischen Kraftstoffeffizienz vernachlassigt.
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5.2 Prozessaufwand

Die Berechnung des Prozessaufwands basiert auf einer 250.000 jato Anlage. Die

Betriebszeit wurde mit 8000 Stunden pro Jahr festgelegt.

Samtliche Betriebskosten werden in diesem Kapitel je Tonne POMDME-Treibstoff

berechnet.
5.2.1 Rohstoffkosten

Durch die Bilanzierung des Gesamtprozesses wurde fur die Erzeugung von einer
Tonne POMDME-Treibstoff ein Rohstoffbedarf von 3,04 tar Fichtenholz ermittelt.

Laut den ,Land- und Forstwirtschaftlichen Erzeugerpreisen 2015“ von Statistik
Austria belaufen sich die Kosten fur Faserholz (Fichte/Tanne ab LKW-fahrbarer
Waldstral3e) gemittelt von Janner bis August 2015 auf 34,2 €/FMO. [42]

Zur Ermittlung der Transportkosten wurde von einer mittleren Transportdistanz von
93,75 km ausgegangen (Aufschlisselung, siehe: Kapitel 5.3.4). Fir 75% der
Rohstoffmenge werden LKW’s eingesetzt, 25% werden per Bahn ins Werk geliefert.
Laut einer personlichen Mitteilung von E. Kastner (Leitung des Holzeinkaufs der
Nettingsdorfer Papierfabrik AG & Co KG, Konzern: Smurfit Kappa) belaufen sich die
durchschnittlichen Transportkosten per LKW auf 0,24 €/(tarokm) [43]. Die Kosten per
Bahn belaufen sich auf 0,04 €/(tkm) [4]. Basis fir die Umrechnung ist ein

Feuchtigkeitsanteil von 15% beim Transport und eine Dichte von 475 kg/FMO.

Die Kosten, die durch die Bereitstellung der Rohstoffe entstehen, lassen sich wie

folgt gliedern:
Kosten fur Faserholz: 251,6 €/trovpme
Kosten fur den LKW-Transport: 51,3 €/trompme

Kosten fur den Bahntransport: 3,3 €/trompme
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5.2.2 Sauerstoffbedarf

Aus der von der Firma Linde veroffentlichten Synthesegaszusammensetzung (siehe:
Tab. 4-1) und der Zusammensetzung der Biomasse (siehe: Tab. 3-1) wurde die
Menge des zur Vergasung eingesetzten Sauerstoffs berechnet. Gleichzeitig konnte
aus dem Stickstoffanteil im Synthesegas die Reinheit des beim Carbo-V Prozesses

eingesetzten Sauerstoffs berechnet werden.
Sauerstoffbedarf (100%): 2031 kg/trompme
Reinheit: 96%

Der Energiebedarf fur die Erzeugung einer Tonne Sauerstoff durch Luftverflissigung
Uber das Linde-Verfahren liegt bei 305 kWh fur eine Reinheit von 95% und bei 350
kWh fir eine Reinheit von 99,5% [44]. Daraus lasst sich Uber eine lineare
Interpolation der Energiebedarf fur eine Reinheit von 96% ableiten (315 kWh).

Die E-Control Austria [45] gibt als Mittelwert des 2. Halbjahres 2014 fir den
Verbrauch von mehr als 10 GWh/a bei mehr als 4.500 h/a Volllaststunden einen
Durchschnittspreis von 0,0476 €/kWh an.

Aus einer Studie Uber sauerstoff-angereicherte Verbrennungssysteme [46] geht
hervor, dass die Energiekosten typischerweise einen Anteil von 40% an den

Produktionskosten fur Sauerstoff haben.

So ergeben sich Gesamtkosten fur die Bereitstellung von Sauerstoff zur Vergasung

in der H6he von 79,2 €/tpovmpmE.
5.2.3 Energiekosten

Durch die thermische Verwertung des Abgasstromes der Methanolsynthese
(13.130 kg/h) mit einem Heizwert von 12,3 MJ/kg kann durch eine Gasturbine und
einen Generator elektrische Energie erzeugt werden und ins Netz eingespeist
werden. Mit einem elektrischen Wirkungsgrad einer Industriegasturbine von 37,7%

[47] lasst sich damit eine Energiemenge von 16,9 MW gewinnen.

Die zusatzlich bendtigte Energie fur Pumpen, Verdichter und Warmetauscher kann in

dieser Arbeit nicht abgeschéatzt werden.
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5.2.4 Personalkosten

Der Personalbedarf belauft sich laut einer personlichen Mitteilung von T. Uitz vom
14.04.2015 auf je zwei Beschaftigte (ein AuRenmann und ein Innenmann) je Prozess
und Schicht [48]. Bei acht Prozessen im Funfschichtbetrieb bedeutet das inklusive
einer FUhrungskraft, 81 Mitarbeiter in der Produktion.

FiUr einen Mitarbeiter der chemischen Industrie (Kollektivvertrag fur Angestellte der
chemischen Industrie [49], Stand: 1. Mai 2014) der Verwendungsgruppe IV gilt ein
Bruttomonatsgehalt von 2.909,24 Euro in den ersten beiden Jahren. Daher wird
aufgrund Lohnerhéhungen und Schichtzulagen ein Bruttomonatsgehalt von
durchschnittlich 5.000 Euro veranschlagt.

Die Personalkosten inklusive Lohnnebenkosten berechnen sich fir einen

Angestellten der chemischen Industrie wie folgt:

Lohnnebenkosten - Bestandteile

Pensionsversicherung 1255 %
Unfallversicherung 1,30 %
Krankenversicherung 3,83 %
Arbeitslosenversicherung 3,00 %
Wohnbauférderung 0,50 %
Dienstgeberbeitrag 450 %
Mitarbeitervorsorgekasse 153 %
Zuschlag Dienstgeberbeitrag NO 0,40 %
Insolvenzentgeltsicherungszuschlag 0,45 %
Kommunalsteuer 3,00 %
2/12 Sonderzahlung 16,67 %
2/12 Sonderzahlung Lohnnebenkosten 5,09 %
Summe 52,82 %
Dienstgeber - Lohnnebenkosten 2.641,00 €
Personalkosten p. Jahr (12 Monate) 91.692,00 €

Tab. 5-2: Personalkostenrechnung

Folglich ergeben sich fir 81 Angestellte, Personalkosten in der Hohe von 7.427.052
Euro im Jahr.

Unter Bertcksichtigung der Jahresproduktion erhalt man nun: 29,7 €/tpompme.
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5.2.5 Wartungskosten

Einer personlichen Mitteilung von N. Schwaiger [50] vom 10.04.2015 zufolge werden
fur Wartungsarbeiten einer Raffinerieanlage jahrlich 2 - 3% der Investitionskosten
aufgewendet. Dabei ist eine totale Abschaltung bei einer grofen Revision alle 6
Jahre mit inbegriffen.

Bei einer Investitionssumme (siehe: Kapitel 5.4) von 532,2 Millionen Euro ergeben
sich bei einem Faktor von 2,5% somit jahrlich 13,3 Millionen Euro an

Wartungskosten.
Dies entspricht unter Beachtung der Jahresproduktion 53,2 €/tpompme.

Neben den allgemeinen Wartungskosten treten zuséatzlich Kosten fir Chemikalien
und Katalysatoren auf. Dazu zdhlen vor allem das Losungsmittel der
Sauergaswasche und Katalysatoren fur die chemischen Synthesen und den CO-Shift
sowie Zinkoxid fur das Schwefelopferbett.

Zur Berechnung der jahrlichen Kosten fir den Lésungsmittelbedarf der Selexol-
wasche wird in einer technischen Dokumentation fur IGCC-Systeme [51] folgender

Zusammenhang zwischen Losungsmittelbedarf und Synthesegasstrom angegeben.

lb
Mgopysi = C * (—350 + 1,58 * Mgypsi) = 1 * (—350 + 1,58 * 15.000) = 23.3505

4,000 < Mgy < 74.500 Msynsi Eingehender Stoffmengenstrom [lbmole/h]
Ct Kapazitatsfaktor (Anteil)

Mit dem Preis fur das Lésungsmittel der Selexolwasche von 1,96 $/Ib (Stand: 2000)

lassen sich wie folgt die jahrlichen Kosten fur das Losungsmittel berechnen: [51]

P = 2335024 1,96 $ 0,89 % 1 2728 CElz014 2
= . — % — % — % *
a ’ Ib ’ $ 394’,1 CEIZOOO 250.000 tPOMDME

= 0,24 €/tpompME

Auf Basis einer Aufschlisselung der variablen Kosten des LPMEOH-Prozesses von
LAirliquid® [39] wurden die Kosten fur das Schwefelopferbett (2,3 €/trompme) Und den
Katalysator der Methanolsynthese (6,8 €/trompve) abgeleitet und auf die bendétigte

Menge hochskaliert.
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Die Kosten fur alle anderen Katalysatoren wurden in dieser Arbeit nicht berechnet,
da in der Literatur keine Quellen zur eingesetzten Menge und dem Wechselintervall

aufgefunden wurden.

5.2.6 Endergebnis

Folgende Tabelle zeigt eine Auflistung aller relevanten Betriebskosten, wie sie bei
einer 250.000 jato POMDME-Anlage zu erwarten sind.

Kostenbeitragsstelle Absolut Anteil
Rohstoffkosten

Faserholz 3039 kg/trompome 306,2 €/tpompome 64,1 %

Sauerstoff 2031 kg/teomome 79,2 €/tpomome 16,6 %
Personalkosten

Mitarbeiter 81 MA 29,7 €/tpompve 6,2 %
Wartungskosten

Selexol-Lésungsmittel 23.350 Ib/a 0,2 €Mteovove 0,1 %

Schwefelopferbett 0,575 Mio. €/a 2,3 €Mteovove 0,5 %

Kat. Methanolsynthese 1,688 Mio. €/a 6,8 €/trpovove 1,4 %

sonst. Wartungskosten 13,3 Mio. €/a 53,2 €/tromove 11,1 %
Summe 477,6 €ltcompme

Tab. 5-3: Prozessaufwand

In dieser Rechnung wurden allerdings die Kosten, die durch die Abwasserreinigung
und die Entsorgung von Feststoffen entstehen, nicht bertcksichtigt. Des Weiteren
wurden die Kosten fir die Katalysatoren des CO-Shifts, der Formaldehydsynthese,
der Methylalsynthese, der Trioxansynthese und der POMDME-Synthese nicht
berucksichtigt.
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5.3 Treibhausgaseinsparung

Die Treibhausgasberechnung ist die Basis fuir den Vergleich des Einsparungs-
potentials an Treibhausgasen, gegenuber fossilem Treibstoff. Betrachtet werden in
diesem Kapitel neben Kohlendioxid (CO,), auch Methan (CH,) und Lachgas (N2O).

Die Berechnung des Treibhausgasbeitrags erfolgte nach den in der Richtlinie zur
Forderung erneuerbarer Energietrager (2009/28/EG) [52] gegebenen Regeln. Das
Ergebnis der Treibhausgasrechnung wird als CO,-Aquivalent pro Megajoule HVO-
Treibstoff dargestellt (JCO2eq/MJInvo).

5.3.1 Berechnungsmethode nach (2009/28/EG) [52]

Im Folgenden wird die Methodik zur Berechnung des Treibhausgasbeitrags erlautert.

Die Treibhausgasemissionen bei der Erzeugung und Verwendung eines Biokraft-

stoffes berechnen sich wie folgt:

E = ectejteptegteytescateccstecerteee

wobei:

E = Gesamtemission bei der Verwendung des Kraftstoffs;

ec = Emissionen bei der Gewinnung oder beim Anbau der Rohstoffe;

e, = auf das Jahr umgerechnete Emissionen aufgrund von
Kohlenstoffbestandséanderungen infolge von Landnutzungsanderungen;

e, = Emissionen bei der Verarbeitung;

eq = Emissionen bei Transport und Vertrieb;

e, = Emissionen bei der Nutzung des Kraftstoffs;

€sca = Emissionseinsparung durch Akkumulierung von Kohlenstoff im Boden
infolge besserer landwirtschaftlicher Bewirtschaftung;

ews = Emissionseinsparung durch Abscheidung und geologische Speicherung
von Kohlendioxid;

ecr = Emissionseinsparung durch Abscheidung und Ersetzung von Kohlendioxid;

€ece = Emissionseinsparung durch tUberschissige Elektrizitat aus

Kraft-Warme-Kopplung;
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a) Die mit der Herstellung der Anlagen und Ausristung verbundenen Emissionen,

auch als ,Graue Energie bezeichnet, werden nicht bertcksichtigt.

b) Zur Berechnung der CO,- Aquivalenz werden die beriicksichtigten Gase wie folgt

gewichtet:

COzZ 1
N-.O: 296
CHy: 23

c) Die Einsparung an Treibhausgasen ergibt sich wie folgt:

EINSPARUNG= (Ep-Eg)/E

Es = Gesamtemissionen bei der Verwendung des Biokraftstoffs oder flissigen
Biobrennstoffs;
Er = Gesamtemissionen des Komparators (Diesel in der Definition des

EU-Projekts ,Biograce” fur Fossilbrennstoffe.
83,89C02,¢q/MJ

5.3.2 Getroffene Annahmen

1. Vernachlassigung der auf das Jahr umgerechneten Emissionen aufgrund von
Kohlenstoffbestandsénderungen infolge von Landnutzungsanderungen,;

2. Keine Emissionseinsparung durch Akkumulierung von Kohlenstoff im Boden
infolge besserer landwirtschaftlicher Bewirtschaftung;

3. Keine Emissionseinsparung durch Abscheidung und geologische Speicherung
von Kohlendioxid;

4. Keine Emissionseinsparung durch Abscheidung und Ersetzung von
Kohlendioxid;

5. Keine Emissionseinsparung durch Uberschissige Elektrizitat aus Kraft-

Warme-Kopplung;

Dadurch ergibt sich fuar die Treibhausgasemissionen folgende vereinfachte

Formel:

E=e.te,teqtey
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5.3.3 Kultivierung und Ernte

Bei BTL-Treibstoffen tritt ein wesentlicher Anteil der Treibhausgasemissionen bereits
wahrend der Kultivierung auf. Riezinger A. [53] unterteilt in seiner Arbeit die
Treibhausgasemissionen wahrend der Holzproduktionskette nach ihrem Ursprung

wie folgt:

e Bestandsbegrinung (Schlagraumung, Vorwald, Dingung ...)

e Forstschutz (Verbissschutz, Verbesserung des Asungsangebotes)

e Waldpflege (Lauterung, Astung)

e Holzernte (Fallen, Entasten, Einschneiden, Vermessen, Ricken ...)

e Wegebau

e Sonstige Betriebsarten (Grenzsicherung, Jagd, Fischerei, Sonstiges ...)
Folgende Werte beziehen sich auf eine vollmechanisierte Holzernte durch einen
,2Harvester“ und eine Rickung mit einem ,Forwarder” frei Waldstralde (Bereitstellung
des Holzes abholbereit am Forstweg). Um einen besseren Vergleich zu ermdglichen,
wurden alle Werte auf Schittraummeter Fichtenholz umgerechnet (500 kg/Fm und

2,5 Srm/Fm). Dies ergibt eine Schuttdichte von 200 kg Holz je Schittraummeter

(Srm), die einem Feuchtigkeitsgehalt von 20% entspricht.

Einflussfaktoren CO,-Aquivalent
Schittdichte 0,2 thoLz/Srm
Feuchtigkeitsgehalt 20 %
Bestandsbegriinung 0,1 KkgCOgz,eq/Srm 0,5 kgCO2 egfthoLz
Forstschutz 0,2 kgCOy,eq/Srm 1,0 kgCOyeq/troLz
Waldpflege 0,1 kgCOyeq/Srm 0,5 kgCO2 eqfthoLz
Holzernte 3,4 kgCOgzeq/Srm 17,0 kgCOyeq/thoLz
Wegebau 0,2 KkgCOgz,eq/Srm 1,0 kgCOyeq/thoLz
Verwaltung 1,6 kgCOgeq/Srm 8 KkgCOzeqg/thoLz
Sonstige Betriebsarbeiten 0,1 KkgCOgz,eq/Srm 0,5 kgCO2 egfthoLz
Summe 28,5 KgCOpy eqlthoLz
Summe 5,4 gCOyeq/MIpompmE

Tab. 5-4: Treibhausgaseinflisse aus der Kultivierung [53]
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5.3.4 Transport

Die grundlegende Annahme beim Transport des Rundholzes von der Waldstral3e
zum Standort der Biotreibstoffanlage, ist eine Verteilung des Transportweges wie

folgt:

e 25% aus 25 km Entfernung.

e 25% aus 50 km Entfernung.

e 25% aus 100 km Entfernung.

e 25% aus 200 km Entfernung.
Somit ergibt sich eine mittlere einfache Distanz von 93,75 km. Zusammen mit den
Leerfahrten erhalt man daher eine Distanz von 187,5 km. Gleichzeitig wurde davon

ausgegangen, dass 75% der Biomasse mit dem LKW und 25% mit der Bahn

angeliefert werden.

Beim Treibstofftransport wurde von einer Distanz von 150 km zur Fillstation inklusive

Leerfahrten ausgegangen.

Transportmittel COx-Aquivalent

Rundholz (Faserholz) Transport

Distanz — LKW (Kapazitat 75%) 1875 km 2,11 gCO;eq/MIpompme

Distanz — Bahn (Kapazitat 25%) 1875 km 0,23 gCO;eq/MIpompme
POMDME Transport

Distanz - LKW 150 km 0,69 gCOy eq/MIpompme
Summe 3,03 gCO;eq/MIpompmE

Tab. 5-5: Treibhausgaseinflisse des Transports




5 Bewertung 75

In Tab. 5-6 sind die laut EU-Richtlinie 2009/28/EG [52] zu verwendenden
Standardwerte fur den Energiebedarf verschiedener Transportmittel je Kilometer und

Tonne Nutzlast dargestellt.

Transportmittel Transporteffizienz
LKW fur den Holztransport (Diesel) 2,01 MJ/(tkm)
Bahn (Elektrisch, Mittelspannung) 0,21 MJ/(tkm)
LKW fur den POMDME Transport (Diesel) 1,01 MJ/(tkm)

Tab. 5-6: Standardwerte der Transporteffizienz

FUr den Bahntransport und fur alle anderen Arten elektrisch zugefuhrter Energie wird
in der EU-Richtlinie auf Standardwerte verwiesen, welche eine Umrechnung auf den
Treibhausgasgehalt dieser Energie ermdglichen. Diese Richtwerte sind abhangig
vom Ursprungsland und Spannungsniveau des elektrischen Stroms. Im Fall des
Bahntransports wurde ein Standardwert im Mittelspannungsbereich  von
127,65 gCO2q/MJ (Durchschnitt in Europa) verwendet.

Derartige Standardwerte fur alle Arten an eingesetzten Treibstoffen sind ebenso auf

der Webseite vom EU-Projekt ,Biograce” [54] als Download erhaltlich.

Treibhausgas Bilanzen im Transportsektor sind grundsatzlich sehr kritisch zu
betrachten, da fur alle Wegstrecken, die in entgegengesetzte Richtung mit
verringerter Fracht oder géanzlich ohne erfolgen, die Strecke mit einem Faktor
zwischen 1 und 2 multipliziert werden muss. Zusatzlich wird ein gewisser
Energiebedarf fir die Verladung bendtigt, der im angefihrten Fall jedoch

vernachlassigt wurde.
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5.3.5 Prozess

Beim gesamten Herstellungsprozess der POMDME’s wird davon ausgegangen, dass
die benotigte Warme in Form von Dampf, prozessintern durch die Vergasung, die
Verbrennung von Abgasstrome (,Purgestreams®) und die Abwarme von exothermen
Reaktionen bereitgestellt wird. Daher werden fur Heizzwecke keine zusatzlichen
Treibhausgase ausgestof3en. Durch die prozessinterne Stromerzeugung uber eine
Gasturbine kann zusatzlich elektrische Energie erzeugt und in das Netz eingespeist

werden.

Da der gesamte elektrische Energiebedarf der Anlage in dieser Arbeit nicht bestimmt
wird, geht ein mégliches Defizit oder ein Uberschuss der elektrischen Energiebilanz

nicht in die Treibhausgasberechnung mit ein.

Bei der Produktion des zur Vergasung notwendigen Sauerstoffs durch eine
Luftverflussigungsanlage entsteht jedoch eine zusatzliche Treibhausgasbelastung.
Ausgehend von 2112 kg Sauerstoff (96%) pro Tonne POMDME-Treibstoff lasst sich

nun wie folgt das CO, - Aquivalent berechnen:

Tijmensen et. al [44] fuhrt in seiner Publikation folgende Richtwerte fir den

Energiebedarf der Sauerstoffproduktion durch ein Luftverflissigungsanlage an:

e 305 kWh/t Sauerstoff (95%)

o 351 kWh/t Sauerstoff (99,5%)

Durch eine lineare Interpolation ergibt sich fur den eingesetzten 96%igen Sauerstoff
ein Energiebedarf von 315,2 kWhi/t.

Basierend auf dem Energieinhalt des POMDME-Treibstoffs und dem EU-Richtwert
fur elektrische Energie im Mittelspannungsbereich lasst sich somit das CO, —

Aquivalent berechnen:
Heizwert des POMDME-Treibstoffs: 19,2 MJ/kg
EU-Richtwert fir elektrische Energie im Mittelspannungsbereich: 127,65 gCO; ¢q/MJ

CO; - Aquivalent: 15,9 gCO;,eq/MJIpompme
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5.3.6 Endergebnis

Tab. 5-7 zeigt die Beitrdge der Produktionskette zum Treibhausgasausstol3 wéahrend
der POMDME-Produktion:

Phase CO,-Aquivalent Anteil
Kultivierung und Ernte 54 9gCOze¢/MIpovmpme 22,2 %
Transport

Holz 2,3 gCO3eq/MIpompme 96 %

POMDME-Treibstoff 0,7 gCOgzeq/MIpompmE 28 %
Prozess 15,9 gCOze¢/MIpompve 65,4 %
Summe 24,4 gCO2eq/MIpompme

Treibhausgaseinsparung 70,9 %

Tab. 5-7: Treibhausgaseinsparung

Abschlieend kann man anhand der Tabelle erkennen, dass die Bereitstellung des
Sauerstoffs fir die Vergasung mit 65,4% den groé3ten Beitrag zum CO»-Ausstol3
liefert. Erst an zweiter Stelle steht die Kultivierung und Ernte der Biomasse. Der
Transport fuhrt unter den veranschlagten Randbedingungen zum geringsten Beitrag.
CO,-Emissionen die durch die Produktion von Katalysatormaterialien entstehen,

wurden in der Berechnung nicht bericksichtigt.



5 Bewertung 78

5.4 Schatzung der Anlagenkosten

Die Ermittlung der Anlagenkosten stellt mit Sicherheit die grof3te Schwierigkeit bei
der Bewertung der POMDME-Synthese dar. Viele Teilprozesse und
Verfahrensabschnitte existieren bis dato weder in der benétigten Grolienordnung,
noch kann sich ein ScaleUp sehr unterschiedlich auf die Kosten auswirken.

Aus diesen Grunden sind die Bewertungsergebnisse der Anlagenkosten mit
aulRRerster Vorsicht zu betrachten und dienen ausschlief3lich einem groben Vergleich.
Eine zentrale Rolle bei der Berechnung spielt auch die Infrastruktur, die am
Raffineriestandort als gegeben betrachtet wird. Um die Abschatzung der Kosten zu
vereinfachen, wird fur den Standort der Anlage die grundlegende Infrastruktur an
einem Raffineriestandort als nicht gegeben betrachtet. Das bedeutet, die Anlage wird
sozusagen auf dem ,grunen Feld® errichtet. Daher werden beispielsweise die Kosten
fur eine zentrale Abwasserreinigungsanlage vernachlassigt. Die Kosten fir eine
Luftverflissigungsanlage zur Bereitstellung des fir die Vergasung notwendigen
Sauerstoffs, werden ebenfalls nicht berlcksichtigt. Das bedeutet, dass der Sauerstoff

zugekauft wird und sich daher nur im Prozessaufwand niederschlagt.

Da die aus der Literatur entnommen Werte fur den Kapitalaufwand einzelner
Anlagenteile oftmals aus vergangenen Jahren stammen, muss zur Aktualisierung
(Inflation bzw. Deflation) ein Abgleich durchgefuhrt werden. Mdglich wird das durch
den ,Chemical Engineering Plant Cost Index”. Der CE-Index wurde fir den Zeitraum
1957 - 1959 mit dem Wert 100 festgelegt. Alle Berechnungen in dieser Arbeit
beziehen sich auf den CE-Index von 579,8 (Stand: Okt. 2014). Samtliche
Wahrungsumrechnungen beziehen sich auf einen Dollarkurs von 0,89 Euro (Stand:
Okt. 2015).

Laut der Publikation, Anlagenbau von H. Ullrich [55], unterliegen Preise von
technischen Ausristungsteilen bzw. Prozessen unterschiedlicher Kapazitat einer

Preisdegression. Diese Degression lasst sich gut durch ein Potenzgesetz annéhern:

Preis
P=axX™M Bauart- bzw. Verfahrensfaktor
Kapazitat

Degressionsexponent

3 x>
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Unter Kenntnis der Kapazitat und des Preises einer vergleichbaren Anlage, sowie
des Degressionsexponenten flir den jeweiligen Prozesstyp, kdnnen so die Kosten flr

die gewlinschte Kapazitat genahert werden.

X\
1 2 * X,

5.4.1 Vergasungssystem

In einer Studie aus dem Jahr 1994 vergleicht A. Bridgewater [56] die Investitions-
kosten von Biomassevergasungssystemen und stellt einen Zusammenhang mit der
der Biomassezufuhr her. Abb. 5-2 stellt diesen Zusammenhang grafisch dar. Diese
Daten bertcksichtigen die Investitionskosten vom Rohstoffeingang bis hin zum
gereinigten Synthesegas fir die Energiegewinnung. Da die Anforderungen an das
Synthesegas fir die Methanolsynthese deutlich hoher sind als fiur die
Stromgewinnung, wird zusatzlich im folgenden Kapitel ein Nasswascheverfahren
(Selexolverfahren) einkalkuliert. Bridgewater unterscheidet in seiner Korrelation
zusatzlich zwischen atmospharischen Vergasungssystemen und unter Druck

stehenden Vergasungssystemen.

10°
. FPar: I
5{- 10 . Atmaosphiarische
@ -
= f L Systeme
o B =
5 10 dp et
5 e
% 106 4 __J_Tgf_"'-:_ be = = Drucksysteme
5 ==
[
£ 105
104
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Biomassezufuhr (trocken und ohne Asche) [t/h]

Abb. 5-2: Investitionskosten fir Vergasungssysteme [56]
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Folgende Formeln konkretisieren den Zusammenhang der Kapitalkosten mit der

zugefuihrten Menge an Biomasse [56].

CCp = 13,0+ FO¢* CC Kapitalkosten [Mio.US$] (1994)
CCatm = 2,90 x FO7 F  Biomassezufuhr [daf t/h]

Fur einen Eingangsmassenstrom von 95 t,y./h Biomasse ergeben sich nun die

Kapitalkosten fir ein Druckvergasungssystem wie folgt:

CCp = 13,0 = (95 t/h)%%* = 239,7 Mio. $ (1994)
Ein Abgleich fuhrt nun zu den Kosten in Euro (2014):

P = 239,7 Mio. $ + 0,89 =« 20 CEla014 _ 336 0 Mo, €
= D x 0, —_—f— = ) .
7O $ " 368,1 CEl 99 to
Die Kosten fur eine Luftverflissigungsanlage wurden in der Berechnung der
Anlagenkosten nicht berticksichtigt. Der Sauerstoff zur Vergasung wird nicht eigens

erzeugt, sondern zugekauft und schlagt sich daher im Prozessaufwand nieder.

Das Ergebnis einer unverbindlichen Anfrage bei Linde Engineering vom 19.10.2015
fur den selbigen Vergasungsprozess waren Investitionskosten in der Hb6he von
345 Mio. Euro. [57] Dies entspricht einer Abweichung von den berechneten Kosten

von 3%.
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5.4.2 Reinigung und Konditionierung
Selexolverfahren:

Im Zuge einer Studie zu IGCC-Systemen an der ,Carnegie Mellon University“ aus
dem Jahr 2007 wurde unter anderem eine Korrelation zwischen den Kapitalkosten

einer Selexolanlage und dem eintretenden Stoffmengenstrom aufgestellt. [51]

0,98
_ 0,304‘5 * NT,S . Msyn‘s‘i . 2000
57 (1 — nys) 0059 Nos

DCs Direkte Kapitalkosten

Msyn,S,i
2.000 < N < 67.300 Nrts Anzahl der Selexolkolonnen (Gesamt)
0,8
Nos Anzahl der Selexolkolonnen (in Betrieb)
0,835 < nys < 0,997 Mgnsi Eingehender Stoffmengenstrom [Ilbmole/h]

NHS Effektivitiat der Entschwefelung (H2S-Anteil)

Unter der Annahme, dass drei Kolonnen zur Entschwefelung eingesetzt werden
(Schwefelabsorber, Kohlendioxidabsorber und Stripperkolonne), wurden wie folgt die

direkten Kapitalkosten bezogen auf US-Dollar (1984) berechnet:

0,3045 * 3 <15.000 0,98

DG = s+ (< ) £ 2000 = 8,83 Mio. $1054

Ein Abgleich fihrt nun zu den Kosten in Euro (2014):

P = 8,83 Mio.$ * 0 89€ 579,8 CEly914 14,1 Mio. €
— 50, R ——— , .
/O O $ " 322,7 CElyogs 10
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5.4.3 Methanolsynthese

Die Basis fur den Kapitalaufwand des Methanolsynthese Prozesses stellt eine
Aufschlusselung der Kostenbeitrage des LPMEOH-Prozesses von ,Airliquid® dar. [39]
Dieser Aufschliisselung zu Folge belaufen sich die geschéatzten totalen Kapitalkosten
auf 31,1 Millionen US-Dollar (2002) fir eine Anlage mit einer Kapazitdt von 500
,short tons/day“. Laut M. Siebenhofer wird fir die Methanolsynthese ein
Degressionsexponent von 0,6 verwendet. [58]

Hochskaliert auf die bendtigte Methanolmenge von 317.000 jato ergibt sich so ein

gesamter Kapitalaufwand von 59,9 Millionen Euro bezogen auf das Jahr 2014.

0,6

t
P = 31,1 Mio. § + 0,89 1700 2798 CEhois _ g9 o mio. €
= oL = eIy * = 59,9 Mio.
§ 50057”*365g*0,907s—fw 395,6 CElz002

5.4.4 Formaldehydsynthese

Fur die katalytische Oxidation von Methanol zu Formaldehyd ergeben sich laut
M. Siebenhofer fiir eine Anlage mit einer Kapazitat von 5000 jato, Kapitalkosten in
der Hohe von 3 Millionen US-Dollar (1968). Der Degressions-exponent liegt bei
0,55. [58]

Fur eine Produktionsmenge von 175.000 jato ergibt sich somit ein Kapitalaufwand
von 96,2 Millionen Euro bezogen das Jahr 2014.

t 0,55
b= 3Mio.s080 (00 a) 5798 CELy,

—_— * ————————— = 96,2 Mio. €
$ 5.000 é 113,7 CE11968

5.4.5 Trioxansynthese

Da es sich bei der Trioxansynthese aus prozesstechnischer Sicht um einen sehr
ahnlichen Prozess wie bei der POMDME-Synthese handelt, bilden die
Investitionskosten der POMDME-Synthese in einer ersten Naherung die Grundlage
bei der Ermittlung der Investitionskosten der Trioxansynthese. Zur Anpassung an die
unterschiedliche Kapazitdt der Anlage wird ein Abgleich mit einem typischen

Degressionsexponenten von 0,6 durchgefuhrt.

t\ 06
121.200 —
a

250.000 <
a

P = 13,0 Mio. € * = 8,42 Mio. €
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5.4.6 Methylalsynthese

Zur Abschatzung der Investitionskosten der Methylalsynthese wurden zuerst die
Kosten flur die grundlegenden Apparate der Anlage ermittelt. Die Dimensionierung
der Anlage basiert auf der Arbeit von Liu et al. [27]. Die Kostenkalkulation der
Apparate erfolgte in Anlehnung an das Buch ,Chemical Engineering-Process Design
and Economics® von Ulrich und Vasudevan. [59]

Die Kostenbeitrage von Pumpen und Warmetauscher wurden durch Zuschlagssatze
berticksichtigt. Einer personlichen Mitteilung von N. Schwaiger zufolge, liefern
Pumpen bei chemischen Anlagen einen Kostenbeitrag von 15% bezogen auf die
Kosten der zentralen Prozesskomponenten. Fur Warmetauscher wird ein Beitrag von
10% aufgeschlagen. [50]

In der Publikation ,Projektierung und Vorkalkulation in der chemischen Industrie® von
Kdlbel und Schulze sind sogenannte globale Zuschlagsfaktoren zur Ermittlung der
Investitionskosten aufgelistet [60]. Diese Globalfaktoren ermdglichen die Ableitung
der gesamten Investitionskosten von chemischen Anlagen, aus den Kosten der
wichtigsten Anlagen und Apparate. Fur Destillationsanlagen nach R. E. Johnstone

wird fur den kontinuierlichen Betrieb ein Globalfaktor von 2,8 angegeben [61].

Position Kosten

Apparate

Methylal-Tank 49.022 €

Trioxan-Tank 44.120 €

Reaktivdestillationskolonne 1.230.150 €
Summe 1.323.292 €
Zuschlage far Pumpen und Warmetauscher

Pumpen 10 % 132.329

Warmetauscher 15 % 198.494
Summe 1.654.115 €
Globalfaktor 2,8
Summe 4.631.522 €

Tab. 5-8: Kostenkalkulation der Methyalsynthese
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5.4.7 POMDME-Synthese

Fur die Abschatzung der Investitionskosten des POMDME-Syntheseprozesses
wurden zuerst die Kosten fir die grundlegenden Apparate der Anlage ermittelt. Die
Dimensionierung der Anlage basiert auf der Veroffentlichung von Burger [30]. Die
Kostenkalkulation der Apparate erfolgte in Anlehnung an das Buch ,Chemical
Engineering-Process Design and Economics” von Ulrich und Vasudevan. [59]

Die Kostenbeitrage von Pumpen und Warmetauscher wurden durch Zuschlagssatze
berucksichtigt.

Wie schon bei der Methylalsynthese wurde auch bei der POMDME-Synthese ein

Globalfaktor von 2,8 fur Destillationsanlagen verwendet.

Position Kosten

Apparate

Methylal-Tank 34.315 €

Trioxan-Tank 34.315 €

Rohrreaktor 1.023.159 €

Destillationskolonne 1 976.920 €

Destillationskolonne 2 767.238 €

Destillationskolonne 3 872.602 €
Summe 3.708.551 €
Zuschlage fur Pumpen und Warmetauscher

Pumpen 10 % 370.855 €

Warmetauscher 15 % 556.283 €
Summe 4.635.688 €
Globalfaktor 2,8
Summe 12.979.927 €

Tab. 5-9: Kostenkalkulation der POMDME-Synthese
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5.4.8 Zusammenfassung der Investitionskosten

Tab. 5-10 zeigt eine Schéatzung der Anlagenkosten, die auf verfahrenstechnischen
Berechnungsmethoden und Kennwerten beruht. In der Abschéatzung der
Investitionskosten sind eine Luftverflissigungsanlage zur Bereitstellung des
Sauerstoffs und eine Gasturbine, sowie ein Generator zur Abgasverstromung nicht
einkalkuliert. Die Abweichung dieser Kostenschatzung von den Realkosten kann

schwer beziffert werden und unterliegt moglicherweise einer Unsicherheit von + 50%.

Position Kosten Anteil
Vergasungssystem 336,0 Mio.€ 63,1 %
Selexolverfahren 14,1 Mio.€ 26 %
Methanolsynthese 59,9 Mio.€ 11,3 %
Formaldehydsynthese 96,2 Mio.€ 18,1 %
Trioxansynthese 8,4 Mio.€ 16 %
Methylalsynthese 4,6 Mio.€ 09 %
POMDME-Synthese 13,0 Mio.€ 24 %
Summe 532,2 Mio.€

Tab. 5-10: Zusammenfassung der Investitionskosten

Im Vergleich dazu waren von der Firma Choren fir eine Fischer-Tropsch Anlage mit
einer Carbo-V Vergasung und einer Produktionskapazitat von 200.000 jato
Investitionskosten von mehr als 800 Millionen Euro veranschlagt. Diese Anlage sollte

als Rohstoff jahrlich eine Million Tonnen Biomasse verarbeiten.
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5.5 Rohstoffverfugbarkeit

Laut dem ,Ministerium fiir ein lebenswertes Osterreich* belief sich der dsterreichische
Holzeinschlag im Kalenderjahr 2014 auf 17,1 Millionen Erntefestmeter ohne Rinde.

Dieser Gesamteinschlag lasst sich wie folgt aufschliisseln [62]:

44,3% Sageholz (> 20 cm)

7,5% Sageschwachholz

18,6% Industrieholz

29,6% Rohholz fur die energetische Nutzung

Der Anteil an Nadelhélzern am Gesamteinschlag betrug 81,5%, der Schadholzanteil

belief sich in Summe auf 27,5%.
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6 Zusammenfassung

Die Vergasung von Biomasse zu flussigen Dieselersatzkraftstoffen konnte in dieser
Arbeit schematisch dargestellt werden. Als unproblematisch erwies sich die
Ermittlung der energetischen Kraftstoffeffizienz und der Treibhausgaseinsparung.
Wogegen eine Erstellung einer Energiebilanz aufgrund der begrenzten Transparenz
der in der Literatur dargestellten Prozesse, nicht méglich war.

Aus demselben Grund kamen zur Ermittlung der Investitionskosten zum Grof3teil
empirische Schatzmethoden zum Einsatz. Schlussendlich zeigte jedoch ein Vergleich
mit Linde Engineering am Beispiel des Vergasungsprozesses auf, dass sich die
Investitionskosten der Naherung um lediglich 3% unterscheiden. Dies rechtfertigt
durchaus den Einsatz einer solchen Abschétzung.

Bei der Erhebung des Prozessaufwandes wurden der Energieaufwand und die
Kosten der Katalysatoren vernachlassigt. Erfahrungsgemall kann jedoch davon
ausgegangen werden, dass diese Positionen zusammen nicht mehr als 10% des

gesamten Prozessaufwandes ausmachen.

Das Ergebnis der Bewertung ist in Form von vier Kennzahlen in Tab. 6-1 dargestellt

und bezieht sich auf eine 250.000 jato Anlage.

Kriterium Kennzahl
Energetische Kraftstoffeffizienz 2,77 MJI/MJIpompmE
Prozessaufwand 477,6 €ltpompme
Treibhausgaseinsparung 70,9 %
Anlagenkosten 532,2 Mio.€

Tab. 6-1: Kennzahlen der POMDME-Anlage
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7.2 SimulationsflieBbilder und Berechnungen

Aspen Hysys Simulationsflie3bilder der Synthesegaskonditionierung und der

Methanolsynthese:
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Bilanz der Vergasung:

Holz | der Bi
c 03094 [W(H20)
H 0,4849) Dampf
10 0,2057

15066 ke/tromau: 3920,1 kmol/h 47082,6 kg/h 3 10352 kmol/h 18649,6 kg/h
198,2 kg/tsomous 6143,6 kmol/h 6192,4 kg/h /th 7
13343 ke&/tooyone 2606,2 kmol/h 41697,5 kg/h

23766 kmol/h 66570 ke/h
15344 kmol/h 67527 kg/h
19257 kmol/h 3882 kg/h
9,0 kmol/h 145 ke/h
90,4 kmol/h 2533 kg/h
0,6 kmol/h 21 kg/h
92,2 kmol/h 1662 kg/h

Synhesegas Prozesswasser Kondensat Selexolabgas
o e e I e e I
CO C02
CO2 H20
H2 H2S
(CH4
N2
H2S/COS
H20

2130,2 kg/tramome 2376,6 kmol/h 66569,69 kg/h
co2 2160,9 kg/tramome 1534,4 kmol/h 67527,3 kg/h
H2 124,2 kg/trarmom 1925,7 kmol/h 3881,905 kg/h
4,6 ke/tramome 9,0 kmol/h 145,08 kg/h

Wasser: 527,5 kg/tromon 915,0 kmol/h 16484,0 kg/h
81,1 kg/tramoms 90,4 kmol/h 2533,392 kg/h co2 3272,848 kg/tromon 2323,96 kmol/h 102276,5 kg/h

0,7 kg/trarome 0,6 kmol/h 20,54736 kg/h (Wasser: 5,382101 kg/tramons 9,34 kmol/h 168,1907 kg/h
53,2 kg/teowmome 92,2 kmol/h 1661,796 kg/h 0,76363 k8/tromome 0,70 kmol/h 23,86343 kg/h

ke/tramome 1663,0 kmol/h 29959,41 kg/h 1385,4 kg/tromornc 1545,6 kmol/h

) ] co2 58,8 kg/toomome 41,8 kmal/h 1838 kg/h
H2 177,9 kg/trormoms 2757,1 kmol/h 5558 kg/h
CHA 4,6 kg/taomome 8,9 kmol/h 143 kg/h
N2 81,3 kg/tromome 90,7 kmal/h 2540 kg/h
0,0 kg/tromone 0,0 kmol/h
0,0 kg/tromom 0,0 kmol/h
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Bilanz der Methanolsynthese:

'Meﬁﬂnoh\h:ll im Produkt: 0,3 mol/mol |

H2/CO 1,783783784

13854 kg/tsonon: 432931 kg/h 328,8 kmol/h
58,8 kg/tsovome 1838,4 kgth 12,0 kmol/h
177,9 ke/tronone 5557,9 kg/h 234,3 kmol/h
4,6 kg/trovoue 142,6 kg/h 9,1 kmol/h
81,3 kg/toonon: 2539,6 kg/h 90,4 kmol/h
0,0 kg/tsovowe 0,0 kg/h 2 7,5 kmol/h
0,0 kg/tsomome 0,0 kg/h

1269,5 ké/tomone : 1238082 kmol/h
79,3 ke/tzovone 137,6 kmol/h 2478 kg/h

Bilanz der Formaldehydsynthese:

rFormaldemdanmI: 05 g/g
Methanolanteil im Produkt: 0,013 g/g
Methanolanteil im Edukt: 0,98 g/g
Formaldehydausbeute: 09
Sauerstoff/Methanol: 0,4348 mol/mol

CO2 im Abgas 0,048 mol/mol |soll
H2 im Abgas: 0,18 mol/mol |soll
CO im Abgas: 0,003 mol/mol |soll
\Wasser/Methanol im Edukt: 0,667 mol/mol

Methanol: 8311 kg/tromome 810,6 kmol/h 25972,25 kg/h 83,9 kg/toomone 59,6 kmol/h 2621,2 kg/h
Wasser: 17,0 ke/tromone 29,4 kmol/h 530,0 kg/h 3,3 ke/tromom 3,7 kmol/h 104,3 kg/h
f 84 / ; ¥ 0 30 ke/t 14,4 ke/tromome 223,4 kmol/h 450,3 kg/h

0,0 ke/tromome 0,0 kmol/h 0,0 kg/h
2720,737 kg/teomonse 1325,79 kmol/h 85023,02 kg/h

700,9 ke/tsomoms 729,5 kmol/h 21904 kg/h
L 682,7 ke/teomoms 1184,3 kmol/h 21335 kg/h
294,6 ke/trorome 511,0 kmol/h 9205,1 kg/h 18,2 kg/tromome 17,8 kmol/h 569,5 kg/h
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Bilanz der Methylalsynthese:

[Formaldehydumsatz 098 g/g

Me thanol/ Formaldehyd: 2 mol/mol
Me thanolkonzetration: 098 g/g
Formaldehydanteil: 058/8
Methanolanteilim FA: 0013 g/g

Me thylalkonzentration: 0987 g/g
|Wasser/Feed

2079 8 tromrene " 2164 kmol/h : 3161,3 kmol/h
2025 kg/tpnsene 3513 kmol/h 8,7 kmoifh
54 K&/ thonscnse 5,3 kmol/h 4,3 kmol/h

e e T T s O s e A

Me thanol: 4383 K&/ toscnse 4275 kmolfh 13698,1907 kg/h (Methylal: 5158 K&/tocnscnse : 212,1 kmol/h 16137 kg/h
Wasser: 8,9 kg/tocascnse 155 kmol/h 2796 kg/h 68 k&/twwsense 11,8 kmol/h 213 kg/h
'

Bilanz der Trioxansynthese:

[ 0983 g/g |

Formaldehyd : 4930 Kgtonmne 513,12 kmol/h 15407 kg/h 83 tonome
wasser: 4930 K/ tsonone 55,22 kmol/h 15407 kg/h Wasser 488,1 K /tronome

Bilanz der POMDME-Synthese:

5158 ka/tumene

212,06 kmol/h 16136,80 kg/h 0013 ¥8/toancne
Trioxan: 4842 %/ tucnscnse 168,17 kmol/h 15148,20 kg/h 0,018 ke/tanone 0,291 kmol/h 17,5 kg

0,005 ke/tronone 0,063 kmol/h 4,8 kg/h

der Edukte als
0,2 k&/tronone
POMDME,., 0,3 %/tranone 009 kmol/h 9,4 kg/h
POMDME,.., 428,3 ¥e/tranore 98,31 kmol/h 13384,4 kg/h
[POMDME,., 337,7 ¥&/thonone 63,51 kmol/h 10553,1 kg/h
POMDME,., 224,0 K /tronone 35,68 kmol/h 7000,0 ka/h
POMDME,,., 9,4 kg/tronone 130 kmolfh 293,8 kgfh
POMDME,., 0,1 ke/tranone 001 kmol/h 3,1 kg/h
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7.3 Personliche Mitteilungen und Ausklinfte von Firmen

E-Mail Verkehr mit der Firma ,Nettingsdorfer Papierfabrik AG & Co KG

gekennzeichnet als Quelle [43]:

Betreff: Deine Frage

Von: "Kastner, Ernst" <ernst.kastner@smurfitkappa.at>
Datum: 14.10.2015 10:29

An: "Drack, Kristin" <kristin.drack@smurfitkappa.at>

EUR 0,24/atro/km fir Faserholz per LKW

Freundliche GriiRe

Ernst Kastner
Leiter Holzeinkauf

Smurfit Kappa Nettingsdorf, Nettingsdorfer Papierfabrik AG & Co KG
Mettingsdorfer Strale 40, 4053 Haid bei Ansfelden, Austria

Mobil: +43 664 5328946
Tel: +43 (0) 7229 863 Ext. 345
Fax: +43 (0) 7229 863 314

Betreff: Frachtkosten-Faserholz

Von: Joachim Drack <joachim.drack@student.tugraz.at>
Datum: 08.10.2015 21:39

An: kristindrack@gmx.at

Hallo Kristin!

In meiner Masterarbeit geht es unter anderem um eine wirtschaftliche Bewertung einer
Biotreibstoffraffinerie.

Den Rohstoff dafiir stellt Fichten-Faserholz dar.

Was ich dazu brauchte waren die Frachtkosten per LKW filir Faserholz in Abhangigkeit
der Distanz und Festmeter bzw. Tonne (atro).

Also wvielleicht habt ihr da einige Richtwerte wieviel an die Spediteure gezahlt wird
{ev. Staffelung nach der Distanz).

Ich muss die Quelle anschlieBend auch in meiner Masterarbeit zitieren.

Schon mal vielen Dank fir deine Bemiihungen!

Liebe Grife,

Joachim Drack
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E-Mail Verkehr mit der Firma ,Linde Engineering®, gekennzeichnet als Quelle [36]:

Von: holger kittelmann@linde-LE.com [holger. kittelmann@linde-LE.com]
Gesendet: Freitag, 31. Juli 2015 14:44

An: Schwaiger, Nikolaus

Cc: sven.petersen@linde-le.com

Betreff: Fw: Carbo V Prozess

Sehr geshrter Herr Schwaiger,

lhre Fragen haben wir in lhrer Mail pro Anstrich beantwortet. Das Meiste erschlieft sich aus der angehdngten
Produktbroschire:

Mit freundlichen Grifen/With best regards

Holger Kittelmann

Fachgebietsverantwortlicher Vertrieb Carbon and Energy Solutions / General
Manager Sales

CEB [ Sales

Linde AG

Engineering Division, Bodenbacher 5tr. 80, 01277 Dresden, Germany

FPhone +49.351.250-3273, Fax + 42.351.250-4918, Mobile +42.174 30245844
holgerkittelmann@linde-le.com, www linde-enginesring. com

sitz der Gesellschaft: Minchen, Registergericht: Minchen, HRE 162850
Aufsichtsrat: Manfred Schneider (Vorsitzender), Vorstand: Wolfgang Buchele (Vorsitzender),
Thomas Blades, Christian Bruch, Georg Denoke, Bernd Eulitz, Sanjiv Lamba

Registered Office: Munich/Germany, Court of Registration: Munich, HRBE 169850
supervisory Board: Manfred Schneider (Chairman), Executive Board: Wolfgang Blchele (Chairman),
Thomas Blades, Christian Bruch, Georg Denoke, Bernd Eulitz, Sanjiv Lamba
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Sehr geehrter Herr Petersenl

vielleicht konnen sie sich an mich noch von der Achema im Juni erinnern. Ich war der
Chairman in der Session in der sie vorgetragen haben und sie waren so nett und haben
mir ihren Vortrag kopiert. Ich habe einen Studenten mit dem Versuchen wir gerade in
Aspen Hysys die Herstellung von Kurzkettigen Foly-(oxymethylen)-dimethyletern aus
biogenen Synthesegas zu berechnen. Es wiirde uns wahnsinnig helfen wenn sie uns
beziglich ihres Verfahrens ein paar Tipps geben kinnten. Wenn sie meine Fragen nicht
beantworten kinnen, kbnnten sie uns vielleicht eine Richtung oder Gralkenordnung
nennen, mit der wir weiterrechnen kénnten?

Ich hoffe ich bin nicht zu forsch aber meine Fragen waren wie folgt:

= Erfogt beim aktuellen Carbo-V-Prozess ein Wasserquench oder wird anderweitig
gekihlt?

Mein, siehe Broschire, Technologiebeschreibung und Temperaturverlauf im Fliefbild.
= Bei welchem Druck wird die Vergasung durchgefuhrt?
siehe Broschure

= Auf welche Stelle im Prozess bezieht sich die Synthesegaszusammensetzung laut
ihren Prasentation vom 18. Juni?

auf den Kopf der Waschkolonne, brauner Pfeil im Flie®bild der Broschiire

= Wie hoch ist der Wasseranteil des erzeugten Synthesegases, bzw. bei welcher
Temperatur wird das Wasser kondensiert?

das Syntesegas liegt gesattigt bei 40 grd. C vor

= Belastung des Synthesegases mit NH3, HCN und Halogene?

abhangig von der Zusammensetzung des feed stocks variieren die Werte um folgende
Bereiche:
- NH3 : HCN ca. 10:1 in Summe = 100 ppm

- Halogene werden von der Wassserwdasche abgeschieden
= H25 bzw. COS Anteil im Synthesegas

H2S = 100 ppm
COS5 <10 ppm

= Welches Wasche Verfahren wird anschlielfend zur Entschwefelung und CO2
Entfernung verwendet?

Vorzugsweise Rectisol, da ggf. selektiv gewaschen werden kann und es eine
Konzemtechnologie ist.
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Amine gehen aber auch. Ein maligebliches Kriterium ist auch der Druck des
Synthesegases, da Amine bei héheren Dricken zum degenerieren neigen.

= Warum waren urspringlich 4 Vergaserlinien fir die Sigmaanlage von Choren geplant
und nicht etwa eine (ScalelUp-Schwierigkeiten)?

Genau.
Vielen Dank im Voraus fir ihre Bemihungen.
mit freundlichen Griilen,

Nikolaus Schwaiger

Dipl.Ing. Dr. Nikolaus Schwaiger

Technische Universitat Graz

Institut fur Chemische Verfahrenstechnik und Umwelttechnik
Inffeldgasse 25/C

8010 Graz

E-Mail: nikolaus.schwaiger@tugraz.at

Tel.: +43-316-873/7965

Ty

G Universsty of Techrology
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E-Mail Verkehr mit der Technischen Universitat Kaiserslautern, gekennzeichnet als

Quelle [41]:

Betreff: Re: Trioxansynthese
Von: Hans Hasse <hans.hasse@mv.uni-kl.de>
Datum: 30.09.2015 12:30

An: Joachim Drack <joachim.drack@student.tugraz.at>

Hallo Herr Drack,

der Gesamtumsatz im Verfahren ist wegen der Rlckfliihrungen sehr hoch. Fir eine

orientierende Betrachtung ist 100 % eine gute Annahme. Im Reaktor ist im einfachen Durchgang

der Umsatz viel niedriger.

Ich vermute, dass das Standardverfahren auch in Ullmanns Enzykolpadie beschrieben ist.

Viele Grilke
Hans Hasse

Prof. Dr-Ing. Hans Hasse

Lehrstuhl fir Thermodynamik (LTD)

Fachbereich Maschinenbau und Verfahrenstechnik
Technische Universitat Kaiserslautern
Erwin-Schridinger-5traffe 44

67663 Kaiserslautern

Tel: 0631 - 205 3464

Fax: 0631 - 205 3835

Email: hans.hasse@mv.uni-kl.de

Internet: http://thermo.mv.uni-kl.de

Am 30.09.2015 um 10:49 schrieb Joachim Drack:

Sehr geehrter Herr Prof. Hasse,

(Standardprozess zur Trioxansynthese) geben.

mit freundlichen GrilRen,

Joachim Drack

Vielen Dank fir Ihre unverzigliche Antwort, ich kann Ihren Standpunkt sehr gut verstehen.
Aber vielleicht kénnen Sie mir einen Tipp bezlglich einer ausflhrlichen Literaturquelle

Von groRer Bedeutung ware der Gesamtumsatz der Trioxansynthese fur mich.
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Am 26.09.2015 um 15:39 schrieb Hans Hasse:

Sehr geehrter Herr Drack,

ich kann lhnen wegen unserer vertraglichen Verpflichtungen leider keine tber die
Verdffentlichung hinausgehenden Unterlagen zur Verfligung stellen und bitte um lhr
Verstandnis.

Fur lhre Arbeit winsche ich lhnen viel Erfolg.

Viele GruRe
Hans Hasse

Prof. Dr.-Ing. Hans Hasse

Lehrstuhl fir Thermodynamik (LTD)

Fachbereich Maschinenbau und Verfahrenstechnik
Technische Universitat Kaiserslautern
Erwin-Schrodinger-Stralle 44

67663 Kaiserslautern

Tel: 0631 - 205 3464

Fax: 0631 - 205 3835

Email: hans.hasse@mv.uni-kl.de

Internet: http://thermo.mv.uni-kl.de

Am 26.09.2015 um 13:28 schrieb Joachim Drack:

Sehr geehrter Herr Prof. Hasse!

Ich beschaftige mich momentan im Rahmen meiner Masterarbeit an der Technischen

Universitit Graz in Osterreich mit der Synthese von Polyoxymethylen Dimethyl Ethern.
Ausgangsstoff flr deren Synthese ist unter anderem Trioxan.

Bei meiner Recherche bin ich auf ein Paper aus dem Jahr 2006 (Development of a new
distillation based process for trioxan production, im Anhang) von lhnen gestolen.

Zur Durchflhrung einer Wirtschaftlichkeitsanalyse, wadre ich an den Details dieses Prozesses
interessiert, insbesondere an einer Stoff- und Energiebilanz der Dreidruckdestillation.

Existiert bereits eine Pilotanlage oder eine groRtechnische Anlage dieses Verfahrens?
Viel Dank schon im Voraus flr ihre Bemihungen!
mit freundlichen GriRen,

Joachim Drack, BSc




