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Techno-6konomische Bewertung von Verfahren zur Herstellung von
Kraftstoffen aus H, und CO;

von Steffen Schemme

Kurzfassung

Power-to-Fuel-Technologien und die damit hergestellten sogenannten Elektrokraftstoffe sind zahl-
reichen Studien zu Folge fur eine zukinftig weitgehend CO»-neutrale Energieversorgung unverzicht-
bar. Der wissenschaftliche Beitrag dieser Arbeit ist die Beantwortung der Frage, wie technisch aus-
gereift, energie- und kostenintensiv unterschiedliche Power-to-Fuel-Konzepte verglichen mit-
einander sind. Daflir wurden Hy-basierte Herstellungsverfahren elf verschiedener normgerechter
Verkehrskraftstoffe techno-6konomisch gegeniibergestellt.

Der methodische Fokus liegt auf der Homogenitdt der Berechnungen zur Gewdhrleistung der
Vergleichbarkeit sowie auf den verfahrenstechnischen Auslegungen, um an dieser Stelle technisch
und wissenschaftlich fundierte Werte und fachkundige Aussagen liefern zu kénnen. Die simulations-
gestilitzte und dadurch verfahrenstechnisch robuste Analyse erfolgte mit Hilfe des Programms Aspen
Plus®. So wurden produktionstechnische Moglichkeiten sowie Potenziale aufgezeigt und Effizienzen
sowie Kosten bestimmt.

Fir die verfahrenstechnischen Analysen wurden alle erforderlichen Chemieanlagen in Aspen Plus®
entworfen, wobei technisch bereits etablierte Verfahren adaptiert und fehlende Teilprozesse bzw.
Syntheserouten neu entwickelt wurden. Dazu zdhlen beispielsweise vollig neu entwickelte
Verfahrenskonzepte zur Hj-basierten Synthese hoherer Alkohole. AnschlieRend wurden alle Teil-
prozesse vielversprechender Syntheserouten basierend auf H, und CO; simulationsgestiitzt techno-
o0konomisch analysiert, bewertet und gegeniibergestellt. Die Vergleichbarkeit der Simulationen und
Berechnungen ist durch die Wahl identischer Annahmen und Randbedingungen gewahrleistet. Die
Simulationsmodelle wurden modular aufgebaut, ein validiertes physico-chemisches Modell zur
Beschreibung fehlender Stoffsysteme in die Prozesssimulationssoftware Aspen Plus® implementiert
und alle Stoffumwandlungs- und Stofftrennvorgdnge zur Bestimmung des Betriebsmittelaufwands
ausgelegt. Um ein realistischeres Bild zu erhalten ist die Warmeintegration der Prozesse bzw.
Syntheserouten an gédngige Betriebsmittel eines Verbundstandorts gebunden und wurde nicht ideal
via Pinch-Analyse durchgefiihrt. Die Produkte erfiillen weitestgehend heutige Kraftstoffnormen. Alle
entworfenen Verfahrenskonzepte haben keine Nebenprodukte aulRer Wasser, da auch eigentlich
nicht rtckfihrbare Nebenprodukte der Reaktionen mit Hilfe von Reformern zu Synthesegas
umgewandelt und so riickverwertet werden. Somit sind die Verfahrenskonzepte auch fiir den
groRskaligen Einsatz geeignet. Die Empfindlichkeit der Ergebnisse auf die getroffenen Annahmen und
Randbedingungen wurde mittels Sensitivitatsanalysen bewertet.

Die Arbeit soll mit dem ganzheitlichen Bild von Verfahren und Produkten eine robuste Grundlage
sowohl fiir Eingliederungen von Power-to-Fuel-Konzepten in Simulationen zukiinftiger Energie-
systeme und Energieversorgungsstrategien als auch fiir die Wahl von Elektrokraftstoffen fir eine
zukinftig im besten Fall COz-neutrale Mobilitat liefern.






Techno-economic Assessment of Processes for the Production of Fuels

from H; and CO;
by Steffen Schemme

Abstract

Power-to-Fuel technologies are indispensable for achieving a largely CO,-neutral energy supply in the
future. The scientific contribution of this work is to answer the questions how technically mature,
energy-intensive, and expensive different Power-to-Fuel concepts are compared to each other. For
this purpose, Hz-based production processes of eleven different standard-compliant transport fuels
were techno-economically compared.

The methodological focus is on the homogeneity of the calculations to ensure comparability as well
as on the process engineering and design to be able to supply technically and scientifically sound
recommendations. The simulation-based and therefore technically robust assessment was carried
out using the process simulation software Aspen Plus®. Thus, possibilities in terms of production
technologies were revealed, and efficiencies as well as costs were determined.

For the process engineering analyses, all required chemical plants have been designed in Aspen Plus®,
whereby technically established processes were adapted and missing sub-processes or synthesis
routes were fully new developed. This includes, for instance, fully new process concepts for the H,-
based synthesis for higher alcohols. Subsequently, all sub-processes of promising synthesis routes
based on H; and CO; were simulated, evaluated, and compared techno-economically.

The comparability of the simulations and calculations is ensured by the strict compliance of identical
assumptions and boundary conditions. The simulation models were modularized, a validated
physico-chemical model for the description of missing component systems was implemented in
Aspen Plus® and all unit operations were designed in detail to determine the process utility demand.
The heat integration of the sub-processes or synthesis routes is tied to common utilities of a chemical
production location (Verbund site). The products largely meet today’s fuel standards. All designed
process concepts have no by-products except water, since even non-recyclable by-products of the
reactions are converted to synthesis gas using reformers, which can be recycled. Thus, the process
concepts are suitable for large-scale use. The sensitivity of the results to the assumptions and
boundary conditions was analyzed and assessed.

With the holistic picture of Power-to-Fuel concepts and products, this work aims to provide a robust
basis for integrating Power-to-Fuel concepts in simulations of future energy systems and energy
supply strategies as well as for recommendations regarding the choice of transport fuels for a future
at best CO2-neutral mobility.
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1 Einleitung und Zielsetzung

In Deutschland ist der Verkehrssektor fiir 30 % des Energieverbrauchs und 20 % der landesweiten
anthropogenen CO-Emissionen verantwortlich [1]. Zur Begrenzung des anthropogenen Klima-
wandels [2] verlangt eine ganzheitliche Energiewende deshalb auch eine Transformation des
Verkehrssektors (auch: Verkehrswende) [3]. Anders als die Sektoren Strom, Warme und Industrie
basiert der Verkehrssektor beispielsweise in Deutschland immer noch zu mehr als 90 % auf Erdél und
damit auf fossilen Energietragern [1].

Antriebsalternativen, die den Einsatz erneuerbaren Stroms im Verkehrssektor ermoglichen, sind
beispielsweise Elektrofahrzeuge mit Energiebereitstellung via Batterie oder Brennstoffzelle.
Mehrerer Studien [4-10] und Positionspapieren [1, 11-14] zu Folge sind allerdings auch Power-to-
Fuel- bzw. Power-to-Liquid (PTL)-Technologien fir eine zukinftig weitgehend treibhausgasneutrale
Energieversorgung unverzichtbar. Dies gilt insbesondere fiir den Flug-, Schiffs- und Schwerlast-
verkehr [15, 16]. Wie in Abbildung 1-1 dargestellt, wird beim Power-to-Fuel-Konzept aus regenerativ
erzeugtem elektrischem Strom mittels Wasserelektrolyse Wasserstoff (H:) erzeugt. H, wird
anschlieBRend zusammen mit Kohlenstoffdioxid (CO;) in chemischen Verfahren zu synthetischen
Kraftstoffen, auch Elektrokraftstoffe genannt, umgewandelt. Auch die Umwandlung in andere
Chemikalien ist dabei moglich, was die Kopplung zwischen Energie- und Chemiesektor ermdoglicht.
Das CO; kann beispielsweise aus Industrieabgasen oder der Umgebungsluft abgeschieden werden.
Dadurch ergibt sich eine weitere Sektorkopplung, diesmal zwischen den Sektoren Strom-Verkehr-
Industrie.

(Junn( ) *g.
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Elektro-
kraftstoffe

Elektrolyse ) Chemische Verkehrssektor
Industrie- % co, Verfahren
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ﬁﬁl | ‘§\
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Abbildung 1-1: Das Power-to-Fuel-Konzept
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Fir die technische Umsetzung des Power-to-Fuel-Konzepts stehen derzeit verschiedene
Technologien zur Diskussion. Der wissenschaftliche Beitrag der vorliegenden Arbeit ist eine
simulationsgestiitzte techno-6konomische Analyse und gegeniiberstellende Bewertung viel-
versprechender Elektrokraftstoffe sowie der notwendigen verfahrenstechnischen Schritte fiir deren
Herstellung. Weitere Zahlen, Daten und Fakten sowie politische Ziele beziiglich der Energiewende
und insbesondere der Rolle flussiger Kraftstoffe im Verkehrssektor wurden bereits in einer
Vorveréffentlichung [17] dieser Arbeit zusammengetragen und sind zum Teil im Anhang A dieser
Arbeit auf Seite 239 zu finden.



Einleitung und Zielsetzung

1.1 Motivation fiir die Untersuchung der Synthese von Elektrokraftstoffen

Im Zuge der Energiewende sollen bis 2050 laut dem Energiefahrplan 2050 der EU-Kommission 80 %
der europdischen Stromversorgung durch erneuerbare Energien gedeckt werden [18]. Dem
Energiekonzept des BMWi und BMU zufolge wird vor allem der Ausbau von Windenergie eine
entscheidende Rolle spielen [19].

Stromerzeugung aus Wind und Sonne ist stark wetterabhangig. Die sukzessive Integration dieser
erneuerbaren Primdrenergietrager in das Energieversorgungssystem fiihrt deshalb zu merklichen
Fluktuationen (Schwankungen) in der Stromerzeugung [3, 20, 21]. Diese Fluktuationen belasten das
Netz erzeugerseitig und kénnen sich negativ auf die Versorgungssicherheit auswirken [21], welche
generell gegeben ist, wenn Angebot und Nachfrage ausgeglichen sind [22]. Zur Gewahrleistung der
Versorgungssicherheit miissen die erzeugerseitigen Fluktuationen mit Hilfe eines geeigneten Last-
managements ausgeglichen werden [19]. Deshalb ist laut Scholz et al. [20] zur Bewaltigung der
Energiewende ein breites Spektrum an Technologien notig. Eine Maoglichkeit des Lastmanagements
ist der Einsatz von Technologien zur kurz- und mittelfristigen Energiespeicherung [23, 24]. Energie-
speicherung ist nétig, da die Nachfrage auch dann gedeckt sein muss, wenn keine direkt beziehbare
Energie aus Wind und Photovoltaik zur Verfligung steht. Infolgedessen gewinnen Anlagen zur
Speicherung elektrischer Energie zunehmend an Bedeutung [25]. Dabei ist die stoffliche Speicherung
von elektrischem Strom zu bevorzugen, da sie sich im Vergleich zur elektrochemischen,
mechanischen oder thermischen Speicherung durch deutlich hohere Energiedichten auszeichnet
[23]. Die Entwicklung und Férderung dieser Technologien zur besseren Integration der erneuerbaren
Energien in die Energieversorgung sehen BMWi und BMU als groRe Herausforderung an [19].
Neben Speichertechnologien sind fiir ein flexibles Stromversorgungssystem auch Technologien nétig,
die verbraucherseitig auf Schwankungen in der Netzlast reagieren kénnen [26, 27]. Die Lésung des
verbraucherseitigen Lastmanagements sieht das BMWi im Weifsbuch ,Ein Strommarkt fir die
Energiewende” in der stirkeren Kopplung/Verknlpfung der Sektoren Strom, Warme und Verkehr
[22]. Durch die Kopplung kénnen sich flexible Verbraucher dem volatilen Stromangebot anpassen
und so Uberschussstrom verwerten, der normalerweise nicht eingespeist werden kann [3, 24, 26,
27]. So ware nach Berechnungen von Conolly et al. [28] eine Integration von Gber 80 % fluktuierend
generierenden erneuerbaren Quellen moglich.

Zur Substitution der fossilen Energietrager im Verkehrssektor ist elektrischer Strom die effektivste
und glinstigste Alternative [29]. Da dieser im Falle von erneuerbarem elektrischen Strom nicht immer
bedarfsgerecht anfallt, muss er durch Speichertechnologien verstetigt werden. An dieser Stelle sind
unter anderem verschiedene, sogenannte Power-to-X-Technologien denkbar [7, 22, 23, 30]. Die
technisch einfachste dieser Technologien ist die Wasserelektrolyse zur Produktion von Wasserstoff
aus Wasser mit Hilfe von elektrischem Strom [30-35] und stellt deshalb eine zentrale Technologie dar
[29]. Durch Riickverstromung kénnen Elektrolyseur-Brennstoffzellen-Systeme als dynamischer Puffer
zum Lastmanagement beitragen; Wasserstoff selbst bildet die Briicke zur Kopplung von Energie- und
Verkehrssektor [19, 23, 26, 29, 32, 35, 36].

Eine Reihe denkbarer, auf Wasserstoff aufbauender Technologien sind Power-to-Fuel- und Power-
to-Chemicals-Prozesse (PTL- und PTC-Prozesse): die Produktion synthetischer Kraftstoffe und Basis-
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chemikalien aus nachhaltig hergestelltem Wasserstoff unter Verwertung von CO; als Rohstoff [37,
38]. Mit Hilfe der PTL-Technologien wird so der Weg fiir die Integration erneuerbarer Energien im
Verkehrssektor geebnet [22, 37, 39]. Anders als bei fossilen Kraftstoffen ist die Produktion von PTL-
Kraftstoffen unabhéngig von der Primarquelle und die intelligente Kopplung der Strom- mit der Kraft-
und Brennstoffversorgung hat grofRes Potenzial zur Gewahrleistung der Versorgungssicherheit des
gesamten Energiesystems [40, 41].

Prognosen der dena (Deutsche Energie-Agentur GmbH) zu Folge werden Elektrokraftstoffe auch
langfristig eine wesentliche Rolle spielen, in erster Linie um Flug-, Schiffs- und StraBengtiterverkehr
mit emissionsarmen Kraftstoffen zu betreiben [16]. Synthetische Kraftstoffe enthalten zudem keinen
Schwefel, keine Asche und andere Riickstande. Sie sind dadurch sauberer und chemisch stabiler. Das
bringt Vorteile beim Einsatz in Hybridfahrzeugen, bei denen der Kraftstoff langer im Tank- und
Leitungssystem verweilt [36].

Laut Gill et al. [42] zeigen viele Studien, dass noch groRes Potenzial flir die Optimierung von StraBen-
verkehrskraftstoffen besteht, sowohl beziiglich der Emissionen als auch der Motoreffizienz. Die
Herausforderung besteht zunachst in der Findung innovativer nachhaltiger Rohstoffe, Prozesse und
Technologien [42].

Neben dem Bio-to-Liquid (BTL)-Konzept ist das PTL-Konzept eine aussichtsreiche Maoglichkeit zur
nachhaltigen Synthese von fliissigen Kraftstoffen und damit Erweiterung des Technologieportfolios
flr die Verkehrswende. Beim BTL-Konzept werden synthetische Kraftstoffe aus Biomasse hergestellt.
Den Recherchen von Mathiesen et al. [26] zu Folge konnen die Elektrokraftstoffe in einer fort-
geschrittenen Phase des Energiesystems die durch Limitierungen beeintrachtigten Biokraftstoffe
komplett ersetzen.

Mit dem EU-Strommix von 2017 hatten Elektrokraftstoffe einen dreifach so hohen CO»>-FuRabdruck
wie fossile Verkehrskraftstoffe [43]. Well-to-Wheel-Analysen [44-46] und Lebenszyklusanalysen
(LCA) [45, 47] zeigen jedoch groRes Potenzial zur zukiinftigen Minderung von Treibhausgas-
emissionen durch PTL-Technologien auf. Die Produktionskosten von Elektrokraftstoffen liegen zwar
derzeit deutlich iber den Marktpreisen konventioneller Kraftstoffe [48], allerdings ist das Potenzial
zur Konkurrenzfihigkeit gegeniiber konventionellen Kraftstoffen gegeben [6, 16, 49]. Okobilanzen
des Sunfire-Projektes zeigen eine Reduzierung der Treibhausgasemissionen (THGE) von Uber 85 %,
verglichen mit fossilem Treibstoff [50]. Das aus H, und CO:; fiir den Kraftstoffeinsatz hergestellte
Methanol der Firma CRI hat eine ISCC Plus-zertifizierte THGE-Reduktion von 90 % gegeniiber fossilem
Treibstoff [51]. Biodiesel aus Rapsoél reduziert die THGE um nur 30-50 % [52].

Wie bereits erwahnt bietet sich auch das Power-to-Chemicals-Konzept zur Verwertung von CO; an.
Nach Otto et al. [53] liegt das CO2-Vermeidungspotenzial durch Nutzung von CO; als Rohstoff fiir die
Produktion von Feinchemikalien in der EU bei ca. 0,029 % der EU-weiten CO,-Emissionen. Abgesehen
von Harnstoff haben Grundchemikalien, bei deren Produktion bereits CO; als Rohstoff zum Einsatz
kommt, ein CO;-Vermeidungspotenzial von ca. 20 Mio. Tonnen CO,, was ca. 0,43 % der Treibhaus-
gasemissionen der EU entspricht [53]. Verglichen mit dem Verkehrssektor ist das CO,-Vermeidungs-
potenzial der chemischen Industrie durch Einsatz von CO; als Rohstoff demnach deutlich geringer.
Die Verwendung von CO; aus Industrieabgasen bietet dagegen ein groReres Potenzial. Beispielsweise
emittierte die Zementindustrie in Deutschland 2016 rund 19 Mio. Tonnen CO; [54]. Die
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entsprechende CO2-Menge ist mehr als achtmal hoher als der CO,-Bedarf, den PTL-Verfahren zur
Deckung des deutschen Bedarfs an Kraftstoffethanol im selben Jahr (1,485 Mio. Liter [55]) benétigt
hatten. Laut einer Studie der dena und des LBST [16] besteht in Europa ausreichend technisches
Potenzial zur erneuerbaren Stromproduktion, um den langfristigen Elektrokraftstoffbedarf zu
decken.

Zusammengefasst sind die Motivationen zur Herstellung von Elektrokraftstoffen unter anderem

» die Moglichkeit der Nutzung der bestehenden Infrastruktur, Bestandsfahrzeugen und
definierter Kraftstoffnormen,

P die Bereitstellung von Kraftstoffen mit ,Drop-in“-Qualitat, die durch sukzessive Erhéhung der
Beimischung eine Integration in das bestehende System erméglichen,

» die Bereitstellung von Kraftstoffen mit verbesserten Kraftstoffeigenschaften, um weitere
Motoroptimierungen und Emissionsreduktionen zu ermoglichen,

P die Reduzierung der COz-Emissionen im Gesamtsystem,

» die Unterstiitzung der Gewahrleistung der Versorgungssicherheit durch Option der grof-
skaligen Speicherung volatil produzierten Stroms zum Ausgleichen von Erzeugungsspitzen
bzw. Nutzbarmachung sogenannter Uberschussenergien und

» die Forderung von Elektrolysetechnologien und Verwendung von Wasserstoff Gber den
Einsatz in Brennstoffzellen hinaus bzw. ErschlieBung des gesamten Verkehrssektors
einschliefllich Schwerlast-, Luft- und Schifffahrtsverkehr fir den Sekundarenergietrager
Wasserstoff.

Nachteile bzw. Schwdchen der Elektrokraftstoffe sind der erhdhte Energiebedarf im Vergleich zur
direkten Stromnutzung, die fehlende Wirtschaftlichkeit wegen nicht technologieneutraler politischer
Rahmenbedingungen und die fehlende Investitionssicherheit [14]. Im Rahmen des BMWi-
Leitprojekts , Trends und Perspektiven der Energieforschung” [15] wird den PTL-Technologien eine
hohe markt- und sozialpolitische Akzeptanz zugesprochen. Auch die Entwicklung der letzten Jahre
zeigt, dass die Wasserelektrolyse auf ihrem Weg zu groRskaligen flexiblen Technologie zur Energie-
speicherung ist [56]. Hinzu kommen der Aspekt fehlender Alternativen, was besonders fiir den Flug-
verkehr gilt [57], und die Mdglichkeit zur Reduzierung der Abhangigkeit von globalen Energie-
maérkten, insbesondere dem Erdélmarkt [17, 40]. Der Import bzw. Export von Elektrokraftstoffen aus
Landern mit viel nutzbarer Sonnen- und Windenergie bietet diesen eine vielversprechende Wachs-
tumsperspektive und ggf. ein alternatives Geschaftsmodell zum Export fossiler Energietrager [5].
Die Integration von Elektrokraftstoffen in den Verkehrssektor kann grundsatzlich entweder durch
ansteigende Beimischungsquoten (upstream), wie von Institutionen wie BDI, DWV, Agora und dena
vorgeschlagen, oder durch Anrechnung der CO;-Reduktion (downstream) geférdert werden [4]. In
der Kraftstoffstudie der FVV [4] sind die politischen Handlungsempfehlungen aus verschiedenen
Studien zusammengefasst. Politische Rahmenbedingungen fir Elektrokraftstoffe sind beispielsweise
von Verdegaal et al. [50], Searle und Christensen [12] und vom BDI [14] diskutiert. Mit dem Ziel der
Verbesserung der Luftqualitat sind Regierungen durchaus bereit, Steuervorteile auf Fischer-Tropsch-
Kraftstoffe zu gewahren, wie am Beispiel der finnischen Kraftstoffsteuern (Verordnung 1443/2011)
erkennbar [58].
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1.2 Forschungsbedarf

Zur Demonstration der technischen Umsetzbarkeit ist es dem Umwelt Bundesamt [10] zu Folge
»richtig und notwendig”, das PTL-Konzept in Form von Pilotprojekten und Demonstrationsvorhaben
in Deutschland zu férdern. Wegen der tendenziell hohen technologischen Reife von PTL-Verfahren
besteht Studien [4, 9] zu Folge Forschungsbedarf besonders bei der Steigerung des Herstellungs-
wirkungsgrads. Auch die Integration von Abwarme sowie Flexibilisierungsoptionen gelte es zu
untersuchen, wobei letztere einen Zielkonflikt zum Wirkungsgrad darstellen [4]. Der Nutzfahrzeug-
studie von Shell [9] zu Folge missen Technikkosten substanziell gesenkt werden. Demnach gilt es,
Kostentreiber zu identifizieren. Aus der Darstellung des derzeitigen Stands der Technik und
Forschung im Kapitel 2 dieser Arbeit wird folgender produkt- und produktionsseitiger Forschungs-
bedarf abgeleitet:

Flr einen moglichst einfachen Markteintritt sollten die Elektrokraftstoffe die konventionellen Kraft-
stoffnormen erfiillen. Diese stellen allerdings nicht den fiir die Verbrennungskraftmaschine idealen
Kraftstoff dar. Zur Ausschépfung des Potenzials der Elektrokraftstoffe sollten die in den Kraftstoff-
normen derzeit festgelegten Werte hinterfragt werden.

Seitens der Herstellung liegt der Fokus vorliegender Untersuchungen anderer Arbeitsgruppen fast
immer entweder auf der technischen Betrachtung einzelner Verfahren oder dem ékonomischen
Vergleich vieler Verfahren. Es ist allerdings nicht klar, wie technisch ausgereift, effizient und teuer die
PTL-Verfahren miteinander verglichen sind, da die Vergleichbarkeit unterschiedlicher
Veroéffentlichungen auf Grund der variierenden Wahl der Annahmen nicht gewahrleistet ist.
Verfahren, wie das Fischer-Tropsch-Verfahren zur Herstellung von Kohlenwasserstoffen sind weit
erforscht. Auch die Synthese basierend auf H, und CO; wurde schon demonstriert. Zwar werden auch
hohere Alkohole als potenzielle alternative Kraftstoffe diskutiert, allerdings existieren hier keine
Syntheserouten basierend auf H, und CO,. Obwohl groRRes Interesse an Polyoxymethylendimethyl-
ethern (OMEn; n = Kettenldnge) zur Nutzung als Additiv/Substituent fur Dieselkraftstoff besteht, gibt
es keine fundamentalen und vergleichenden Studien beziiglich der reinen Komponente OME, [59].
Grund dafir ist der derzeit geringe Bedarf bzw. die geringe Verfligbarkeit [25, 59, 60]. Auch existieren
keine detaillierten techno-6konomischen Untersuchungen zu den verschiedenen Syntheserouten fiir
OME3.s5 basierend auf H, und CO,. Insgesamt gibt es keinen einheitlichen Vergleich der verschiedenen
Routen bei denen bei allen Rechnungen die gleichen Annahmen und Randbedingungen verwendet
wurden.
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1.3 Zielsetzung dieser Arbeit

Ziel dieser Arbeit ist die Generierung einer wissenschaftlich und verfahrenstechnisch fundierten
Grundlage fir die Auswahl geeigneter Elektrokraftstoffe fiir zuklinftige nachhaltige und bestenfalls
COz-neutrale Transportsysteme. Ausgehend vom Forschungsbedarf lautet die zentrale Forschungs-
frage, die mit dieser Arbeit beantwortet wird:

Wie energie- und kostenintensiv sind unterschiedliche

H,-basierte Kraftstoffsyntheserouten
und wo liegen die Vor- und Nachteile der Produkte?

Im Raum steht die Frage nach dem besten Elektrokraftstoff. Weitere Forschungsliicken, die mit dieser
Arbeit geschlossen werden sollen, sind unter anderem:

Ergriindung der in aktuellen Normen festgelegten Kraftstoffeigenschaften
Bewertung der technologischen Reife moglicher Syntheseverfahren

Entwicklung neuer Syntheserouten fiir héhere Alkohole basierend auf H, und CO»
Abschéatzung von Stoffdaten fiir Hemiformale und Methylenglykole

vVvVvyvYyyvyy

Implementierung eines thermodynamischen Modells zur Darstellung formaldehydhaltiger
Stoffsysteme innerhalb des Simulationsprogramms Aspen Plus®

» Techno-6konomische Bewertung der Syntheserouten zu OMEs.s basierend auf H, und CO;
» Entwicklung von Prozessen zur Synthese von Kohlenwasserstoffen ohne Nebenprodukte

Produkte und produktionstechnische Moglichkeiten werden aufgezeigt, simulationsgestitzt
analysiert und gegenubergestellt bewertet. Dabei liegt der methodische Fokus auf der Homogenitat
der Berechnungen zur Gewahrleistung der Vergleichbarkeit sowie auf der verfahrenstechnischen
Auslegung, um an dieser Stelle technisch und wissenschaftlich fundierte Werte und fachkundige
Aussagen liefern zu kdnnen.

Die simulationsgestitzte und dadurch verfahrenstechnisch robuste Bewertung erfolgt mit Hilfe des
auch in der chemischen Industrie haufig verwendeten Programms Aspen Plus®. So werden
technische Moglichkeiten und Potenziale herausgestellt und spezifischer Forschungsbedarf
identifiziert. Die Arbeit soll neben dem ganzheitlichen Bild von PTL-Verfahren und -Produkten eine
robuste Grundlage fir die Eingliederung von Power-to-Fuel-Konzepten in Simulationen zukiinftiger
Energiesysteme und Kraftstoff- bzw. Energieversorgungsstrategien.

Die Motivation dieser Arbeit zur Untersuchung von Elektrokraftstoffen ist das politische Ziel zur
Verringerung des Energieverbrauchs und der CO,-Emissionen im Transportsektor bis zum Jahr 2050.
Damit eine Technologie einen Beitrag an der Erreichung der Ziele haben kann, muss der Markteintritt
bereits vor 2050 stattgefunden haben. Dementsprechend muss bis dahin die Kommerzialisierung der
Technologie abgeschlossen sein. Ist eine Technologie bis dahin oder friiher nicht verflighar bzw. nicht
fiir den Markteintritt geeignet, so ist die Forschung trotzdem sinnvoll, ein Beitrag zum 2050-Ziel kann
allerdings nicht geleistet werden. Neben der techno-6konomischen Bewertung wird in dieser Arbeit
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im Zuge der Beschreibung des derzeitigen Entwicklungsstandes auch die technologische Reife
bewertet. Diese ist unter anderem wichtig fiir die Entscheidungen bzgl. der Kraftstoffauswahl
innerhalb einer Kraftstoffstrategie zur Erreichung der 2050-Ziele.

Die einzelnen Teilprozesse der verschiedenen PTL-Routen kdnnten auch anhand von verfiigbaren
Literaturdaten bewertet werden. Allerdings waren die Prozesse dann einerseits nicht aufeinander
abgestimmt und andererseits nicht unter den gleichen Annahmen und Randbedingungen berechnet
worden. Das fiihrt sowohl zu Ungenauigkeiten als auch zu unausgeschépftem Optimierungspotenzial.
Aus diesem Grund werden in dieser Arbeit alle Teilprozesse aussichtsreicher Power-to-Fuel-Routen
unter gleichen Annahmen und Randbedingungen simuliert.

An dieser Stelle ist anzumerken, dass der direkte Kostenvergleich mit herkdmmlichen Kraftstoffen
die Vorteile! von Elektrokraftstoffen nicht beriicksichtigt. Die Antwort beziiglich des Unterschieds
zwischen einer einzelnen Prozesseffizienz und der Auswirkung auf die Effektivitat eines gesamten
Energiesystems erfordert weitere Untersuchungen, wie z.B. Treibhausgasanalysen, Lebenszyklus-
analysen und Energiesystemanalysen. Da der Fokus dieser Arbeit auf den Produkten und Prozessen
liegt, werden die jeweiligen Anforderungen im Folgenden naher beleuchtet.

1.4 Gliederung der Arbeit

Zur zielgerichteten Beantwortung der Forschungsfrage ist die Arbeit wie im Folgenden ausgefiihrt
gegliedert. Zur Ubersicht und Orientierung ist die Vorgehensweise dieser Arbeit in Abbildung 1-2
dargestellt. Nachdem im Kapitel 1 die Motivation zur Untersuchung der Synthese von Elektro-
kraftstoffen sowie der Forschungsbedarf dargelegt wurden erfolgt im Kapitel 2 zunachst die
Erfassung vom Stand der Technik und Forschung hinsichtlich konventioneller Kraftstoffe und
Beimischungen, kommerzieller Herstellung nicht-erdolbasierter Kraftstoffe sowie potenzieller strom-
basierter Kraftstoffe und Syntheserouten. Dabei werden normierte Kraftstoffeigenschaften
ergrindet und es erfolgt bereits die Bewertung der Technologieverfligbarkeit und technologischen
Reife der verschiedenen Verfahren.

AnschlieBend wird im Kapitel 3 die methodische Vorgehensweise beschrieben, welche sich in die
Wahl des Bilanzraums, der verfahrenstechnischen und der 6konomischen Bewertung gliedert. Im
Kapitel 4 werden basierend auf dem in Kapitel 2 beschriebenen Stand der Technik und Forschung
mogliche Syntheserouten fir Elektrokraftstoffe diskutiert und die vielversprechendsten fiir den
techno-6konomischen Vergleich ausgewahlt.

Die mittels des Simulationsprogramms Aspen Plus® durchgefiihrten verfahrenstechnischen Analysen
werden in Kapitel 5 detailliert beschrieben. Die Prozessauslegung erfolgt weitestgehend in
Anlehnung an aus der Literatur bekannte Verfahren, teilweise werden aber auch komplett neue
Verfahren und Syntheserouten entwickelt. Zu Beginn des Kapitels wird zunachst auf die zu
implementierenden Stoffdaten sowie thermodynamischen Reaktionsmodelle eingegangen. Die
Thematisierung der auf den verfahrenstechnischen Analysen basierenden 6konomischen Analysen

1 CO2-Wiederverwendung, Nutzung von {berschiissigem Strom, Defossilisierung bzw. fossile Unabhingigkeit,
Reduzierung des CO-FuRabdrucks
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erfolgt im Kapitel 6. Dabei wird besonders auf die Investitionskosten und Sensitivitat einzelner
Parameter eingegangen.

Die Gegeniberstellung und Auswertung der techno-6konomischen Analyse und Bewertung der
verschiedenen Elektrokraftstoffe und ihrer Herstellungsrouten erfolgt im Kapitel 7. In diesem Kapitel
werden zudem ausgewahlte Anknlpfungspunkte fir weiterfihrende Forschung genannt.
AbschlieRend sind im Kapitel 7 Ubersichtlich die Vor- und Nachteile der untersuchten Elektro-
kraftstoffe sowie Schlussfolgerungen aus den Untersuchungen dieser Arbeit aufgefiihrt.

Technologische Reife Kap. 2

Technische

Bewertung

Prozesssimulationen Kap. 5

I_l

N Berechnung der Betriebsmittelkosten
Okonomische und Abschatzung der Investitionskosten | Kap. 6

Bewertung basierend auf Prozesssimulationen
v

€/lpe Abschatzung der Herstellkosten Kap. 6

Gegeniiberstellung der techno-6konomischen Bewertungen RE€lA

Abbildung 1-2: Grafische Darstellung der Methodik

Zur verbesserten Struktur sind manche Absitze mit nicht nummerierten Uberschriften versehen.
Erganzende Informationen zu den einzelnen Kapiteln sind im Anhang dieser Arbeit ab Seite 239 zu
finden. Auf den Anhang wird an gegebener Stelle verwiesen. Dort befindet sich auch ein
Annahmenkatalog (Tabelle A-13) mit allen wesentlichen in dieser Arbeit getroffenen Annahmen.

Im Rahmen dieser Arbeit werden die Bezeichnungen Power-to-Fuel (PTF) und Power-to-Liquid (PTL)
als dquivalent angesehen. Verwendet wird die Abkiirzung PTL, da Konzepte zur biomasse-, kohle- und
erdgasbasierten Kraftstoffsynthese generell als BTL, CTL und GTL bezeichnet werden. Die Produkte
der PTL-Prozesse werden im Rahmen dieser Arbeit als Elektrokraftstoffe bezeichnet (engl.:
electrofuels [17, 61]). Die Verbreitung der Verwendung dieses Begriffs nahm in den letzten Jahren
stark zu und hilft bei der Abgrenzung zu den ebenfalls erneuerbaren Biokraftstoffen.

Teile der vorliegenden Dissertation wurden bereits im Rahmen von drei Beitragen [17, 62, 63] in den
begutachteten wissenschaftlichen Fachzeitschriften Fuel, Journal of CO Utilization und International
Journal of Hydrogen Energy vorveroffentlicht. An gegebener Stelle wird in der Dissertation auf diese
Vorveroéffentlichungen hingewiesen.



2 Stand der Technik und Forschung

Die Darstellung, Beschreibung und Auswertung des Standes der Technik und Forschung ist in vier
Teile gegliedert. Zundchst werden mit Hilfe der derzeitigen Kraftstoffe die an synthetische Kraftstoffe
gestellten technischen und marktseitigen Anforderungen erortert und fachkundig diskutiert. Diese
Erorterungen und Diskussionen helfen zum einen bei der Auswahl potenzieller alternativer Kraft-
stoffe. Zum anderen wird ein Beitrag zur Grundlage fir die Entwicklung und Umsetzung alternativer
Kraftstoffstrategien geliefert. Danach folgt eine kurze Beschreibung der kommerziellen Herstellung
nicht-erddlbasierter Kraftstoffe. Im Anschluss werden potenzielle strombasierte Syntheserouten
aufgezeigt. Die Bewertung des Stands der Technik und Forschung erfolgt mit Hilfe des
technologischen Reifegrads. AbschlieRend werden techno-6konomische Vergleiche nicht-
kommerzieller Syntheserouten aus der Literatur aufgezeigt, worin sich der Forschungsbedarf fir
diese Arbeit widerspiegelt. Auf Grund der Vielfalt an Moglichkeiten erfolgt die detaillierte
Beschreibung der im Rahmen dieser Arbeit ausgelegten und analysierten Prozesse erst bei der
eigentlichen Prozessauslegung (Kapitel 5).

Gefahrenhinweise gemaR der Verordnung (EG) Nr. 1272/2008 (CLP), entnommen aus
entsprechenden Sicherheitsdatenblattern [64-79] und abgeglichen mit der PubChem-Stoffdatenbank
[80] und der GESTIS-Stoffdatenbank [81] sowie die Beurteilung der Wassergefdhrdung sowohl
konventioneller als auch im Rahmen dieser Arbeit behandelter alternativer Kraftstoffe sind im
Anhang B.9 zu finden und in Tabelle A-10 gegeniibergestellt.

2.1 Kraftstoffbedarf

Der Kraftstoffbedarf des straffengebundenen Personenverkehrs sank in Deutschland von 1993 bis
2008 um 7 %; gleichzeitig stieg der des Gliterverkehrs um 30,1 % [1]. Im gesamten StraBenverkehr in
Deutschland sank der Kraftstoffverbrauch von 2005 bis 2012 um 2 % [82]. Im Jahr 2012 wurde 98 %
des Energieverbrauchs des Verkehrssektors durch Kraftstoffe gedeckt [82]. Davon waren 49,7 %
Diesel, 29,5 % Benzin, 14,8 % Flugkraftstoffe, 1,4 % Flussig- und Erdgas [82]. Derzeit wird der
Energieverbrauch von Bussen und Lkw zu Uber 99 % und von Nutzfahrzeugen zu 95 % durch
Dieselkraftstoff gedeckt [9]. Dabei wird 79 % der Energie von schweren Lkw und Sattelziigen
verbraucht [9].

Weitere statistische Daten, aus denen der zukiinftige Bedarf an fllissigen Verkehrskraftstoffen
hervorgeht, wurden bereits in der Vorveréffentlichung [17] dieser Arbeit zusammengetragen und
sind zum Teil im Anhang A dieser Arbeit auf Seite 239 zu finden.

In der zivilen Luftfahrt kommt neben dem Flugturbinenkraftstoff Kerosin auch Flugbenzin fiir Kolben-
motoren zum Einsatz, welches dem Ottokraftstoff sehr dhnlich ist. Laut der Bundesregierung wurden
2010 in Deutschland 8.452.000 t Kerosin und 13.000 t Flugbenzin verbraucht, wobei die Annahme
getroffen wurde, dass Flugbenzin nur fiir innerdeutsche Fliige verwendet wird [83]. Zum Vergleich
wurden im deutschen StraRenverkehr 2016 1.485 Mio. | [55] und damit 1.171.665 t Kraftstoffethanol
verbraucht. Mit einem Anteil von rund 0,15 % im Kraftstoffverbrauch der zivilen Luftfahrt ist die
Relevanz von Flugbenzin im Gesamtsystem vernachldssigbar, weshalb Flugbenzin im Folgenden nicht
weiter betrachtet wird. Im Flugverkehr kdnnten nach Prognosen von Airbus [84] bis 2030 30 % des
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Kerosins aus erneuerbaren Quellen stammen. Nach dem Flightpath 2050 der Europaischen
Kommission [85] sollte die Reduktion der CO,-Emission pro Personenkilometer allerdings bereits
50 %2000 im Jahr 2020 und 75 %2000 in 2050 betragen. Hochrechnungen von Sieber [86] zu Folge wére
eine vollstandige Versorgung des Luftverkehrs mit Treibstoffen aus Biomasse schon wegen des Land-
bedarfs nicht moglich. Aufgrund fehlender Alternativen [57] kann der Flugverkehrssektor als
wesentlicher Treiber fiir PTL-Technologien angesehen werden.

Prognosen der dena (Deutsche Energie-Agentur GmbH) zu Folge wéachst der Verbrauch des straBen-
gebundenen Gliterverkehrs auch weiterhin, wodurch auch der Bedarf an Dieselkraftstoffen steigt
[36]. Bezogen auf den gesamten StralRenverkehr lag der Anteil an Dieselkraftstoffen 2010 bei 57 %
und wird auf Grund der Zunahme des Giiterverkehrs 2025 bei 66—76 % liegen [36].

Der Anteil der Ottokraftstoffe im StraRenverkehr lag 2010 bei 43 % und wird 2025 24-30 % betragen,
so die Prognosen der dena [36]. Der Anteil der Dieselkraftstoffe steigt gleichzeitig von 57 % auf 66—
76 % [36]. Den Prognosen und den technischen Potenzialen der einzelnen Sparten des Verkehrs-
sektors zu Folge werden die Antriebstypen Dieselmotor und Flugzeugturbine auf Grund fehlender
oder unzureichender Alternativen auch langfristig von Bedeutung sein.

Den Prognosen der dena zu Folge liegt der Anteil der Alternativen Antriebstechnologien durch
Batterie, H,, Erdgas/CNG 2025 bei maximal 5% [36]. Der Ottomotor kann zwar langfristig von
Batterie- und Brennstoffzellenantrieben abgel6st werden, wird demnach allerdings mittelfristig noch
im Einsatz bleiben. Sowohl Otto- als auch Dieselmotoren kommen zudem beim Hybrid-Konzept zum
Einsatz [36]. Laut Dry [87] und der dena [36] ist fossiler Diesel der am sinnvollsten mit alternativen
Kraftstoffen zu ersetzende Kraftstoff.

2.2 Konventionelle Kraftstoffe und Beimischungen

Der Anteil erneuerbarer Kraftstoffe in Deutschland lag 1990 bei 0,1 % und 2014 bei 5,6 % [88]. Von
diesen 5,6 % sind 63,7 % Biodiesel, 25,5 % Bioethanol und 9 % elektrischer Strom [88]. Zur Gesamt-
energiebereitstellung durch den Einsatz erneuerbarer Energien trug der Verkehrssektor 2013 mit
11 % bei [89]. Der Anteil des Verkehrssektors an der sektoriibergreifenden Gesamteinsparung von
Primdrenergietragern durch EE-Einsatz lag 2014 bei 3,9 % [88].

Eine der wichtigsten Motivationen fiir die Synthese von Kraftstoffen aus H, und CO; ist die
Integrierbarkeit in bestehende Infrastrukturen sowie die Nutzung von Bestandsfahrzeugen. Demnach
sollten diese Elektrokraftstoffe die von der Kraftstoffinfrastruktur sowie die von konventionellen
Verbrennungsmotoren der Bestandsfahrzeuge gestellten Anforderungen weitestgehend erfillen.
Jede notwendige systemseitige Anpassung — an Fahrzeugen oder Infrastruktur — kann die Markt-
einfihrung hemmen. Weiterhin ist eine Markteinflihrungsstrategie mit sukzessiver Erhéhung der
Beimischung (engl.: blending) eines synthetischen zum konventionellen Kraftstoff fast nur ohne
systemseitige bzw. technische Anpassungen moglich.

Allgemein wird in Verbrennungsmotoren, wie dem Otto- und dem Dieselmotor, diskontinuierlich ein
brennbares Kraftstoff-Luft-Gemisch innerhalb von Arbeitszylindern entziindet. Die Verbrennungs-
warme erhoht den Druck, welcher Giber den Zylinderkolben und die Kurbelwelle in mechanische
Arbeit umgewandelt wird. Der Ziindvorgang dieses Gemisches ist vom Motortyp abhangig. Bei
Gasturbinen wird kontinuierlich Luft verdichtet, in der Brennkammer mit Treibstoff vermischt und
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anschlieBRend geziindet. Das entstehende HeiRgas entspannt anschliefend, wobei thermische
Energie mittels einer Welle in kinetische und somit mechanisch nutzbare Energie umgewandelt wird.
Grundvoraussetzung aller Verbrennungskraftmaschinen ist, dass der Kraftstoffdampf zusammen mit
Luft ein ziindfdhiges Gasgemisch bilden kann. Dabei ist die vollstdndige Verbrennung stets grund-
legend fiir eine maximierte Motoreffizienz sowie Reduzierung der Abgasemissionen.

Voraussetzung flr den kommerziellen Einsatz sind Kraftstoffspezifikationen, wie ASTM oder SAE,
weshalb die Anforderungen an konventionelle Kraftstoffe in den jeweiligen Normen bzw.
Spezifikationen festgelegt sind. Empfehlungen fir die optimale Qualitat konventioneller StraRen-
verkehrskraftstoffe hinsichtlich Motorleistung und Emissionen werden beispielsweise seitens der
internationalen Automobilindustrie vom Worldwide Fuel Charter (WWFC) Komitee [90] gegeben.
Wird im Folgenden auf diese Empfehlung des WWFC Komitees verwiesen, so handelt es sich dabei,
wenn nicht anders vermerkt, um Empfehlungen der WWFC Kategorie 4 bzw. Kategorie 5 fir Markte
mit sehr hohen Kraftstoffanforderungen (z.B. Euro 6/VI, JP 2009, California LEV Il bzw. California LEV
.

In Europa miissen Dieselkraftstoffe der Norm EN 590 [91], Ottokraftstoffe der Norm EN 228 [92] und
Flugturbinenkraftstoffe im zivilen Einsatz der Spezifikation Jet A-1 nach ASTM D1655 [93]
entsprechen. Die Normen EN 590 und EN 228 basieren auf der EU-Kraftstoffqualitdtsrichtlinie
98/70/EG [94] und gehéren laut dem WWFC zu den modernsten Kraftstoffnormen der Welt [90]. In
den USA miussen Dieselkraftstoffe seit 1978 der ASTM D975 [95] und Ottokraftstoffe seit 1992 der
ASTM D4814 [96] entsprechen. Jet A-1 ist mit Ausnahme der USA eine weltweite Spezifikation. In den
USA wird Flugturbinenkraftstoff entsprechend der Spezifikation Jet A eingesetzt. Jet A und Jet A-1
unterscheiden sich lediglich in der Anforderung an den maximalen Gefrierpunkt (-40 °C und -47 °C)
[93].

Obwohl diese Normen eine hilfreiche Grundlage fiir die Auswahl alternativer Kraftstoffe bieten,
sollten die festgelegten Werte hinterfragt werden. Die Normen EN 590 und EN 228 berlicksichtigen
zwar die gesetzlichen Regelungen der EU-Direktiven, allerdings gingen die festgelegten Grenzwerte
und Spezifikationen aus Kompromissen zwischen den Kraftstoffanforderungen des Motors und der
wirtschaftlichen oder technischen Umsetzbarkeit in der petrochemischen Produktion hervor [97] und
sind damit das Ergebnis einer Kosten-Nutzen-Abwagung. So ist beispielsweise die Viskositat bei der
Kraftstoffherstellung kein primares Kriterium, sondern ergibt sich aus den lbrigen Stoffparametern
[97]. Pump- und Einspritzsysteme wurden dann an die sich bei der Produktion ergebende Viskositat
des Kraftstoffs angepasst. Auch ist fossiler Dieselkraftstoff aus herstellungstechnischen und -
okonomischen Griinden nicht frei von Begleitstoffen, weshalb in der Norm EN 590 Grenzwerte fiir
den Gehalt an Schwefel, Koks, Asche und anderen Riickstanden zugelassen sind. Demnach sind die in
den Normen EN 590 und EN 228 sowie ASTM D1655 vorgeschriebenen Eigenschaften nicht
zwangslaufig jene, die einen perfekten Motorlauf beglinstigen.

Im Folgenden werden die fiir diese Arbeit besonders relevanten Eigenschaften der drei genannten
Kraftstofftypen naher beleuchtet und seitens der Normen gestellte Anforderungen hinterfragt. Der
Vollstandigkeit halber sind weitere Kraftstoffeigenschaften im Anhang B.1 und B.2 beschrieben und
diskutiert. Zu diesen zahlen unter anderem Viskositat und Schmierfahigkeit, Flammpunkt, Schwefel-
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gehalt und Phasentrennung. Weiterfiihrende Diskussionen hinsichtlich aller in der Norm EN 590
geforderten Eigenschaften finden sich in der Vorveréffentlichung dieser Arbeit im Journal FUEL [17].
Ziel dieses Kapitels ist Schaffung einer wissenschaftlichen und robusten Grundlage zur Abschatzung
der Marktpotenziale alternativer Kraftstoffe. Dabei wird wegen des hohen Stellenwerts ein Schwer-
punkt auf die Dieselkraftstoffe gelegt. Die Funktionsweise von Verbrennungsmotoren (Otto- und
Dieselmotoren sowie Gasturbinen) und wie sich daraus Kraftstoffanforderungen ergeben ist
beispielsweise von Bergthorson und Thomson [98] Ubersichtlich beschrieben. Eine Zusammen-
fassung der steuerlichen Unterstiitzungsregelungen und Beimischungsquoten von Biodiesel und
Bioethanol in europdischen Landern (Stand 2015) ist in einer von der Europdischen Kommission in
Auftrag gegebenen Studie [99] veroffentlicht.

2.2.1 Allgemeine Anforderungen

Da die Abstimmung von Verbrennungssystem und Kraftstoff fir einen idealen Motorlauf sehr wichtig
ist, ist ein eng spezifizierter Kraftstoff die Grundlage fiir weitere zukiinftige Motoreffizienz-
steigerungen [97]. Besonders im StraBenverkehr arbeiten Antriebsmotoren unter sehr variablen
Bedingungen. Diesen muss der Kraftstoff stets gerecht werden [97]. Weiterhin ist im StraRenverkehr
eine Kraftstoffaufbereitung an Bord anders als in der Schifffahrt nicht praktikabel [97]. Zusatzlich zu
den in den Normen festgelegten Anforderungen kdnnen verschiedene physikalische und chemische
Eigenschaften einer Substanz dessen Potenzial als Kraftstoff beeinflussen. Eine detaillierte
Betrachtung der Sicherheitsaspekte verschiedener Elektrokraftstoffe ist in der Literatur [4] bereits
gegeben. Dabei wird OMEss als der Kraftstoff mit dem eindeutig geringsten Gefahrenpotenzial
bewertet.

Gemischbildung an Bord

In den meisten Fallen sind Kraftstoffe keine Reinstoffe, sondern Mischungen verschiedener Stoffe
[100]. Im Hinblick auf eine Umsetzungsstrategie ist deshalb die mégliche Gemischbildung von
konventionellen und alternativen Kraftstoffen in fliissiger Form wichtig. Die Kraftstoffe sollten an
Bord bestenfalls in einem gemeinsamen Tank transportiert werden kdnnen und sich nicht
entmischen, also mehrere Phasen bilden. So konnten auf Grund der Mischbarkeit von Biokraftstoffen
(Bioethanol und Biodiesel) mit fossilen Kraftstoffen (Benzin und Dieselkraftstoff) einige Biokraftstoffe
bereits erfolgreich in das Kraftstoffsystem integriert werden [38].

Fir eine stabile Gemischbildung sind besonders Dichte, Loslichkeit und Siedeverhalten entscheidend
[101]. Die Dichte der neuen Kraftstoffe sollte unter Gblichen Umgebungstemperaturen und -driicken
nah an der des konventionellen Kraftstoffs liegen [102]. Die Loslichkeit ist abhangig von der
Ahnlichkeit der intermolekularen Wechselwirkungskriften und wird durch die Polaritit
gekennzeichnet [101]. Stoffe I6sen sich eher in anderen Stoffen mit gleicher oder dhnlicher Polaritét.
Kohlenwasserstoffe und Ether sind eher unpolar und demnach gut miteinander mischbar. Auch die
Siedetemperaturen der Stoffe eines stabilen Gemischs sollten dhnlich sein [101]. Fir die Speicherung
an Bord sollte der fliissige Kraftstoff unter den gegebenen Temperatur- und Druckbedingungen nicht
nahe der Verdampfungsgrenze liegen [102].

Verdampfungseigenschaften
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Das Siede- bzw. Verdampfungsverhalten eines Kraftstoffs hat deutlichen Einfluss auf die Bildung des
moglichst homogenen Kraftstoff-Luft-Gemischs und damit auf die Verbrennung und daraus
resultierend auf die Motoreffizienz [100, 102, 103]. Je kleiner die Kraftstofftropfchen und je hoher
der Anteil an verdampften Tropfchen, desto effizienter/vollstindiger ist die Verbrennung [102].
Besonders bei Motoren mit Direkteinspritzung ist auch die Verdampfungsenthalpie ein Haupt-
kriterium fir die Gemischbildungsqualitat.

Die Siedebereiche spielen vor allem bei erddlbasierten Kraftstoffen eine Rolle. Diese sind im
Gegensatz zu synthetischen Kraftstoffen immer Stoffgemische und haben keinen definierten
Siedepunkt, sondern einen Siedebereich [100, 103]. Die Breite des Siedebereichs hat Einfluss auf die
Homogenitat des Gemisches im Brennraum [103]. Reine alternative Kraftstoffe haben meist einen
definierten Siedepunkt [103]. Wahrend des Motorbetriebs ist der Siedebereich durch andere Rand-
bedingungen, wie Viskositat, FlieRfahigkeit bei niedrigen Temperaturen, Dichte, Ziindwilligkeit und
Flammpunkt begrenzt [97].

Fiir ein homogenes Gemisch im Brennraum sollte der Kraftstoff moglichst schnell verdampfen [103,
104]. Dieser Vorgang wird durch geringe Oberflachenspannung und geringe Viskositat der Kraftstoff-
tropfen beglnstigt [102]. Der schnellen Verdampfung steht der Vorteil einer hohen Verdampfungs-
enthalpie entgegen. Die Direkteinspritzung des Kraftstoffs in die deutlich warmere Luft im
Brennraum ergibt eine hohe Temperaturdifferenz, wodurch der Verdampfungsvorgang intensiviert
wird. Das flihrt zur Absenkung der Lufttemperatur. Die kédltere Luft im Zylinderraum fihrt zur
Senkung des Zylinderdrucks. Dadurch ist zum einen ein héheres Verdichtungsverhaltnis moglich. Zum
anderen intensiviert die erhohte Ansaugdruckdifferenz den Massenstrom, wodurch die
Zylinderbeflllung verbessert wird [102]. Ein hoherer Einspritzdifferenzdruck gewéhrleistet zudem
eine bessere Zerstaubung [104]. Das wiederum flihrt zur Reduktion der Partikelemissionen [105].
Weiterhin entzieht der verdampfende Kraftstoff dem Verbrennungsraum wahrend der Einspritzung
innere Energie, wodurch die maximale Verbrennungstemperatur herabgesetzt wird [102]. Eine
geringere Verbrennungstemperatur hemmt die Stickstoffoxid (NOx)-Bildung im Brennraum. Nachteil
héherer Verdampfungsenthalpien ist wiederum ein schlechteres Kaltstartverhalten [102].

Korrosionswirkung

Wahrend Transport, Lagerung und Anwendung an Bord kommt es oft zwangslaufig zum
unvermeidbaren Kontakt zwischen Kraftstoff und Luftfeuchtigkeit und Luftsauerstoff [97]. Das
Korrosionsverhalten hdangt im Wesentlichen vom Wassergehalt, sauerstoffhaltigen Verbindungen
und Schwefelgehalt ab [97]. So kann die Bildung von Kondenswasser zu Korrosion an Leitungen und
Behaltern fiihren. Dies ist besonders bei Hybridfahrzeugen wichtig, bei denen es zu erhéhten Verweil-
dauern des Kraftstoffs im Tank- und Leitungssystem kommen kann. Besonders bei Biodiesel kann dies
zu einem Problem werden [36].

2.2.2 Dieselkraftstoffe

Beim Dieselmotor findet die Gemischbildung nach der Einspritzung in den Arbeitszylindern statt. Das
Einspritzsystem ist eine Schlisselfunktion des Dieselmotors und entscheidend fiir die Abgas-
emissionen und den Motorlauf [104]. Nach der Einspritzung entsteht zunachst ein heterogenes
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Gemisch aus Luft, Kraftstoffdampf und Kraftstofftropfchen [106]. Fiir eine optimale Verbrennung
sollte der Kraftstoff komplett verdampfen, sodass sich ein homogenes Gemisch ergibt [102]. Uber
das Verhaltnis von Luft und Kraftstoff innerhalb dieses Gemisches erfolgt die Lastpunktregelung
[106]. Das Brennverfahren basiert auf der kontrollierten Selbstentziindung bei Luftliberschuss. Fir
die Selbstentziindung ist eine ausreichende Ziindwilligkeit noétig. Daneben sind vor allem die
Eigenschaften Dichte, KaltflieRverhalten, Schmierfahigkeit, Viskositat, Reinheit sowie Siedeverhalten
und -ende von Bedeutung. Siedeverhalten und Viskositadt beeinflussen unter anderem die Ausbildung
des homogenen Kraftstoff-Luft-Gemisches, welches fiir eine vollstandige Verbrennung entscheidend
ist [107].

In Tabelle 2-1 sind die Spezifikationen fiir Dieselkraftstoffe nach den Normen EN 590 [91] fur
konventionellen Diesel in Europa, EN 15940 [108] fiir synthetischen Diesel in Europa und ASTM D975
[95] fur konventionellen Diesel in den USA gegenilibergestellt. Daneben finden sich zuséatzlich die
aktuell im WWFC beschriebenen Empfehlungen der internationalen Automobilindustrie [90].

Der direkte Vergleich hinsichtlich geforderter Cetanzahl, Flammpunkt, Korrosionsklasse, Aromaten-
und Schwefelgehalt sowie Destillationsriickstand macht deutlich, dass an den konventionellen
Dieselkraftstoff in Europa qualitativ héhere Anforderungen gestellt werden als an den fiir die USA.
Die EN 15940 fiir via Hydrierungsverfahren hergestellte paraffinische Dieselkraftstoffe wurde
erstmals 2016 ausgegeben [108]. Zu den Hydrierungsverfahren zahlen Fischer-Tropsch-Verfahren
sowie Verfahren zur Hydrierung von Pflanzendlen (engl.: hydrotreated vegetable oil, HVO). Shell GTL-
Diesel sowie Neste Renewable Diesel (HVO) erfullen die Anforderungen der EN 15940. Wie auch der
Einsatz von schwefelfreiem GTL-Diesel erfordert auch der Neste Renewable Diesel (HVO) die Zugabe
von Additiven zur Verbesserung der Schmierfédhigkeit, wobei diese Additive kommerziell verfligbar
sind [109].

Der untere Heizwert, also die bei einer Verbrennung zu gasférmigen Produkten maximal nutzbare
Warmemenge ohne Kondensation des Wasserdampfs [101, S. 127], liegt bei fossilem Diesel zwischen
42,8 MJ/kg und 43,1 MJ/kg [110]. Im Folgenden werden einige wichtige Eigenschaften néher
beleuchtet.
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Tabelle 2-1:  Spezifikationen fir Dieselkraftstoffe nach den Normen EN 590 [91], EN 15940 [108]
und ASTM D975 [95] sowie Empfehlungen des WWFC [90]
EN
EN 590 15940 ASTM
WWFC
L (2010) (2016) | D975:15b . .
Parameter Einheit Kategorie Relevant fiir
konv. Klasse A konv. 5
Diesel synth. Diesel
Diesel
Cetanzahl - >51 >70 240 255 Zindverhalten,
Cetanindex - > 46 - 240 255 Motoreffizienz
Dichte bei 15 °C kg/m3 820-845 | 765-800 < 860 820-840 -
Aromaten gesamt Gew.-% - <11 <35 <15
Polycyclische L
. Emissionen
aromatische Gew.-% <8 - - -
Kohlenwasserstoffe
Schwefelgehalt mg/kg <10 <5 <15 <10 Korrosion, Katalysator
Flammpunkt °C >55 >52 >55 Sicherheit
Koksriickstand (von 10 % o
o . Gew.-% <0,30 <0,35 <0,2 Emissionen
Destillationsriickstand)
Aschegehalt Gew.-% <0,010 <0,001 Emissionen
Wassergehalt mg/kg <200 - <200 Korrosion
Gesamtverschmutzung mg/kg <24 - <10 Emissionen
Wasser und Sedimente Vol.-% - <0,05 - Einspritzsystem
Korrosionswirkung auf
o Klasse 1 3 1 Lagerung
Kupfer (3 h bei 50 °C)
Fettsdure-
Methylestergehalt Vol.-% <7 <5 - Kraftstoffverbrauch
(FAME)
m?3 <25 <25
Oxidationsstabilitat e/ - Lagerung
h 220 -
Schmierfahigkeit (60 °C) pm <460 <520 <400 Dichtungen
X . . Schmierung, Pumpen,
Viskositat bei 40 °C mm?/s 2-4,5 1,9-4,1 2-4 .
Zerstaubung
Destillation
bei 250 °C Vol.-% <65 - - -
bei 350 °C Vol.-% > 85 - - - Mischverhalten,
90 Vol.-% verdampft °C - - 338 320 Emissionen
95 Vol.-% verdampft °C <360 <360 - 340
Siedeende °C - - - 350
-10(01.03.-14.04)
Temperaturgrenzwert . .
o i 0(15.04. - 30.09.) FlieBverhalten bei
der Filtrierbarkeit °C - - .
-10 (01.10. - 15.11.) Klte
(CFPP)

-20(16.11 - 29.02.)
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Cetanzahl

Cetanzahl und -index beschreiben die Ziindwilligkeit, welche das wichtigste Qualitatskriterium des
Dieselkraftstoffs ist. Die Cetanzahl wird gemessen (EN ISO 5165:1998, ASTM D 613) oder mit Hilfe
des Cetanindex (EN ISO 4265, JIS K 2280) abgeschatzt. Der Cetanindex ist eine empirische mathe-
matische Beziehung der Dichte und des Siedebereichs. In der japanischen Dieselnorm JIS K 2204:2007
[111] wird nicht die Cetanzahl, sondern der Cetanindex angegeben. Zur Gewadhrleistung einer
kontrollierten Selbstentziindung und eines optimalen Verbrennungsablaufs sollte die Cetanzahl des
Dieselkraftstoffs moglichst hoch sein [102]. Die internationale Automobilindustrie fordert im WWFC
eine Cetanzahl > 55.

Sind die Cetanzahl und damit die Ziindwilligkeit zu niedrig, so verzogert sich die Zlindung. Das hat ein
schlechteres Kaltstartverhalten zur Folge und fiihrt zu Druckspitzen, die wiederum héhere Gerausch-
und Abgasemissionen bzgl. Partikeln, HC, CO und NOx verursachen [41, 97]. Untersuchungen von Hao
et al. [112] zu Folge flihrt eine erhdhte Cetanzahl bei Kohlenwasserstoffen zu signifikanter Reduktion
der Carbonylemissionen. Das lasst auf vollstandigere Verbrennung schlieRen. Somit sinkt der
Verbrauch und die Motoreffizienz bzw. -leistung steigt. Eine Erhéhung der Cetanzahl kann somit zur
Senkung des Kraftstoffverbrauchs fiihren [104]. Die Cetanzahl steigt linear mit dem Mischungs-
verhaltnis [109]. Die Cetanzahl (CN) einer Mischung mit 60 Vol.-% n-Hexadecan (CigH34; CN 100) und
40 Vol.-% a-Methylnaphthalene (CN 0) ist 60 [113].

Einfluss auf die Cetanzahl hat insbesondere die molekulare Zusammensetzung des Kraftstoffs. Die
Cetanzahl steigt mit zunehmenden Paraffinanteil, also gesattigten Kohlenwasserstoffen im Kraftstoff
[97]. Zudem steigt sie mit zunehmender Siedetemperatur bzw. Kettenldange der Paraffine. Bei Kohlen-
wasserstoffen sinkt sie dementsprechend mit zunehmendem Anteil ungesattigter Molekiile und
Aromaten [87, 97]. Paraffine bzw. n-Alkane haben mit 100-110 deutlich héhere Cetanzahlen (CN) als
Iso-Alkane (CN 30-70), Alkene (CN 40-60), Cycloalkane (CN 40-70), Alkylbenzole (CN 20-60) und
Nahpthaline (CN 0-20) [114].

Fiir Europa muss die Cetanzahl nach der Norm EN 590 [91] mindestens 51 betragen, in den USA nach
dem Standard ASTM D975 [95] mindestens 40, wobei in der Regel ein Wert von 45 eingehalten wird.
Die EN 15940 [108] fiir paraffinische Dieselkraftstoffe fordert einen Mindestwert von 70. Auf Grund
des geringeren Anteils an schwersiedenden Paraffinen zur Sicherstellung ausreichender
Kalteeigenschaften haben deutsche Winterdiesel in der Regel niedrigere Cetanzahlen als deutsche
Sommerdiesel [97].

Zusammensetzung und Dichte

Im Raffinerieprozess ist fossiler Diesel ein Mitteldestillat und nah verwandt mit Kerosin und leichtem
Heizél [36]. Bezogen auf den n-Alkanschnitt enthalt fossiler Diesel Molekile mit neun bis 25 C-
Atomen (Co—Cys) [25]. Nach Wesselak et al. [115], Liu et al. [116] und Demirbas [117] ist der n-Alkan-
schnitt des Diesels C10—Cis, C16—C23 und Ci13—Cz2. Samsun et al. [118] berichten von CigHss als das
reprasentative Molekil von Aral Ultimate Diesel. Die reprasentativen Molekiile von Shell GTL-Winter-
und Sommerdiesel seien dagegen Ci6H3a und CigHss [118]. BTL-Diesel (HVO) der Neste Oyj hat nach
Pasel et al. [119] ein reprasentatives Molekil von C17H36. Weitere Literaturangaben zum Alkanschnitt
des Diesels sind in Abbildung A-1 im Anhang B dargestellt. Fossiler Diesel ist ein Gemisch aus Kohlen-
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wasserstoffen und hat somit keinen definierten Siedepunkt. Der Siedebereich von europdischem
Diesel wird beispielsweise mit 170-380 °C [97] und 150-360 °C [120] in der Literatur angegeben.
Laut Adolf et al. [9] besteht fossiler Dieselkraftstoff hergestellt nach der EN 590 typischerweise aus
25-30 % n-Paraffinen, 15-20 % Iso-Paraffinen, 20-30 % Cycloparaffinen, 15-25 % Aromaten, 0-5 %
Olefinen und 7 % FAME. GTL-Diesel nach EN 15940 besteht dagegen typischerweise aus 20-30 % n-
Paraffinen und 70-80 % iso-Paraffinen [9]. GTL-Winterdiesel von Shell (Shell GTL Fuel Winter Grade)
enthalt sogar weniger als 1 ppm Aromaten [118]. Wie aus Tabelle 2-2 ersichtlich, sind
Dieselkraftstoffe nach der EN 15940 sehr dhnlich den konventionellen Dieselkraftstoffen nach der EN
590, wobei erstere mit einer hoheren Cetanzahl sowie geringerem Schwefel- und Aromatengehalt
eine hohere Qualitat aufweisen.

Aromatische Kohlenwasserstoffe weisen eine unzureichende Ziindwilligkeit auf und sind damit
grundsatzlich als Kraftstoff fiir den Dieselmotor weniger geeignet [97]. Aus diesem und anderen
Griinden fordert die Automobilindustrie deshalb eine Verringerung des Aromatengehalts [41]. Aller-
dings sind verzweigte und aromatische Verbindungen ein naturlicher Bestandteil des Erddls. Neben
der unzureichenden Ziindwilligkeit haben einfache aromatische Verbindungen, wie Benzol, Toluol
und Xylol, geringere als in der Norm fiir Dieselkraftstoffe geforderte Siedepunkte und tGberschreiten
gleichzeitig die maximal zuldssige Dichte [91]. Alkylseitenketten wirken sich diesbezliglich abmildernd
und polycyclische Aromaten dagegen negativ aus [97]. So sieden 4-Ring-Aromaten tber 380 °C, was
oberhalb des zuldssigen Siebereichs des Dieselkraftstoffs liegt und so zu Ablagerungen und unvoll-
standiger Verbrennung fiihrt [97]. Beim Verbrennungsvorgang kdnnen verzweigte Molekiile zu
lokalem Sauerstoffmangel fiihren [102].

Die schlechteren Ziind- und Verbrennungseigenschaften der Aromaten und verzweigten Molekile
fihren im Dieselmotor zu Ruf und NOy im Abgas [41]. Studien zeigen, dass eine Verringerung des
Aromatengehalts im Dieselkraftstoff zur Verringerung der Partikelemissionen fiihrt [105]. Ein idealer
Dieselkraftstoff wiirde demnach keine aromatischen Verbindungen, sondern nur langkettige
Molekiile enthalten. Der Anteil polycyclischer aromatischer Kohlenwasserstoffe ist seitens der EN
590 auf < 8 Gew.-% beschrédnkt, der Anteil mono-aromatischer Kohlenwasserstoffe allerdings nicht.
Wie in Tabelle 2-1 gegeniibergestellt, liegt der Grenzwert des Gesamtaromatengehaltes des
amerikanischen Diesels mit < 35 Gew.-% unter der Empfehlung des WWFC mit < 15 Gew.-%.

Der Anteil der Cycloparaffine und Aromaten ist indirekt durch die Reglementierung der Dichte
beschrankt. Gleiches gilt flir molekulare Doppelbindungen und Verzweigungen. Diese erhéhen die
Dichte und kénnen zu unvollstandiger Verbrennung fiihren [97]. Deshalb wurde kirzlich bei einer
Uberarbeitung der Norm EN 590 mit dem Ziel der Reduzierung der PM-Emissionen die maximale
Dichte von 860 kg/m? auf 845 kg/m? gesenkt [120]. In den USA (ASTM D975 [95]) und Japan (JIS K
2204 [111]) ist der zuldssige Maximalwert der Dieselkraftstoffdichte weiterhin 860 kg/m3, wobei in
beiden Fallen keinen Minimalwert vorgegeben ist. Fiir europdischen Diesel schreibt die EN 590
dagegen einen Minimalwert von 820 kg/m?3 vor. Vom WWFC [90] wird fiir Dieselkraftstoffe derzeit
eine Dichte von 820-840 kg/m* empfohlen. Der Maximalwert der Empfehlung des WWFC lag dabei
in den 90er Jahren zur Erfiillung der Abgasnormen EURO | und US Tier 0 noch bei 860 kg/m?3 [90]. Die
Empfehlung fir die Mindestdichte soll laut dem WWFC Komitee fiir den Fall der Einflihrung von
synthetischem Diesel neu bewertet werden [90].
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Der von Elvers [41] beschriebene Zusammenhang zwischen Dichte und Kraftstoffverbrauch gilt nur
fir Kraftstoffe, die lediglich aus Kohlen- und Wasserstoff bestehen. Bei Kohlenwasserstoffen nimmt
die Dichte mit steigender Anzahl der Doppelbindungen und wachsender Molekiillange zu [121].
Deshalb liegt der Minimalwert der Dichte von Winterdiesel fiir den Einsatz in arktischen Klimazonen
nach EN 590 bei 800 kg/m?3, da durch den Einsatz kiirzerer Paraffine ein verbessertes Kilteverhalten
erreicht wird.

Andersherum erhoht ein gesteigerter Kohlenstoffanteil die Dichte und erschwert gleichzeitig die voll-
standige Verbrennung. Nichtverbrannte Teilchen bilden dann die PM-Emissionen. Da Paraffine eine
geringere Dichte haben und der Aromatengehalt hier auf < 1,1 Gew.-% beschrankt ist, wurde in der
in 2016 ratifizierten EN 15940 [108] fir synthetische Dieselkraftstoffe die zuldssige Dichte auf 765—
800 kg/m?3 festgelegt. Durch die geringe Dichte kann der volumetrische Kraftstoffverbrauch bei
gleichem Energiegehalt (Liter pro km) etwas hoher liegen. Der im Vergleich zur konventionellen Norm
EN 590 herabgesetzte obere Grenzwert fiir die Kraftstoffdichte dient zur Erh6hung des Paraffinanteils
im Kraftstoff. Ein erhohter Paraffinanteil verbessert die Ziindwilligkeit, was Motoreffizienz-
steigerungen erlaubt, und hat positiven Einfluss auf die Stickoxid- und Partikelemissionen [42, 58,
122].

Auch ein erhéhter Sauerstoff (O)-Anteil erhéht in der Regel die Kraftstoffdichte, da intramolekulare
C-0-Bindungen kiirzer sind als C-C-Bindungen. Gleichzeitig senkt ein erhéhter O-Anteil im Kraftstoff
aber die RuBpartikelemissionen. Bei Oxygenaten besteht demnach kein Zusammenhang zwischen
Dichte und RuBemissionen.

Neben der Verbrennung hat die Dichte auch Einfluss auf die Zerstdubung und die Einspritzung. Beim
Dieselmotor ist die Einspritzung volumetrisch geregelt. Bei mechanisch kontrollierten Einspritz-
systemen beeinflusst die Dichte die Einspritzregelung (Timing), was wiederum Einfluss auf die
Emissionen und den Kraftstoffverbrauch hat [90]. Da der Motor an die vorgegebene Dichte angepasst
ist, fihren Anderungen der Dichte zu nicht-optimalen Abgasriickfiihrraten, was ebenfalls die
Emissionen beeinflusst [90]. Der vorgegebene Wertebereich fiir die Dichte sollte deshalb in einem
moglichst engen Bereich definiert werden. Eine hohere Dichte behindert die moglichst feine Zer-
staubung des in den Brennraum eingespritzten Kraftstoffs. GréRere Tropfchendurchmesser hemmen
die Verdampfung [107]. Auch die schlechtere Zerstdaubung kann wiederum zu unvollstandiger
Verbrennung fiihren, die wiederum zu héheren Emissionen fuhrt [107].

Verdampfungsverhalten, -bereich, -verlauf

Nach der EN 590 sollen bei 250 °C unter 65 % des Kraftstoffs und bei 350 °C mindestens 85 %
verdampfen [91], da sonst Crackprozesse eintreten kénnen [97]. Ein zu hoher Siedebeginn bewirkt
eine schlechtere Zerstaubung des Kraftstoffs im Brennraum, fihrt so zu einer inhomogenen
Verteilung, was wiederum zu einem inhomogenen Kraftstoff-Luft-Gemisch fihrt [107]. Bei maximal
360 °C sollen laut EN 590 95 Vol.-% des Kraftstoffs verdampft sein [91]. Diese Anforderung ist wichtig
fir die Reduzierung von Rickstanden [97]. Im WWFC wird deshalb ein niedrigeres Siedeende von
350 °C empfohlen [90].
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Dieselmotoren kdnnen theoretisch auch mit niedriger und héher siedenden Kohlenwasserstoffen
betrieben werden [120]. Die Festlegung des Siedebereichs in den Normen dient zur wirtschaftlichen
Nutzung der Mitteldestillate im Destillationsbereich von 150-360 °C [120].

Besonders bei schnelllaufenden Dieselmotoren verbessert eine Absenkung des Siedeendes das
Brennverhalten und vermindert Schadstoffemissionen [97]. Nach Untersuchungen von Hao et al.
[112] sinken mit Absenkung der Verdampfungstemperaturen die Carbonylemissionen signifikant. Im
Vergleich zum Ottomotor reagiert der Dieselmotor weniger kritisch auf den Siedeverlauf [97]. Wegen
der unterschiedlichen Zusammensetzungen unterscheiden sich so auch die Siedebereiche von
Sommer- und Winterdiesel. GTL-Winterdiesel von Shell (Shell GTL Fuel Winter Grade) hat einen
Siedebereich von 175-330°C [118]

Derzeitige Beimischungen

Anders als bei Otto- und Flugturbinenkraftstoffen ist der Sauerstoffanteil in Dieselkraftstoffen seitens
der Norm nicht beschrankt, was den Einsatz bzw. die Beimischung von Oxygenaten generell
ermoglicht. Allerdings sollte der Kraftstoff nach Beimischung weiterhin die EN 590 erfillen, wie
beispielsweise von Deutz AG [122] empfohlen. Laut Bhatelia et al. [123] muss ein potenzieller
Beimischungspartner fiir Dieselkraftstoff die folgenden Eigenschaften erfiillen: Cetanzahl > 51,
Flammpunkt = 55 °C, Siedepunkt im Bereich 118-340 °C, Loslichkeit in konventionellem Diesel und
kostenglinstige Herstellung mit verfligbaren Rohstoffen und einfachen Prozessschritten.

Derzeit wird dem herkémmlichen Diesel Fettsauremethylester (FAME) bis zum Grenzwert der EN 590
von 7 Vol.-% beigemischt, was an der Tankstelle durch ,,B7“ zu erkennen ist. Die Beimischung von
FAME wurde durch die Richtlinie 98/70/EG [94] erlaubt. Der Grenzwert lag bis 2009 noch bei 5 Vol.-%.
FAME wird aus Pflanzendl und Methanol hergestellt, muss die EN 14214 [124] einhalten und wird als
Biodiesel bezeichnet. Ein hoherer Grenzwert wiirde zu unerwiinschten verkirzten Wartungs-
intervallen fiihren [35]. Ein Grund hierfir ist die erh6hte Viskositat, die zu VerschleiB fihren kann. In
den USA sind nach ASTM D975 Beimischungen von 5 Vol.-% FAME erlaubt. Dazu existieren spezielle
Normen fuir B6-20 (ASTM D7467 [125]) und B100 (ASTM D6751 [126]).

Fiir einen verschleilarmen Einsatz in Bestandsfahrzeugen sollten alternative Kraftstoffe die in den
Normen festgelegten Anforderungen bzgl. der Viskositét erfiillen. Eine zu niedrige Viskositat kann
ggf. durch Zugabe von Additiven pariert werden. FAME hat der EN 14214 [124] zu Folge eine
Viskositat von 3,5-5 mm?/s. Fir B6-B20 sind die Grenzwerte gleich denen der konventionellen
amerikanischen Dieselnorm ASTM D975 (1,9-4,1 mm?/s). Fiir B100 wurde der obere Grenzwert auf
6 mm?/s erhoht. Andere Oxygenate werden derzeit als Kraftstoffe fir Dieselmotoren nicht
verwendet.

Wie in Kapitel 2.2.1 erdrtert, hat eine Absenkung der Verdampfungstemperaturen einen positiven
Einfluss auf die Verbrennungseigenschaften. Dies lasst sich durch einen verringerten Anteil poly-
zyklischer Aromaten erreichen, da diese bei gleicher Kohlenstoffzahl héhere Siedepunkte haben.
Beim Kraftstoffwechsel von konventionellen (z.B. nach EN 590 [91]) auf aromatenfreien Kraftstoff
(z.B. entsprechend EN 15940 [108]) innerhalb der Lebensdauer eines Fahrzeugs empfiehlt beispiels-
weise die Deutz AG [122] den Austausch kritischer Dichtungen. Hintergrund ist ein verandertes
Quellungsverhalten der Polymere. An dieser Stelle sei die Annahme getroffen, dass dies eher fir
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dltere Motoren zutrifft, die auf einen erhdhten Aromatengehalt ausgelegt sind und neuere Motoren
dieses Problem nicht haben. So sind bei Feldversuchen mit paraffinischem Diesel von Shell
(Aromatengehalt < 0,05 Gew.-% [58]) keine Probleme bei Polymerdichtungen aufgetreten [127].

2.2.3 Ottokraftstoffe

Beim konventionellen Ottomotor erfolgt die Kraftstoff-Luft-Gemischbildung auBerhalb des
Brennraums, wobei die Direkteinspritzung immer weiter Einzug in den Markt findet. Nach
Einspritzung und Kompression wird das Kraftstoff-Luft-Gemisch durch den Funken einer Ziindkerze
fremdgeziindet. Die Fremdziindung ist das Hauptmerkmal des Ottomotors. Eine unkontrollierte
Selbstentziindung des Gemischs wahrend der Verdichtung fiihrt zum Klopfen des Motors, was den
Motorlauf beeintrachtigt. Eine erhohte Ziindunwilligkeit und damit Klopffestigkeit des Kraftstoffs
erlaubt ein erhohtes Verdichtungsverhiltnis und ist neben der Fliichtigkeit, also dem Siedeverlauf
und Dampfdruck, das wichtigste Kriterium des Ottokraftstoffs [120]. Ein erhdhtes Verdichtungs-
verhaltnis erlaubt die Erhohung der Motoreffizienz durch Hubraumreduzierung (Downsizing) in
Kombination mit Turboaufladung [128]. Durch den Einsatz verschiedener Beimischungen, die die
Klopffestigkeit erhohen, kann die Motoreffizienz im Volllastbetrieb laut Hoppe et al. [129] durch ein
erhohtes Verdichtungsverhaltnis und die Anpassung der Einspritzung um bis zu 20 % steigen.

Die Klopffestigkeit des Ottokraftstoffs wird mit Hilfe der Oktanzahl angegeben. Diese wird mit zwei
unterschiedlichen Methoden gemessen: Die Researched (Erforschte)-Oktanzahl (ROZ) wird durch die
Messung der Klopffestigkeit in einem Testmotor mit variabler Kompression und anschlieBendem
Vergleich mit einem bekannten Kraftstoff ermittelt, wahrend die Motor-Oktanzahl (MOZ) unter
maximaler Belastung ermittelt wird. In Europa wird die Klopffestigkeit in der Regel mittels der ROZ
angegeben (Super mit ROZ 95 und SuperPlus mit ROZ 98). In den USA wird typischerweise der
arithmetische Mittelwert nach (ROZ+MOZ)/2 angegeben. Kommerzielle Premiumkraftstoffe mit
hoherer Klopffestigkeit sind beispielsweise Shell V-Power Racing (ROZ 100) und Aral Ultimate (ROZ
102). Beide Hersteller versprechen eine erhohte Motorleistung bei reduziertem Verbrauch
gegeniliber Super 95 (ROZ 95) Kraftstoffen.

Die fiir Ottokraftstoffe festgelegten Anforderungen fiir Europa aus der EN 228 [92] sowie die von der
internationalen Automobilindustrie in Form des WWFC [90] empfohlenen Spezifikationen sind in
Tabelle 2-2 aufgefiihrt. Die WWFC Kategorie 1 beschreibt dabei Kraftstoffe flir Markte mit Emissions-
normen, die der Euro 1 gleichwertig sind und die WWFC Kategorie 5 solche fiir Markte mit besonders
fortschrittlichen Emissionsnormen, wie der kalifornischen Emissionsnorm LEV lll. Kraftstoffe fur
Emissionsnormen gleichwertig der Euro 6 und der kalifornischen LEV Il sind in der WWFC Kategorie
4 beschrieben.
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Tabelle 2-2: Spezifikationen fir Ottokraftstoffe nach den Normen EN 228 [92] sowie
Empfehlungen des WWFC [90]
. L WWFC WWEFC .
Eigenschaft Einheit EN 228 . . Relevant fiir
Kategorie 1 | Kategorie 5
Oktanzahl (ROZ) - 295 295 295 Klopffestigkeit
Dichte bei 15 °C kg/m3 720-775 715-780 715-770 -
g R . Lagerung,
Oxidationsstabilitat Minuten 2360 2360 > 480
Ablagerungen
Bleigehalt mg/I <5 - - Emissionen
Verluste durch
45-60 fiichti
lichtige
Dampfdruck (2008) . &
. kPa 45-60 Verbindungen,
bei 37,8 °C (100 °F) 45-100 .
Heilk- und
(2012)
Kaltstart
Siedeverlauf
10 Vol.-% verdampft | °C - <65 L
zuverlassigen
50 Vol.-% verdampft | °C - 77-100 Heif- und
eil- un
90 Vol.-% verdampft | °C - 130-175
. Kaltstart, Motor-
verdampft bei 70 °C | Vol.-% 20-48 20-45
. ablagerungen,
verdampft bei 100 °C | Vol.-% 46-71 50-65
. Fahrverhalten
verdampft bei 150 °C | Vol.-% >75 -
verdampft bei 180 °C | Vol.-% - >90
. Verschleill im
Siedeende °C 210 205 .
Kaltbetrieb
Vol.-% <2
Abdampfriickstand mg/100 - <5 <s Ablagerungen
ml B B
Katalysator-
<50 (2008 aktivitat,
Schwefelgehalt mg/kg ( ) <1000 <10 o
<10 (2012) Emissionen,
Korrosion
Korrosionswirkung Klasse 1 1 1 Korrosion
Verbrauch,
Aromatengehalt Vol.-% <35 <50 <35 .
Emissionen
Verbrauch,
Benzolgehalt Vol.-% <1 <5 <1 o
Emissionen
. Verbrauch,
Olefingehalt Vol.-% <18 - <10 o
Emissionen
Gesamtsauerstoff- <2,7 (2008) Fahrverhalten,
Gew.-% 2,7 <2,7
gehalt <3,7(2012) Verbrauch
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Aus Erdol gewonnener Ottokraftstoff hat einen Siedebereich von 25-210 °C und besteht aus Alkanen,
Alkenen, Cycloalkanen und aromatischen Kohlenwasserstoffen mit fiinf bis elf C-Atomen (Cs—Ci1; Cs—
Ci12 [114]) [130]. Die genaue Zusammensetzung des aus hunderten verschiedener Kohlenwasser-
stoffen bestehenden konventionellen Ottokraftstoffs ist vom verwendeten Rohél und dem
individuellen Raffinerieprozess abhangig [120]. Das im Raffinerieprozess bei der atmospharischen
Destillation gewonnene Rohbenzin (Naphtha) wird direkt nur zu 0-20 % als Ottokraftstoff eingesetzt
[120]. Der Rest muss via Isomerisierung, Cyclisierung und Aromatisierung nachbehandelt werden, um
die gewlnschten Eigenschaften zu erhalten. Cyclisierung und Aromatisierung sind endotherme
Dehydrierungen und bendtigen somit thermische Energiezufuhr.

In jungerer Zeit tritt auch immer mehr die chemische Zusammensetzung (Aromaten- und Olefin-
gehalt, Abwesenheit von Benzol, Schwefelgehalt) in den Vordergrund [120]. Aromaten und Olefine
erhohen zwar die Klopffestigkeit, konnen allerdings zu erhéhten Ablagerungen und Verschlechterung
der Emissionscharakteristik fiihren. Zur Reduzierung der Abgasemissionen nach dem Katalysator sind
deshalb die Benzol-, Aromaten- und Olefingehalte durch die Kraftstoffspezifikationen begrenzt.
Wegen der Gesundheitsgefdhrdung fordert das WWFC Komitee speziell fir Benzol noch striktere als
die derzeitigen Limitierungen [90]. Zwischen Aromatengehalt und CO;-Emissionen besteht ein
linearer Zusammenhang und eine Reduktion des Aromatengehalts von 50 Vol.-% auf 20 Vol.-%
reduziert die CO,-Emissionen um etwa 5 % [90]. Fiir die Erflllung der Euro | Abgasnorm wurde vom
WWFC Komitee im Ottokraftstoff ein Aromatengehalt von maximal 50 Vol.-% empfohlen [90].
Mittlerweile liegt diese Empfehlung bei maximal 35 Vol.-%, was auch der Grenzwert laut der EN 228
[92] flir Ottokraftstoffe in Europa ist.

Flr die Viskositat gibt das WWFC Komitee [90] keine Empfehlung. In den Sicherheitsdatenblattern
der Ottokraftstoffe Super E5, Super E10 und SuperPlus geben die Lieferanten Aral, Shell und Total fiir
die Viskositat bei 40 °C die Werte < 7 mm?/s [69], 0,25-0,75 mm?/s [67] und < 0,5 mm?/s [68] an.
Besonders die von Shell und Total angegebenen Werte liegen demnach deutlich unter denen fiir
Dieselkraftstoffe.

Derzeitige Beimischungen

Sauerstoffhaltige Beimischungen sind in der EN 228 fiir Ottokraftstoffe durch den maximal zuldssigen
Sauerstoffgehalt limitiert. Bei einer angenommenen Dichte von 750 kg/m? fiir Benzin und 789 kg/m?3
fur Ethanol hat ein Benzin-Ethanol-Gemisch mit 5 Vol.-% Ethanol (E5) einen Sauerstoffgehalt durch
Ethanol von 1,8 Vol.-% und im Fall von E10 von 3,6 Vol.-%. Deshalb wurde bei Einflihrung von E10
durch die Richtlinie 2009/28/EG [131] der maximale Sauerstoffgehalt von Ottokraftstoffen nach EN
228 von 2,7 Vol.-% auf 3,7 Vol.-% angehoben.

Um eine hohe Klopffestigkeit zu gewahrleisten und gleichzeitig Limitierungen beispielsweise bzgl. des
Benzolgehalts einhalten zu kdnnen, werden Ethyl-tert-butylether (ETBE) und Methyl-tert-butylether
(MTBE) als Klopfschutzmittel eingesetzt [120]. Grotechnisch wird ETBE sdurekatalytisch aus Bio-
ethanol und dem petrochemischen Crackprodukt 2-Methylpropen hergestellt. Fir MTBE kommt
anstelle des Bioethanols Methanol zum Einsatz. MTBE und ETBE dirfen dem Ottokraftstoff nach EN
228 zu 15 Vol.-% beigemischt werden. In Tabelle 2-3 sind die von Aral fiir die Kraftstoffe Super 95 E5
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[132], Super 95 E10 [133] und SuperPlus 98 [134] verwendeten typischen Beimischungen denen in
der EN 228 erlaubten Beimischungen gegeniibergestellt.

Tabelle 2-3: Beimischungen von Aral Super 95 E5, Super 95 E10 und SuperPlus 98

Aral Super | Aral Super | Aral SuperPlus

EN 228 | EN 228 95 E5 [132] 95 E10[133 98 [134
Eigenschaft Einheit [132] [133] [134]

(2008) (2012) (typische (typische (typische
Werte) Werte) Werte)
ROz - >95 >95 96,1 95,6 98,5
Sauerstoff <2,7 <3,7 2,58 3,64 2,3
Methanol <3 <3 - - -
Ethanol /Vol.-% <5 <10 4,8 9,8 0,32
2-Propanol <10 <12 - - -
iso-Butanol <10 <15 - - -
Vol.-%

tert-Butanol <7 <15 - - -
Ether (C>5) <15 <22 - - -
ETBE - - 0,92 0,92 12,2
Andere

<10 <15 - - -
Oxygenate?

Bei Super 95 E5 und Super 95 E10 von Aral wird die geforderte Klopffestigkeit (ROZ = 95) schon durch
den Einsatz von 0,92 Vol.-% ETBE als Klopfschutzmittel erreicht. Fir Kraftstoffe mit héheren ROZ, wie
Aral SuperPlus 98, werden gréRere Anteile ETBE bendtigt. Aral setzt 12,2 Vol.-% ETBE ein. Auch
Ethanol wiirde mit einer ROZ von 111 [135] (108 [136]) die Klopffestigkeit des Gemischs deutlich
verbessern. Allerdings wiirde es mit einem energetischen Kraftstoffaquivalent (vgl. Anhang C.6) von
0,65 (0,83 bei ETBE) gegenliber konventionellem Ottokraftstoff den Heizwert senken und damit den
volumetrischen Verbrauch erhéhen. Deshalb enthalt Aral SuperPlus 98 [134] typischerweise nur
0,32 Vol.-% Ethanol, obwohl laut der EN 228 héhere Ethanolgehalte erlaubt waren und auch der
Maximalwert des Sauerstoffgehalts nicht erreicht ist.

Wegen der Grundwassergefdahrdung veranlasste der Kongress der Vereinigten Staaten mit dem
Energy Policy Act of 2005 [137] Kraftstofflieferanten zur Verwendung von Ethanol anstelle von MTBE
als Klopfschutzmittel. Seit 2007 haben 25 Staaten der USA die Verwendung von MTBE vollstdndig
oder teilweise verboten [138]. In Kalifornien ist der Einsatz von MTBE bereits seit 2002 verboten
[139]. Auch der Einsatz von ETBE ist auf dem amerikanischen Markt stark beschrankt [140].

Ethanol fiir den Kraftstoffeinsatz ist im Energy Policy Act of 1992 [141] reguliert und muss in Europa
die EN 15376 [142] (fir USA: ASTM 4806) erfillen. Zuséatzlich zu den Normen liefert auch die
internationale Automobilindustrie in Form des WWFC Komitees [143] Empfehlungen fir Benzin-
Ethanol-Mischkraftstoffe bis E10. Dem in Tabelle 2-4 aufgefiihrten Vergleich der fir Elektro-

2 mono-Alkohole oder Ether mit Siedeende unter 210 °C, z.B. Propanol und Butanol
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kraftstoffe relevanten Eigenschaften zu Folge schlagt das WWFC Komitee strengere Anforderungen
an die Reinheit vor als in der europdischen Kraftstoffnorm fir Ethanol vorgeschrieben.

Tabelle 2-4: Kraftstoff-Ethanol nach EN 15376 und der Empfehlung des WWFC Komitees

Empfehlung des
EN 15376:2014

Eigenschaft Einheit [142] WWEFC [143]
(E100 fur E10)
Ethanol und hohere gesattigte Alkohole >98,7 >99,2
Héhere gesittigte Alkohole (C3-Cs) <2 <2
Gew.-%
Methanol <1 <0,5
Wasser <0,3 <0,3

Die Beimischung von 5 Vol.-% (E5) zum konventionellen Ottokraftstoff ist in Europa Standard; der
Verbrauch an Kraftstoffethanol betrug 2016 in Deutschland 1.485 Mio. | [55]. Damit ist Ethanol die
derzeit wichtigste Beimischungskomponente. Auch E10 ist an Tankstellen in Deutschland verfiigbar
und wird vom WWFC Komitee [90] empfohlen, solange landerspezifisch geltende Vorschriften dies
zulassen. Im Gegensatz zu Deutschland wird beispielsweise in Frankreich E10 nur an gut der Hélfte
der Tankstellen angeboten, allerdings ist an etwa 8 % (2017) der Tankstellen auch E85 (nach EN
15293) verfugbar [55]. Auch in Schweden wird E85 angeboten, wobei der Konsum in den letzten
Jahren aus wirtschaftlichen Griinden riicklaufig ist [55]. Die durchschnittliche Beimischungsrate in
Europa betrug 2017 5,5 Vol.-% [55]. In Brasilien sind mit E85 und E23 hohere Beimischungen
Standard [120]. Der Gehalt von 15 Vol.-% Benzin in E85 dient zur Verbesserung der Kaltstarteigen-
schaften unterhalb 15 °C und zur Verschiebung der oberen Explosionsgrenze. Die Verwendung von
Ethanolanteilen > 85 Vol.-% héatte erhebliche Auswirkungen auf Explosions- und Brandschutz-
anforderungen an die Tankstellen [144]. Gleiches gilt fiir Methanol. Fiir die Anwendung von Benzin-
Ethanol-Gemischen wird vom WWFC Komitee [90] eine Kennzeichnung der Kraftstoffpumpe
empfohlen. Untersuchungen von Leitner et al. [128] zu Folge ermdéglicht der Einsatz von Ethanol nach
Anpassung des Verbrennungsprozesses im Ottomotor deutliche Effizienzsteigerungen.

Wie aus Tabelle 2-3 hervorgeht, sind neben den bereits standardmafig verwendeten Beimischungen
ETBE und Ethanol in der EN 228 fiir Ottokraftstoffe weitere Beimischungen erlaubt. Vom WWFC
Komitee [90] werden fur Ottokraftstoffe keine konkreten Empfehlungen hinsichtlich Beimischungen
gegeben.

Im verwendeten Kraftstoffethanol empfiehlt das WWFC Komitee einen Maximalgehalt von 0,5 Gew.-
% Methanol [143]. In europdischem Ottokraftstoff ist nach der EN 228 ein Methanolanteil von
maximal 3 Vol.-% erlaubt, welcher in Deutschland aus wirtschaftlichen Griinden derzeit nicht aus-
genutzt wird. Weltweit kommt 27 % des produzierten Methanols im Verkehrssektor zum Einsatz
[145], wobei 12 % fir direkte Beimischungen verwendet wird. In China wird derzeit in elf GroRstddten
M15-M100 getestet, im Vereinigten Konigreich ist M95 (95 Vol.-Methanol und 5 Vol.-% Wasser)
steuerfrei und auch die australische Regierung fordert M7 [146]. Fiir die Verwendung von M51-M85
in den USA existiert die ASTM D5797 [147]. Diese Norm wurde erstmals 1996 fur M70-M85
veroffentlicht. M100 kommt zudem auch in der Schifffahrt zum Einsatz. So wird beispielsweise in
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Schweden M100 als ,schwefelfreier” Schiffskraftstoff verwendet und in Kanada werden neun 50.000
t-Tankschiffe mit M100 betrieben [146]. Technisch kann ein erhdhter Methanolgehalt zu
Motorlaufproblemen beim Kalt- und Warmbetrieb filihren. Trotz der hdéheren spezifischen
Motorleistungsabgabe und Motoreffizienz hemmen derzeit die Unwirtschaftlichkeit und besonders
die notwendigen Motoranpassungen die weitere Verbreitung von Kraftstoffmethanol [120]. Diese
Anpassungen sind schwieriger als bei Ethanol [120].

In der chemischen Industrie, beispielsweise bei der Produktion von Formaldehyd, eingesetztes
Methanol entspricht in der Regel dem AA-Grade der ASTM [148]. Wie auch die Vorgabe der IMPCA
(International Methanol Producers and Consumers Association) [149] schreibt die ASTM D1152 [150]
eine Methanolreinheit von > 99,85 Gew.-% vor. Beim maximalen Wassergehalt unterscheiden sich
die Spezifikationen der IMPCA und der ASTM mit < 0,1 Gew.-% und < 0,05 Gew.-%.

Wie in Tabelle 2-3 aufgefiihrt sind laut der EN 228 auch bestimmte Anteile weiterer sauerstoffhaltiger
Komponenten, wie iso-Butanol und tert-Butanol, im europdischen Ottokraftstoff zugelassen.
Hinsichtlich der Oxygenate seien Ether zu bevorzugen und Methanol nicht zuldssig, so das WWFC
Komitee [90]. Um den Einsatz von Bio-Butanol in Ottokraftstoffen zu reglementieren, wurde in den
USA erstmals 2013 die Norm ASTM D7862 [151] fir 1-/2- und iso-Butanol zur Beimischung in
Ottokraftstoffen veroffentlicht. Der in der ASTM D7862 festgelegte Beimischungsanteil von 1-
12,5 Vol.-% liegt dabei nicht an der Einsatzfahigkeit, sondern an den Vorschriften der USA [151]. Im
Gegensatz zur EN 228 schliel3t die ASTM D7862 die Verwendung von tert-Butanol wegen der Eigen-
schaften hinsichtlich des Schmelzpunkts und der Wassermischbarkeit explizit aus.

2.2.4 Flugturbinenkraftstoffe

In der petrochemischen Industrie ist Flugturbinenkraftstoff vom Typ Kerosin mit einem typischen
Destillationsbereich von 150-290 °C die Destillationsfraktion zwischen Naphtha (Rohbenzin) und
Diesel bzw. Heizél [152]. Wie bei erdélbasierten Diesel- und Ottokraftstoffen hdangen die Stoffklassen-
zusammensetzung und Kohlenstoffkettenldngenverteilung vom eingesetzten Rohdl sowie der
jeweiligen Raffinerie ab und sind nicht in Normen festgelegt. Deshalb werden auch beim Kerosin in
der Literatur verschiedene Bereiche fiir die molekularen Kohlenstofflangen angegeben, wie links in
Abbildung 2-1 dargestellt. Nach Csonka [153] und Holladay et al. [154] besteht konventionelles
Kerosin hauptsachlich aus Kohlenwasserstoffen mit acht bis 16 C-Atomen. Die Anzahl der C-Atome
folgt einer GauR-Verteilung [153], wobei nach Csonka [153] und Sieber [86] Ci2H23 und nach Samsun
et al. [118, 155] C12H24 das reprasentative Molekil konventionellen Kerosins vom Typs Jet A bzw. Jet
A-1 ist. Von GTL-Kerosin aus der Shell MDS Anlage in Malaysia ist Pasel et al. [119] zu Folge CioH22
das reprdsentative Molekil. Rechts in Abbildung 2-1 ist eine typische Zusammensetzung von
konventionellem petrochemischen Kerosin vom Typ Jet A dargestellt [153]. Demnach besteht es zu
fast 2/3 aus Cycloparaffinen und Aromaten. Typische Werte fiir den Aromatengehalt im Kerosin
liegen bei 11,6-24 Vol.-% [152].
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Abbildung 2-1: Molekulare Kohlenstofflangen (links), reprasentatives Molekiil (links) und typische
Zusammensetzung (rechts) von Kerosin [114, 118, 119, 152-156]

Neben der weiteren Reduzierung des Schwefelgehalts wiirde auch eine Reduzierung des Aromaten-
gehalts laut Hileman und Stratton [157] zu deutlich besseren Abgaseigenschaften fihren. In der
ASTM D1655 [93] wird allerdings flir konventionelles Kerosin ein Aromatengehalt 8-25 Vol.-%
verlangt. Ein zu geringer Aromatengehalt kann zu unzureichendem Quellverhalten der Polymer-
dichtungen fiihren [157]. Insbesondere altere Antriebssysteme sind auf einen gewissen Aromaten-
gehalt angewiesen, weshalb der festgelegte Mindestwert von 8 Vol.-% eher ein historischer Wert ist
[158]. Die Abhangigkeit der Dichtungsquellung vom Aromatengehalt bei dlteren Systemen zeigte sich
auch bei Untersuchungen von DeWitt et al. [159] an T63 Turbowellenmotoren (seit 1967 im zivilen
Hubschraubermarkt). Seitens der Turbine ist laut Blakey et al. [158] kein Aromatengehalt nétig und
auch laut Bergthorson et al. [98] besteht kein technischer Grund, petrochemisches Kerosin nicht
komplett mit synthetischen oder bio-basierten Kraftstoffen zu ersetzen. Einziges zu |6sendes
Problem blieben die Quelleigenschaften der Dichtungen, besonders bei dlteren Antriebssystemen.

Derzeitige Beimischungen

Zusatzlich zur erstmals 1985 veroffentlichten und international angewandten ASTM D1655 fur Flug-
turbinenkraftstoffe (Jet A und Jet A-1) [93], welche seit dem Jahr 2000 jahrlich Gberarbeitet wird,
wurde 2011 die ASTM D7566 fiir synthetische Kohlenwasserstoffe enthaltende Flugzeugturbinen-
kraftstoffe (Jet A und Jet A-1) [160] eingefihrt.

Gemal dem Standard fiir synthetische Flugturbinenkraftstoffe ASTM D7566 [160] muss der Sauer-
stoffanteil aus sauerstoffhaltigen Rohstoffen entfernt werden. Ein Grund dafir ist laut Blakey et al.
[158], dass Sauerstoffatome den spezifischen Heizwert herabsetzen, was wiederum die Flugzeug-
reichweite und damit die Flotteneffizienz reduziert. Ein weiterer Grund ist neben der
beeintrachtigten thermischen und oxidativen Stabilitdt, dass sauerstoffhaltige Komponenten
korrosive Wirkung auf die Materialen der Flugzeuge und Bodenabfertigungsanlagen haben kdnnen
[161]. Die Verwendung kryogener Kraftstoffe, wie H, und Erdgas, im Luftfahrtbereich ist zwar
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technisch moglich, aber im groBen MaRstab unwahrscheinlich, da weltweit neue Infrastrukturen
gebraucht wiirden [157].

Fur Kerosin vom Typ Jet A/A-1 sind derzeit die in Tabelle 2-5 aufgefiihrten Beimischungen erlaubt. In
Tabelle 2-5 ist auch die technologische Reife der verschiedenen Beimischungen bewertet mit der
Technology-Readiness-Level (TRL)- und der Fuel Readiness Level (FRL)-Methode (siehe Anhang B.3)
aufgefiihrt. Den Untersuchungen von Mawhood et al. [162] zu Folge kann die Kommerzialisierung
der aufgefiihrten Beimischungen in den nachsten 5-10 Jahren (Stand 2016) erfolgen. Die spezifischen
Anforderungen an die verschiedenen Beimischungen sind in der ASTM D7566 [160] festgelegt. Die
Beimischungen sind meistens synthetisches paraffinisches Kerosin (engl.: synthetisch paraffinic
kerosene; SPK) oder synthetisches paraffinisches Kerosin mit Aromaten (SPK/A).

Tabelle 2-5: In ASTM D7566 spezifizierte Beimischungen fur Kerosin vom Typ Jet A/let A-1

. TRL FRL Maximale Zulassungs- | Rohstoff bzw.
Abkrzung [163] [185] Beimischung jahr Edukt
(Stand 2016) | (Stand 2011)

FT-SPK? 5-9 7-8 50 % 2009 Synthesegas

FT-SPK3/A - 7-8 50 % 2009 Synthesegas

HEFA-SPK* 4-9 6-8 50 % 2016 Fette/Ole

HFS-SIP3 7-9 5-7 10% 2014 Zucker
30% 2016 iso-Butanol

ATIJ-SPK® 5-9 4-6 50 % 2018 iso-Butanol
50 % 2018 Ethanol

Auch weitere zucker-, zellulose- und lipidbasierte SPK und SPK/A stehen fiir die zukiinftige Aufnahme
in die ASTM D7566 [164] zur Diskussion. Die Beurteilung fur die Aufnahme der Beimischungen in die
ASTM D7566 ist in der ASTM D4054 [165] reguliert. So wurde im April 2018 mit Hilfe der in der ASTM
D4054 festgelegten Uberpriifungsvorschriften die maximal erlaubte ATJ-SPK-Beimischung von 30 %
auf 50 % erhoht und zudem Ethanol als Rohstoff bzw. Edukt fiir die Produktion zugelassen [166]. Das
Limit der in Tabelle 2-5 aufgefiihrten erlaubten Beimischungen auf maximal 50 % ist an die Gewdhr-
leistung des minimalen Aromatengehalts von 8 Vol.-% flir Kerosin von Typ Jet A gebunden [157].

In Tabelle 2-6 sind einige wichtige der in den Normen ASTM D1655 und ASTM D7566 festgelegten
Spezifikationen fir Jet A und sowie fiir FT-SPK, ATJ-SPK sowie SPK/A aufgefiihrt. Die Anforderungen
flr HEFA-SPK und HFS-SIP sind nicht aufgefiihrt, da biologische Rohstoffe eingesetzt werden und
damit keine Relevanz fir diese Arbeit besteht. Die Anforderungen fir FT-SPK und ATJ-SPK
unterscheiden sich lediglich im maximal erlaubten Wassergehalt. Bewertet mit der FRL-Methode
[167, 168] (siehe Tabelle A-2 im Anhang B.3), die sehr dhnlich der TRL-Methode ist.

3 paraffine hergestellt aus Synthesegas via (FT)-Verfahren

4 paraffine hergestellt aus hydrierten Fetten/Olen (engl. hydro processed esters and acids)

5 iso-Paraffine hergestellt aus hydriertem fermentiertem Zucker (engl.: hydro processed fermented sugar to synthesized
iso-paraffins

6 Dehydratation, Oligomerisierung und Hydrierung von Alkoholen zu Kohlenwasserstoffen (engl.: Alcohol-to-Jetfuel)
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Tabelle 2-6: Spezifikationen nach ASTM D1655 und D7566 (mit * gekennzeichnet) fiir
konventionelles und synthetisches Kerosin via Fischer-Tropsch-Verfahren

Jet A (und Jet A-1) FT-SPK (und

FT-SPK/A
. L nach ATJ-SPK) nach
Eigenschaft Einheit nach ASTM
ASTM D1655 und ASTM D7566
D7566 (2016)
D7566* (2016) (2016)
Sduregehalt KOH/g <0,1 <0,015
Vol.-% 8-25 - <20
Aromatengehalt
Gew.-% - <0,5 -
Cycloparaffine Gew.-% - <15
C- und H-Gehalt Gew.-% - >99,5
<15
Wassergehalt mg/kg - (< 75 fur ATJ- <75
SPK)
Schwefelgehalt Gew.-% <0,3 <0,015
Siedeverlauf
10 Vol.-% verdampft (T10) °C <205 <205
T50-T10 K >15* -
50 Vol.-% verdampft (T50) °C - -
T90-T10 K > 40* 222
90 Vol.-% verdampft (T90) °C - -
Siedeende °C 300
Destillationsriickstand Gew.-% <1,5
Flammpunkt °C >38
Dichte bei 15 °C kg/m?3 775-840 730-770 755-800
Gefrierpunkt °C -40 (-47 fir Jet A-1)
Viskositat bei -20 °C <8 -
TSP mm?/s
Viskositat bei -40 °C <12%* -

Die an das Kerosin vom Typ Jet A gestellten Anforderungen sind in beiden Normen (ASTM D1655 und
ASTM D7566) bis auf den Siedeverlauf und die maximal zuldssige Viskositat (in Tabelle 2-6 mit *
markiert) komplett identisch. Kerosin soll weitestgehend nur aus Kohlenwasserstoffen bestehen,
weshalb in der ASTM D7566 ein C- und H-Gehalt des SPK und SPK/A von > 99,5 Gew.-% gefordert
wird. SPK und SPK/A unterscheiden sich im Grunde lediglich im zuldssigen Aromatengehalt und damit
einhergehend auch in der zuldssigen Dichte. Flr FT-SPK und FT-SPK/A wird in der ASTM D7566 zwar
keine Viskositat vorgeschrieben, allerdings muss der Kraftstoff nach Beimischung die in der ASTM
D1655 festgelegte Anforderung fur die Viskositat erfiillen. Der maximale FAME-Gehalt ist in der ASTM
D1655 auf 5 ppm reduziert, da FAME anders als beim Dieselkraftstoff kein Additiv, sondern eine
Verunreinigung darstellt.
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Die in der ASTM D7566 geforderten Anforderungen fiir FT-SPK werden beispielsweise von Sasol in
der Anlage ,Secunda” in Sudafrika produziertem GTL-Kerosin erfillt [169]. SPK verschiedener
Hersteller erfiillen zwar die Anforderungen der ASTM D7566, haben aber unterschiedliche stoffliche
Zusammensetzungen [170]. Nach Samsun et al. [118] ist das repradsentative Molekiil des GTL-Kerosins
von Shell MDS (Malaysia) CioH22 und damit kleiner als das reprasentative Molekiil konventionellen
Kerosins (C12H23/24, vgl. Abbildung 2-1).

Verschiedene teilweise groRangelegte Feldtests zeigten bereits die Eignung von synthetischem
Kerosin. Im Jahr 2008 flog das erste Flugzeug (A380) mit 40 % GTL-Kerosin von Shell [171], 2010 die
erste Passagiermaschine mit vollsynthetischem Kerosin (FSJF; engl.: fully synthetic jet fuel) von Sasol
[169] und im Jahr 2011 absolvierte die Lufthansa 1187 Fliige (4 h, Hamburg-Frankfurt) mit HEFA-SPK
von Neste Oil [172]. SPK-Beimischungen von 50 % wurden bereits mit Erfolg auch in &lteren
Maschinen getestet. Hier ein breiter Querschnitt: CFM65 (seit 1970er, z.B. Boing 737), T63
Turbowellenmotor (seit 1967 im zivilen Hubschraubermarkt), F117 (1982-1990, F-117 Tarnkappen-
bomber), TF33 (1958-1985, Boeing B-52 Langstreckenbomber) und PW308 (seit 2004, Geschafts-
reiseflugzeuge) [173]. Stets zeigten sich geringere Partikelemissionen gegentiber fossilem Kerosin.
Eine Verbrennung mit geringeren Partikelemissionen ermoglichen einen geringeren Energie- und
damit Kraftstoffverbrauch und somit héherem Wirkungsgrad. Die Emissionen liegen demnach im
Kraftstoff, nicht nur in der Antriebstechnologie begriindet.

Folglich ist sowohl die Herstellungstechnologie als auch die Einsatzmoglichkeit von synthetischem
Kerosin bereits verfligbar. Die derzeitige Herausforderung liegt in der Wirtschaftlichkeit der
Produktion [157]. Anderungen der Spezifikationen fiir Kerosin vom Typ Jet A/let A-1 nach ASTM
D1655 bzw. ASTM D7566 sind nicht absehbar, was zum einen an sicherheitstechnischen Griinden
und zum anderen auch daran liegt, dass es sich um internationale Standards handelt, an die die
weltweite Infrastruktur angepasst ist. Im Vergleich zu anderen Verkehrsmitteln haben Flugzeuge
zudem eine deutlich langere Lebensdauer. Zwar missen die Anforderungen der ASTM D1655 bzw.
ASTM D7566 (Jet A/A-1) stets eingehalten werden, allerdings werden in die ASTM D7566 laufend
weitere synthetische Beimischungen aufgenommen und auch Grenzen fir Beimischungen
angehoben. Wird FT-SPK mit FT-SPK/A zu FSJF (vollsynthetisches Kerosin; engl.: fully synthetic jet
fuel) vermischt, so erfiillt die Mischung laut Sasol [169] unter anderem mit einem typischen
Aromatengehalt von 9 Vol.-% alle in der ASTM D1655 geforderten Anforderungen fiir Kerosin vom
Typ Jet A. Der Einsatz von vollsynthetischem Kerosin vom Typ Jet A ist demnach technisch maoglich,
allerdings derzeit nicht zugelassen.
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2.2.5 Wichtige Schlussfolgerungen

In diesem Kapitel wurden im Zuge der Darlegung des Stands der Technik und Forschung seitens der
aktuellen Normen geforderte Kraftstoffeigenschaften kritisch hinterfragt. Dahinter stehen zwei
Grundgedanken:

Zum einen beschreiben die konventionellen Kraftstoffnormen nicht den fiir die Verbrennungs-
kraftmaschine idealen Kraftstoff. Auch die erddlbasierte Produktion hat groBen Einfluss auf die in
den Normen angegebenen Werte. Werden nur die aktuellen Kraftstoffnormen in Betracht gezogen,
konnten deshalb bei der Synthese alternative Kraftstoffe fiir die Kraftstoffeigenschaften falsche
Zielwerte verfolgt werden. Zwar existieren bereits Normen fiir alternative Kraftstoffe, doch auch
diese sind Ableitungen bzw. Anpassungen der konventionellen Normen.

Zum anderen wird fir eine vereinfachte Einfihrung alternativer Kraftstoffe eine Drop-in-Qualitat
gefordert. Diese Drop-in-Qualitat ist gewahrleistet, wenn die alternativen Kraftstoffe entweder die
konventionellen Normen erfiillen oder nach deren Beimischung diese weiterhin erfillt werden.

Die wichtigsten Schlussfolgerungen aus den Erdrterungen und Diskussionen um die Kraftstoffeigen-
schaften sind in Tabelle 2-7 zusammengefasst. Stets verbessert ein reduzierter Aromatengehalt die
Abgasemissionen und erhéht damit den Wirkungsgrad des Fahrzeugs. Die Forderung nach einem
verringertem Aromatengehalt fiihrt bei erddlbasierten Ottokraftstoffen zu einem Dilemma, da
besonders die Aromaten eine hohe Klopffestigkeit aufweisen. Alle erdélbasierten konventionellen
Kraftstoffe sind Mischungen, weshalb meistens Grenzwerte und Wertebereiche anstelle eindeutiger
Werte vorgeschrieben sind. Tabelle 2-7 hilft bei der Abschatzung des Potenzials fiir den Markteintritt
bekannter und neuartiger alternativer Kraftstoffe. Auf Grundlage der Darlegungen und Diskussionen
in diesem Kapitels kdnnen auch tber diese Arbeit hinaus die Marktpotenziale alternativer Kraftstoffe
abgeschatzt werden.

Der Einsatz von vollsynthetischer Diesel- und Ottokraftstoff ist bereits technisch moglich. Besonders
bei Flugturbinenkraftstoffen ist die Drop-in-Qualitdt entscheidend. Unter anderem wegen der
generell langen Betriebsdauer von Flugzeugen und der weltweit einheitlichen Infrastruktur ist der
Einsatz alternativer Kraftstoffe nur unter Erfillung der ASTM D1655 [93] flr Jet A/A-1 moglich. Far
die Kerosin-Beimischungen existiert mit der ASTM 7566 [164] bereits eine Norm, deren Erweiterung
durch die ASTM D4054 [165] reguliert ist. Eine Vielzahl von Feldtests zeigte bereits, dass die Erh6hung
der bisher erlaubten Beimischung alternativer Kraftstoffe von bis zu 50 % technisch keine Probleme
darstellt.
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Tabelle 2-7:

Dieselkraftstoffe

Wichtigste Schlussfolgerungen aus Kraftstoffdiskussion

Ottokraftstoffe

Flugturbinenkraftstoffe

Merkmal
Gite der

Norm

Dichte

Anpassungen
der Norm

Sauerstoff-
gehalt

Voll-
synthetisch

Siedeverlauf

Viskositat

hohe Ziindwilligkeit

Europdische Norm ist

strenger als die
amerikanische
kein Minimalwert in

amerikanischer Norm,
Maximalwert dient indirekt

zur Verringerung des

Aromatengehalts, anpassbar,
Dichtebereich moglichst eng

Anpassungen moglich

keine Limitierung

nicht ausgeschlossen

weltweit beachtliche

Unterschiede im
Siedeverlauf;

Absenkung verbessert

Brennverhalten

Wertebereich festgelegt;

hoher als bei

Ottokraftstoffen; wichtig fiir

Einspritzsystem

hohe
Klopffestigkeit

Amerikanische
Norm ist strenger
als die europaische

Anpassungen
moglich
(siehe E5 = E10)

anpassbare
Limitierung
nicht
ausgeschlossen;
Beimischungen
zwar limitiert, aber
anpassbar

Siedeverlauf
wichtiger als fur
Dieselkraftstoffe

nicht reglementiert,
deutlich geringer
als bei Diesel-
kraftstoffen

Aromatengehalt 8-25 Vol.-
%I
Gefrierpunkt

Kerosin (Jet A/Jet A-1) ist
international reglementiert

Reglementierungen der
konv. Norm nicht
debattierbar, da

international

nicht erlaubt

derzeit bis 50 % erlaubt;
vollsynthetisches Kerosin
technisch moglich
(SPK+SPK/A)

flacher Siedeverlauf

Maximalwert festgelegt,
kein Problem bei synth.
Kerosin

2.3 Kommerzielle Herstellung nicht-erdélbasierter Kraftstoffe

In diesem Unterkapitel wird zunachst der weltweite Entwicklungsstand von Chemieanlagen zur nicht-
erddlbasierten Kraftstoffsynthese vorgestellt. 1922 entdeckten die deutschen Wissenschaftler Franz
Fischer und Hans Tropsch den wesentlichen Syntheseschritt zur Herstellung von Kohlenwasserstoffen
aus Synthesegas. Das erste Fischer-Tropsch (FT)-Verfahren zur Synthese fllssiger Transport-
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kraftstoffe aus Kohle wurde 1945 in Deutschland eingesetzt und hatte eine Produktionskapazitat von
1.600 b/d. Mit einer Cetanzahl von ca. 100 hatte dieser Kraftstoff bereits hervorragende Eigen-
schaften flr den Einsatz im Dieselmotor [120].

Heutzutage werden synthetische Kraftstoffe kommerziell basierend auf verschiedenen Primar-
energien bzw. Primédrenergietragern hergestellt. Die wichtigsten davon sind Biomasse (z.B. Fermen-
tation), Kohle (Coal-to-Liquid; CTL) und Gas (Gas-to-Liquid; GTL). Bei Letzteren wird Kohle bzw. Erdgas
oder Biogas zu Synthesegas, einer Mischung aus H, und CO, zunachst vergast bzw. reformiert. Das
Synthesegas wird anschlieBend chemisch weiter umgesetzt, meistens nach dem FT-Prozess oder der
konventionellen Methanolsynthese.

GTL-Anlagen haben sich in den letzten 30 Jahren in der chemischen Industrie wegen der breiten
Produktpalette etabliert [174]. Hinzu kommt die glinstige Bereitstellung der Rohstoffe. Sowohl CTL
als auch GTL sind heutzutage weltweit die wichtigsten Verfahren zur Methanolherstellung. Auch
Fischer-Tropsch-Prozesse’ (FT)- sowie Methanol-to-Gasoline® (MTG)-Anlagen zur Herstellung
synthetischer Kraftstoffe ausgehend von Kohle und Erdgas sind Stand der Technik.

Die erste kommerzielle GTL-MTG-Anlage ,,Montuni Synfuels” wurde 1985 in Neuseeland mit einer
Kapazitit von 14.500 bbl/d (600 kt/a [175], ca. 880 MW?) von ExxonMobil gebaut und bis 1997
betrieben [176, 177]. Die erste kommerzielle CTL-MTG-Anlage wird seit 2009 in China von Jincheng
Anthracite Mining Group (JAMG) mit einer Kapazitdt von 2.500 bbl/d (100 kt/a [175]) betrieben [178].
In den Jahren 2006-2014 wurden weitere sechs von ExxonMobil lizensierte MTG-Anlagen in den USA
und China in Betrieb genommen [175]. Die derzeit groRte MTG-Anlage mit 1000 kt/a wird von JAMG
betrieben. Das MTG-Produkt von ExxonMobil erfiillt dabei die amerikanische Norm ASTM 4814 [96]
fur Ottokraftstoffe.

Die erste kommerzielle GTL-Anlage mit Hochtemperatur-Fischer-Tropsch (HTFT)-Verfahren wurde
1991 von PetroSA in Stdafrika mit einer Kapazitat von 36.000 b/d (ca. 2.180 MW) gebaut und dient
zur Produktion von unter anderem Autogas (Englisch: Liquefied Petroleum Gases/LPG), Benzin,
Kerosin und Diesel [179]. Die heutige Kapazitit der Anlage betrdgt 45.000 b/d (ca. 2.885 MW). Die
weltweit erste GTL-Anlage mit Niedertemperatur-Fischer-Tropsch (LTFT)-Verfahren wird seit 1993
von Shell in Bintulu, Malaysia betrieben und hat eine Kapazitdt von 12.500 b/d (ca. 760 MW). Die
Produkte dieser Anlage werden beispielsweise dem Premiumkraftstoff Shell V-Power Diesel
zugegeben [58]. Auch GTL-Kerosin findet bereits kommerzielle Anwendung. So wird beispielsweise
seit 1999 das in Sasol’s GTL-Anlage ,Secunda“ in Siidafrika produzierte Kerosin (FT-SPK) als
Beimischung fiir Kerosin vom Typ Jet A-1 am OR Tambo International Airport in Johannesburg
verwendet [169]. Die Verwendung lasst auf eine wirtschaftliche Produktion riickschlieRen. Laut
Haarlemmer et al. [180] kann die Kraftstoffsynthese mit sehr groBen CTL- und GTL-Anlagen gegen-
Uber der Kosten erdolbasierter Kraftstoffproduktion konkurrenzfihig sein (Stand 2014).

7 Flir Weiteres zum FT-Verfahren siehe Kapitel 2.4.5.2.

8 Fir Weiteres zum MTG-Verfahren siehe Kapitel 2.4.5.3.

9 Zum Vergleich der Produktionskapazititen von Anlagen mit unterschiedlichen Produkten sind die volumetrischen
Produktstrome mit Hilfe der unteren Heizwerte in die Produktionsleistung in MW umgerechnet.
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Die derzeit groRte GTL-Anlage mit einer Kapazitdt von 140.000 b/d flussigen Kraftstoffen und 120.000
b/d Autogas (zusammen ca. 15.700 MW) ist die von Shell seit dem Jahr 2012 unter Volllast betriebene
Anlage ,Pearl” in Katar [58]. Diese Anlage wurde 2006 genehmigt und dient zur Verwertung des
marktfern geférderten Erdgases, welches als Nebenprodukt bei der Erdolférderung anfallt. Sowohl
bei der Anlage in Katar als auch bei der Anlage in Bintulu nutzt Shell zur Synthesegasbereitstellung
die partielle Oxidation von Erdgas bei 1300—-1500 °C und 70 bar [58]. Shell nutzt zur Maximierung der
Ausbeute an Mitteldestillaten mit hohem Paraffingehalt das LTFT-Verfahren (210-260 °C) mit Co-
Katalysatoren (von CRI/Criterion Inc.) [58]. Bis auf die in der konventionellen EN 590 [91] geforderte
Mindestdichte erfullt der von Shell via GTL produzierte paraffinische Dieselkraftstoff (Cs-Cys) alle in
den europdischen (EN 590), amerikanischen (ASTM 975) und japanischen (JIS K 2204) Normen
genannten Anforderungen, wie beispielsweise Dichte (774-782 kg/m3), Viskositat (3—4 mm?/s),
Cetanzahl (74-80), Siedeverlauf (180-360 °C) und Kalteeigenschaften [58] (vgl. Kap. 2.2.2). Der
Aromatengehalt liegt unter 0,05 Gew.-%. Die Anforderungen fiir synthetische paraffinische Diesel-
kraftstoffe nach der 2016 ratifizierten EN 15940 [108] werden komplett erfiillt. Daneben erfiillen die
von Shell hergestellten GTL-Kraftstoffe auch alle Spezifikationen der 1SO-Norm 8217 fir
Schiffsbrennstoffe (z.B. Flammpunkt > 61 °C) [58].

Biokraftstoffe werden in der Regel in drei Generation unterteilt [181]. Prozesse zur Herstellung von
Biokraftstoffen der ersten Generation — Bioethanol via Fermentation aus Zucker oder Starke sowie
Biodiesel (Fettsduremethylester; FAME) via Umesterung und Hydrierung aus Olpflanzen — sind dabei
kommerziell im Einsatz [182]. Die Herstellung von Biokraftstoffen der zweiten Generation befindet
sich im Demonstrations- oder Pilotstadium [183]. Diese Prozesse werden als Bio-to-Liquid (BTL)-
Prozesse bezeichnet, basieren auf der Vergasung von ganzen Pflanzen bzw. Lignozellulose und
bendtigen komplexere Produktionsanlagen und Infrastrukturen als die konventionellen Biokraft-
stoffe [183]. Allerdings haben die Produkte der BTL-Prozesse auf dem zukiinftigen Markt laut
Ajanovic [184] ein deutlich besseres Durchsetzungspotenzial als Biokraftstoffe der ersten Generation.
2012 prognostizierte Ajanovic [184] einen europaischen Markteintritt zwischen 2020 und 2030. An
dieser Stelle sei erwahnt, dass auch Kombinationen aus BTL- und PTL-Konzepten diskutiert werden,
sogenannte PBTL-Konzepte [185-188]. Da die Produkte der BTL- und PTL-Prozesse prinzipiell
dquivalent sind, ldsst sich diese Prognose des Markteintritts seitens des Produkts auf PTL-Kraftstoffe
Ubertragen. Die dritte Generation von Biokraftstoffen befindet sich ebenfalls im
Entwicklungsstadium und basiert auf Mikroben und Mikroalgen [181]. Eine Ubersicht zum aktuellen
Forschungsstand von Biokraftstoffen basierend auf Lignozellulose mit Fokus auf den chemischen
Aspekten wurde von Leitner et al. [128] publiziert. Kim et al. [189] haben den weltweiten
Entwicklungsstand von BTL-Anlagen zusammengefasst. Derzeitige Herstellungstechnologien sind
beispielsweise von Witzke [130] beschrieben und bewertet. Kommerzielle Anlagen zur Produktion
von Biodiesel- und Bioethanol sind wegen der Biomassebereitstellung dezentral mit Kapazitaten von
2-350 MW bzw. 38-450 MW [183] und damit deutlich kleiner als die GTL-Anlagen, welche eher
zentrale Produktionsstandorte haben. Erwartete AnlagengréfRen zukiinftiger BTL-Anlagen liegen bei
40-300 MW [183]. Die von Kim et al. [189] als kommerziell bewerteten und 2015 in Betrieb
genommenen BTL-Anlagen von Fulcrum Bioenergy Inc. (USA) und British Airways (UK) haben
Kapazitdten von umgerechnet 37,5 MW bzw. 116 MW.
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Ergdnzende Informationen und Verweise sowie eine weltweite Ubersicht ausgewahlter
kommerzieller BTL-, CTL-, GTL- und PTL-Anlagen zur Kraftstoffsynthese sind im Anhang B.4 zu finden.
Beim Vergleich verzeichnen GTL-Anlagen wegen des einfacheren Vergasungsprozesses deutlich
niedrigere Investitionskosten als CTL- und BTL-Anlagen [180].

2.4 Potenzielle strombasierte Kraftstoffe und Syntheserouten

Fir eine Marktpenetration sollte der alternative Kraftstoff die unter anderem von der dena
geforderte ,Drop-in“-Qualitat aufweisen [4, 9, 36]. Demnach muss der alternative Kraftstoff mit
konventionellem Kraftstoff mischbar sein, damit sich Beimischungsanteile sukzessiv erhéhen lassen.
So ist Flexibilitat gegeben. Die Produktion von Kraftstoffen basierend auf erneuerbarem Strom ist
zwar technisch moglich, allerdings wegen einer derzeit fehlenden Wirtschaftlichkeit bisher nicht
kommerzialisiert. In diesem Kapitel werden mégliche Produkte und Syntheserouten erarbeitet.

Bei den im vorherigen Kapitel beschriebenen BTL-, CTL- und GTL-Konzepten steht fiir die eigentliche
Kraftstoffsynthese das Zwischenprodukt Synthesegas (H2/CO) zur Verfligung. Beim PTL-Konzept sind
die Edukte dagegen H; und CO,, weshalb die Prozesse auf der Reduktion von CO; mittels Hydrierung
basieren. Aus den BTL-, CTL- und GTL-Konzepten bekannte Prozesse konnen allerdings zum Teil
adaptiert werden. So ist beispielsweise die Fischer-Tropsch-Synthese anwendbar, nachdem CO; mit
Hilfe von H; unter Wasserabspaltung zu Synthesegas (H./CO) hydriert wird. Die Forschung
hinsichtlich Katalysatoren fiir die katalytisch-thermische Reduktion von CO, kann in drei Klassen
aufgeteilt werden: CO, Methanol und Kohlenwasserstoffe [190]. Dabei ist die CO,-Reduktion zu
langkettigen Kohlenwasserstoffen der am wenigsten untersuchte und charakterisierte Prozess. Laut
Li et al. [191] ist die katalytische Hydrierung von CO; und Hz zu den Produkten Methanol, Methan,
CO, DME und Ameisensdure (HCOOH) vielversprechend. Yuan et al. [192] liefern einen Uberblick tiber
Vor- und Nachteile von CO-Hydrierungen.

Neben Alkoholen, Ethern und Kohlenwasserstoffen sind auch Carbonate fiir den Einsatz als
Kraftstoffadditive denkbar [193]. Wegen des hohen O-Gehalts, nicht vorhandener C-C-Bindungen (C1-
Oxygenat) und geeigneter Kraftstoffeigenschaften wird insbesondere Dimethylcarbonat (DMC)
untersucht. DMC ist sowohl fiir den Einsatz im Diesel- [194] als auch im Ottomotor geeignet [195]
und ermdglicht deutlich Reduktionen der Partikelemissionen [193-196]. Seitens potenzieller Otto-
kraftstoffe ist DMC neben Methanol der einzige Ci-Kraftstoff. Die Synthese ist beispielsweise durch
oxidative Carbonylierung von Methanol oder DME moglich [193]. Damit ist eine nicht allzu komplexe
Syntheseroute zu DMC innerhalb des PTL-Konzepts denkbar. Mit 15,78 MJ/kg (16,87 MJ/I) liegt der
Heizwert (LHV) von DMC allerdings deutlich unter denen der anderen potenziellen Elektrokraftstoffe
(vgl. Tabellen im Anhang D.6). Auch liegt die Cetanzahl von Dimethylcarbonat mit 35 [197] deutlich
unter jener in der entsprechenden DIN EN 590 geforderten.

Neben Substanzen bestehend aus den Atomen H, C und O sind auch stickstoffbasierte Kraftstoffe,
wie Ammoniak [25, 48, 198], Hydrazin [102] oder Carbazol [110], denkbar. Allerdings werden diese
mit Hinblick auf Sicherheit, Umweltvertraglichkeit sowie gesellschaftliche Akzeptanz [48] und damit
auch fur Umsetzungsstrategien kritisch gesehen und deshalb im Folgenden nicht weiter betrachtet.
Insbesondere Ammoniak findet in der Diskussion hinsichtlich zukiinftiger Kraftstoffe bzw. Wasser-
stofftrager gelegentlich Erwdhnung. Vorteile der Ammoniak-Synthese mit Hilfe des Haber-Bosch-
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Verfahrens sind die glinstigere Bereitstellung der Edukte und der geringe spezifische Energieaufwand
bei der Herstellung [198]. Der techno-6konomischen Analyse von Tremel et al. [48] zu Folge hat
wasserstoffbasiertes Ammoniak im Vergleich zu anderen potenziellen Elektrokraftstoffen (Methanol,
Kohlenwasserstoffe, DME, SNG) bezogen auf den Energiegehalt die hochsten Produktionskosten bei
gleichzeitig geringstem Marktpreis. Fir eine verbesserte Handhabung kénnten wassrige Ammoniak-
Lésungen verwendet werden [198].

Vielversprechende zukiinftige Kraftstoffe konnen in drei Hauptgruppen unterteilt werden [17]:

1. Alkohole (Methanol, Ethanol, ...)
2. Ether (DME, OME,)
3. Kohlenwasserstoffe (Olefine, Paraffine, aromatische Verbindungen)

Zur verbesserten Struktur dieser Arbeit wird an geeigneten Stellen auf diese Einteilung zurlick-
gegriffen. Abbildung 2-2 bietet eine Ubersicht liber die generelle molekulare Struktur der drei
Stoffgruppen. Die in dieser Arbeit betrachteten Ether haben demnach keine C-C-Bindungen, sind also
allesamt C1-Oxygenate.

" \]/O\
H.;C OH HsC CH H.C CH
3 n ° n ° 3 n 3

Abbildung 2-2: Skelettformeln von Alkoholen, Ethern und n-Alkanen mitn >0

Wie in der Zielsetzung der Arbeit (Kap. 1.3) dargestellt, ist neben dem technischen und 6konomischen
Potenzial auch die derzeitige und zukinftige technologische Reife einer Technologie entscheidend
fur ihre potenzielle Bedeutung in einem zukiinftigen Energiesystem. Die Abschatzung der
Technologieverflgbarkeit dient der Abschatzung, ob eine Technologie zum 2050-Ziel beitragen kann.
Dies ist wichtig fliir die Umsetzungsstrategie und Markteinflihrungsplanung. Anhand der Beispiele
,Sunfire GmbH“ (Deutschland), ,,New CO; Fuels” (Israel) und ,LanzaTech” (USA) lasst sich ein
Zeitraum von 10-15 Jahren von der Grundlagenforschung bzw. Machbarkeitsstudie bis zur
Kommerzialisierung ableiten [15].

Vom Wuppertal Institut fiir Klima, Umwelt Energie wird eine allgemeine Marktreife von PTL-
Technologien bis 2040 erwartet [15]. Laut Schniille et al. [199] steht das PTL-Konzept technisch
gesehen in der Phase der Aufskalierung fir die technische Anwendung. Eine gdngige Methode zur
Bewertung der technologischen Reife bzw. des Entwicklungsstandes nicht-kommerzieller
Technologien ist die Skalierung nach dem Technologie-Reifegrad (engl.: Technology Readiness Level;
TRL), bei der der Entwicklungsstand einer Technologie anhand einer Skala von 1 bis 9 bewertet wird.
Ausfiihrliche Erklarungen zur TRL-Methode sind im Anhang B.3 zu finden. Neben der TRL-Methode
existiert auch die von der CAAFI (Commercial Aviation Alternative Fuels Initiative) entwickelte FRL-
Methode (engl.: Fuel Readiness Level) [167]. Die FRL-Methode wird zwar teilweise im Luftfahrt-
bereich verwendet [162, 168], ist allerdings in der Wissenschaft nicht nennenswert verbreitet. Zudem
haben die TRL- und die FRL-Methode starke Uberschneidungen.
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Die technologische Bewertung der im Rahmen dieser Arbeit untersuchten potenziellen Synthese-
wege erfolgt bei Kombination unterschiedlicher Teilprozesse bzw. Module anhand des Moduls mit
dem niedrigsten TRL. Die technologische Reife einer Anlage als Einzelkomponente ist grundsatzlich
hoher als die technologische Reife der in einer Syntheseroute integrierten Anlage. Diese Reduzierung
der technologischen Reife durch die Schnittstellenverknipfung der Prozessmodule wird im Rahmen
dieser Arbeit vernachlassigt.

Seitens der Kraftstoffsynthese werden im Rahmen dieser Arbeit ausschlielich katalytische Prozesse
betrachtet. An dieser Stelle sei erwahnt, dass auch biokatalytische [200, 201], bioelektrokatalytische
[202] und photokatalytische [203, 204] Umwandlungen sowie die Elektroreduktion [205] von H, und
CO:> zu Kraftstoffen und Chemikalien erforscht werden. Potenzielle Vorteile der Biokatalyse und der
Bioelektrokatalyse sind moderate Reaktionsbedingungen, Toleranz gegeniiber geringer Konta-
mination im Eduktgas, verringerte Empfindlichkeit gegeniliber der Eduktgaszusammensetzung,
héherer Umsatz durch irreversible biologische Reaktionen und hohe Ausbeuten durch enzymatische
Spezifitat [202, 206]. Dabei zeigen laut Schlager et al. [202] insbesondere bioelektrokatalytische
Prozesse ein hohes wirtschaftliches Potenzial. Die Fermentation mit Synthesegas ist zwar noch eine
vergleichsweise unausgereifte Technologie, kdnnte aber in zukinftigen Energiesystemen eine Rolle
spielen [206, 207]. GroRRte Herausforderungen biokatalytischer Prozesse sind die Hochskalierung
(Upscale) des LabormaRstabs sowie die unklare Nachhaltigkeit [200]. Zudem bestehen viele Beispiele
langsamer und ressourcenintensiver Entwicklungen [200]. Die groRte Herausforderung fir die
Technologie der Elektroreduktion von CO; ist nach Qiao et al. [205] die unzureichende Katalysator-
stabilitat bzw. -bestandigkeit. Hinzu kommen die geringe Katalysatoraktivitdt, das unzureichende
grundlegende Verstandnis und die fiir die praktische Anwendung nicht optimale Konstruktion von
Elektroden-Reaktor-Systemen. Das Produkt der CO2-Reduktion hdngt stark vom Material des Elektro-
katalysators ab [208]. Mischungen kiirzerer Kohlenwasserstoffe und Oxygenaten kénnen mit Cu-
Katalysatoren hergestellt werden. Ein kompetenter Weg scheint die Elektroreduktion von CO; zu
Ethen zu sein [209].

Im Folgenden ist nach kurzer Diskussion der moglichen Eduktbereitstellung der derzeitige
Forschungsstand fiir die Herstellung von Alkoholen, Ethern und Kohlenwasserstoffen aus H, und CO,
aufgezeigt und mit Hilfe der TRL-Methode bewertet. Basierend auf dieser Diskussion werden in
Kapitel 4 die vielversprechenden Syntheserouten fiir eine gegeniberstellende Bewertung aus-
gewahlt. Zur verbesserten Struktur dieser Arbeit sind relevante Einzelheiten der aufgezeigten Teil-
prozesse bei der verfahrenstechnischen Auslegung der Prozesse in Kapitel 5 beschrieben. Da
Formaldehydlésungen eine zentrale Rolle bei OMEs-Synthese einnehmen, werden ihre speziellen
Eigenschaften in einem eigenen Abschnitt 2.4.4.5 vorgestellt. Die Reaktionsmechanismen sowie
wichtige Auslegungsparameter sind im Rahmen der verfahrenstechnischen Auslegung der
Simulationen fiir die Analyse im Kapitel 5 aufgefiihrt. Wegen der deutlich unterschiedlichen Daten-
lage variiert im Folgenden das Detaillevel der beschriebenen Prozesse.

2.4.1 Eduktbereitstellung

Zur Abbildung der Gesamtkette des PTL-Konzepts ist auch die Betrachtung der technologischen Reife
der Eduktbereitstellung (H2 und CO) wichtig. Fir die Hj-Bereitstellung nach dem PTL-Konzept
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werden Elektrolyseure bendtigt. Die grofte Flexibilitdt hinsichtlich der Betriebsweise hat dabei die
Technologie der Protonen-Austausch-Membran-Elektrolyse (engl.: Proton-Exchange-Membrane;
PEM-Elektrolyse) [56]. Der aktuelle Entwicklungsstand der verschiedenen Elektrolysetechnologien
basierend auf Marktumfragen, Diskussionen mit Herstellern, Projektbeschreibungen und Literatur ist
von Buttler und Spliethoff [56] gegeben. Der Entwicklungsstand sowie die Entwicklung der
Investitionskosten der letzten 30 Jahre ist von Saba et al. [210] dargestellt. Den Abschatzungen nach
Schmitz et al. [163] aus dem Jahr 2016 zu Folge sind die TRL der alkalischen Elektrolyse, der PEM-
Elektrolyse (engl.: Proton-Exchange-Membrane; PEM-Elektrolyse) und der Hochtemperatur-
Elektrolyse (engl.: Solid-Oxide; SO-Elektrolyse; auch SOEC) 9, 8 und 5. Sterner und Stadler [39]
bestimmen das TRL von PEM- und SO-Elektrolyse in 2014 auf 7 und 6.

Im Rahmen von PTL-Konzepten wurde die Kopplung von SOEC und Fischer-Tropsch-Prozess bereits
mehrmals analysiert [211-213] und innerhalb der Anlage der Sunfire GmbH in Dresden demonstriert
[50]. Dieses Konzept profitiert zwar deutlich vom hohen Wirkungsgrad der SOEC, setzt aber auf der
anderen Seite eine kontinuierliche Stromversorgung voraus. Bei der Anlage der Sunfire GmbH wird
der Dampf fir die SOEC vom Kihlkreislauf des FT-Reaktors bei 15 bar bereitgestellt, was einen PTL-
Wirkungsgrad von bis zu 70 % ermdglicht [50]. Konig [156] berechnete fiir die Kombination aus SOEC
und Fischer-Tropsch-Prozess einen PTL-Wirkungsgrad von 61,4 %, wobei 81,2 % der Reaktor-
abwarme genutzt wurde.

In einem weiteren in der Literatur [211, 214-216] diskutierten PTL-Konzept erfolgt die Eduktbereit-
stellung mittels einer mit der Syntheseanlage gekoppelten Hochtemperatur-Ko-Elektrolyse (Ko-
SOEC; engl.: co-electrolysis) zur simultanen elektrochemischen Umsetzung von Dampf und CO; zu
Synthesegas. Fir ein Konzept mit Ko-SOEC und Fischer-Tropsch-Prozess berechneten Becker et al.
[211] einen PTL-Wirkungsgrad von 51,0 %. Aus den von Fouih und Boullaou [216] ver&ffentlichten
Daten ergibt sich fir die Kopplung einer Ko-SOEC mit einer Ethanol-Syntheseanlage ein PTL-
Wirkungsgrad von 40,2 %.

Zheng et al. [217] publizierten 2017 einen umfangreichen Uberblick (iber den Stand der Technik,
Forschung und Entwicklung der H,O/CO,-SOEC (Ko-SOEC). Fiir die Kommerzialisierung sei die
Technologie noch nicht ausgereift, was in erster Linie durch die niedrige CO»-Aktivierung, den
niedrigen CO2-Umsatz und Degradationsprobleme begriindet ist. Dieses Konzept kann im Einzelfall
zu hoéheren Gesamtwirkungsgraden flihren, macht aber das Gesamtsystem unflexibler, da entweder
eine kontinuierliche Stromversorgung oder gréfRere Zwischenspeicher fiir Strom oder Zwischen-
produkte notig sind. Dabei macht die Zwischenspeicherung von H, wenig Sinn, da neben der
Synthesegasanlage auch die Ko-Elektrolyse kontinuierlich betrieben werden sollte und zudem einen
wichtigen Anteil an der Warmeintegration hat. Ridjan et al. [215, 218] haben den Unterschied
zwischen Synthesewegen zu Methanol und Methan basierend auf H,O und CO; mit SOEC und Ko-
SOEC untersucht. Dabei ergaben sich flir die Synthesewege mit Ko-SOEC in verschiedenen Szenarios
héhere Herstellungskosten der Elektrokraftstoffe als fur solche mit SOEC.

In einer 2016 von der LBST verdéffentlichten Studie wird eine vollstandige Marktdurchdringung der
PEM-Elektrolyse bis 2040 erwartet [30]. Damit kann die PEM-Technologie zur Erreichung der 2050-
Ziele beitragen. Ein erfolgreicher grofskaliger Markteintritt wiirde durch automatisierte und
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standardisierte Fertigung unterstitzt werden, was besonders flir PEM-Elektrolyse gilt [210]. Die PEM-
Elektrolyse wurde umfangreich von Carmo et al. [219] diskutiert.

Abhangig von der Technologie hat die CO,-Abscheidung aus Industrieabgasen ein TRL von 6-9 und
die COz-Abscheidung aus Luft ein TRL von 6 (Stand 2016) [163]. Beispielsweise hat die CO»-
Abscheidung via Aminwéasche (MEA) aus den Abgasen von Zement- oder Stahlwerken ein TRL von 9
[163]. Die MEA-Technologie fiurr die Abscheidung von CO; aus Kohlekraftwerksabgasen ist bereits
kommerziell im Einsatz [220]. Eine Ubersicht tiber Vor- und Nachteile verschiedener CO,-Abscheide-
technologien flir den grofskaligen Einsatz wurde beispielsweise von Yuan und Eden [192]
veroffentlicht. Die Abscheidung und Nutzung der CO»-Emissionen von integrierten Stahlwerken,
beispielsweise fir einen Power-to-Methanol-Prozess, ist laut Harp et al. [221] die einzige
wirtschaftlich realisierbare Moglichkeit zur kurzfristigen Dekarbonisierung.

2.4.2 Synthesegasbereitstellung

Zur thermo-katalytischen Gewinnung von Synthesegas (H2/CO) aus H> und CO> eignet sich die um-
gekehrte Wassergas-Shift-Reaktion (engl.: Reverse Water Gas Shift; RWGS) [163, 222-224]. Porosoff
et al. [190] sowie Daza und Kuhn [225] publizierten hierzu Ubersichten Giber Reaktionsbedingungen,
Katalysatoren, Umsatze, Selektivitditen sowie Reaktionsmechanismen. Zur Vermeidung der exo-
thermen Methanbildung und Erh6hung der CO-Ausbeute liegen thermodynamisch sinnvolle Reaktor-
temperaturen ber 900 °C [226, 227]. Die technische Umsetzung dementsprechender Reaktoren ist
moglich [224]. Nach den Untersuchungen von Unde [223] sind kommerzielle Ni-Katalysatoren unter
diesen Bedingungen stabil.

Schmidt et al. [163] schatzen die technologische Reife der RWGS-Technologie auf ein TRL von 6. Die
RWGS-Technologie wurde in Verbindung mit einer SOEC und einem Fischer-Tropsch-Synthesereaktor
innerhalb der Anlage der Sunfire GmbH in Dresden erfolgreich in einem Dauertest von 1500 h
demonstriert. Die Kapazitat der Anlage betragt 48 kg/d (0,02 MW) und der Betrieb lief von August
2015 bis Mai 2017 [228].

Hauptnachteil der RWGS-Technologie ist, dass die gewlinschte RWGS-Reaktion (siehe Gl. A-1 im
Anhang B.10) endotherm ist und somit Warme bei hohen Temperaturen bereitgestellt werden muss.
Vorteil der RWGS-Technologie gegeniiber eines elektrochemischen Prozesses (z.B. Ko-SOEC, siehe
Kapitel 2.4.1) zur Synthesegasbereitstellung ist die Moglichkeit der Rickflihrung und Wieder-
verwertung von Nebenprodukten, nicht umgesetzten Edukten und Purgegasen [50]. Die Riickfiihrung
leichter Gase (Ci1.Cs) zum RWGS-Reaktor wird sowohl beim Einsatz von Fe- als auch von Co-
Katalysatoren im FT-Reaktor vorgeschlagen [224]. So werden auch innerhalb der Anlage der Sunfire
GmbH in Dresden aus dem Produktstrom abgetrennte kurzkettige Kohlenwasserstoffe riickgefiihrt
und im RWGS-Reaktor wieder zu Synthesegas reformiert. Auch hier kommt ein konventioneller Ni-
Katalysator zum Einsatz [50]. Die Warmebereitstellung erfolgt Uber eine elektrische Beheizung der
Eduktgase auf 1000 °C [50]. Im Fall der von Konig et al. [227] und Dimitriou et al. [229] vor-
geschlagenen Verfahrenskonzepte eines FT-Prozesses mit vorgeschaltetem RWGS-Reaktor erfolgt
die Beheizung von letzterem Uber die Verbrennung von kurzkettigen Nebenprodukten. Der dafiir
notwendige Massenstrom betragt beim vorgestellten Konzept 3,9 t/h bei einer Produktionsleistung
der Anlage von 5,47 t/h (67,1 MWny; Benzin, Kerosin, Diesel) [227]. Weitere Informationen zur
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RWGS-Technologie inklusive einer thermodynamischen Analyse zum autothermen Betrieb eines
RWGS-Reaktors sind im Anhang B.10 zu finden. Darunter ist auch eine simulationsgestiitzte Ab-
schatzung des Strombedarfs fir die Eduktvorheizung des RWGS. Dieser betragt 1,4-20,6 % (vgl.
Tabelle A-11) des durch den Wasserstoff in den Prozess eingeflihrten Heizwertes, je Grad der Warme-
rickgewinnung durch Warmeubertragung des Produkt- auf den Eduktstrom. Sowohl die elektrische
als auch die thermische Vorheizung des RWGS-Eduktstroms kann also deutlichen Einfluss auf die
Gesamteffizienz haben. Bei einer Edukttemperatur von 1000 °C und einem angestrebten H,/CO-
Verhaltnis von 1,8 im Produktstrom stellt sich eine Reaktoraustritttemperatur von 922 °C ein (siehe
Anhang B.10). Diese kann sich verringern, wenn dem Reaktor nicht nur H, und CO;, sondern auch
unverbrauchte Edukte zugefiihrt werden.

Im Rahmen dieser Arbeit ist auch die Technologie der autothermen Reformierung (ATR) von
Relevanz. Die technische Umsetzbarkeit der ATR-Technologie wurde bereits vielfach kommerziell
bewiesen [230-234]. ATR-Reaktoren kommen beispielsweise bei GTL-FT-Anlagen [231] (z.B. Sasol
,»Oryx“, Katar) und dem Lurgi MegaMethanol-Prozess [233] zum grofRtechnischen Einsatz. Verwendet
werden hier SiO2/a-Al,03/Ni-Katalysatoren, die eine hohe thermische Stabilitat haben [233]. Weitere
typische Katalysatoren sind Ni/Mg-Al,03 [235]. Betriebsdriicke von 40 bar und Reaktoraustritts-
temperaturen von 950-1050 °C wurden bereits grofRtechnisch realisiert. Auch héhere Driicke von
70 bar wurden schon erfolgreich in Demonstrationsanlagen getestet. Niedrige H,O/C-Raten (1,5—
0,5 mol/mol) ermdglichen eine hohe CO-Selektivitat und das Reaktionsgemisch im Reaktoraustritt ist
nah am thermodynamischen Gleichgewicht. GroRtechnische Kapazitdten haben einen Gasdurchsatz
von etwa 1.000.000 Nm3/h. Laut Aasberg-Petersen et al. [234] sind mit Sauerstoff betriebene ATR
mit niedrigen H,O/C-Raten die bevorzugte Option zur Synthesegasbereitstellung in GTL-Anlagen. Die
Reduzierung der H,0/C-Raten verbessert dabei die Prozessokonomie. Laut Dry und Steynberg [236]
sind H,0/C-Raten von 0,6 industriell ohne RuRbildung demonstriert worden, wie beispielsweise von
Haldor Topsoe. ATR-Reaktoren haben in der Regel zwei Zonen: eine Zone fiir die nicht-katalytische
exotherme partielle Oxidation (POX) und eine zweite Zone fiir die endotherme Dampfreformierung
mit einen Katalysatorbett [235].

Weitere Informationen zur ATR-Technologie sind im Anhang B.11 zu finden. Eine vielversprechende
Alternative zur konventionellen Dampfreformierung ist die katalytische partielle Oxidation. Ein
Uberblick tiber derzeitige Entwicklungen (Stand 2018) ist von Arku et al. [237] gegeben. Besonders
fir kleine und mobile Anwendungen kann die CPOX interessant sein.

In ihrer Aspen Plus®-Simulation legen Rafati et al. [238] die Austrittstemperatur des ATR auf 950 °C
fest. Dies wirde in der Realitdt die Temperatur nach der endothermen Dampfreformierung (zweite
Reaktionszone) sein. Entlang dieser Zone sinkt die Temperatur der Reaktionsgase. In der ersten
Reaktionszone ergeben sich durch die nicht-katalytische POX héhere adiabatische Verbrennungs-
temperaturen; im Fall vom Modell Rafati et al. [238] > 950 °C. Dies ist besonders fiir kleine Reaktoren,
bei denen keine interne Feuerfestmauerung moglich ist, womaglich nicht umsetzbar. Im Rahmen der
vorliegenden Arbeit wird deshalb beim Einsatz der ATR-Technologie auf die adiabatische
Verbrennungstemperatur in der POX-Zone geachtet.
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2.4.3 Alkohole

Teile des Inhalts dieses Unterkapitels wurden in einer im Rahmen dieser Arbeit betreuten Master-
arbeit [239] erarbeitet und ausfiihrlicher als in diesem Unterkapitel vorgestellt bereits im Journal of
CO; Utilization [62] vorveroffentlicht. Wie aus Kapitel 2.2.3 hervorgeht, werden die Alkohole Ethanol
und Methanol bereits im Verkehrssektor eingesetzt. Yanowitz et al. [240] ziehen in ihrem NREL-
Report von 2011 daneben auch die Alkohole n-/iso-Propanol und n-/2-/iso-/tert-Butanol in Betracht.
Ein wichtiger Aspekt bei der Beimischung von Alkoholen zu Kohlenwasserstoffen ist die Problematik
der Phasenseperation durch Wasserabsorption durch den Alkohol [240]. In der Literatur finden sich
sehr wenig Daten hinsichtlich des Einflusses der Beimischungen auf die Anforderungen der Ottokraft-
stoffnormen EN 228 [92] bzw. ASTM D4814 [96]. Bei Alkoholen mit vier oder mehr
Kohlenwasserstoffen (ChH2n+10H mit n > 4) besteht kein Problem hinsichtlich der Phasentrennung,
mit Ausnahme von tert-Butanol (siehe Abbildung A-2 im Anhang B.2). Letzteres ist unter anderem
deshalb seit 2013 in den USA fiir den Kraftstoffeinsatz ausgeschlossen (vgl. Kapitel 2.2.3).

Laut Studien und Untersuchungen [105, 129, 241-253] ermoglichen Alkohol-Beimischungen in Otto-
und Dieselmotoren die Reduzierung von Schadstoffemissionen und Verbesserung der Motoreffizienz
gegenliber dem Einsatz von konventionellem Kraftstoff. Generell werden RuBemissionen signifikant
reduziert, die NOx-, CO- und HC-Emissionen hangen aber von den Einstellungen der Testmotoren ab,
was ebenfalls Motoroptimierungspotenziale aufzeigt. Eine Optimierungsmoglichkeit bietet
beispielsweise ein verbessertes Einspritztiming [253].

Mit Blick auf die physikalischen Eigenschaften, die konventionellem Ottokraftstoff dhneln, sind laut
Wallner et al. [252] hohere Alkohole interessanter als kiirzere Alkohole, wie Ethanol. Unter anderem
verifizierten Trindade und Santos [246] diese Aussage beim Vergleich von Ethanol und n-Butanol und
dem Herausstellen von Vor- und Nachteilen. Auch ist die Materialvertraglichkeit bei langeren
Alkoholen weniger problematisch [240].

Zusammengefasst zeigt die Literatur, dass Methanol [249, 251, 254, 255], Ethanol [251, 255], n-/2-
/iso-Butanol [244, 246, 250, 251, 255] und 1-Oktanol [129, 241, 242, 244, 252, 256-260] die groRten
Potenziale im Hinblick auf die Verwendung von Alkoholen als Kraftstoffbeimischungen haben. Bei
den genannten Alkoholen handelt es sich um gesattigte Kohlenwasserstoffe mit einer Hydroxy-
gruppe, wie links in Abbildung 2-2 dargestellt. Diese Stoffgruppe hat die allgemeine Formel C,H21+10H
und wird nach IUPAC-Nomenklatur auch als Alkanole bezeichnet. Die relevanten Kraftstoff-
eigenschaften der primaren C1—Cg-Alkohole sowie die der Isomere von Butanol und Oktanol finden
sich in Tabelle A-5 und Tabelle A-6 im Anhang B.5.

Neben 1-Oktanol werden vom Exzellenzcluster , Tailor-Made Fuels from Biomass“ der RWTH Aachen,
bei dem durch gleichzeitige Optimierung von Kraftstoffherstellungs- und Verbrennungssystemen
malgeschneiderte Kraftstoffe fiir Niedertemperatur-Verbrennungsmotoren gefunden werden, auch
2-Methylfuran und 2-Butanon als vielversprechende Kraftstoffe herausgestellt [129]. Die
zugehorigen Gefahrenhinweise sind im Anhang B.9 zu finden. 2-Methylfuran |dsst sich biokatalytisch
selektiv aus Lignozellulose synthetisieren [128]. Die Synthese von 2-Butanon ware dagegen durch
Dehydrierung von 2-Butanol auch innerhalb des PTL-Konzepts durchaus mdéglich. 2-Butanon habe fiir
den Ottomotor ideale Kraftstoffeigenschaften und erlaube auch deutliche Motoreffizienz-
steigerungen, so Hoppe et al. [129]. Allerdings besitzt 2-Butanon &hnliche Ldsungsmittel-
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eigenschaften wie Aceton, weshalb der Kontakt mit Lacken und Kunststoffen zu vermeiden wére, was
wiederum eine Markteinflihrung deutlich erschwert. Deshalb werden die Stoffe 2-Methylfuran und
2-Butanon im Zuge dieser Arbeit nicht weiterverfolgt.

Im Folgenden werden maogliche Syntheserouten basierend auf H, und CO; hin zu den Alkoholen
Methanol, Ethanol, Butanol und Oktanol aufgezeigt und diskutiert. Wie im Kapitel 1.2 als Forschungs-
bedarf herausgestellt, existierten bis zur begutachteten Vorveroffentlichung [62] dieser Arbeit keine
selektiven Syntheserouten zu hoheren Alkoholen basierend auf H, und CO,. Die industrielle
Herstellung hoherer Alkohole basiert derzeit auf Biomasse oder der Petrochemie. Denkbare
Verfahren zur Synthese héherer Alkohole sind die Mixed-Alcohol-Synthesis (MAS), die Ziegler-
Alkohol-Synthese (z.B. Alfol Process), die Aldol (Aldehyd + Alkohol)-Kondensation und die Hydro-
formylierung (auch: Oxosynthese) Letztere ist der heutige Stand der Technik fur die selektive Alkohol-
synthese und gleichzeitig eine der wichtigsten industriellen Anwendungen der homogenen
Ubergangsmetallkatalyse [261, S. 160]. Die Ziegler-Alkohol-Synthese basiert auf Oligomerisations-
reaktionen von Ethylen an Al-Katalysatoren mit anschlieBender Oxidation der resultierenden Alkyl-
gruppe [262]. Die Produkte sind lineare Alkohole mit einer breiten Poissen-Verteilung [263].

Wegen der Relevanz flr diese Arbeit sind die Reaktionsmechanismen der Aldolkondensation, der
Hydroformylierung und der Mixed-Alcohol-Synthesis (MAS) im Anhang B.6 erklart. Im direkten
Vergleich bieten Hydroformylierungen generell héhere Selektivitaten als Aldolkondensationen. Aller-
dings zeigen aktuelle Publikationen steigende Selektivitaten der Aldolkondensation [264], bei der die
Kohlenstoffkettenldange innerhalb eines Schrittes verdoppelt wird. Im Gegensatz dazu werden bei der
Oxosynthese zwei Prozessschritte bendtigt, damit die Kettenlange um ein Kohlenstoffatom wachst.
Deshalb werden fiir die Synthese von 1-Butanol aus Ethanol via Oxosynthese vier Prozessschritte und
dagegen via Aldolkondensation nur ein Prozessschritt benoétigt (vgl. Abbildung A-3 und Abbildung A-4
im Anhang B.6). Fir die Hydroformylierung werden also mehr Prozessschritte bendtigt, was den
Energieeintrag durch Betriebsmittel erhoht, beispielsweise durch Destillationskolonnen und Riick-
flhrstrome. Im Folgenden wird der Stand der Technik fir die Synthese verschiedener Alkohole mit
Hilfe der TRL-Methode diskutiert.

2.4.3.1 Mixed-Alcohol-Synthesis

Die direkte Synthese hoherer Alkohole aus Synthesegas ist an Rh-Katalysatoren, modifizierten Cu-
und Fe-Katalysatoren der Methanol- bzw. FT-Synthese (z.B. Synthol- und Synol-Prozess) und
modifizierten Mo-basierten Katalysatoren méglich mit Hilfe der Mixed-Alcohol-Synthesis (MAS) [192,
265]. Optimale Bedingungen fiir die katalytische Wirkung sind ein Temperaturbereich von 260—
340 °C und ein Druckbereich von 40-280 bar [266, 267]. Abhangig vom Katalysator und den
Reaktionsbedingungen folgt die Produktverteilung einer Schulz-Flory- [182, 268] oder Gaul-
Verteilung [269]. Wegen der Produktverteilung werden weitere Prozessschritte zur Sortierung der
Alkohole nach der Kettenldnge bendtigt [268]. Die Synthese hoéherer Alkohole ist zwar thermo-
dynamisch bevorzugt, allerdings kinetisch limitiert [192] und so sind unabhangig vom Katalysator
Methanol und Ethanol die Hauptprodukte der MAS [267]. Li et al. [270] schlagen fiir Ubergangs-
metall-Ni/ADM-Katalysatoren einen Reaktionsmechanismus vor, wonach kiirzere Alkohole dem
Reaktor zurlickgefiihrt werden koénnen. Allerdings entstehen auch weitere, nicht-rlickfiihrbare
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Nebenprodukte, wie Kohlenwasserstoffe (insbesondere Methan). Existierende Pilotanlagen zur
Synthese mit modifizierten Methanol- und FT-Katalysatoren [271] fihren zur Abschatzung des TRL
auf 8.

2.4.3.2 Synthese von Methanol

Die Synthese von Methanol (MeOH) ist sowohl basierend auf H,/CO, [272-276] als auch auf H,/CO
[277-279] moglich, wobei letztere im Niederdruckverfahren der aktuelle Stand der Technik ist [280,
281]. Im Jahr 2011 lag das Produktionsvolumen weltweit bei 47 Mt, wovon der grofSte Teil mittels
H,/CO synthetisiert wurde [280]. Die Abschatzung beziiglich der technologischen Reife variiert in der
Literatur von TRL 6—7 [282], TRL 8 [283] bis TRL 9 [163]. Die TRL-Absch&tzung kann mit der Existenz
zweier Pilotanlagen begriindet werden: eine von der CRI Inc. in Island betriebene Anlage (George
Olah Plant) wurde 2012 mit einer Kapazitdt von 1300 tmeon/a erdffnet und im Jahr 2014 auf
4000 tmeon/a erweitert [284] und eine andere wird von Mitsui Chemicals Inc. seit 2008 in Osaka,
Japan mit einer Kapazitdt von 100 tmeon/a betrieben [285]. Da der bestehende Syntheseprozess fiir
eine kontinuierliche Produktion stabil genug lauft und das Unternehmen CRI das H»/CO;-basierte
Methanol an Kunden verkauft, wird das TRL auf 8 geschéatzt. Laut der Website des Unternehmens CRI
Inc. [286] sind kommerzielle Anlagen mit 50 Mtwmeon/a in Projekten aktiv geplant. Die Projekte zielen
auf die Demonstration der Bereitschaft zur Kommerzialisierung der Technologie ab, was das TRL auf
9 heben wiirde.

Der kommerziell eingesetzte Katalysator fiir die Methanolsynthese ausgehend von H,/CO/CO; ist ein
Cu0/Zn0O/Al,03-System [287]. Diese Katalysatoren sind seit den 1960er Jahren im Einsatz und
ermoglichen durch die erhohte Aktivitat glinstigere Reaktionsbedingungen [288]. So hat das Nieder-
druckverfahren (Selektivitat 99 %, bei 200-300 °C, 50-100 bar [289]; 200-300 °C [290, S. 75]) trotz
fehlender Schwefelresistenz des Cu-haltigen Katalysators technische und 6konomische Vorteile und
hat so das Hochdruckverfahren (250-350 bar, 360—380 °C, ZnO/Cr,0s-Katalysatoren) bis heute voll-
standig abgeldst [288]. Die konventionell eingesetzten Cu/Zn0O/Al>O3-Katalysatoren sind bis 290 °C
temperaturstabil. Oberhalb von 290 °C kommt es zu irreversibler Deaktivierung [288]. Technisch
realisierbare Reaktoren fiir das Niederdruckverfahren haben Kapazitaten von 5000 t/d (~ 1160 MW
bei 20 MJ/kgmeon) [291].

Die CuO/Zn0O/Al,0s-Katalysatoren leiden jedoch teilweise unter unzureichender Selektivitdt und
Stabilitat bei Beschickung mit H,/CO,, da das entstehende Wasser aus der CO»-Hydrierung zu
Katalysatordesaktivierung filhren kann [287, 292]. Tests in einer Pilotanlage der Siid-Chemie AG
zeigten aber auch, dass die CO,-Hydrierung deutlich selektiver ist als die CO-Hydrierung sein kann
[291]. Gemessen wurden bei 80 bar und 250 °C (260 °C peak) Selektivitaten von 99,96 %. Typische
Nebenprodukte sind hohere Alkohole (hauptsachlich Ethanol), Ester, Ether (z.B. DME) und Ketone
(z.B. Aceton, Butanon) [293]. Rodriguez et al. [294] geben einen Uberblick (iber die CO>-Hydrierung
an Cu- und Au-Zentren und stellen heraus, dass Metalloxid- und Metallcarbid-Grenzflachen viel-
versprechend sind, um die Syntheseeffizienz zu erhéhen. Ubersichten iiber die experimentelle oder
theoretische COz-Umwandlung und Selektivitdit verschiedener Katalysatoren sowie (iber
technologische Fortschritte sind von Saeidi et al. [295] bzw. Jadhav et al. [287] ver&ffentlicht. Olah et
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al. [296] sowie Hansen und Nielsen [297] berichten, dass kommerzielle Cu-Katalysatoren sehr hohe
Selektivitaten von 99,8 % bzw. 99,9 % haben.

Martin et al. [292] erkannten, dass In2Os-unterstiitztes ZrO, ein vielversprechendes Katalysator-
system sein kann. Das TRL fiir diesen Katalysator wird auf 3 geschatzt, da Martin et al. [292] bereits
erfolgreiche Katalysatorcharakterisierungen im Mikroreaktor durchfiihrten. Die Gruppe stellt heraus,
dass In,03/ZrO,-Katalysatoren unter technisch relevanten Bedingungen eine hohe Effizienz,
bemerkenswerte Stabilitat, eine Selektivitdt von 100 % und hervorragende Aktivitat aufweisen.

Bei der Hy/CO-basierten Methanolsynthese der CAC GmbH kommen konventionelle Katalysatoren
(ZnCr, Cu/Zn0O/Al,03) bei Reaktionsbedingungen von 260 °C und 60 bar (auch 80 bar waren moglich)
zum Einsatz [298]. Verwendet werden isotherme Kiihlkonverter, wobei die Reaktorabwarme zur
Sattdampferzeugung (40 bar) genutzt wird. Auch bei der Anlage der CRI Inc. in Island kommen bei
250 °C und 100 atm konventionelle CuO/Zn0O-Katalysatoren zum Einsatz [299]. Wie von Marlin et al.
[293], Mitarbeitern der CRI Inc., herausgestellt, hat die CO2-basierte Methanolsynthese sowohl Vor-
als auch Nachteile gegenliber der CO-basierten Methanolsynthese, ist aber insgesamt weniger
energieintensiv. Vorteil des CO-basierten Prozesses ist die weniger exotherme Hydrierungsreaktion
(vgl. Kapitel 5.3.1), was die Verwendung von rohrleitungsgekihlten Reaktoren erméglicht. Diese sind
glinstiger, effizienter und regeltechnisch einfacher als konventionelle Reaktoren. Durch die bessere
Warmefiihrung lasst sich die Katalysatordesaktivierung durch Sintern reduzieren. Die
Raumgeschwindigkeit im Reaktor ist bei der CO-Hydrierung hoher als bei der CO,-Hydrierung (siehe
Tabelle A-16 im Anhang C.5), was zu gréReren Reaktoren fir die CO,-Hydrierung fuihrt. Neben den
grofleren Reaktoren ist vor allem das geldste CO, im Produkt ein Nachteil der CO,-basierten
Methanolsynthese. Speziell fiir die Entfernung des gelésten CO; berichten Marlin et al. [293] Uber
verschiedene Kolonnenkonzepte, bei denen Tragergase (engl.: carrier gases) zur Entfernung des CO;
verwendet werden.

2.4.3.3 Synthese von Ethanol

Ethanol wird industriell durch Fermentation von Zucker aus Getreidestarken, Zuckerriiben oder
Zuckerfriichten unter Einsatz von Mikroorganismen hergestellt [182, 183]. Ein weiterer biobasierter
Weg ist die Fermentation von Nicht-Zucker-Lignozellulose. Die Entwicklung dieses Prozesses befindet
sich im Demonstrationsstadium [183] und hat demnach ein TRL von 7. Synthetisches Ethanol wird
industriell durch die Hydratisierung von petrochemischen Ethen hergestellt [300, 301]. Der biogene
und der petrochemische Syntheseweg sind demnach nicht fiir das PTL-Konzept adaptierbar.

Die direkte Ethanolsynthese via CO,-Hydrierung ist zwar moglich, aber sehr komplex und verfiigt nur
Uber sehr geringe Selektivitdten und Umsatzraten [271, 302]. Fur die Synthese ausgehend von
Synthesegas (H,/CO) geben Subramani und Ganwal [271] einen umfassenden Uberblick tber die
Thermodynamik, die Reaktionswege, die Katalysator- und Reaktorentwicklung sowie den Stand
verschiedener Technologien. Demnach ist der kommerzielle Erfolg der Direktsynthese aus H, und CO
thermodynamisch und kinetisch durch niedrige Ausbeuten und Selektivitaten limitiert. Im Jahr 2011
lag das TRL der Direktsynthese aus H, und CO bei maximal 4, da zu dieser Zeit noch keine
Prototypanlage vorhanden war [303], die Reaktion jedoch bereits erfolgreich im Labor durchgefiihrt
wurde [304, 305]. Andere mdgliche Synthesewege sind direkte Synthese (Mixed-Alcohol-Synthesis
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(MAS; vgl. Kapitel 2.4.3.1) oder die Fischer-Tropsch-Synthese) aus H, und CO [267, 271, 300, 303-315]
oder die Synthese aus DME und H, und CO [265, 308, 316-318]. Bei letzterer werden DME und CO zu
Methylacetat umgesetzt, das dann zu Ethanol und Methanol hydriert wird [265]. Wie in Kapitel
2.4.3.1 beschrieben, haben direkte Synthesen unzureichende Selektivitdten.

Da die Oxosynthese zu Ethanol aus Methan und Synthesegas nicht méglich ist, stellten Wender et al.
[319] 1951 einen speziellen Fall des Ethanolsyntheseweges liber die Homologisierung von Methanol
mit Synthesegas vor. Wegen der schlechten Datenverfligbarkeit und der geringen Selektivitat fir
Methanol wird dieser Weg im Folgenden nicht weiter bertcksichtigt. Allerdings kénnte dieser Ansatz
laut Subramani and Gangwal [271] hinsichtlich Ausbeute und Selektivitat vielversprechend sein.
Berechnungen von Atsonios et al. [308] zu Folge ist die Ethanolsynthese basierend auf H, und CO;
Uber das Zwischenprodukt DME selektiver, energieeffizienter und kostenglinstiger als die Ethanol-
synthese aus Synthesegas. Das Synthesegas kann beispielsweise mittels eines RWGS-Reaktors bereit-
gestellt werden. Das TRL dieser Syntheseroute wird auf 4 geschatzt.

2.4.3.4 Synthese von Propanol

Industriell wird Propanol tiber die Oxosynthese von Synthesegas und petrochemischen Ethen unter
Verwendung von rhodium- oder cobaltbasierten homogenen Katalysatoren hergestellt [320]. Einer
der groRten Hersteller ist beispielsweise OXEA [321]. Neben der Produktion via Oxosynthese ist die
Hydrierung von petrochemischem Propanal der wichtigste industrielle Weg [320].

Ein neuartiger Ansatz ist die direkte Synthese von Propanol aus Ethen, H, und CO; [322-324]. Da
bereits geeignete Katalysatoren gefunden und Labortests durchgefiihrt wurden, wird das TRL auf 4
gesetzt. Eine bisher nicht erforschte alternative Syntheseroute ist die Aldolkondensation aus Ethanol
und Methanol [320, 325]. Das TRL dieser Syntheseroute wird auf 2 gesetzt, da bisher kein Katalysator
untersucht wurde.

2.4.3.5 Synthese von Butanol

Bis Mitte der 1950er Jahre erfolgte die industrielle Herstellung von 1-Butanol durch die Hydrierung
von Crotonaldehyd, welches durch die Aldolkondensation von Acetaldehyd (nach IUPAC: Ethanal)
hergestellt wurde (vgl. Abbildung A-3 im Anhang B.6). Nach Eckert et al. [326] hdngt die Verfligbarkeit
des Acetaldehyds stark vom Preis und der Verfiigbarkeit der Rohstoffe ab. Bis in die 1950er Jahre
wurde Acetaldehyd hauptsachlich Uber Acetylen (nach IUPAC: Ethin) oder petrochemisch
produziertem Ethanol hergestellt [326]. Die Hydrierung von Crotonaldehyd wurde Mitte der 1950er
Jahre durch die Oxosynthese von Propen (vgl. Abbildung A-4 im Anhang B.6) abgel6st, die 1938 von
Roelen entwickelt wurde [327]. Bis 1970 wurde die Oxosynthese zu 1-Butanol im Hochdruck-
verfahren an Co-Katalysatoren durchgefiihrt [328, 329]. Seit Mitte der 1970er Jahre bis heute ist das
Niederduck-Oxo (LPO)-Verfahren der Stand der Technik zur Synthese von 1-Butanol [330-334]. Bei
der Oxosynthese entsteht immer eine Mischung aus 1-Butanol und iso-Butanol, wobei die
Isomerenverhdltnisse von 1-Butanol und iso-Butanol abhangig vom Katalysator von 95:5 bis 50:50
[329]. Tuta und Bozga [335] verdffentlichten einen detaillierten Uberblick tber die industriell
eingesetzten Katalysatoren fiir die Oxosynthese, einschliel8lich Reaktionsbedingungen. Das bendétigte
Propen stammt aus der Petrochemie oder fallt als Nebenprodukt bei der Ethenherstellung an [336].
Dadurch ergibt sich ein direkter Zusammenhang des Butanolpreises vom Olpreis [337].
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Neben der Hydroformylierung von Propen zu 1-Butanal und iso-Butanal mit anschlieRender
Hydrierung sowie der Aldolkondensation ausgehend von Acetaldehyd hat auch der 1942 entwickelte
Reppe-Prozess industrielle Bedeutung erlangt [329]. Beim Reppe-Prozess (auch: Carbonylierung)
reagieren Olefine, CO und H,0 unter Druck zu Butanol [338]. Diese Technologie ist allerdings teurer,
weshalb die Hochdruck-Oxosynthese mit Co-Katalysatoren erfolgreicher war [329]. Ein neuartiger
Prozess ermoglicht die parallele Hydroformylierung und Hydrierung in einem Reaktor tGiber den Shvo-
Katalysator [339]. Sowohl Katalysator als auch Kinetik sind bereits erforscht [339], weshalb das TRL
dieser Synthese auf 4 gesetzt wird.

Die Verbesserungen bei der Produktion von Bioethanol und die bereits erwdahnte Abhdngigkeit des
Butanolpreises vom Olpreis fiihrte zu verstarkten Forschungsaktivititen [340-348] fiir den Einsatz der
Aldolkondensation zur Herstellung von Butanol aus Ethanol. Nach Dowson et al. [342] und Pang et
al. [344] ist die Aldolkondensation eine perfekte Mdoglichkeit der Veredelung von Bioethanol zu
Butanol, um dieses dann als Drop-in-Kraftstoff fiir den Ottomotor zu verwenden. Eine aktuelle
Herausforderung ist das Erreichen hoherer Selektivitaten [342-344]. Da die meisten Forschungs-
gruppen im Labormalstab mit Mikroreaktoren arbeiten [341, 343, 344], wird das TRL der Aldol-
kondensation von Ethanol zu 1-Butanol auf 3-4 gesetzt.

Weitere Forschungsaktivitaten zur Herstellung von Butanol sind die Direktsynthese von iso-Butanol
aus Synthesegas, die allerdings durch die geringe Selektivitat limitiert ist [349] sowie die Aldol-
kondensation von Ethanol und Methanol zu iso-Butanol, fir welche allerdings bisher keine
Katalysatoren gefunden wurden (TRL 2). Eine weitere Moglichkeit, die der Vollstandigkeit halber an
dieser Stelle erwahnt werden sollte, ist die Herstellung von Butanol via der ABE (Aceton, Butanol,
Ethanol)-Fermentation [329]. Dieser Prozess ist allerdings nicht mit dem PTL-Konzept vereinbar.
2-Butanol, welches bevorzugt als Ersatz fiir Ottokraftstoff gesehen wird, kann aus Buten hydratisiert
werden, beispielsweise Uber das Starksdureverfahren [329, 350]. Dieser von der Petrochemie
abhéangige Prozess ist Stand der Technik [329, 351] und kann mittels Zeolithen durchgefiihrt werden
[352].

2.4.3.6 Synthese von Pentanol

Die industrielle Produktion von Pentanol erfolgt iber die Oxosynthese aus petrochemischem Buten
und Synthesegas [353]. Eine alternative Route ist nach Chistyakov et al. [354] die Aldolkondensation
aus Ethanol und Propanol. GréRte Herausforderung ist derzeit die Entwicklung geeigneter
Katalysatoren. Die technische Reife der Pentanolsynthese via Aldolkondensation wird auf ein TRL von
3 gesetzt.

2.4.3.7 Synthese von Hexanol

Industriell wird 1-Hexanol (iber den Ziegler-Prozess aus petrochemischen Ethen oder aus Kokosnuss-
oder Palmdl hergestellt [263]. Dieser Prozess ist allerdings wenig selektiv. Cyclohexanol kann Uber
die Zwischenprodukte Cyclohexen oder Phenol produziert werden [355]. Beide Prozesse sind Stand
der Technik. Die Synthese von iso-Hexanol ist, wie Labortests zeigten, Uber die Aldolkondensation
von Propanol moglich [264]. Das TRL dieses Syntheseweges wird auf 4 gesetzt. Ein theoretischer
Syntheseweg zu 1-Hexanol ware (iber Hydroformylierung von Penten mittels Synthesegas. Wegen
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des Mangels an Beweisen zur moglichen Umsetzung dieses Reaktionsweges wird das TRL auf 1
angesetzt.

2.4.3.8 Synthese von Heptanol

In technischer Reinform ist 1-Heptanol derzeit von geringer kommerzieller Wichtigkeit. Stand der
Technik ist die Oxosynthese aus petrochemischem 1-Hexen [263, 321, 356]. Dabei kann das
Zwischenprodukt Heptanal in Anwesenheit von Rh-Katalysatoren hochselektiv produziert werden.
Fir die selektive Hydrierung von Heptanal zu 1-Heptanol eignen sich Ni-Cr-Pt-Katalysatoren [356].

2.4.3.9 Synthese von Oktanol

1-Oktanol gehort nicht zu den industriell wichtigen Alkoholen und kommt derzeit hauptsachlich in
der Parfimindustrie zum Einsatz [263]. Derzeit wird 1-Oktanol hauptsachlich aus petrochemischen
Ethen via der Ziegler-Alkoholsynthese oder aus petrochemischen n-Heptene via der Oxosynthese
hergestellt [258]. Beide Prozesse sind nicht selektiv, sondern liefern ein breites Gemisch an
Alkoholen. Industrielle Ziegler-Prozesse sind Alfol 8 von Condea und Lorol C 8 von Henkel [263].

An der Herstellung von 1-Oktanol mittels Mikroben wird seit etwa 7 Jahren (Stand 2019) geforscht
[357]. Mittels Biomasse kann 1-Oktanol aus Lignozellulose tGber das Zwischenprodukt Furfuralaceton
hergestellt werden [358-360]. Dieser Weg wird beispielsweise vom Exzellenzcluster ,Tailor-Made
Fuels from Biomass“ der RWTH Aachen verfolgt [260]. Passend fiir das PTL-Konzept ist kein Verfahren
fir die selektive Synthese von 1-Oktanol bekannt, weder im industriellen oder Prototypenmalstab
noch im Labor. Die technologische Reife wird deshalb mit einem TRL von 1 bewertet.

Iso-Oktanol (2-Ethylhexanol) dagegen kann lber die Oxosynthese [361] oder die Aldolkondensation
aus 1-Butanol [331, 362-364] hergestellt werden. Seit 1962 gibt es in den USA eine Industrieanlage
zur Herstellung von Oktanol durch Aldolkondensation sowie weitere Werke in Deutschland (1964),
Russland (1981) und China (1998) [364]. Uber die Molekiilstruktur des hergestellten Oktanols wird in
der Referenz keine Aussage getroffen. Die Datenlage lasst aber auf die Produktion von iso-Oktanol in
diesen Anlagen riickschlieRen. Das benotigte Butanol fiir die Aldolkondensation wird hier aus Ethanol
gewonnen, wobei der Prozess bei Butanal endet, da Butanal das fiir die Aldolkondensation benétigte
Edukt ist. Die Hydrierung von Butanal zu Butanol entféllt daher im Rahmen dieses Verfahrens.

Die Dehydrierung von 1-Butanol zu Butanal wird mit einem TRL von 4 bewertet, da Raizada et al.
[365] bereits Versuche im LabormaRstab mit ZnO-Katalysatoren zur Bestimmung geeigneter Prozess-
parameter durchfiihrten. An dieser Stelle muss angemerkt werden, dass die zur Bewertung der
technologischen Reife der Dehydrierung von Butanol verwendete Quelle aus dem Jahr 1993 ist und
sich die technologische Reife seitdem womadglich verandert hat.

Bei dem herkémmlichen Verfahren werden die Aldolkondensation und anschlieBende Hydrierung
(vgl. Abbildung A-3 im Anhang B.6) schrittweise in getrennten Reaktoren durchgefiihrt. Industriell
verwendete Katalysatoren sind beispielsweise NaOH fiir die Aldolkondensation von n-Butanol und
Cu- oder Ni-Katalysatoren fiir die Hydrierung zu Iso-Oktanol [264]. Ein von Patanker und Yadav [264]
sowie Liang et al. [366] neu entwickelter Prozess ist die direkte Synthese von iso-Oktanol aus n-
Butanol. Bei diesem Syntheseansatz erfolgen beide Reaktionen parallel in einem Reaktor Uber bi-
/trifunktionelle Katalysatoren (z.B. Co/Al,0s, Ru/AlOs, Cu/Al,0s; [366]). Besonders in groR-
technischen Anlagen wirde diese direkte Synthese das Prozessdesign deutlich vereinfachen. Die

46



Stand der Technik und Forschung

technische Reife dieser direkten Synthese in einem Reaktor zu iso-Oktanol wird mit einem TRL 4
bewertet, da Katalysatoren bereits mit Umsdtzen von 100 % getestet wurden [366] und Synthesen
im Autoklaven im Labormalstab Selektivitaten von 90 % zeigten [264].

2.4.4 Ether

Die zweite Hauptgruppe der in dieser Arbeit betrachteten, alternativen Kraftstoffe ist nach den
Alkoholen die Hauptgruppe der Ether (siehe auch Abbildung 2-2). Besonderes Potential zur
Verbesserung der Verbrennung und damit der Rulemissionen haben lineare Ether ohne C-C-
Bindungen. Abbildung 2-3 zeigt die allgemeine Struktur dieser Molekiile. Mit n = 0 ergibt Dimethyl-
ether (DME) den einfachsten Ether. Weitere Ether mit dieser Molekiilstruktur bestehen aus einer
Kette von Oxymethylenen -CH,0-, die an beiden Kettenenden mit jeweils einer Methylgruppe -CHs
abschlieft. Die Bezeichnungen dieser Polyacetale sind deshalb Polyoxymethylene (POM),
Polyoxymethylendimethylether (POMDME) und Oxymethylenether (OME). Im Folgenden wird die
Abkilirzung OME bzw., OME, verwendet.

H4C n  CHs

Abbildung 2-3: Molekdlstruktur von OME,

Der Ether mit Kettenldange n = 1 (OME1) wird auch als Methylal oder Dimethoxymethan (DMM)
bezeichnet. Laut dem White Paper [11] und im Positionspapier [13] der DECHEMA zdhlen DME, DMM
und OME3s.s zu den fortschrittlichen alternativen Kraftstoffen. Die relevanten Kraftstoffeigenschaften
von DME und OME, sind im Anhang B in Tabelle A-7 und Tabelle A-8 aufgefiihrt. Neben der
potenziellen Anwendung als Kraftstoff werden OME, auch als Absorptionsmittel fur die CO»-
Abscheidung genutzt [367].

Ren et al. [197] und Hartl et al. [60] untersuchten insgesamt neben OME; 18 weitere Kraftstoff-
alternativen mit hohem Sauerstoffanteil beziiglich ihres Potenzials zur Emissionsminderung.
Darunter waren neun weitere Ether. Hohere OME, waren allerdings nicht dabei. OME; stellt sich als
beste Option beziiglich der Reduzierung der Schadstoffemissionen heraus. Hauptgriinde sind der
hohe Sauerstoffanteil und die nicht vorhandenen C-C-Bindungen [60]. Arteconi et al. [368] verglich
die Emissionen von Dieselblends mit OME; und zehn weiteren Ethern. Den Untersuchungen zu Folge
gibt es als Dieseladditiv und -substituent nicht den perfekten Ether, der gleichzeitig den Motor-
wirkungsgrad und die Emissionen verbessert [368]. Allerdings ist OME; der einzige der untersuchten
Ether, bei dem die Stickoxidmissionen nicht anstiegen. Neben Oxymethlyendimethylethern
(OMDME) kénnten nach Lautenschiitz et al. [59] zukiinftig auch Oxymethylendiethylether (OMDEE)
von Bedeutung sein. OMDEE, haben jedoch im Vergleich zu OMDME, deutlich niedrigere
Cetanzahlen, weshalb sie in dieser Arbeit nicht betrachtet werden.

Vom Exzellenzcluster , Tailor-Made Fuels from Biomass“ der RWTH Aachen wird Di-n-butylether als
weiterer kraftstoffseitig vielversprechender Ether aufgezeigt [256, 260]. Di-n-butylether kann durch
die Kondensation von 1-Butanol gewonnen werden und wéare damit flir das PTL-Konzept geeignet.
Aufgrund des niedrigen Flammpunkts von 25 °C [369] und den damit notwendigen Sicherheits-
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einrichtungen, beispielsweise an Tankstellen, wird die Synthese im Rahmen dieser Arbeit allerdings
nicht weiter verfolgt.

2.4.4.1 DME als alternativer Kraftstoff

DME findet zusammen mit alternativen Kraftstoffen haufig Erwahnung [11, 13, 14, 17, 44, 48, 115,
370-375], so auch beispielsweise in der Richtlinie 2014/94/EU der Europdischen Union lber den
Aufbau der Infrastruktur fir alternative Kraftstoffe [370]. Auf Grund der hohen Verdampfungs-
neigung und Ziindwilligkeit wird DME von Werner und Wachtmeister [376] als fir den Dieselmotor
pradestiniert bezeichnet. Literaturzusammenfassungen von Arcoumanis et al. [377] sowie Parks und
Lee [378] ergeben, dass DME ein vielversprechender Ersatz fiir konventionellen Diesel fiir Boden-
transportfahrzeuge ist. Unter anderem laut Wesselak et al. [115] ist DME eine interessante
Alternative fir Flottenfahrzeuge in Ballungsgebieten, wie zum Beispiel Lieferfahrzeuge oder Busse.
Die zentrale Fahrzeugbetankung vereinfacht dabei die Markteinfiihrung deutlich. Der Treibhaus-
effekt (Global Warming Potential) von DME ist 0,3-mal so hoch wie der von CO; [379]. Der von
Methan dagegen ist 28-mal so hoch wie der von CO; [380]. Im Vergleich zu Methanol ergeben sich
beim Einsatz von DME wegen der hoheren Motoreffizienz geringere Kraftstoffverbrduche und
Emissionen [44].

Beim Einsatz von DME in Dieselmotoren wird kein Partikelfilter (DPF) zur Abgasnachbehandlung
benotigt, um die kalifornischen Emissionsstandards zu erfillen. Die Handhabung sowie Material-
vertraglichkeit sind sehr dhnlich zu denen von kommerziellem LPG [4, 381], welches deutschlandweit
an ca. 48 % der Tankstellen verfiigbar ist [4]. Der Aufbau einer DME-Infrastruktur ist laut Reif [382]
jedoch eher unwahrscheinlich.

Fiir den Einsatz in Dieselfahrzeugen muss unter anderem das Tank- und Einspritzsystem modifiziert
oder ausgetauscht werden [375, 377]. Damit DME fliissig und dadurch mit einer adaquaten Energie-
dichte transportiert werden kann, muss der Tank unter 5-10 bar Druck stehen [97]. Die Cetanzahl
von DME ist etwa 10 % hoher als die in der DIN EN 590 geforderte, was weitere Wirkungsgrad-
optimierungen ermdoglicht. Die Reduzierung der NOx-Emissionen ist allerdings erst nach Anpassung
der Einspritzdriicke gesichert. Sowohl Arcoumanis et al. [377] als auch Parks und Lee [378] sehen fiir
den Einsatz von DME weiteren Forschungsbedarf bezliglich der Optimierung der Motoreffizienz und
der Emissionen. Erst dann kdnne eine finale Entscheidung beziiglich des Potenzials zur Massen-
produktion fiir den Verkehrssektor getroffen werden. Beim Vergleich mit anderen alternativen Kraft-
stoffen sehen Semelsberger et al. [375] DME als den alternativen Kraftstoff mit dem groRten
Potenzial an. Obwohl kein NOx-RuR-trade-off besteht, ist das Mitflihren von AdBlue erforderlich, so
die FVV [4].

Um DME fir den kalifornischen Kraftstoffmarkt zu reglementieren, wurde im Januar 2014 erstmals
der Standard ASTM D7901 [383] veroffentlicht. Im Juli 2014 wurde im Rahmen der bisher einzigen
Uberarbeitung eine Warnung hinsichtlich der Schmierfahigkeit hinzugefiigt [381]. Seit dieser
Uberarbeitung wird zusitzlich wegen der geringen inhirenten Schmierfihigkeit der Einsatz von
Additiven empfohlen. Der Standard ASTM D7901 [383], an dessen Entwicklung auch der kalifornische
DME-Produzent Oberon Fuel, Inc. aktiv beteiligt war, enthdlt neben den Kraftstoffspezifikationen
auch Empfehlungen fiir DME-Produktion und Infrastrukturentwicklung. Fiir den Einsatz von DME als
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Kraftstoff auBerhalb der USA wurde erstmals im Mai 2015 der internationale Standard 1SO 16861
[384] veroffentlicht. Die Anforderungen, die in der ISO 16861 [384] an die Reinheit gestellt werden,
sind eng mit denen der ASTM D7901 [383] abgestimmt: > 98,5 Gew.-% DME. Methanol, dass als
Zwischenprodukt bei der DME-Produktion anfallt, hat im Gegensatz zu DME eine sehr schlechte
Zundwilligkeit, weshalb der Methanolgehalt im Kraftstoff-DME auf < 0,05 Gew.-% limitiert ist.

2.4.4.2 Synthese von DME

DME kann aus Synthesegas [25, 381, 385, 386], aus CO; und H; [274, 387-395] oder aus Methanol
[25, 279, 291, 396-401] synthetisiert werden [402]. Im Fall der Synthese aus Synthesegas oder CO;
und H; werden bifunktionelle Katalysatoren verwendet, da Methanol als Zwischenprodukt im
Reaktor gebildet werden muss. Typische Reaktionsbedingungen des dafiir vorgesehenen Blasen-
sdulenreaktors sind dabei 260 °C und 50 bar [25]. Stand der Technik sind die Herstellung von DME
durch die Dehydratisierung von Methanol und (ber die Synthesegas-Route, wobei erstere weltweit
haufiger verwendet wird [291, 403]. Die Synthesegas-Route ist allerdings der meistgenutzte Prozess
in Japan, Korea und China [381]. Der TRL der direkten Synthese von DME aus CO> und H; wird auf 4
gesetzt, da bereits geeignete Katalysatoren existieren und Versuche im LabormaRstab durchgefihrt
wurden [387]. Eine derzeitig bestehende Herausforderung ist die Steigerung der Selektivitat und der
Haltbarkeit der Katalysatoren [387]. Atsonios et al. [308] schlussfolgern basierend auf vier Literatur-
stellen [291, 404-406], dass die Direktsynthese mit bifunktionellen Katalysatoren der konventionellen
Route sowohl thermodynamisch als auch 6konomisch vorzuziehen ist. Ein Nachteil der direkten CO»-
Hydrierung zu DME ist die notwendige kryogene Trennung von nicht umgesetzten CO, und dem
Produkt DME [272, 371, 407].

Ein praktisches Beispiel fiir die Synthese von DME aus Methanol ist der Lurgi MegaDME-Prozess.
Unter Verwendung von bewdhrten sauren y-Al,0s-Feststoffkatalysatoren werden bei 250-360 °C im
adiabaten Betrieb typischerweise Methanol-Umsatze von 70—85 % pro Reaktorumlauf erreicht [291].
Die Selektivitat liegt bei nahezu 100 % [291]. Die Reaktion wird dabei kaum durch den Druck
beeinflusst [291], was durch das Prinzip von Le Chatelier erklart werden kann.

2.4.4.3 OME,als alternativer Kraftstoff

OME; eignen sich grundsatzlich sehr gut fir Beimischungen zum konventionellen Dieselkraftstoff, da
sie sich in allen Konzentrationen I6sen lassen, keine toxische Wirkung haben und mit den derzeitigen
Bestandsfahrzeugen materialkompatibel sind [408]. Zahlreichen, hauptsachlich deutschen und
chinesischen Veroffentlichungen zu Folge flihrt der Einsatz von OME, als Beimischung oder Reinstoff
im Dieselmotor zu signifikanter Reduktion der RuBemissionen [60, 197, 408-417]. So beobachteten
lannuzzi et al. [415] bei einer Beimischung von 5 % OME; im konventionellen Diesel eine Verringerung
der RuBmenge um mehr als 30 %. Die Verwendung von reinem OME, ermdglicht laut Hartl et al. [60]
sogar einen vollstandig rufreien Motorbetrieb. Neben der Verringerung von RuBemissionen kénnen
OME-Diesel-Mischungen ebenfalls die Anteile von nicht verbrannten Kohlenwasserstoffen, Kohlen-
monoxid, Formaldehyd und Partikeln im Abgas reduzieren [60, 408, 411, 413].

Bei der Verbrennung von fossilem Diesel kommt es auf Grund des gegensatzlichen Einflusses der
Verbrennungstemperatur in der Regel zu einem Zielkonflikt bzw. Kompromiss (engl.: trade-off)
zwischen PM- und NOx-Emissionen. Dieser trade-off wurde bei den Untersuchungen von Lumpp et al.
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[408] nicht festgestellt, laut denen die PM- und die NOx-Emissionen durch die 20 %-ige OME3z.4-
Beimischung gleichzeitig um 50 % bzw. 25 % sinken. Bei den Untersuchungen von Liu et al. [409]
dagegen nimmt der NOx-Gehalt im Abgas mit steigendem OME,-Anteil zu. Begriindet werden kann
das mit einer erhohten Verbrennungstemperatur durch den hohen O-Anteil, so Ren et al. [197].
Grundsatzlich sei die PM-NOy-trade-off-Kurve weniger stark ausgepragt als bei fossilem Diesel, so Ren
et al. [197]. Unterschiedlicher Literatur [60, 197, 409, 411, 416, 417] zu Folge kénnen so NOx- und
PM-Emissionen gleichzeitig deutlich vermindert werden. Dazu sind nur leichte Anderungen bei der
Einstellung der Einspritzung noétig. Bei den OME, steigt mit zunehmender Kettenldnge der
Sauerstoffgehalt, was die Reduktion der Schadstoffemissionen begiinstigt [415]. Allerdings sinkt
dabei auch die gravimetrische Energiedichte und betragt nur etwa die Hélfte wie die von
konventionellem Diesel. Da die bendétigte Sauerstoffmenge zur stéchiometrischen Verbrennung
wiederum geringer ist, liegt beim Einsatz von OME, der volumetrische Energiegehalt des Kraftstoff-
Luft-Gemisches im Brennraum in derselben GroRenordnung wie der beim Einsatz von
konventionellem Diesel, wie bereits in einer Vorveroffentlichungen dieser Arbeit [17] gezeigt.

Die Anwendbarkeit von OME, wird durch die Kettenldnge begrenzt, da diese die Kraftstoffeigen-
schaften stark beeinflusst. Neben dem Sauerstoffgehalt steigt mit zunehmender Kettenldnge der
OME, auch die Cetanzahl, wobei erst die Cetanzahl von OME, oberhalb der in Norm EN 590
geforderten liegt. OME; unterschreitet die geforderten Werte flir Cetanzahl und Flammpunkt (vgl.
Tabelle A-7 und Tabelle A-8). Darliber hinaus kann OME; wegen des niedrigen Siedepunktes
Dampfblasen bilden und dadurch Probleme im Kraftstoffsystem verursachen [415]. Als optimalen
Kompromiss zwischen Reduktion der Partikelemissionen und Verschlechterung der Kraftstoff-
eigenschaften stellen Omari et al. [418] eine Blendrate von 35 Vol.-% OME; zum konventionellen
Diesel heraus. OME, mit Kettenldangen n = 6 weisen hohe Schmelzpunkte auf, was unter normalen
Einsatzbedingungen zu Feststoffausfall und dadurch zur Verstopfung von Filtern und weiteren
Komponenten flihren kann [413, 419]. Die physikalischen Eigenschaften von OMEs.s kommen denen
von konventionellem Diesel sehr nahe, weshalb beispielsweise laut Schmitz et al. [420] OMEss als
Additiv in konventionellen Dieselmotoren verwendet werden kann. Wie im Kapitel 2.2.2 erortert ist
die Viskositat bei Dieselkraftstoffen wichtig. OMEs.s haben zwar in Reinform eine geringere als laut
der EN 590 zugelassenen Viskositat, allerdings stellt sich durch Beimischung zu konventionellem
Diesel eine normgerechte Viskositat ein (vgl. Tabelle A-7 im Anhang B.7). Nach Baranowski et al. [421]
sind der mogliche Einsatz in Bestandsfahrzeugen und die mogliche Integration in die bestehende
Infrastruktur die zentralen Vorteile von OMEs.s gegeniiber anderen sauerstoffhaltigen Kraftstoffen
wie Methanol oder DME. Lediglich eine Umristung der Dichtungen misste erfolgen [4]. Weiter-
fihrende Diskussionen Uber den Einsatz von OMEs.s sind in der Vorveroffentlichung dieser Arbeit im
begutachteten Journal FUEL [17] zu finden. Obwohl kein NOx-RuR-trade-off besteht, sollte auch bei
der Verwendung von OMEj3.s laut der FVV AdBlue mitgefiihrt werden [4].

Derzeit liegen in Deutschland und Europa keine Norm fiir den Kraftstoffeinsatz von OMEs.s vor. Seit
Mai 2018 besteht in Deutschland allerdings eine Arbeitsgruppe mit dem Ziel der Definition von
OMEs.s fur den Kraftstoffeinsatz. Zum Zeitpunkt der Abfassung dieser Dissertation ist bereits die
Normbezeichnung DIN 51699 reserviert. Die Norm ist allerdings noch nicht veréffentlicht. In Tabelle
2-8 sind die Werte fir die Kraftstoffparameter des ersten Vorschlags fiir die DIN 51699 aufgefihrt.
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Fir den direkten Vergleich sind hier nochmals die Kraftstoffspezifikationen der EN 590 aufgefiihrt
und dartber hinaus auch die Lieferspezifikation der ASG Analytic-Service GmbH fiir OME3z.s. Die
Prufverfahren fiir die DIN 51699 sind bis auf das Priifverfahren der Cetanzahl identisch mit denen der
Norm fiir konventionelle Dieselkraftstoffe (EN 590). Die Cetanzahl wird generisch nach IP 617 anstatt
nach EN ISO 5165 ermittelt. Das von der ASG Analytic-Service GmbH in Deutschland vertriebene
OME3s_s schwankt je nach Lieferung aus China in der Zusammensetzung. Nach der vorliegenden Liefer-
spezifikation (Priifbericht) [422] besteht es aus 0,14 Gew.-%'° OME,, 46,85 Gew.-% OMEs, 29,23
Gew.-% OMEg4, 16,54 Gew.-% OMEs, 5,5 Gew.-% OMEg und hat einen Heizwert von 19,26 MJ/kg.

Bei dem in Tabelle 2-8 aufgefiihrten Vergleich des Vorschlags fiir die DIN 51699 flr Kraftstoff-OMEs.5
und der EN 590 fir konventionellen Dieselkraftstoff fallt auf, dass die DIN 51699 die in der EN 590
geforderten Spezifikationen fiir Schmierfahigkeit, Oxidationsstabilitat, Dichte, Viskositat und Siede-
punkt nicht erfillt. Bis auf die Dichte wiirden sich die Parameter Uber Additive einstellen lassen.
Wabhrscheinlich ist, dass sich die geforderte Dichte (iber das Beimischungsverhaltnis einstellen lasst.
Ein zu niedriger Siedeverlauf hat keine negativen Auswirkungen und kann sogar vorteilhaft sein (vgl.
Kapitel 2.2.2).

0 Dje Einheit der in der Quelle angegebenen Werte sind Flichenprozente. Diese liegen sehr nah an den Gewichts-
prozenten.
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Tabelle 2-8: Spezifikation nach EN 590 [91], vorgeschlagene Spezifikationen DIN 51699 [423] fiir
OME3s.s und Lieferspezifikation fir OMEs.s der ASG mbH [422]

EN 590 Vorschlag fiir Lieferspezifikation
Parameter Einheit (2014) OMEs;.s der ASG mbH
konv. Diesel (DIN 51699) fiir OME;.s
Cetanzahl - 251 270 (IP 617) 73 (IP 617)
Cetanindex - > 46 - -
Dichte bei 15 °C kg/m3 820-845 1045-1070 1066,1
Polycyclische aromatische
Gew.-% <8 - -
Kohlenwasserstoffe
Schwefelgehalt mg/kg <10 <10 <5
Flammpunkt °C > 55 > 60 66,5
Koksriickstand (von 10 %
o R Gew.-% <0,30 - -
Destillationsriickstand)
Aschegehalt Gew.-% <0,010 - < 0,001
Wassergehalt mg/kg <200 <200 33
Gesamtverschmutzung mg/kg <24 <15 <1
Korrosionswirkung auf Korrosios
i Klasse 1 - -
Kupfer (3 h bei 50 °C) grad
Fettsdure-
Vol.-% <7 - -
Methylestergehalt (FAME)
— . g/m? <25 - _
Oxidationsstabilitat
h >20 220 14,75
Formaldehyd-
. Y mg/kg - <500 -
/Hemiformalgehalt
Trioxangehalt Mg/kg - <1000 -
Schmierfahigkeit (60 °C) um <460 nicht festgelegt 306
Viskositat bei 40 °C mm?/s 2..4,5 0,9..1,5 1,184
Destillation
Siedebeginn °C - 150 152,6
bei 250 °C Vol.-% <65 - -
bei 350 °C Vol.-% > 85 - -
90 Vol.-% verdampft °C - - -
95 Vol.-% verdampft °C <360 - -
Siedeende °C - 260 256,9

-10 (01.03. — 14.04)
Temperaturgrenzwert der
0 (15.04. —30.09.)

Filtrierbarkeit °C <-307 -24
-10 (01.10. — 15.11.)
(CFPP)

-20 (16.11 - 29.02.)

2.4.4.4 Synthese von OMEss
OME, wurden erstmals in den 1920er Jahren systematisch von Staudinger et al. [424] untersucht.
Erste Patente wurden in den Jahren 1999-2003 und 2005-2013 von BP bzw. der BASF verd&ffentlicht.
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Seit 2008 werden in China von Olfirmen und Forschungsinstituten immer mehr wissenschaftliche
Arbeiten (auf Englisch) und Patente (auf Chinesisch) publiziert, sodass mehr als 70 % (Stand 2017
[123]) der OME-Forschung aus China kommt. In Deutschland begannen die Aktivitdten hinsichtlich
OME, 2005 an der TU Kaiserslautern und 2012 am KIT. OME3z-s wird kommerziell in Europa auf Grund
des fehlenden Marktes nicht noch hergestellt. Das in Deutschland beispielsweise von der ASG
Analytik-Service GmbH vertriebene OMEz.s wird seit 2015 aus China importiert [423]. Die ersten
Produktionsanlagen wurden in China in den Jahren 2013-2015 errichtet. Derzeit existieren
mindestens neun Anlagen mit Kapazitaten von 1-400 kt/a [425] (0,66—264 MW bei 8000 h/a und
19 MJ/kgome). Die Edukte dieser Anlagen sind OME: und p-FA oder OME: und Trioxan.
Beschrankungen des FA-, Hemiformal- und Trioxan-Gehalts (vgl. Tabelle 2-8) im Vorschlag fir die DIN
51699 lasst darauf schlieBen, dass das aus China importierte OMEss aus OME1 und Trioxan
hergestellt ist.

OME, mit Kettenldngen von n > 2 fallen herstellungsbedingt immer als Gemisch von Vertretern
unterschiedlicher Kettenlangen an, die eine homologe Reihe bilden. Prinzipiell erfolgt die OME,-
Synthese durch die Reaktion zweier Stoffe, von denen einer polymerisationsfahige FA-Bau-
steine -CH,0- bereitstellt und der andere Methylendgruppen -CHs in Verbindung mit einem Sauer-
stoffatom liefert. Wie von Peters [426] gezeigt, ist die Direktsynthese von OME, aus H, und CO;
thermodynamisch nicht attraktiv. Die Direktsynthese von OME1 aus H; und CO; ist zwar unter hohen
Driicken und bei niedrigen Temperaturen moglich, allerdings spielen Nebenreaktionen eine
entscheidende Rolle und so miisste ein geeigneter Katalysator die DME-Bildung unterdriicken [426].
Formaldehyd (Abkirzung: FA; Summenformel: CH,O; IUPAC-Name: Methanal), fir dessen Her-
stellung etwa 50 % des weltweit produzierten Methanols verwendet wird, ist in drei Handelsformen
verflighar: in wassriger Formaldehydlésung (Formalin; 35-55 Gew.-%), in Form von 1-3-5-Trioxan
(C3H60s3; siehe Abbildung 2-4) und in Form von Paraformaldehyd (p-FA) [288]. Letzteres ist durch
Eindampfen einer wassrigen Losung erhaltenes polymeres FA, welches mit Polymerisationsgraden
bis 100 als thermisch instabiles Gel vorliegt und unter Bildung von FA leicht depolymerisiert [288].

Abbildung 2-4: Molekdlstruktur von Trioxan

Trioxan (siehe Abbildung 2-4) ist das saurekatalysierte zyklische Trimer von FA [427-429]. Unterhalb
von 63 °C fallt Trioxan als kristalliner Feststoff aus, weshalb es bei einer Temperatur von tber 70 °C
in isolierten Tanks gelagert werden muss [148]. Monomeres FA ist wegen der Reaktivitat und des
Aggregatzustandes technisch praktisch bedeutungslos [428] und kommerziell nicht verfligbar [430].
Reines monomeres FA wirde bei atmospharischem Druck zwischen 80 °C und 100 °C nicht poly-
merisieren [148]. 90-100 %ig reines monomeres FA kann beispielsweise durch die Verdampfung von
p-FA gewonnen werden. Dieses muisste allerdings bei Temperaturen zwischen 100 und 150 °C
gelagert werden, um Polymerisation zu vermeiden [148]. Wassrige Losungen mit 50 Gew.-% FA wird

53



Stand der Technik und Forschung

kommerziell bei 60-65 °C oder nach Zugabe des Stabilisators Isophthalobisguanamin bei 45 °C
gelagert [148].

Ausgehend von Methanol hat Burger [419] 2012 basierend auf Patenten und wissenschaftlicher
Literatur die drei in Abbildung 2-5 dargestellten Routen A, B und C flr die Synthese von OME, mit
n = 2 aufgestellt. Demnach ist die Herstellung von OME3.s direkt aus Methanol und einer wassrigen
FA-Losung (Formalin) sowie tber die Zwischenprodukte Trioxan und OME: bzw. DME moglich.
Methanol, DME und OME; sind dabei die Methylgruppenlieferanten. Ein wesentlicher verfahrens-
technischer Aspekt aller Routen ist die Wasserabtrennung, die bei Route B und C vor der Endprodukt-
synthese und bei Route A wahrend dieser durchgefiihrt wird (siehe schwarzer Balken in Abbildung
2-5).

- Hzo
s A
Formalin |
Formalin Il > Trioxan
> DME

Abbildung 2-5: OMEzs.s-Syntheserouten basierend auf Methanol (reproduziert mit Modifikationen
nach Burger [419])

Oestreich [431] erwahnt mit der OMEz-5-Synthese aus DME und FA sowie aus OME; und FA zwei
zusatzliche Routen. Wie von Baranowski et al. [421] in einer Ubersicht {iber Katalysatoren und
Reaktionsbedingungen aufgefiihrt, existieren auch noch weitere mogliche Syntheserouten (MeOH +
TRI, OMEn+ MeOH, OME, + OME1, DME + DME).

Bhatelia et al. [123] gliedern die verschiedenen OME3.s-Synthesen in die industriellen Prozesse von
BP Amoco (Patent US5959156A [432], 1998), LANZHOU Inst. (Patente US20140114092A1 [433], 2012
und US9067188B2 [434] 2012) und der BASF AG (Patente US7999140B2 [435], 2005 und
W02006045506A1 [436], 2004). Neben der Beschreibung der Prozessparameter und Katalysatoren
arbeiteten Bhatelia et al. [123] auch die Nachteile der jeweiligen Syntheserouten heraus. Neben der
Handhabung des Katalysators sind diese hauptsachlich die Ausbeute, die Selektivitdt und die
Komplexitdt sowie der hohe Energieaufwand bei der Produktaufbereitung. Besonders der BP-Prozess
[432] liefert eine fiir das PTL-Konzept inaddaquate Produktzusammensetzung (83 % OME;).

Die Machbarkeit der wasserfreien OME-Synthese aus OME; und monomeren gasformigen FA wurde
2018 von Peter et al. [437] mit Simulationen und Experimenten auf Katalysatorebene (TRL 3) gezeigt.
Unabhéangig vom OME1/FA-Verhaltnis liegt die Selektivitat der Produkte bei 60 mol.-% OME,. Um
Zielprodukt OMEs.s zu erreichen, missten bei einem entsprechenden Verfahren grofe Mengen OME;
im Kreis gefahren werden.

Die industriell etablierten Verfahren zur Umsetzung von Methanol zu FA sind der BASF-Prozess via
oxidativer Dehydrierung an Ag-Katalysatoren und das Formox-Verfahren via Direktoxidation an
Mischoxidkatalysatoren [148, 288]. Die Produkte beider Verfahren sind 50 %ige wassrige FA-
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Losungen. Neben der photokatalytischen und elektrochemischen ist auch eine direkte chemische
Umsetzung von CO; zu FA moglich [272]. Otto [272] zeigt allerdings, dass der CO2-Umsatz einen
maximalen Wert von 0,04 % nicht lbersteigt, was zu enormen Rickfiihrstromen und einer enorm
energieaufwandigen Produktaufreinigung fiihrt. Daneben ist auch die Selektivitat vergleichsweise
niedrig. Das theoretische technische und 6konomische Potenzial der endothermen wasserfreien
katalytischen Dehydrierung von Methanol zu FA wurde von Ouda et al. [438] dargelegt.

Flr die Weiterverarbeitung wassriger FA-Losungen zu wasserfreiem Trioxan werden konventionelle
Verfahren genutzt, welche eine energetisch aufwandige Extraktionsstufe enthalten [148]. Mit dem
Ziel der Effizienzsteigerung entwarf Griitzner [428] ein neuartiges Verfahren, welches ausschlieBlich
destillative Aufreinigungsschritte nutzt. Die Entwicklung dieses Prozesses war nur moglich, indem
Methoden aus konzeptioneller Prozessentwicklung mit Modellen zur Beschreibung des komplexen
physikalisch-chemischen bzw. des thermodynamischen Stoffverhaltens (FA/Trioxan/Wasser)
kombiniert wurden [429]. Die Machbarkeit des neuen Verfahrens wurde sowohl in Simulationen als
auch Laborexperimenten nachgewiesen und Studien an Pilotanlagen sind derzeit in Planung [429].
Zudem ist das Aufreinigungsverfahren mittels Druckwechsel-Rektifikation patentiert [439]. Die
technische Reife des Verfahrens wird an dieser Stelle auf ein TRL 5 gesetzt. OME1 ldsst sich mit einem
Verfahren der Firma Ineos Paraform GmbH, dessen TRL mindestens 5 ist, aus Methanol und Formalin
synthetisieren. Dieses Verfahren wurde 2012 ausflhrlich von Drunsel [440] beschrieben und 2014
patentiert [441]. Dabei kommt als saurer Katalysator Amberlyst 15 zum Einsatz und auch hier ist die
Produktauftrennung rein destillativ.

Im Folgenden wird ndher auf die OMEz_s-Synthese via der in Abbildung 2-5 dargestellten Routen A, B
und C eingegangen.

OME3.5-Synthese via Route A

Die Direktsynthese von OMEs;s aus Methanol und FA (siehe Abbildung 2-5: Route A) wird als
alternativer Herstellungspfad zur Route B betrachtet. Der Reaktionsmechanismus ist komplex, ist
Bestand aktueller Forschung [431, 442-446] und wird an dieser Stelle im folgenden Kapitel 2.4.4.5
sowie bei der Prozessauslegung in Kapitel 5.3.10 beschrieben. Als Katalysatoren eignen sich zum
Beispiel saure lonenaustauschharze wie Dowex50Wx2 oder Amberlyst 46 [447].

Der wesentliche Vorteil von Route A ist die Vermeidung der Zwischenprodukte Methylal und Trioxan,
welche teurer als Methanol und FA sind bzw. héhere Produktionskosten verursachen [443, 444].
Allerdings fihrt aufgrund des Reaktionsmechanismus die Anwesenheit von Wasser zu einer
Hydrolyse der OME, zu Hemiformalen und Methylenglykolen (siehe Kapitel 2.4.4.5). Daher wird die
Ausbeute und Selektivitdt des Prozesses deutlich verschlechtert und eine aufwendigere Trenn-
sequenz bendétigt [442, 448, 449].

Zur direkten Herstellung von OME/Diesel-Gemischen wurde von Oestreich et al. [450] 2018 ein
Verfahren vorgeschlagen, bei welchem OME durch Extraktion mit fossilem Diesel aus dem Reaktor-
austrittsgemisch abgetrennt werden. Dabei handelt es sich um einen interessanten Ansatz, welcher
jedoch keine attraktive Moglichkeit flr die selektive Synthese von Gemischen aus OME3.s darstellt.
Die gewlinschten OMEs.s verbleiben bei der Extraktion zu groReren Anteilen in der wassrigen bzw.
methanolhaltigen Phase, wahrend der Diesel bevorzugt mit Methylal (OME1) angereichert wird [442,
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450]. Vielversprechender fir die effiziente OMEs.s-Synthese via Route A erscheint ein von Schmitz et
al. [447] 2017 vorgeschlagenes neuartiges Verfahren, bei dem neben destillativen Technologien auch
adsorptive Technologien mit Hilfe von Molsieben oder Membranverfahren zum Einsatz kommen und
welches 2018 patentiert [451, 452] wurde. Die technologische Reife dieses Verfahrens wurde 2017
von Burger et al. [453] auf ein TRL von 4 abgeschéatzt. Diese Syntheseroute soll glinstiger sein als die
Routen mit weiteren Zwischenprodukten [447]. Im Mai 2018 patentierte die OME Technologies
GmbH aus Kaiserslautern dieses Verfahren [451, 452].

OMEs.s-Synthese via Route B

Die Route B zur Herstellung von OME3s.s (siehe Abbildung 2-5) wurde bereits vielfach untersucht [419,
448, 454-462]. Dabei befindet sich das Verfahren zur Synthese von OMEs.s aus den Zwischen-
produkten Trioxan und OME1 noch in einem frihen Entwicklungsstadium (TRL 4) [419]. OME; lasst
sich aus einer Losung von Wasser, FA und Methanol herstellen [440, 463, 464]. Wichtig bei der
abschlieBenden OMEs3.s-Synthese ist, dass kein Wasser in das System gelangt, um die Hydrolyse der
OME (5-7) zu vermeiden. TRI, OME1 sowie der Katalysator missen also in einem sehr trockenen
Zustand vorliegen. In Kombination mit einer geeigneten Reaktionstemperatur lassen sich weitere
unerwiinschte Nebenreaktionen durch den Einsatz des heterogenen Katalysators Amberlyst 46
unterdriicken [465]. Lautenschitz et al. [457] haben diesbezliglich gezeigt, dass OME, ohne
unerwiinschte Nebenprodukte synthetisiert werden kénnen. Zu hohe Temperaturen beglinstigen die
Bildung von Methylformiat (Gl. 5-43) [454], bei zu niedrigen Temperaturen lauft die OME,-Bildung
allerdings langsam ab, was sich auf die Reaktorvolumina auswirkt. Weitere Beispiele fir aktive
Katalysatoren fir die Synthese von OMEs.s aus OME; und Trioxan sind H-ZSM-5 Zeolithe [466] und
AL-SBA-15 Molekularsiebe [467].

Vorteil der Route B ist, dass bei der abschlieRenden Synthese von OMEs.s aus OME1 und Trioxan kein
Wasser gebildet wird. Dadurch werden Schwierigkeiten durch Azeotrope und Hydrolyse bei der
destillativen Trennung von OME, und Wasser umgangen. Nachteil der Route B ist die Anzahl an
Zwischenprodukten.

OMEs.s-Synthese via Route C

Die Synthese via Route C (siehe Abbildung 2-5) wurde bisher ausschlieRlich im LabormaRstab (TRL 4)
durchgeflihrt [468]. Ein geeigneter Katalysator ist der Zeolith H-BEA 25 [468]. Flir das chemische
Gleichgewicht der Reaktion von Trioxan und DME zu OMEs.s exisitieren noch keine experimentellen
Daten (Stand 2018) [469]. Wie auch fir die OMEs.s-Synthese aus DME und FA sind derzeit keine
praxisnahen Verfahren fiir Route C bekannt, was an der schwierigen Umsetzung des stabilen DME
liegt [431]. Allerdings sind zukiinftige Untersuchungen geplant [437].

Thermodynamischen Analysen von Himmel et al. [470] zu Folge wére die Synthese von OME, aus
DME und FA durchaus vielversprechend. Wie bei Route B sind der Vorteil der Route C die Synthese
von OMEj3.s ohne Wasserbildung und der Nachteil die Anzahl der Zwischenprodukte.
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2.4.4.5 Wassrige und methanolhaltige Formaldehydlésungen

Auf allen OMEs.s-Syntheserouten muss eine Abtrennung von Wasser erfolgen, wie der schwarze
Balken in Abbildung 2-5 kennzeichnet. Besonders im Fall von FA-haltigen Stoffsystemen ist die
Wasserabtrennung sehr energieintensiv.

FA reagiert spontan ohne Katalysatoreinfluss mit Wasser (W) und Methanol (MeOH) unter Bildung
von Methylenglykolen (MG) und Hemiformalen (HF), deren Molekilstruktur rechts unten in
Abbildung 2-6 dargestellt ist. Analog zu OME bilden auch MG und HF homologe Reihen, deren Mit-
glieder sich in der Anzahl der FA-Bausteine unterscheiden. Allerdings sind MG und HF im Gegensatz
zu OME instabil und kénnen nicht in Form von Reinstoffen gewonnen werden, da sie mit anderen
Vertretern der homologen Reihe und den jeweiligen Ausgangsstoffen im Reaktionsgleichgewicht
stehen, wie von Maurer [471] beschrieben und in Abbildung 2-6 dargestellt. Die Komponenten
stehen an der Phasengrenze im Gleichgewicht. Nur MG und HF1 haben noch einen anzunehmenden
Beitrag zum Dampfdruck, weshalb sie fir die Gasphase beriicksichtigt werden, wahrend die
Oligomere MGp und HF, mit Kettenldngen n > 2 einen vernachldssigbaren Dampfdruck haben [472].
Die Oligomerisationsreaktionen finden somit zum groften Teil in der Fllssigphase statt. Maurer [471]
modelliert die Reaktionen mit aktivitatsbasierten Gleichgewichtskonstanten und hat diese durch
temperaturabhangige Korrelationen beschrieben. Erweiterte thermodynamische Grundlagen sind in
Anhang C.3 zu finden. Das thermodynamische Modell von Maurer wird in dieser Arbeit verwendet,
erweitert sowie in das Simulationsprogramm implementiert und ist deshalb im Anhang E.5 erklart.

FA + W =4 MG Formaldehyd H,C=0
FA + MeOH =« HF4

[FA | [w ][ MeoH ][ MG, ][ HF, | Methanol HsC—OH

\ A L) L) Ly L)
BN E T ey | e o
FA W

Gas-
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1
7 8 : SR MG, | “*tei’}
@ \[€] Methylenglykol
§E MG + MG, =2 MGhy + W = yiengly Gha nH
Lol FA = w 2 HF; , HO{ ,o}
HF,  + HF, = HFne1  + MeOH Hemiformal CHy ['CH,
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Abbildung 2-6: Gleichgewichtsreaktionen innerhalb wassriger und methanolhaltiger Form-
aldehydlésungen nach Maurer [471]

In aktuellerer Literatur [421, 429, 446, 447, 473] wurde in den Jahren 2017/2018 neben dem in
Abbildung 2-6 dargestellten ein alternativer Kettenwachstumsmechanismus vorgeschlagen, bei dem
die Kettenlange der MG, und HF, durch die Einlagerung monomerer FA-Bausteine ansteigt. Unter
welchen Bedingungen die einzelnen Mechanismen dominieren ist den Literaturangaben zufolge nicht
eindeutig geklart. Die Gleichgewichtsreaktionen missen bei der Modellierung der chemischen
Prozesse auch aulerhalb der Reaktoren in allen Anlagenkomponenten beriicksichtigt werden, in
denen FA gemeinsam mit Wasser und Methanol vorliegt. Andert sich der Druck und/oder die
Temperatur eines solchen Prozessstroms, so hat dies unmittelbar Einfluss auf das chemische Gleich-
gewicht und damit die Zusammensetzung. Das kann besonders bei der Auslegung von Destillations-
kolonnen zu deutlich erhéhtem Rechenaufwand fiihren. Kann die Prozesssimulation mit

57



Stand der Technik und Forschung

experimentellen Literaturdaten validiert werden, so ist fir die Prozessauslegung und -analyse der
Mechanismus der Gleichgewichtsreaktionen nicht direkt von Bedeutung.

Wie in Kapitel 5 beschrieben, ist das Ziel dieser Arbeit die gegeniiberstellende techno-6konomische
Bewertung vielversprechender Syntheserouten auf H, und CO; basierenden Kraftstoffen. Grundlage
der Bewertungen sind Analysen, die wiederum auf Prozesssimulationen basieren. Flr die Prozess-
simulationen wird das in der chemischen Industrie renommierte Programm Aspen Plus® verwendet.
Viele Stoffe und ihre Eigenschaften sind bereits in den integrierten Datenbanken von Aspen Plus’
hinterlegt. Die Stoffdatenbanken sowie die hinterlegten thermodynamischen Modelle sind eine
besondere Starke von Aspen Plus®. Im Gegensatz zu den Stoffen der Hauptgruppen der Alkohole und
Kohlenwasserstoffe sowie DME stehen die Oligomere HF,, MG, und OME,, bis auf OME; in der Aspen
Plus® Datenbank nicht zur Verfligung. Griinde dafiir sind einerseits die bisher fehlende Relevanz der
OME; und andererseits, dass HF, und MGj, nicht als Reinstoffe gewonnen werden und deshalb labor-
technisch nicht vermessen werden kénnen. Tabelle 2-9 listet alle Komponenten!! auf, welche Teil der
OME3.5-Syntheserouten A, B und C (siehe Abbildung 2-5) sind und in den Aspen Plus® Datenbanken
vorhanden bzw. nicht vorhanden sind.

Tabelle 2-9: In den Aspen Plus® Datenbanken vorhandene und nicht vorhandene Stoffe fir die
OME3.5-Synthese

konventionelle Stoffe Oligomere
v" H,0 v OME; x MGy x HF
v FA x OME; x MG % HF;
v" MeOH *x OMEs | * MGs % HF3
v TRI x OMEs | ¥ MGs % HF4
v DME *x OMEs | ¥ MGs % HFs
v Ha x OMEe x MGe % HFe
v 0, x OME7 x MGy % HFy
v N2 * OMEs | ¥ MGg x HFg
v €O, x OMEg | ¥ MGq x HFg
v CO X OME1p | ¥ MGio % HF1o

Fir robuste Simulationen missen die fehlenden Stoffdaten mit Literaturdaten oder durch die
Verwendung geeigneter Vorhersagemodelle bestimmt werden. So lassen sich mit Aspen Plus’
Stoffeigenschaften auf Basis weniger BezugsgréRen vorhersagen. Die Vorhersagen beruhen dabei auf
Gruppenbeitragsmethoden, wie zum Beispiel dem UNIFAC (Abkiirzung fur Universal Quasichemical
Functional Group Activity Coefficients)-Verfahren [474], der Joback-Methode [475] und der Gani-
Methode [476]. Generell sollten zur Verwendung von Vorhersagemodellen mindestens die Struktur-

11 Um den Rechenaufwand in einem geeigneten Rahmen zu halten, wurde im Zuge dieser Arbeit eine maximale
Kettenldnge von n = 10 fir alle Oligomere festgelegt. Dass diese Kettenlange fiir eine adaquate Simulation ausreicht, ist
in Kapitel 5.1.2 erklart.
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formel und der Normalsiedepunkt gegeben sein [477, 478] (vgl. auch Anhang E.1). So kdnnen mit
Hilfe der Vorhersagemodelle alle wichtigen skalaren und temperaturabhangigen GroRen (kritische
Temperatur, kritischer Druck, Dampfdruck, Standardbildungsenthalpie, Warmekapazitat, etc.)
geschatzt werden, die zur Berechnung von Stoff- und Energiebilanzen sowie Phasengleichgewichten
notwendig sind.

Fir die Berechnung des Phasenverhaltens von Mehrstoffsystemen, beispielsweise in Destillations-
kolonnen, Kondensatoren und Verdampfern, stellt die verwendete Software Aspen Plus® bereits eine
Vielzahl thermodynamischer Modelle und Zustandsgleichungen bereit, die zur Beschreibung von
ZustandsgroBen und Phasengleichgewichten benotigt werden. Dazu gehéren beispielsweise UNIFAC
[474], NRTL [479], Peng-Robinson (PR) [480] und Redlich-Kkwong (RK) [481]. Haufig werden Modelle
zur Beschreibung des Verhaltens der Fllssigphase mit Zustandsgleichungen flr die Gasphase
verknipft, wodurch das Phasenverhalten angemessen beschrieben werden kann.

Das Fehlen der Stoffdaten fiihrt neben dem nicht bericksichtigten reaktiven Stoffsystem (vgl.
Abbildung 2-6) dazu, dass das thermodynamische Verhalten der Stoffe nicht realitdtskonform mit
Aspen Plus® berechnet werden kann. In Abbildung 2-7 und Abbildung 2-8 sind die Phasendiagramme
(p-xy) der Zweistoffsysteme Formaldehyd-Wasser (FA-W) und Formaldehyd-Methanol (FA-MeOH)
bei verschiedenen Temperaturen dargestellt, welche mit Hilfe von Aspen Plus® (Werkseinstellungen)
generiert wurden. Dazu wurde das UNIFAC-Modell fir die Flissigphase und die Redlich-Kwong (RK)-
Zustandsgleichung fir die Gasphase verwendet. Ndhere Erklarungen zu Vorhersagemodellen,
Phasendiagrammen, Phasengleichgewichten und thermodynamischen Modellen finden sich in den
Kapiteln 5.1.1 und 5.1.2 sowie im Anhang C.3 und C.4. An dieser Stelle sei lediglich die Notwendigkeit
der Generierung von fehlenden Stoffdaten und Modellierung einer Thermodynamik sowie deren
Implementierung und Validierung in das verwendete Simulationsprogramm aufgezeigt.

Aus Darstellungsgriinden sind die Druckbereiche in Abbildung 2-7 und Abbildung 2-8 logarithmisch
aufgetragen. Erganzend zeigen Abbildung A-14 und Abbildung A-15 im Anhang E.7 die beiden Phasen-
diagramme nochmal mit linearer Skalierung. Die experimentellen Daten der Systeme FA-W [471, 482-
484] und FA-MeOH [484] wurden aus der in Aspen Plus® integrierten Datenbank NIST TDE (National
Institut of Standards and Technology, ThermoData Engine) [485] bezogen und die Temperatur-
niveaus wurden anhand der Datenlage sowie den vorliegenden Prozesstemperaturen ausgewahlt.
Die Abweichungen der experimentellen zu den berechneten Werten sind im Kapitel 5.1.2 (siehe
Tabelle 5-4) aufgefihrt. Das verwendete UNIFAC-RK-Modell kann die experimentellen Daten
allerdings in beiden Fallen kaum reprasentieren, was nicht unmittelbar auf dessen limitierte
Anwendbarkeit zuriickzufiihren ist, sondern auf die vorliegenden komplexen Stoffsysteme.

59



Stand der Technik und Forschung

m Experimentelle Daten 90 °C  ——Aspen Plus® 90 °C
50 e Experimentelle Daten 70 °C ——Aspen Plus® 70 °C
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Abbildung 2-7: Phasengleichgewicht (p-xy) des Stoffsystems FA-W nach Aspen Plus® im Vergleich
zu experimentellen Daten [471, 482-484]
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Abbildung 2-8: Phasengleichgewicht (p-xy) des Stoffsystems FA-MeOH nach Aspen Plus® im
Vergleich zu experimentellen Daten [484]

Durch die Reaktivitdit des FA und das sich dadurch ergebende Reaktionsgleichgewicht (siehe
Abbildung 2-6) werden die Phasengleichgewichte stark beeinflusst. UNIFAC-RK beschreibt die Zwei-
stoffsysteme FA-W und FA-MeOH unvollstindig, weil das Modell keine interaktiven Reaktionen von
FA mit Wasser und Methanol beinhaltet, sondern nur molekulare Wechselwirkungen zwischen den
alleinstehenden Stoffen berticksichtigt werden. Da FA dariber hinaus einen vergleichsweise sehr
geringen Normalsiedepunkt (-19,1 °C, vgl. Tabelle A-28 im Anhang E.2) und hohen Dampfdruck
besitzt, geht es folglich schon bei geringen Molanteilen in die Gasphase Uiber. Dadurch wird ein dem-
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entsprechend hoher Dampfdruck innerhalb der Stoffsysteme verursacht, was sich an den
Phasendiagrammen in Abbildung 2-7 und Abbildung 2-8 widerspiegelt. In der Realitdt ist monomeres
FA bei Anwesenheit von Wasser und/oder Methanol den Untersuchungen von beispielsweise Maurer
[471] zu Folge jedoch in Methylenglykolen und Hemiformalen gebunden und wird daher in der
Flussigphase zuriickgehalten. Um die komplexe Thermodynamik mithilfe der experimentellen Daten
der Realitdt entsprechend zu modellieren, missen die Oligomerisationsreaktionen daher auch
bericksichtigt werden.

2.4.5 Kohlenwasserstoffe

Im Folgenden wird der derzeitige Entwicklungsstand zur Synthese von Kohlenwasserstoffen zum
Einsatz im Kraftstoffsektor basierend auf H, und CO; beschrieben. Dabei wird neben der FT- und
MTG-Synthese auch die Olefinsynthese beschrieben, da Olefine als Zwischenprodukte bei einigen
Alkoholsynthesen bendétigt werden. Methanisierungstechnologien werden im Rahmen dieser Arbeit
nicht betrachtet. Gotz et al. [486] liefern Vergleiche verschiedener Methanisierungstechnologien. Die
Synthese von Methan aus CO; und H; erfolgt konventionell Gber den Sabatier-Prozess. Fur die
Produktion von Methan flr den Einsatz im StraRenverkehr wird eine dementsprechende Anlage von
der Audi AG in Werlte betrieben [228]. In der Anlage sind drei alkalische Elektrolyseure mit jeweils
2,1 MWg eingesetzt.

Wie in Kapitel 2.2.2 beschrieben, ist der Einsatz synthetischer paraffinischer Dieselkraftstoffe in der
EN 15940 reglementiert. Der Literatur zu Folge [42, 98, 487, 488] konnen via dem FT-Verfahren
hergestellte Kraftstoffe mit entsprechenden konventionellen Kraftstoffen gemischt werden. Dabei
haben sie einen dhnlichen Energiegehalt, erlauben Effizienzsteigerungen des Motors und fiihren zu
verbesserten Abgaseigenschaften. Synthetischer Dieselkraftstoff hergestellt via FT-Verfahren ist in
die bestehende Infrastruktur vollstandig integrierbar [87]. Gleiches gilt flir synthetisches Kerosin und
synthetisches Benzin. Fir FT-Kraftstoffe wird eine schnelle Markteinfiihrung (< 3 Jahre) mit
signifikanten Mengen als moglich angesehen [4]. Fir Kohlenwasserstoffe, die mit Hilfe des MTG-
Verfahrens hergestellt werden, gibt es derzeit keine spezielle Norm. Anlagenbauer und -betreiber
zielen deshalb auf Produktqualitdten ab, mit denen der synthetische Kraftstoff die Anforderungen
der EN 228 fiir konventionelle Ottokraftstoffe erfiillt.

Nach Saeidi et al. [295] und Li et al. [191] ist auch eine CO,-Hydrierung mit H, zu Kohlenwasserstoffen
méglich. Beide Arbeitsgruppen liefern eine Ubersicht {iber Katalysatoren, Reaktionsbedingungen und
die sich ergebenden Umsdtze und Produktverteilungen. Haufig wird ein modifizierter FT-
Mechanismus an Fe-Katalysatoren genutzt. Co-Katalysatoren sind fiir den FT-Mechanismus mit CO;
nicht geeignet [489]. Laut Porosoff et al. [190] sind derzeitige FT-Katalysatoren nicht hinreichend fiir
die CO-Umsetzung geeignet. Notig waren bi-funktionale Katalysatoren (RWGS- und FT-Reaktion).
Problem dabei ist, dass die RWGS-Reaktion mdglichst hohe und die FT-Reaktion fiir langkettige
Molekile eher niedrigere Temperaturen bendétigt. Niedrige Temperaturen fiihren bei der RWGS-
Reaktion zu thermodynamischen Limitierungen. Genauso wie die Methanol-Synthese ist die FT-
Synthese dagegen kinetisch limitiert. Kombiniert fiihren die Limitierungen zu schlechten Umsatzen
und Selektivitaten, was auch die Literaturiibersichten von Saeidi et al. [295] und Li et al. [191] zeigen.
Wie beim FT-Prozess ist die Ausbeute durch die Anderson-Schulz-Flory (ASF)-Verteilung limitiert, die
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Produkte sind groRtenteils C1—Cs-Alkane und Vergleich zum FT-Verfahren sind die Umséatze deutlich
geringer [191, 295]. Laut Li et al. [191] lassen sich mit dem MTG-Verfahren deutlich hohere Benzin-
ausbeuten erreichen.

Von den laut der ASTM D1655 [93] zugelassenen Beimischungen flir Kerosin (vgl. Tabelle 2-5 in
Kapitel 2.2.4) harmonieren die SPK-Herstellung basierend auf Synthesegas (FT-SPK) und Isobutanol
(ATJ-SPK) mit dem PTL-Konzept. Die Synthese von Fetten/Olen und Zucker basierend auf Hz und
anschlieBende Umsetzung zu SPK ist technisch nicht vielversprechend. FT-SPK wird schon
kommerziell eingesetzt (siehe Kapitel 2.3). Ethanol, n- und iso-Butanol werden beim ATJ-Prozess
zunachst zu den entsprechenden Alkenen dehydratisiert. Darauf folgen die Oligomerisierung und
anschlieBende Hydrierung. Die Atomldnge der entstehenden Kohlenwasserstoffe hangt von der
Technologie ab [154]. In der Regel entstehen beim Einsatz von Butanol Alkane mit 8, 12 und 16 C-
Atomen. Der ATJ-Prozess wurde fiir den Fall entwickelt, dass die biogenen Rohstoffe Butanol oder
Ethanol glinstig verfligbar sind [490], und befindet sich auf dem Pilot- bzw. Demonstrationslevel [162]
(TRL 4-6).

2.4.5.1 Synthese von Olefinen

Olefine (auch: Alkene) dienen als Edukte fiir die Oxosynthese (Hydroformylierung; vgl. Kapitel 2.4.3)
und Uber den Rahmen dieser Arbeit hinaus auch als wichtige Basischemikalien fir die chemische
Industrie. Konventionell werden Olefine — insbesondere Ethen und Propen — durch thermisches
Cracken von petrochemischem Naphtha erzeugt [491]. Olefine kénnen auch selektiv Gber die
Dehydratisierung der nachst niedrigeren Alkohole synthetisiert werden [492]. Besonders relevant ist
dieser Schritt flir die Produktion von Ethen aus Bioethanol [493-496], fiir den bereits mehrere
industrielle Anlagen existieren. Ein Uberblick {iber existierende Syntheseanlagen sowie verwendete
Katalysatoren wurden von Mohsenzadah et al. [496] vero6ffentlicht. Die Konversion von Ethanol zu
Ethen (auch: Ethylen), hat sehr hohe Umsatzraten und ist sehr selektiv (99,9 %) [492]. Mit Ausnahme
der Ethanol-Dehydratisierung, welche bereits kommerzielle Anwendung findet (TRL 9), befinden sich
die meisten Prozesse zur Dehydratisierung von Alkoholen zu Olefinen noch im LabormaRstab [492]
(TRL 4). Probleme sind derzeit die hohen notwendigen Temperaturen sowie die Katalysator-
desaktivierung.

Eine weitgehend unerforschte Alternative fiir die Synthese von Propen sind die Dehydratisierung von
1-Propanol [336] und 2-Propanol [497-499]. Da bisher keine geeigneten Katalysatoren mit aus-
reichender Selektivitdit und Ausbeute identifiziert wurden, wird das TRL der Propanol-
Dehydratisierung auf 2 geschatzt. Neben der petrochemischen Produktion kann Buten auch lber die
Dehydratisierung von 1-Butanol synthetisiert werden [351, 500-502]. Laut Geilen et al. [351] ist
dieser Prozess allerdings industriell noch nicht relevant. Da einerseits schon Katalysatoren erforscht
[501] und auch Labortests zur Bestimmung geeigneter Synthesebedinungen durchgefiihrt wurden
[500, 502] wird die technischen Reife mit einem TRL von 3-4 abgeschatzt.

Weitere alternative Olefinsynthesen sind das Methanol-to-Olefine (MTO)-Verfahren [289, 503-507],
das Hochtemperatur-FT-Verfahren mit Fe-Katalysatoren [508, 509] und das DME-to-Olefin (DTO)-
Verfahren [510, 511]. Bei diesen Prozessen entsteht immer eine Produktverteilung aus meist kurzen
Olefinen [507]. Die Abhdngigkeit des Produktspektrums vom Katalysator und den Reaktions-
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bedindungen ermoglicht dabei eine signifkant flexible Produktion [289]. Ein mdglicher
anschlieBender Syntheseschritt wére die Olefin-to-Gasoline/Distillate (MOGD)-Synthese, die auch
bereits groRskalig 1981 in einer Raffinerie von Mobil getestet wurde [504], allerdings auch eine sehr
breite Produktverteilung produziert.

Das MTO-Verfahren wurde zur Verwertung von marktfern geférdertem Erdgas entwickelt [289, S.
249]. Die erste MTO-Anlage wurde 2010 in Baotou, China mit einer Kapazitat von 0,1 Mt/a Poly-
ethylen und Polypropylen errichtet [506]. Das MTO-Verfahren gehort damit zum Stand der Technik.
Die Selektivitat hinsichtlich eines bestimmten Alkens kann zwar nicht gewahrleistet werden, beim
MTO-Prozess bzw. Methanol-to-Propylene (MTP)-Prozess von Lurgi wird allerdings eine Propylen-
Selektivitat von Gber > 70 % erreicht [289].

2.4.5.2 Synthese via Fischer-Tropsch-Verfahren

Wie aus Kapitel 2.3 hervorgeht, ist das Fischer-Tropsch-Verfahren mit Synthesegas bereits Stand der
Technik [163] und wie in Kapitel 2.4.2 beschrieben, wurde auch bereits ein Fischer-Tropsch-
Verfahren vorgeschalteter Synthesegasbereitstellung aus H, und CO, mittels RWGS-Technologie
demonstriert. Wegen der RWGS-Technologie innerhalb des Verfahrens schatzen Schmidt et al. [163]
das TRL auf 6. Innerhalb der Demonstrationsanlage der sunfire GmbH (siehe Kapitel 2.4.2) wird der
RWGS-Reaktor mittels elektrischen Stroms beheizt. In dem Konzept von Kénig [156] bzw. Kénig et al.
[512] wird die notwendige Hochtemperaturwarme fiir den RWGS-Reaktor durch Verbrennung nicht
umgesetzter Edukte und Nebenprodukte mit Luft bereitgestellt.

Zusammenfassende Darstellungen der BTL-FT- und GTL-FT-Technologien wurden beispielsweise von
Wood et al. [174] und Swain et al. [513] veroffentlicht. Simulationsgestitzte techno-6konomische
Analysen von FT-Verfahren im Rahmen des PTL-Konzepts sind ebenfalls bereits in der Literatur [156,
211-213, 227, 229, 514] zu finden. Der Stand der Technik von BTL-, CTL-, GTL- und PTL-FT-Prozessen
ist Ubersichtlich von Konig [156] aufgefiihrt. Zum eigentlichen FT-Prozess liefern de Klerk [509] sowie
Dry und Steynberg [236] ausfiihrliche Erdrterungen. Uberblicke {iber verschiedene FT-
Reaktorkonzepte wurden beispielsweise von Glittel et al. [515], Tijmensen et al. [516] und Jager [517]
veroffentlicht. Grundsatzlich wird zwischen Festbettreaktoren (engl.: fixed bed reactors) und
Blasensaulenreaktoren (engl.: slurry bubble reactors) unterschieden [516]. Letztere erlauben mit
80 % [211, 238, 371, 516] doppelt so hohe CO-Umsatzraten pro Durchlauf wie erstere mit 40 % [227,
238, 518]. Laut einer Studie des Virtuellen Instituts ,,Strom zu Gas und Warme” [519] werden die CO-
Umsatzraten, Driicke und Temperaturen bis 2050 auf den derzeitigen Niveaus bleiben. Moglichkeiten
der Prozessintensivierung bieten strukturierte Katalysatoren, mikrostrukturierte Reaktoren und
Membranreaktoren [515].

Abhédngig von der gewlinschten Produktzusammensetzung kommen im Niedertemperaturbereich
(engl.: low temperature FT; LTFT) Co- und Fe-Katalysatoren und im Hochtemperaturbereich (engl.:
high temperature FT; HTFT) Fe-Katalysatoren zum Einsatz [509]. Fe-HTFT-Verfahren bei 310-340 °C
liefern hauptséachlich Olefine, Aromaten und leichte Kohlenwasserstoffe [58] und eignen sich somit
eher fiur die Produktion von Otto- als von Dieselkraftstoffen. Bei den LTFT-Verfahren eignet sich das
Co-LTFT-Verfahren auf Grund des typischen hohen Anteils an C11:-Paraffinen besonders gut fiir die
Produktion von Dieselkraftstoffen [238, 509]. Dabei entstehen in Festbettreaktoren weniger Olefine
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als in Blasensdulenreaktoren [509]. Co-Katalysatoren sind nicht aktiv fir die Wassergas-Shift-
Reaktion, was die Bildung von CO; hemmt [229, 232]. Typische Betriebsbereiche des Co-LTFT-
Verfahrens sind je nach Literaturstelle beispielsweise 20-40 bar [516] bzw. 30-60 bar [520] und 180—
250 °C [516], 200-240 °C [521] bzw. 220-240 °C [238, 520]. In den GTL-Anlagen von Shell und Sasol
werden die Co-LTFT-Reaktoren bei 230 °C und 40 bar bzw. 25,2 bar betrieben und der Anteil an
synthetischem Diesel im Produkt der Anlage betragt 85 % bzw. 70 % [231]. Wichtige Anlagen-
komponenten von FT-Anlagen sind neben dem FT-Reaktor der Hydrocracker (auch: Hydrospalten)
zur Umwandlung der Wachsfraktion mit Wasserstoff zu Zielprodukten sowie die destillative
Fraktionierung der Produkte mit Hilfe der atmospharischen Destillation. In Raffinerien gehort die
atmospharische Destillation zu den groRten Verbrauchern thermischer Energie [522]. Laut Literatur
[522-524] hat die Implementierung einer der atmosphaérischen Destillationskolonne vorgeschalteten
Einheit zur Entspannungsverdampfung (engl.: preflash unit) verschiedene Vorteile zur
Energieeinsparung beim Verdampfer und Kondensator der Kolonne durch Reduzierung der
Dampfbeladung der Kolonne. Industriell kommen zwei Optionen zum Einsatz: Kolonne und Trommel
[522, 523].

Der katalytische Prozess des Hydrocrackens besteht aus drei Reaktionen: Hydrierung, Isomerisierung
und Hydrocracken [520, 525]. Die thermodynamische Analyse kann auf Basis der Modellreaktion von
Hydrocracking und katalytischem Cracken durchgefiihrt werden [525]. Abgeleitet von den
thermodynamischen Analysen sollte der Hydrocracker bei Temperaturen unter 400 °C mit
ausreichend hohem Wasserstoffpartialdruck betrieben werden. Dies ist entscheidend, um
katalytisches Cracken und Koksbildung im Hydrocracker zu vermeiden. Der typische Temperatur-
bereich des Hydrocrackens ist 300-380 °C [526]. Um sekundéares Cracken zu vermeiden, sollte der
Hydrocracker bei milden Bedingungen arbeiten. Typische Umsatzraten fir mildes Hydrocracken
liegen zwischen 20 % und 80 % [527]. Typischerweise werden zum Hydrocracken bifunktionelle saure
Katalysatoren mit einer Hydrierungsverbindung (Pt or Pd, gelegentlich Ni) verwendet (z.B. Pt/ZSM-
22 [525]) [520]. Die PorengroRe des Zeoliths ZSM-22 ist klein genug, um den ,,Pore-Mouth-Key-Lock“-
Mechanismus zu ermdglichen, so dass die kleineren Molekile nicht umgesetzt werden [527]. Durch
Hydroisomerisierung kénnen zudem Kohlenwasserstoffe mit héherem Verzweigungsgrad und damit
besseren Kalteeigenschaften erzeugt werden [58].

2.4.5.3 Synthese via Methanol-to-Gasoline-Verfahren

Beim Methanol-to-Gasoline (MTG)-Verfahren (auch Mobil-Verfahren) wird Methanol katalytisch zu
Kohlenwasserstoffen und Wasser umgesetzt. Kommerzielle ZSM-5-Katalysatoren haben grofRen
Einfluss auf das Produktspektrum. Dabei ist der genaue Reaktionsmechanismus nicht geklart [504].
ZSM ist die Abkirzung fiir Zeolithe Socony Mobil.

Eine breite Ubersicht verschiedener MTG-Verfahrenskonzepte wurde von Keil [504] veréffentlicht.
Der aktuelle Stand der Technik, insbesondere beziiglich Katalysatoren, ist zudem von Olsbye et al.
[528] aufgezeigt. Der Entwicklungsstand von Methanol-to-Diesel/Kerosin ist kurz vor der Pilotanlage
(TRL 6 [283]). Seitens des Reaktors liegen mit dem Festbett- und dem Wirbelschichtprozess zwei
Prozesse vor. Ersterer ist ein recht einfacher Prozess, was wiederum die Skalierung (scale-up) ver-
einfacht [504]. Die in Kapitel 2.3 erwdhnten kommerziellen Anlagen haben allesamt Festbett-
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reaktoren [175]. Der Wirbelschichtprozess wurde 2017 seitens ExxonMobil [175] als die ,neue
Generation“ bezeichnet. Demonstriert wurde die Technologie bereits zwischen 1982 und 1985 von
der Rheinische Braunkohlen Kraftstoff AG in Wesseling [504].

Vorteile des Wirbelschichtverfahrens gegeniiber dem Festbettverfahren sind unter anderem die
bessere Warmeltibertragung durch reaktorinterne Dampferzeuger, eine kontinuierliche Katalysator-
regeneration und die gleichmaRigere Temperaturverteilung im Reaktor [504]. Besonders die letzten
beiden Aspekte wirken sich positiv auf eine konstante Produktqualitdt und geringere RuRRbildung aus.
Laut Philipps et al. [529] kann im Wirbelschichtreaktor (inkl. Steigrohr, TrenngefaR und Zyklon) mit
ZSM-5-Katalysatoren von einem 100 %-igen Methanolumsatz ausgegangen werden. Problem beim
Wirbelschichtverfahren kann die mechanische Belastung des Zeolithkatalysators sein.

Einem Patent der CAC GmbH zu Folge enthélt das Abwasser (Nebenprodukt) des MTG-Festbett-
reaktors 3—-30 Gew.-% Methanol, wobei der Wert in der Regel < 5 Gew.-% ist [298]. Der Umsatz
betrdgt dabei 85-99,5%. Gegenstand des Patents ist die Abwasseraufbereitung durch Dampf-
reformierung. Die ZSM-5-Katalysatoren von ExxonMobil sind formselektiv (engl.: shape selective),
weshalb beim MTG-Prozess C, mit n > 10 praktisch nicht entstehen [289, S. 251]. Der Produktstrom
des MTG-Reaktors wird destillativ in drei Fraktionen aufgetrennt: Benzin, C3—Cs-Kohlenwasserstoffe
(LPG) und C1-Co-Kohlenwasserstoffe [298]. Bei den beiden leichteren Fraktionen handelt es sich um
gesattigte Kohlenwasserstoffe, weshalb diese nicht in den Reaktor zurilickgefiihrt werden. Die Ab-
warme des Reaktors wird zur Sattdampferzeugung (220 bar) verwendet [298]. Die Fraktion der
leichten Gase wird auch als Autogas (engl.: Liquified Petroleum Gas/LPG [283]) bezeichnet und kann
als Nebenprodukt des MTG-Prozesses betrachtet werden, welches alternativ als marktfahiges
Produkt verkauft werden kénnte [529].

In Tabelle 2-10 sind die Anteile der drei Fraktionen am Produkt aufgefiihrt. Demnach ist der Anteil
der Benzinfraktion am Produkt dhnlich, mit dem Wirbelschichtverfahren wird aber eine hohere
Oktanzahl erreicht. Dariiber hinaus neigt das Wirbelschichtverfahren zu geringerer CO-, CO2- und
RuBbildung [504].

Tabelle 2-10: Fraktionsanteile von MTG-Produkten (Festbett und Wirbelschicht)

Reaktor- Benzin- LPG Brenngas
. . ROZ Quelle
technologie fraktion (C5—Ca) (C1—C2)
MTG- 82 Gew.-% | 10 Gew.-% | 8 Gew.-% - Phillips et al. [529], NREL-Report
Wirbelschicht 88 % 6,4 % 5,6 % 97 Keil [504], TU Hamburg-Harburg
MTG- 87 % 11% 2% 92 ExxonMobil [175, 176]
Festbett 85 % 13,6 % 1,4 % 93 Keil [504], TU Hamburg-Harburg

Fir den Anlagenbauer CAC GmbH sieht das Zielprodukt des MTG-Prozesses (Festbett) wie folgt aus:
bevorzugt bis zu 45 Gew.-% aromatische Verbindungen, bis 1 Gew.-% Benzol, bevorzugt nicht
weniger als 40 Gew.-% iso-Paraffine mit Css, C1—Ca nicht mehr als 17 Gew.-%, Oktanzahl 92-98 (ROZ)
[298]. Eine typische Zusammensetzung des MTG-Produkts (Festbettreaktor) von ExxonMobil,
welches die amerikanische Norm fiir Ottokraftstoffe ASTM D4814 [96] erfullt, hat eine ROZ von 92
und enthalt 53 Vol.-% Paraffine, 12 Vol.-% Olefine, 9 Vol.-% Naphthene, 26 Vol.-% Aromaten, 0,3
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Vol.-% Benzol [175, 176]. Beim MOGD-Prozess von ExxonMobil mit ZSM-5-Katalysatoren werden
sogar Selektivitdten > 95 % hinsichtlich Benzin und Destillat (Diesel) erreicht [289].

Neben dem besseren Umsatz ist die vereinfachte Produktaufbereitung ein weiterer Vorteil des
Wirbelschicht- gegenliber dem Festbettverfahren. Beim Festbettverfahren muss besonderes Augen-
merk auf Durol (engl.: durene; Cio-Aromat) gelegt werden [175, 504], welches in der Schwerbenzin-
aufbereitungseinheit (engl.: heavy gasoline treatment unit) umgewandelt wird. Durol hat einen
Schmelzpunkt von 79 °C [504] und kristallisiert bei Konzentrationen > 5 Vol.-% [529] (> 2 Vol.-%
[530]), was Motorprobleme verursachen kann. Der Durolgehalt kann beispielsweise durch
Hydrierung reduziert werden, was im Falle der Implementierung eines Hydrocrackers erreicht wiirde
[530]. Die gebrauchlichste Methode zur Verringerung des Aromaten- und Olefingehalts ist die
katalytische Sattigung durch H,, was von beispielsweise von Totten et al. [531] als Hydrocracking
bezeichnet wird. Hydrocracking ist ein sehr Ubliches Verfahren bei der traditionellen Erdél-
veredelung, wobei verschiedene Reaktortypen existieren. Typische Reaktortemperaturen
und -driicke sind 285—-400 °C und 2-200 bar. In einigen Fallen werden 400 °C {iberschritten, um Ruf3-
bildung zu vermeiden. Um die Verkokung weiter zu reduzieren, wird H; typischerweise im 3-5-fachen
Uberschuss gefahren. Dabei verwendete Katalysatoren sind auf Ni-Mo- und Pt-Basis und Zeolithe
[531-533]. Daruber hinaus kann das Produkt mit weiteren verfahrenstechnischen Schritten
(Isomerisierung, De-Ethanisierer, Stabilisierer, Alkylierung [529]) bearbeitet werden.

2.5 Techno-okonomische Vergleiche nicht-kommerzieller Syntheserouten

In der Literatur vor etwa 2012/2013 werden als denkbare Elektrokraftstoffe meistens CHa, Methanol
und Fischer-Tropsch-Produkte aufgezahlt. Der nachste Elektrokraftstoff, der dann mit in Betracht
gezogen wurde, ist DME. Es folgten bindre bzw. terndre techno-ékonomische Vergleiche, wie
beispielsweise von Trippe [534] und der Agora Energiewende [535]. Uber eine techno-6konomische
Bewertung hinausgehende Betrachtungen wurden beispielsweise von Tremel et al. in 2015
(Vergleich: Methanol, FT, DME, CH4, NH3) [48] und in detaillierterer Form von Bongartz et al. [44] in
2018 (Vergleich: H,, CHs, Methanol, DME) und in verschiedenen aktuellen Studien [4, 15, 16, 99]
publiziert. Wie beispielsweise Bongartz et al. [44] und Studien wie ,Energiepfade fir den
StraBenverkehr der Zukunft” der FVV [4] herausstellen, hat die direkte Nutzung von H; in Brennstoff-
zellenfahrzeugen gegeniiber der Weiterverarbeitung zu Elektrokraftstoffen mit anschliefender
Nutzung in Verbrennungsmotoren eine bessere Well-to-Wheel-Effizienz, hoheres Treibhausgas-
reduktionspotenzial gegeniliber konventionellen Kraftstoffen, geringere Emissionen und geringere
Kraftstoffkosten. Demgegeniiber stehen die héheren Kosten fiir Brennstoffzellenfahrzeuge sowie die
notwendige Infrastruktur.

Brynolf et al. [373] haben Anfang 2017 eine Literaturiibersicht Gber berechnete Produktionskosten
von Elektrokraftstoffen publiziert, wobei sie die folgende Anzahl an Quellen je Elektrokraftstoff
fanden: 12 x CH4, 5 x MeOH, 2 x DME, 6 x FT, 2 x MTG. Das Fehlen hoherer Alkohole und hoéherer
Ether (OME,) lasst sich dadurch erklaren, dass bisher keine techno-6konomischen Analysen fir die
Herstellung dieser Stoffklassen ausgehend von H; und CO; vorliegen. Brynolf et al. [373] bewerteten,
welche Aspekte die grofite Auswirkung an den Produktionskosten haben und welche die groRte
Unsicherheit darstellen. Die Literaturiibersicht zeigt mit Herstellkosten 10—3500 €015/ MW hraftstoff
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eine groRe Spannweite. Brynolf et al. [373] berechneten durch Harmonisierung der Annahmen
Herstellkosten von 200-280 €2015/MWhgraftstoft fUr 2015 und 160-210 €2030/ MWhirattstott fur 2030.
Umgerechnet mit einem Ottokraftstoffaquivalent von 32,2 MJ/Ice [536, p. 13] (siehe Anhang C.6)
ergeben sich fur 2015 Kosten von 1,79-2,50 €/lce und fir 2030 von 1,43-1,88 €/Ige. Die zur
Harmonisierung von Brynolf et al. [373] getroffenen Annahmen sind fiir 2030 unter anderem:
Stromkosten von 50 €/MWhstom, CO2-Bereitstellungskosten von 30 €/tcoz, Investitionskosten fur
PEM-Elektrolyseure von 800 €/kWpem und ein Elektrolysewirkungsgrad von nuz = 0,69. Fir 2050 sind
Elektrolyseurkosten von Smolinka et al. [537] mittels einer Expertenbefragung auf
500 (+/- 50 %) €/kWpem und vom NREL durch Berechnungen auf 350 €/kWpem [538] ermittelt. Zur
Einordnung und Beurteilung der weiteren von Brynolf et al. [373] getroffenen Annahmen siehe
Anhang C5.1.

Anfang 2019 veroffentlichten Held et al. [539] Untersuchungen beziglich des Energieaufwands fiir
die in Abbildung 2-5 gezeigten OMEs5-Synthesenrouten A und B. Unter Vernachldssigung des
Energieaufwands fiir die CO;-Bereitstellung, inklusive einer prozessiibergreifenden Warme-
integration via Pinch-Analyse und unter der Annahme eines Elektrolysewirkungsgrads von nu2=0,6
berechnen Held et al. [539], dass via der Syntheserouten A und B 36,3 % bzw. 36,7 % der Energie des
elektrischen Stroms im Heizwert von OMEs.s gespeichert werden kdnnen. Diese Effizienzen liegen
deutlich unter denen anderer Elektrokraftstoffe (40,0-48,8 % bei nu2 =0,6) [539].

Im entsprechenden Technologiebericht des BMWi-Leitprojekts "Trends und Perspektiven der
Energieforschung" [15] werden fur H,-Kosten von umgerechnet 2,33-4,3 €/kg Elektrokraftstoff-
kosten von 0,69-1,26 €/| angegeben. Die tatsachliche Wirtschaftlichkeit auf dem freien Markt ist
schwer abschatzbar und hangt vom betrachteten Szenario ab.

Groflten Einfluss und gleichzeitig groRte Unsicherheiten hatten die Investitionskosten des
Elektrolyseurs sowie die Stromkosten. Gleiches wurde auch von Albrecht et al. [188] festgestellt.
Auch laut Bongartz et al. [44] dominieren die H.-Kosten die Herstellkosten der Elektrokraftstoffe. Im
Vergleich haben bei BTL-Anlagen die Investitionskosten einen groReren Einfluss auf die Herstell-
kosten, was hauptséachlich an den Anlagenkomponenten zur Eduktbereitstellung (Flugstromvergaser,
Pyrolyse, Partikelabscheider, CO,-Abtrennung via Absorption) liegt. Unter den von Albrecht et al.
[188] getroffenen Annahmen nehmen die Investitionskosten fiir die Chemieanlage bei BTL-Prozessen
37 % und bei PTL-Prozessen dagegen nur 8 % der Herstellkosten ein. Beim Vergleich der spezifischen
Investitionskosten von BTL-, CTL- und GTL-Anlagen weisen BTL-Anlagen die groRte und GTL-Anlagen
die geringste Streuung der Literaturwerte auf [180], was daran liegen kann, dass die
Eduktbereitstellung bei GTL-Anlagen verfahrenstechnisch deutlich einfacher ist als bei BTL- und CTL.
Im Gegensatz zu BTL-Anlagen verhalten sich die Investitionskosten fur CTL- und GTL-Anlagen gemaR
der klassischen Kapazitdtsmethode (Skaleneffekt, siehe Anhang C.10) [180].

Laut einer Studie der Prognos AG [5] ist dagegen der Strompreis entscheidender als die Investitions-
kosten fiir die Elektrolyse. Die Unsicherheiten der H,-Kosten hdngen signifikant von den getroffenen
Annahmen ab. Hierzu zdhlen auch der Elektrolysewirkungsgrad sowie die Auslastung. Fir die
Chemieanlagen zur Produktion von OMEs.5 basierend auf H, und CO; liegen keine Investitionskosten
und ganzheitlichen techno-6konomischen Analysen vor.
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2.6 Fazit

Die Einsatzmoglichkeiten der Elektrokraftstoffe zeigen liber den gesamten Markt groRes Potenzial
far mittelfristige Markteinfiihrungen. Daflir waren sogar bereits Normen vorhanden. Die mittel-
fristige Markteinfiihrung von Elektrokraftstoffen wiirde zudem Wasserstofftechnologien fordern. Es
ist allerdings nicht klar, wie technisch ausgereift, effizient und teuer die PTL-Verfahren miteinander
verglichen sind, da die Vergleichbarkeit unterschiedlicher Veroéffentlichungen auf Grund der
variierenden Wahl der Annahmen nicht gewahrleistet ist. Im Fokus vorliegender Untersuchungen
sind fast immer entweder die technische Betrachtung einzelner Prozesse oder der 6konomische
Vergleich vieler Prozesse. Das Problem der nicht gewahrleisteten Vergleichbarkeit zeigt sich deutlich
auch in den Arbeiten von Haarlemmer et al. [180] sowie Brynolf et al. [373] bei der Gegeniiberstellung
von techno-6konomischen Analysen verschiedener Arbeitsgruppen hinsichtlich kohle-, erdgas- und
biomasse- bzw. strombasierter Kraftstoffsynthesen. So ist eine wichtige Botschaft von Haarlemmer
et al. [180], dass die Interpretation einer einzelnen Berechnung auf Grund des Einflusses der
Annahmen zu falschen Schlussfolgerungen fiihren kann.

Die im Kapitel 2.4 vorgestellte Literaturrecherche hat gezeigt, dass Methanol nicht nur eine der
wichtigsten Basischemikalien der chemischen Industrie, sondern im Rahmen des PTL-Konzepts auch
ein wichtiges Zwischenprodukt auf Syntheserouten zu Ethern (DME, OMEs5) und Kohlenwasser-
stoffen (via MTG, MTO) ist. Dabei hat die Methanolsynthese basierend auf H, und CO; bereits eine
hohe technologische Reife und ist auch hinsichtlich der Reaktionskinetik der am weitesten unter-
suchte Prozess im Rahmen des PTL-Konzepts. Zudem besteht weiteres Optimierungspotenzial
hinsichtlich der Katalysatoren. Fir die selektive Synthese hoherer Alkohole sind die derzeit
kommerziellen Prozesse nicht ohne weiteres auf das PTL-Konzept adaptierbar. 1-Oktanol ist zwar
seitens der Motorenentwickler von Interesse, allerdings existiert bisher keine Syntheseroute
basierend auf H, und CO. Die grofStechnisch etablierteste Technologie zur Synthese von Kraftstoffen
ist das Fischer-Tropsch-Verfahren. Dieses lasst sich durch Einsatz der RWGS-Technologie fiir das PTL-
Konzept adaptieren, was auch schon technisch demonstriert wurde.

Insgesamt existiert derzeit kein einheitlicher Vergleich der verschiedenen Syntheserouten, bei dem
bei allen Berechnungen die gleichen Annahmen und Randbedingungen verwendet wurden. Auch
existieren keine techno-6konomischen Analysen und Bewertungen vollstandiger Syntheserouten zu
OME3.5 basierend auf H, und CO,. Die Prozessauslegung und -analyse flr die Synthese von OME3z-s
mit den in Aspen Plus® implementierten Datenbanken und Berechnungsmodellen ist nicht ohne
weiteres moglich.

Im Kapitel 2 wurde der aktuelle Stand der Technik und Forschung vorgestellt. Darauf basierend
erfolgt im Kapitel 4 eine weiterflihrende Diskussion und anschlieBende Selektion hinsichtlich vielver-
sprechender und im Rahmen dieser Arbeit deshalb verglichener Syntheserouten. Zunachst wird im
folgenden Kapitel 3 die im Rahmen dieser Arbeit angewandte Methodik vorgestellt. Diese Methodik
ermoglicht eine einheitliche Analyse und Bewertung gewahrleistet damit die Vergleichbarkeit der
Syntheserouten. Eine Aufstellung der aus dem Stand der Technik und Forschung und den im Rahmen
dieser Arbeit durchgefiihrten Analysen hervorgehenden produkt- und produktionsseitige Vor- und
Nachteile ist im Kapitel 7 aufgefiihrt.
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3 Methodik der techno-6konomischen Bewertung

Ziel der Arbeit ist die vergleichende und gegeniiberstellende techno-6konomische Bewertung
verschiedener Herstellungsverfahren flr Elektrokraftstoffe. Grundlegend fiir einen fundierten und
belastbaren Vergleich ist vor allem die Gewahrleistung der Vergleichbarkeit durch vereinheitlichte
Methoden, Annahmen und Vorgehensweisen. Im Folgenden werden die einzelnen methodischen
Bausteine dieser Arbeit erldutert, welche sich in Methoden zur verfahrenstechnischen und
okonomischen Bewertung aufteilen. Verkirzt wurde die im Folgenden beschriebene Methodik
inklusive der getroffenen Annahmen im Rahmen dieser Arbeit bereits in einer wissenschaftlichen
Fachzeitschrift vorveroffentlicht [63].

Die Schwierigkeit der Vergleichbarkeit einzelner techno-6konomischer Bewertungen wurde in
Kapitel 2.5 dargelegt. Meistens liegt der Schwerpunkt techno-6konomischer Bewertungen auf der
okonomischen Seite. Diese Arbeit geht dagegen mehr in die technische Tiefe als in die 6konomische
Breite. Im Rahmen der technischen Bewertung ist die technische Reife verschiedener potenzieller
PTL-Verfahren bereits im Kapitel 2.4 diskutiert. Zur Bewertung der technischen Umsetzbarkeit bzgl.
physikalischer und thermodynamischer Grenzen sowie zur Auslegung und Optimierung der Chemie-
anlagen wird das in der weltweiten chemischen Industrie renommierte und anerkannte Programm
flr Prozesssimulation Aspen Plus® der Aspen Technology, Inc. verwendet. Ndheres zum verwendeten
Programm ist im Anhang C.1 aufgefiihrt. Die Prozesssimulationen bilden den stationdren Zustand der
Verfahren ab und dienen unter anderem zum Abwagen technischen Mdoglichkeiten sowie zur
Bestimmung des Edukt- und Betriebsmittelbedarfs der untersuchten Stoffumwandlungsprozesse. Die
okonomische Bewertung erfolgt Gber die Berechnung der Produktionskosten der Elektrokraftstoffe.
Dabei werden géngige Annahmen getroffen (siehe Anhang C.5). Generell setzen sich Produktions-
kosten chemischer Produkte aus direkten und indirekten bzw. aus Investitions- (engl.: capital
expenditure; CAPEX) und Betriebskosten (engl.: operational expenditure; OPEX) zusammen. Die
Betriebskosten werden anhand des mittels der Prozesssimulation berechneten Edukt- und Betriebs-
mittelbedarfs ermittelt. Die Bestimmung der Investitionskosten erfolgt basierend auf dem Prozess-
flieBbild. Da die Investitionskosten anders als beispielsweise die Edukt- und Betriebsmittelkosten
nicht linear abhangig von der Anlagengrofe sind, muss eine BasisanlagengréRe definiert werden.

Im Kapitel 3.1 erfolgt zunachst die Beschreibung und Begriindung des Bilanzraums sowie der Basis-
anlagengréRe, bevor im Kapitel 3.2 die Methodik zur verfahrenstechnischen Prozessauslegung sowie
-bewertung und im Kapitel 3.3 die Methodik zur 6konomischen Bewertung erklart ist.
Weiterfiihrende Erkldrungen zur 6konomischen Bewertung sind zudem im Anhang C.8 und C.10
aufgefiihrt. Das in dieser Arbeit verwendete Prinzip der 6konomischen Bewertung wurde im Zuge
einer im Rahmen dieser Dissertation betreuten Masterarbeit [540] erprobt und mit anderen
Methoden verglichen.

3.1 Bilanzraum der techno-6konomischen Bewertung

Erster Schritt zur Gewahrleistung der Vergleichbarkeit ist die Wahl eines einheitlichen Bilanzraums.
Um der technischen Tiefe der Arbeit gerecht zu werden und die spatere Integrierbarkeit der
Ergebnisse in systemanalytische Betrachtungen zu vereinfachen, wurde der Bilanzraum moglichst

69



Methodik der techno-6konomischen Bewertung

klein gewahlt. Der Bilanzraum fir die techno-6konomische Analyse und Bewertung von PTL-
Prozessen im Rahmen dieser Arbeit ist in Abbildung 3-1 als Teil eines vereinfachten Energiesystems
dargestellt. Im dargestellten Energiesystem koppelt das PTL-Konzept die drei Sektoren Strom-
erzeugung, Industrie und Verkehr. Im Rahmen dieser Arbeit wird nicht explizit zwischen zentralen
und dezentralen Anlagen unterschieden, da dies erst auf systemanalytischer Ebene relevant ist.

Fir die Erzeugung von Elektrokraftstoffen stehen zwei grundsatzliche strategische Konzepte zur
Verfligung: die dezentrale und die zentrale Produktion [199]. Beide Konzepte sind technisch umsetz-
bar. Dezentrale Konzepte sind besonders fiir Netzengpassgebiete geeignet und dienen der Ver-
wertung von nicht integrierbarem bzw. nicht bedarfsgemaR produziertem Strom aus erneuerbaren
Energien. Hierbei hat besonders die Produktion von H, mittels Elektrolyse mit anschlieRender
Speicherung und Verwendung in anderen Sektoren (Industrie, Verkehr) oder optionaler Riickver-
stromung einen netzdienlichen Effekt. Solche Konzepte werden als Sektorkopplung bezeichnet [541].
Konzepte der zentralen Produktion eignen sich fir die grofRskalige Herstellung. Wegen der
kontinuierlichen Prozessfilhrung sind diese Prozesse zwar weniger netzdienlich, allerdings aus
betriebswirtschaftlicher und anlagentechnischer Sicht des Betreibers zu bevorzugen [199].
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Abbildung 3-1: Bilanzraum der techno-6konomischen Bewertung (mit blau markiert) integriert in
ein vereinfachtes Energiesystem

Fiir die Hy-Bereitstellung bestehen zwei grundsatzliche Moglichkeiten: die Ho-Produktion direkt an
der Anlage und die Hx-Versorgung via Pipeline. Wie in Abbildung 3-1 dargestellt, ist die Eduktbereit-
stellung in Form der Wasserelektrolyse und COz-Abscheidung nicht Teil des Bilanzraums. Durch die
Entkopplung der Hz-Produktion von der Chemieanlage ist der Bilanzraum mit pipeline-basierten
Energiesystemen vereinbar, die auf die Versorgung des StraBenverkehrssektors mit Wasserstoff
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abzielen, wie beispielsweise von Seydel [542] und Krieg [543] entwickelt. Innerhalb dieser
Energiesystemkonzepte sollen flexibel betreibbare PEM-Elektrolyseure eingesetzt werden, die
bereits eine vergleichsweise hohe technologische Reife haben (vgl. Kapitel 2.4.1). Auch ist eine
kontinuierliche Fahrweise der Chemieanlagen ohne groRere Zwischenspeicher moglich, was das
Gesamtsystem flexibler macht. An dieser Stelle sei erwahnt, dass sich Chemieanlagen in Konzepten
mit vorgeschalteter SOEC grundsatzlich nicht von Chemieanlagen unterscheiden, bei denen das Edukt
H, via Pipeline bereitgestellt wird. Die im Rahmen dieser Arbeit entwickelten und ausgelegten
Verfahren sind groRRtenteils auf SOEC- und Co-SOEC-Konzepten sowie auf BTL-, CTL- und GTL-Anlagen
adaptierbar. Die fur die Anpassung des Konzepts notwendigen Daten sind in dieser Arbeit aufgefiihrt.
Der Austausch von Stoffstromen sowie thermischer und elektrischer Energie Uber die Bilanzgrenze
hinweg ist moglich. So sind Optimierungen von Syntheserouten durch Warmeintegration zwischen
modularen Teilanlagen (vgl. Kapitel 3.2.1) moglich, obwohl die einzelnen Teilanlagen eigene Bilanz-
rdaume haben. Auch kann die Gesamtbilanz der PTL-Prozesse verbessert werden, wenn beispielsweise
die Prozessabwarme fiir die Bereitstellung von H, (via SOEC, siehe Kapitel 2.4.1) und CO, zur
Verfligung gestellt wird. Die Abwarmenutzung zur Steigerung der Gesamteffizienz wird in Kapitel 5.7
diskutiert. Nicht alle PTL-Prozesse liefern genligend Abwarme, weshalb das Konzept der in die Anlage
eingekoppelten SOEC nicht fiir alle PTL-Konzepte energetische Vorteile gegeniiber der PEM-
Elektrolyse anbietet. Weiterhin setzen PTL-Konzepte mit eingekoppelter H;-Bereitstellung via SOEC
eine kontinuierliche Stromversorgung tber einen Netzanschluss voraus, wodurch die AnlagengrofRe
durch die maximal zuldssige Netzanschlussleistung am Produktionsstandort nach oben limitiert wére.
Der Wasserstoffpreis, der besonders von den Investitionskosten des Elektrolyseurs und den Strom-
kosten abhangt [544], hat einen signifikanten Einfluss auf die Herstellkosten der Elektrokraftstoffe,
wie beispielsweise von Albrecht et al. [188] und Brynolf et al. [373] gezeigt. Gleichzeitig sind die
Annahmen fiir Stromkosten und Investitionskosten von Elektrolyseuren mit groRen Unsicherheiten
behaftet. Durch die Wahl des beschriebenen Bilanzraums wird die Unsicherheit in dieser Arbeit auf
den Eduktpreis des Wasserstoffs umgelegt, was die Sensitivitdtsanalysen libersichtlicher gestaltet.
Im Gegensatz zu H; ist die groRskalige Bereitstellung von CO; via Pipeline im Rahmen zukiinftiger
Energiesysteme nicht wahrscheinlich und die Ko-SOEC (vgl. Kapitel 2.4.1) wird deshalb nicht
betrachtet. Passend zum Bilanzraum (siehe Abbildung 3-1) wird von einem H,-Pipelinenetz und einer
COz-Punktquelle ausgegangen. Demnach sind beziglich der CO,-Abscheidung standortabhdngige
Annahmen zu treffen.

Fir die Berechnung und Vergleich der Investitionskosten muss eine BasisanlagengrofRe bestimmt
werden, die gleichzeitig dem Bilanzraum gerecht wird. Laut der E-PRTR (European Pollutant Release
and Transfer Register)-Datenbank sind groRBe CO,-Punktquellen beispielsweise Anlagen zur Zement-
herstellung, Raffinerien, Hitten- und Kraftwerke. Nach Kraftwerken sind dabei Anlagen zur Zement-
herstellung zahlenmaRig die haufigsten CO2-Punktquellen.

Basierend auf den Werten des IPCC [545, S. 3] emittiert eine weltweit durchschnittliche Zement-
anlage 0,79 Mtcoo/a. Bei Zementwerken entstehen etwa 13 % der CO,-Emissionen durch Strom-
erzeugung, 17 % durch Warmebereitstellung und 70 % durch die chemische Reaktion der
Kalzinierung [54]. Mit der Annahme, dass 80 % des emittierten CO, zu 100 % zu Elektrokraftstoffen
umgewandelt wird, hatte eine Syntheseanlage nach dem PTL-Konzept mit einer Betriebsdauer von
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8000 h/a eine Produktionskapazitdat von 300 MWkraftstoft. 300 MWiiraftstof it als realistische Kapazitat
zu bewerten, da sie im oberen Kapazitatsbereich dezentraler Anlagen zur Biokraftstoffproduktion
liegt (vgl. Kapitel 2.3). Basierend auf dieser Kalkulation ist 300 MW(qafistoff deshalb die Basisanlagen-
groRe in dieser Arbeit. Dabei ist anzumerken, dass beispielsweise eine Anlage zur Synthese von 300
MW Methanol auf Grund des geringeren Heizwertes massenbezogen eine mehr als doppelt so hohe
Kapazitat in kg/h hat, wie eine Fischer-Tropsch-Anlage mit ebenfalls 300 MW.

Der definierte Bilanzraum erlaubt die direkte und einfache Eingliederung bzw. Verwendung der
Ergebnisse als Baustein in beispielsweise Well-to-Wheel-Analysen, Energiesystemanalysen oder
Lebenszyklusanalysen (LCA). Ist der hier verwendete Bilanzraum mit einer Energiesystemanalyse
vereinbar, so kénnen die berechneten Werte der in dieser Arbeit vorgestellten PTL-Prozesse ohne
EinbuBen in ihrer Genauigkeit und mit ggf. geringen Anpassungen in die entsprechende Energie-
systemanalyse integriert werden.

3.2 Methodik der verfahrenstechnischen Bewertung

Wie bereits berichtet, werden die ausgewahlten Prozesse mit Hilfe der Prozesssimulationssoftware
Aspen Plus® (siehe Anhang C.1) fir den stationdren Zustand ausgelegt, analysiert und bewertet. Die
Prozessauslegung mit Aspen Plus® erfolgt durch Verschaltung bzw. Verknlipfung verschiedener
verfahrenstechnischer Operationen, wie Reaktoren (siehe Anhang C.2), Destillationskolonnen (siehe
Anhang C.2), Warmeubertrager und Verdichter, auf einer visuellen Oberflache. Die Berechnungen
zur Simulation erfolgen rigoros und sequenziell-modular unter Verwendung verschiedener
Algorithmen und hinterlegten Berechnungsmodellen auf Grundlage von Massen- und
Energiebilanzen sowie Beziehungen zum thermischen und chemischen Gleichgewicht der ab-
laufenden Prozesse. Aspen Plus® besitzt eine umfangreiche Datenbank, welche zahlreiche Parameter
zur Beschreibung von Reinstoffen und Stoffgemischen bereitstellt. Da es sich bei Aspen Plus® um ein
renommiertes Programm handelt, dessen Aufbau, Funktionen, Anwendungsgebiete, LOsungs-
algorithmen etc. schon mehrfach in der Literatur [546-549] ausfiihrlich beschrieben wurden, wird an
dieser Stelle nicht ndher auf das Programm selbst eingegangen. Einen mafgeblichen Einfluss auf die
Genauigkeit der Simulationsrechnungen hat die Auswahl des verwendeten thermodynamischen
Modells. Né&here Erklarungen zu thermodynamischen Grundlagen und verwendeten
thermodynamischen Modellen sind im Anhang C.3 und C.4 aufgefiihrt.

3.2.1 Modularitit/Baukastenprinzip der Syntheserouten

Zur praktikablen und effizienten Simulation werden die Teilprozesse der Syntheserouten nicht
zusammenhangend, sondern einzeln simuliert und anschliefend wieder nach dem Baukastenprinzip
zu den Syntheserouten zusammengesetzt. Dieses Prinzip wurde unter anderem in zwei im Rahmen
dieser Arbeit betreuten Master- bzw. Diplomarbeiten [239, 550] ausgearbeitet und erprobt.

Eine zusammenhdngende Simulation erschwert besonders bei komplexen Routen mit vielen
Zwischenprodukten, Riickflihrungen sowie implementierten Abhangigkeiten (z.B. Aspen Plus® Design
Specs) und Optimierungen (Aspen Plus® Optimization) das Konvergenzverhalten der von Aspen Plus®
verwendeten Losungsalgorithmen. In einigen Fallen konnten im Rahmen dieser Arbeit wegen des
komplexen thermodynamischen Verhaltens auftretender Stoffsysteme konvergente Losungen von
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Teilprozessen nur durch u. a. erhéhte Dampfung und Anpassung der Konvergenzkriterien erreicht
werden. In diesen Fidllen werden die Berechnungsergebnisse, wie beispielsweise das
Phasenverhalten, mit Literaturmessdaten validiert.

Durch das Baukastenprinzip wird nicht nur das Konvergenzverhalten verbessert, sondern auch der
Simulationsaufwand verringert, da teilweise dieselben Teilprozesse und Zwischenprodukte auf
verschiedenen Routen wiederzufinden sind.

Der modularisierte Aufbau komplexer Systeme ist Stand der Technik und wird in der Literatur zum
Beispiel von Crawley et al. [551] beschrieben. Auch die MTG-Anlage von ExxonMobil in Neuseeland
wurde modular konstruiert [176]. Abbildung 3-2 zeigt beispielhaft die Modularisierung einer
Syntheseroute bestehend aus vier unabhangigen Teilprozesssen, welche (iber Schnittstellen die
Zwischenprodukte Gbergeben.

Edukt Produkt
Bsp.: H,+CO, Bsp.: Ethanol

—

Schnittstellen/Ubergabe

Abbildung 3-2: Beispielhafte Unterteilung einer Syntheseroute in Teilprozesse mit Schnittstellen
zur Ubergabe von Zwischenprodukten

Mit Hilfe der Prozesssimulationen werden der Edukt- und Betriebsmittelbedarf fiir jeden modularen
Teilprozess normiert auf das jeweilige Produkt ermittelt. Der Rohstoff- und Energieverbrauch einer
Syntheseroute bzw. Produktionskette ergibt sich aus der stofflichen und energetischen Bilanzierung
anhand der aus den einzelnen Teilprozessen hervorgehenden Massen- und Energiebilanzen. Wie die
energetische Bilanzierung erfolgt auch die Berechnung der Herstellkosten anhand des
Baukastenprinzips, wie in Kapitel 3.3.3 an einem Beispiel erklart wird.

Bei der Ubergabe eines Zwischenproduktstroms {iber die Systemgrenze eines Teilprozesses hinweg
werden Druck- und Temperaturniveaus sowie Zusammensetzungen eingehalten und die Massen-
erhaltung beachtet. Die genauen Driicke und Temperaturen hangen einerseits vom Verfahren sowie
andererseits von stofflichen Eigenschaften, wie beispielsweise Schmelz- und Siedepunkte, ab und
werden an gegebener Stelle benannt. Verunreinigungen der Zwischenprodukte werden vernach-
lassigt, so dass an den Schnittstellen Stoffstrome mit einer Reinheit von 100 % an das nachste Modul
Uibergeben werden. Bei Zwischenprodukten wird eine Reinheit von mindestens 99,9 Gew.-%
angestrebt, sodass die Nebenprodukte in Summe 0,1 Gew.-% nicht Gbersteigen. An dieser Stelle sei
erwahnt, dass eine verringerte Produktreinheit generell den Edukt- und Energieverbrauch der
Syntheseanlage verringert. 99,9 Gew.-% ist ein vergleichsweise hoher Wert: OME1 von Sigma Aldrich
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hat eine Reinheit von 99 Gew.-% (Grignard-Reaktion) und die BASF SE liefert Trioxan mit 99,5 Gew.-
% (Polymerqualitat), OME; mit 98 Gew.-% (technische Reinheit), OME3z mit 95 Gew.-% (technische
Reinheit) und OME4 mit 97 Gew.-% [455]. Fur Endprodukte fordert beispielsweise die Kraftstoffnorm
ISO 16861 [384] fir DME eine Reinheit von mindestens 98,5 Gew.-%. Das in der chemischen Industrie
haufig eingesetzte Methanol nach dem ASTM AA-Grade [148] bzw. der IMCPA-Spezifikation [149] hat
eine Reinheit von Uber 99,85 Gew.-% und wird mit dieser Reinheit beispielsweise im Lurgi
MegaMethanol®-Prozess produziert [291].

3.2.2 Entwicklung der verfahrenstechnischen Prozesse

Zur Gewabhrleistung der Vergleichbarkeit miissen die einzelnen Teilprozesse der Syntheserouten bzw.
Produktionsketten unter identischen Randbedingungen und Annahmen simuliert und ausgewertet
werden. Zur Ubersicht, Reproduzierbarkeit und Nachvollziehbarkeit sind alle im Rahmen dieser
Arbeit getroffenen Annahmen, Randbedingungen und Vereinfachungen inklusive Referenz sowie
einer kurzen Diskussion im Anhang C.5 in Tabelle A-13 aufgelistet.

Fir die Entwicklung der verfahrenstechnischen Prozesse wird von einem Verbundstandort mit
Betriebsmittelbereitstellung ausgegangen. Die Annahme des Verbundstandorts ist besonders fir
Anlagenstandorte an groBen CO,-Punktquellen, wie Kraftwerken, Zementwerken, Hittenwerken und
Chemiestandorten, legitim, da hier bereits eine industrielle Infrastruktur gegeben ist. Flir den Fall der
»grinen Wiese” ist die Annahme des Verbundstandorts ggf. zu hinterfragen.

3.2.2.1 Betriebsmittel

Fiir den Betrieb von Chemieanlagen sind verschiedene Betriebsmittel notwendig. Ahnlich wie in
einem Verbundstandort [552] wird innerhalb der Simulationen zur Bereitstellung externer Prozess-
warme weitestgehend Sattdampf (auch: Prozessdampf) mit unterschiedlichen Temperaturen
bezogen. Dieser ist besonders fiir destillative Trennungen notwendig, wird aber auch bei anderen
verfahrenstechnischen Operationen eingesetzt, wie bei der Regeneration von Molsieben.

Im Rahmen dieser Arbeit wird die Verfligbarkeit von Sattdampf auf drei verschiedenen und in der
chemischen Industrie gédngigen Druck- und damit Temperaturniveaus angenommen (siehe Tabelle
3-1). Der Sattdampf kann sowohl zum Heizen als auch zum Kihlen von Prozessstrémen und Prozess-
operationen zum Einsatz kommen und dient darliber hinaus als Warmetragermedium. Sattdampf
kondensiert bei Warmeabgabe isotherm. Zur Wéarmeaufnahme wird von der Verdampfung
siedenden Wassers ausgegangen, weshalb die Temperatur auch bei Warmeaufnahme konstant
bleibt. Die spezifische Warme ist demnach die Verdampfungsenthalpie beim jeweiligen Druckniveau.
Durch die drei verschiedenen Druckniveaus sind zum einen die Abwarmenutzung auf geringeren
Temperaturniveaus und zum anderen eine kosteneffizientere Warmebereitstellung (vgl. Kapitel
3.3.1) moglich. Dariber hinaus ladsst sich die Warmeintegration mehrerer Teilprozesse (siehe Kapitel
3.2.1) flexibler und effizienter umsetzen.

Fir den Einsatz von Sattdampf soll in den Warmeubertragern eine minimale Temperaturdifferenz
von ATmin von 10 K eingehalten werden. Demnach ist die Kiihlung eines Prozessstroms auf unter
115 °C mittels Niederdruckdampferzeugung nicht méglich. Wie in Tabelle 3-1 aufgefiihrt, stehen
neben dem Prozessdampf auch Kihlwasser und Kihlluft zur Verfligung. Die aufgefiihrten
energiebezogenen Kosten ergeben sich aus den ebenfalls in Tabelle 3-1 angegebenen temperatur-
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abhingigen Verdampfungsenthalpien Ah'Y, welche mittels Aspen Plus berechnet sind, bzw. der
spezifischen Warmekapazitat des Kithlwassers und den angenommenen Kosten fir Sattdampf (32 €/t
[553]) und Kuihlwasser (0,1 €/t [553]; vgl. Tabelle A-14 im Anhang C.5). Unter Beriicksichtigung der
minimalen Temperaturdifferenz ist mit Kihlwasser demnach die Abklhlung eines Prozessstroms auf
30 °C moglich. Prozessoperationen, welche bei niedrigerer Betriebstemperatur arbeiten, miissen mit
KihImittel gekihlt werden. Kihlmittel werden nicht vom Verbundstandort bezogen, sondern die
Kihlung erfolgt innerhalb der Anlage lokal durch Kompressionskaltemaschinen (Erklarung siehe
Anhang E.9). Fiir den Energiebedarf ergibt sich fur die Kiihlung mittels Kompressionskaltemaschine
ein Betriebsstrombedarf durch den Verdichter.

Tabelle 3-1: Betriebsmittel: Sattdampf, Kiihlwasser, Kihlluft, Betriebsstrom

Parameter ATmin AptY Kosten
Niederdrucksattdampf | 125°C (2,3 bar) | 10K | 2,18949 MJ/kg | 0,014615248 €/M)J
Mitteldrucksattdampf = 175°C(8,9bar) | 10K | 2,03075MJ/kg | 0,015757729 €/MJ
Hochdrucksattdampf 250°C (39,7 bar) | 10K | 1,71347 MJ/kg 0,018675519 £/MJ

Kihlwasser 20-25°C 5K - 0,00478 €/MJ
Kahlluft 30-35°C 10K - -
Betriebsstrom - - - 0,02711 €/MJ

Flir Warmebereitstellung bei Temperaturen > 240 °C reicht Hochdruckdampf nicht aus. Falls die
Warmebereitstellung nicht prozessintern erfolgen kann, wére eine elektrische Beheizung (vgl. Kapitel
2.4.2: RWGS-Reaktor von Sunfire) oder eine Feuerung nétig.

3.2.2.2 Prozessoptimierung und Warmeintegration

Bei PTL-Prozessen nehmen die Eduktkosten flir H, mit Abstand den groRten Kostenpunkt bei den
Produktionskosten ein (vgl. Kapitel 2.5). Die Optimierung der adaptierten und entwickelten Prozesse
erfolgt deshalb zunéachst hinsichtlich des Umsatzes und der Ausbeute.

Ndchster Optimierungsschritt ist die lokale Warmeintegration innerhalb der jeweiligen Teilprozesse.
Dieser Schritt erfolgt direkt durch Warmetauschernetzwerke sowie indirekt mit Hilfe von Sattdampf
(siehe Kapitel 3.2.2.1). Die Ein- und Auskopplung bzw. Verrechnung bendtigter und liberschissiger
Dampfmengen aus einzelnen Teilprozessen Uiber deren Bilanzraum hinweg ldsst auch eine globale
Energieintegration der jeweiligen Syntheserouten zu. So lasst sich der routeninterne Warmebedarf
durch Abwdrmenutzung aus einzelnen Teilprozessen minimieren, dhnlich wie in einem Verbund-
standort. Bei der Warmeintegration ist darauf zu achten, dass beispielsweise {iberschiissiger Mittel-
und Niederdrucksattdampf nicht zur Deckung von Hochdrucksattdampfbedarf verwendet werden
kann. Umgekehrt kann aber Dampfiiberschuss eines hoheren Druckniveaus zur Deckung des Dampf-
bedarfs eines niedrigeren Druckniveaus verwendet werden. Innerhalb eines Verbundstandorts ware
allerdings die Abgabe von Dampf des héheren Druckniveaus und Bezug von Dampf auf einem
niedrigeren Druckniveau sinnvoller, anstelle ersteren fiir die Bedarfsdeckung von letzterem zu
verwenden. Steht auch nach routeninterner Verwertung ein Uberschuss an Sattdampf zur Verfiigung,
so konnte dieser an einen Verbundstandort (Chemiestandort, Hiittenwerk, Zementwerk etc.)
abgegeben oder bei der Eduktbereitstellung (siehe Kapitel 2.4.1) genutzt werden. Bei Bewertung der
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Teilprozesse bzw. Produktionsketten wird Dampfiiberschuss ausgewiesen, aber nicht als Benefit ein-
gerechnet. Sowohl bei der internen Warmeintegration von Prozessstromen als auch bei der
Warmeab- und zufuhr durch Betriebsmittel wird auf eine angemessene Temperaturdifferenz
zwischen den Medien geachtet. Hintergrund ist, dass zu hohe Temperaturunterschiede generell zu
mechanischen Spannungen in Warmedibertragen fihren.

Eine alternative Methode zur Verwendung von Sattdampf als sekundarer Energietrager sowohl zur
prozessinterner als auch prozessibergreifender Warmeintegration ist die Pinch-Analyse [554], wie
beispielsweise von Bongartz et al. [555] flir die OME;-Synthese, von Held et al. [539] sowie Burre et
al. [556] fiir die OME3.5-Synthese und beispielsweise von Konig et al. [512] furr einen Fischer-Tropsch-
Prozess durchgefiihrt. Die Pinch-Analyse ist ein systematischer Ansatz zur Minimierung des Energie-
verbrauchs mit Hilfe dessen das Ergebnis einer idealen Warmeintegration mit einer unbestimmten
Anzahl an Warmeibertragern generiert wird. Wird die Warmeintegration via Pinch-Analyse
durchgefiihrt, lassen sich die Investitionskosten nicht mit der im noch folgenden Kapitel 3.3.2
beschriebenen Bauteilkostenmethode bestimmen; allein schon da die Anzahl an Warmedbertragern
unbestimmt ist. Die Verwendung von einheitlichen Betriebsmitteln (vgl. Tabelle 3-1) bei der Warme-
integration dagegen erlaubt die fir die Kostenrechnung hinreichend genaue Dimensionierung von
Warmedbertragern.

3.2.3 Kennzahlen zur Bewertung der Effizienz der Herstellungsverfahren

Anders als bei den meisten chemischen Verfahren sind bei den in dieser Arbeit bewerteten Verfahren
sowohl Teile der Edukte als auch Produkte Energietrdger oder deren Bereitstellung lasst sich in Form
von Energieaufwand darstellen. Auch die Betriebsmittel lassen sich in Form von Energiebedarf
angeben. Somit ist die Berechnung von Wirkungsgraden moglich. Da in dieser Arbeit beide GroRen
auf der rechten Seite der Gleichung Effizienz = Nutzen/Aufwand stets von der Dimension ,Energie”
bzw. ,Leistung” sind, werden im Folgenden die Begriffe Effizienz und Wirkungsgrad als gleich-
bedeutend betrachtet. In der Regel ist der Nutzen die im Kraftstoff gespeicherte Energie (Heizwert)
bzw. Leistung und der Aufwand die durch Betriebsmittel und Edukte zugefiihrte Energie bzw.
Leistung. Die Effizienz der einzelnen Prozesse wird mit den in Tabelle 3-2 definierten Wirkungsgrade
bewertet. Hierbei handelt es sich um in der Literatur gangige Definitionen [48, 211, 512, 539, 557-
559]. Die Wirkungsgrade dienen als Kennzahlen fiir die Prozesse und sind rein energetisch, wobei
nicht zwischen verschiedenen Energieformen differenziert wird.

Der chemische Umsetzungsgrad nuv (siehe Gl. 3-1) kann zur Bestimmung des durch die Reaktions-
gleichung limitierten, maximal mdglichen Wirkungsgrades verwendet werden (siehe Potenzial-
analysen in Kapitel 4). Der Anlagenwirkungsgrad na (siehe Gl. 3-3) bericksichtigt zusatzlich die
benétigte elektrische und thermische Leistung Pa der Chemieanlage durch Verdichter, Pumpen und
Dampf. Flir eine Anlage ohne Betriebsmittelaufwand betragt der Effizienzfaktor f (siehe Gl. 3-4)
demnach eins und sinkt mit steigendem Energieaufwand. Der Power-to-Fuel-Wirkungsgrad nem
(siehe Gl. 3-5) berticksichtigt zusatzlich den fiir die Bereitstellung der Edukte H, und CO2 notwendigen
Energieaufwand und gibt damit an, wieviel Prozent des eingesetzten elektrischen Stroms im Kraft-
stoff gespeichert werden kann. Eine weiterfliihrende Diskussion von Energieeffizienz inkl. Vor- und
Nachteile von thermischen und exergetischen Methoden wurde von Kohl et al. [558] publiziert. An
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dieser Stelle sei angemerkt, dass der PTL-Wirkungsgrad (siehe 3-5) bereits den Wirkungsgrad der
Elektrolyse einschlieRBt. Der Einfluss ist im Folgenden kurz verdeutlicht. Zudem kann der
Anlagenwirkungsgrad nicht mit dem Elektrolysewirkungsgrad (siehe Gl. 3-1) multipliziert werden,
beispielsweise flir Well-to-Wheel-Analysen. Der Elektrolysewirkungsgrad sollte insgesamt mit
keinem der anderen Wirkungsgrade multipliziert werden.

Tabelle 3-2: Definitionen der Wirkungsgrade zur Bewertung der Herstellungsverfahren

Bezeichnung Formel
Elektrolysewirkungsgrad
. My, - Hypo
(Systemwirkungsgrad Ny = P Gl | 3-1
bezogen auf den LHV) Flektrotyse
Chemischer mg - H
My = =7 — LBLL Gl. | 3-2
Umsetzungsgrad Myy - Hypo
Anlagenwirkungsgrad Na = i Huc Gl.  3-3
Y B S — .| 3-
My, - Hypo + Py
n
Effizienzfaktor f= 4 Gl. |34
NLHy
Power-to-Fuel- NprL = = e - Huk
. my, - HuHZ Gl.  3-5
Wirkungsgrad ———= + Pep; + P4

NH2

mit A = Anlage, Hu = unterer Heizwert, Index K = Kraftstoff, 7hn = Massenstrom, P = Leistung

Einfluss des Elektrolysewirkungsgrades auf den Power-to-Fuel-Wirkungsgrad

Wird beispielsweise fir die Synthese von H, und CO2 zu Methanol eine 100 %ige Produktselektivitat
angenommen und der Energieverbrauch der Chemieanlage (Pa = O; Effizienzfaktor f = 1) sowie die
Eduktbereitstellung fiir CO2 vernachlassigt (Pcoz2 = 0), so ergibt sich nach Gleichung 3-5 ein fast linearer
Zusammenhang zwischen nuz und ner, wie in Tabelle 3-3 aufgefihrt.

Tabelle 3-3: Lineare Abhangigkeit von nper zu Nz, wenn Pa =0 und Pco2 = 0

Nu2 0,5 0,6 0,68 0,7 0,8 0,85
NPTL,max,MeOH 0,440 0,528 0,598 0,616 0,704 0,748
NPTLmax,DME 0,458 0,549 0,623 0,641 0,732 0,778
NPTLmax,0ME4 0,363 0,435 0,493 0,508 0,580 0,617

Die maximal moglichen PTL-Wirkungsgrade nermax liegen im Fall von Methanol demnach etwa 10
Prozentpunkte unter den Elektrolysewirkungsgraden nuz, schlieRen diese allerdings schon mit ein.
Zur Gegeniberstellung wurden auch die entsprechenden Werte fiir DME und OMEs aufgefiihrt,
wobei bei OME4 die oxidative Dehydrierung von Methanol zu Formaldehyd berticksichtigt wurde.

Im Rahmen dieser Arbeit sollen die verschiedenen Elektrokraftstoffe miteinander verglichen werden.
Fir diesen Vergleich wird der Elektrolysewirkungsgrad nicht variiert. Eine kurze Diskussion
hinsichtlich des Elektrolysewirkungsgrades findet sich im Anhang C.5. Bei der Wirtschaftlichkeits-
analyse erfolgt jedoch eine Sensitivitatsanalyse hinsichtlich des Wasserstoffpreises, welcher den
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Elektrolysepreis einschlieft. Eine weiterfilhrende Diskussion maximal moglicher Wirkungsgrade
erfolgt im Kapitel 4.5.

3.3 Methodik der 6konomischen Bewertung

Die 6konomische Bewertung industrieller chemischer Anlagen und Prozesse erfolgt in der Regel Gber
die Schatzung des Gesamtkapitalbedarfs und der Herstellkosten [560]. In dieser Arbeit werden die
Herstellkosten (engl.: cost of manufacturing; COM) auf Grundlage des Gesamtkapitalbedarfs und der
Betriebskosten abgeschatzt. Dabei gehen die kapitalgebundenen Kosten als kalkulatorische
Abschreibung sowie Zinsen in die Herstellkosten ein.

Je nach Projektfortschritt und Anforderungen an die Schatzung der Investitionskosten fiir den Neu-
bau einer Anlage kénnen verschiedene Methoden sowie heuristische Regeln und Korrelationen
verwendet werden, die sich im Aufwand, im Detaillierungsgrad und der Genauigkeit unterscheiden
[561]. In der frihen Planungsphase der Prozessentwicklung oder bei Machbarkeitsstudien liegen
generell keine vollstandigen Plane vor, weswegen auch keine genauen Kostenkalkulationen moglich
sind. Dennoch werden in der Regel projektbegleitend kontinuierlich 6konomische Bewertungen
durchgefiihrt. Die Kostenstruktur zur Bestimmung der Herstellkosten ist in der einschldgigen
Literatur, wie Peters et al. [562], Turton et al. [563] und Ulrich [564], sehr dhnlich und in Abbildung
3-3 dargestellt. Wie von Peters et al. [562] vorgeschlagen, sollte zuséatzlich zur Investitionssumme
(FCI) auch ein Umlaufvermoégen (engl.: working capital; WC) berlicksichtigt werden. Nahere
Erklarungen zu den in Abbildung 3-3 aufgefiihrten Einflussfaktoren auf die Kostenschatzung der
Investitionssumme sind in Tabelle A-20 im Anhang C.10 aufgefihrt.

Bis auf die Rohstoff- und Betriebsmittelkosten hdngen alle weiteren Kosten von den Investitions-
kosten ab. Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten Schatzungen der Investitionssummen fir die
ausgelegten Chemieanlagen stitzt sich auf die Zuschlagsfaktormethode nach Turton et al. [563], die
nachfolgend auch als Bauteilkostenmethode bezeichnet wird. Die Methode von Turton et al. [563]
basiert auf einer Methode, die in den friihen 1970er Jahren von Guthrie [565] entwickelt wurde. Die
Methode nach Guthrie wird oft innerhalb einer frilhen Projektentwicklung fiir eine moglichst
detaillierte Kostenschatzung eingesetzt und ist als zuverlassige Methode zur Kostenschatzung von
chemischen Anlagen allgemein anerkannt [547, 566]. Anders als bei anderen, weniger aufwendigen
Zuschlagsfaktormethoden (z.B. Methoden nach Lang [567] und Hand [568]) werden hier anstelle
anlagenspezifischer bauteilspezifische Zuschlagsfaktoren definiert und eingesetzt. Diese Faktoren
sind Durchschnittswerte flr giangige Apparate und Maschinen, die von Guthrie [565], Ulrich [564],
Navarrete [569], Perry et al. [570] und Peters et al. [562] bezogen und von Turton et al. [563]
zusammengefasst wurden.
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Herstellkosten
(COM) €/kgprogukt
1

I 1
Kapitalabhangige Betriebskosten

Kosten (ACC) (OPEX)
1 I
Kapitalbedarf [ [ l
(CAPEX) ‘ Allgemein ‘ ‘ Fix ‘ ‘ Direkt }—‘
[—% T T T
Investitionssumme Umlaufkapital Administrativ Steuern Personal Rohstoffe
(FCI) (WC) Versiche- Uberwach- Betriebsmittel
[ rung ungs-,
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kostt -
Indirekt Unvorher- Hilfseinrichtungen osten Wartungs-,
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Materialien Steuern Hils-, Zusatz- Laborkosten
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Installation Gemglnkosten Neben- Patent-,
Installations- Ingenieurs- anlagen und Lizenzgebren
arbeit stunden Betriebsmittel
Abbildung 3-3: Kostenstruktur zur Ermittlung der Herstellkosten angelehnt an Turton et al. [563]

und Peters et al. [562]

Turton et al. [563] geben eine detaillierte Aufschliisselung tUber die Herleitung von Apparatekosten
bis hin zur abschliefenden Investitionssumme an. Bis auf die Kosten fiir Rohstoffe und Betriebsmittel
werden sowohl die direkten als auch die indirekten Kostenkomponenten (vgl. Abbildung 3-3) mit
Hilfe von bauteilspezifischen Faktoren berechnet. Die Vorgehensweise ist im Folgenden beschrieben.
Dabei wird in Kapitel 3.3.1 zundchst auf die Ermittlung der Betriebskosten (engl.: operational
expenditures; OPEX) und anschlieBend im Kapitel 3.3.2 auf die Ermittlung der Investitionssumme
(engl.: fixed capital investment; FCI) eingegangen. Die Herstellkosten werden auf Grundlage der FCI
und der OPEX berechnet. Die entsprechenden Formeln sind im Kapitel 3.3.3 aufgefiihrt und erklart.
Die wesentlichen Annahmen, die fiir die Berechnung der Herstellkosten getroffen wurden, sind im
Anhang C.5 aufgefiihrt und diskutiert.

3.3.1 Betriebskosten (OPEX)

Die Betriebskosten (OPEX) fassen die laufenden Ausgaben fir den Anlagenbetrieb zusammen und
sind in Tabelle 3-4 aufgefiihrt. Wie in Abbildung 3-3 dargestellt, sind die OPEX in die Kategorien
,direkte”, ,fixe“ und ,allgemeine Kosten” eingeteilt [562-564].

Die direkten Kosten hangen direkt mit der Produktionsrate bzw. Anlagenkapazitdt zusammen. Die
fixen Kosten dagegen sind unabhdngig von der Produktionsrate und erfordern regelmaRige
Zahlungen. Allgemeine Kosten stellen das Tagesgeschaft sicher und beinhalten beispielsweise Kosten
flir Management, Administration und Vertrieb [563].
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Tabelle 3-4: Kostenkomponenten fir die Ermittlung der Betriebskosten [563, S. 194]

Formelzeichen und Faktoren

Kostenkomponente fiir Korrelationen
Direkte Kosten
Rohstoffe Cr
Betriebsmittel Cs
Personal Cr (siehe Anhang C.9)
Uberwachungs-, Biiropersonal Cijs 0,18 - Cp
Wartungs-, Reparaturarbeiten Cw 0,06 - FCI
Hilfsstoffe (inkl. Katalysator) 0,009 - FCI
Laborkosten 0,2:-Cp
Patent- und Lizenzgebiihren 0,01 - OPEX
Fixe Kosten
Steuern und Versicherung 0,032 - FCl
Gemeinkosten 0,6 - (Cp+ Cus+ Cw)

Allgemeine Kosten
Administrative Kosten 0,15 - (Cp+ Cus+ Cw)

Die Edukt- und Betriebsmittelkosten ergeben sich aus dem Edukt- und Betriebsmittelbedarf (siehe
Kapitel 3.2.2.1), kénnen bezogen auf das jeweilige Produkt oder Zwischenprodukt massenspezifisch
angegeben werden und hédngen linear von der Anlagenkapazitdt ab. Der spezifische Edukt- und
Betriebsmittelbedarf der Teilprozesse und Syntheserouten ergibt sich direkt aus den Simulationen
bzw. nach deren Zusammensetzung. Beim Zusammensetzen der Teilprozesse zu Syntheserouten
spielen die Preise der Zwischenprodukte keine Rolle und es bleiben lediglich die Eduktkosten fiir H,
und CO,, wie aus Abbildung 3-2 und Abbildung 3-4 ersichtlich. Wie in Tabelle 3-1 aufgefiihrt, stehen
flr die Chemieanlagen die Betriebsmittel Sattdampf, elektrischer Strom, Kiihlwasser und Kihlluft zur
Verfiigung. Kiahlluft wird als kostenlos angesehen. Fir Kihlwasser, welches in der Realitat
beispielsweise aus Flissen oder vom Verbundstandort bezogen wird, und Sattdampf, der in der
Realitdt aus Nebenaggregaten oder auch vom Verbundstandort bezogen wird, werden fiir die
chemische Industrie typische Kosten von 0,1 €/tkuhiwasser [553] und 32 €/tsattdampf [553] angenommen.
Wegen der druckabhangigen spezifischen Verdampfungsenthalpien ergeben sich so fiir Hoch-,
Mittel- und Niederdruckdampf unterschiedliche Kosten, wie bereits in Tabelle 3-1 aufgefiihrt. Hoch-
druckdampf ist somit teurer als Niederdruckdampf, was die erhéhte Komplexitdt bei der Prozess-
entwicklung durch Einfihrung von drei Sattdampfdruckstufen rechtfertigt. In Anbetracht der in
Tabelle A-14 im Anhang C.5 aufgefiihrten Vergleichswerte sei an dieser Stelle angemerkt, dass die in
dieser Arbeit gewdhlten Betriebsmittelkosten vergleichsweise hoch sind. Bei den OPEX handelt es
sich um jdhrliche Kosten. Deshalb missen die mengenspezifischen Kosten flr Rohstoffe (Cr,iin €/kg)
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und Betriebsmittel (Cg,iin €/kJ) mit Hilfe der Massenstrome (11; in kg/h) bzw. Betriebsmittelstrome
(P; in MW) und der jahrlichen Betriebsdauer (T in h/a) in jahrliche Kosten umgerechnet werden:

n
CR = (Z rhi - CR,i) T G| 3-6
i=1
n
Cp = <Z j CB_i> T Gl. 3-7
i=1

Fir alle Positionen werden die von Turton et al. [563] vorgeschlagenen Durchschnittswerte
verwendet (siehe Tabelle 3-4). Fiir die Abschatzung der Personalkosten Cp wird die Methode nach
Alkhayat und Gerrard [571] verwendet [563], welche im Anhang C.9 erklart ist. Die restlichen
Positionen der Betriebskosten werden mit Hilfe von Kostenkorrelationen bzw. als Anteile anderer
Kostenkomponenten berechnet.

3.3.2 Investitionskosten (FCI)

Fiir die Schatzung der Investitionskosten basierend auf Prozesssimulationen kdnnen entweder
Literaturdaten verwendet oder die Anlagenkosten mit Hilfe einer Bauteilkostenmethode abgeschatzt
werden. Wie Haarlemmer et al. [180] fir BTL-, CTL- und GTL-Anlagen, haben Brynolf et al. [373]
bereits Literaturdaten fir Investitionskosten von PTL-Anlagen zusammengestellt, allerdings wegen
fehlender Daten lediglich fiir die Methanol-, MTG- und FT-Produktion mit jeweils acht, zwei und sechs
Referenzen. Investitionskosten anderer Anlagen liegen nicht vor.

Die Abschatzung der Investitionskosten mit Hilfe des Skaleneffekts (engl.: economy of scale; auch:
Kapazitatsmethode, siehe Anhang C.11) basierend auf diesen Literaturdaten hatte nach der AACE
International [561] eine Genauigkeit von -50 % bis +100 % und entspricht einem Projektfortschritt
von 0-2 % (AACE Klasse 5, siehe Anhang C.8).

Zur erhohten Schatzgenauigkeit der Investitionskosten (FCI) erfolgt diese mit Hilfe der Bauteilkosten-
methode durch Aufsummierung der Bauteilkosten der Apparate und Maschinen. Die Bauteilkosten-
methode ist eine in der Wissenschaft und bei Machbarkeitsstudien (Projektfortschritt: 1-15 %)
gangige und anerkannte Methode und ldsst nach Definition der AACE International eine Schatz-
genauigkeit von -30 % bis +50 % (Klasse 4, siehe Tabelle A-19 im Anhang C.8) erwarten. Durch die
Verwendung bauteilspezifischer anstelle globaler Zuschlagsfaktoren kann eine Abweichung der
Schatzgenauigkeit in Richtung -15 % bis +20 % erwartet werden. Eine noch genauere Schatzung der
Investitionskosten (AACE Klasse 4) wiirde beispielsweise Herstellerangebote, Rohrleitungs- und
InstrumentenflieBbilder sowie vollstandige Apparate- und Maschinenlisten voraussetzen. Diese
Informationen sind im Rahmen dieser Arbeit nicht gegeben und wiirden einem Projektfortschritt von
10-40 % entsprechen.

Die Bauteilkosten werden mittels literaturgestiitzter Kostenkorrelationen berechnet, wie im
Folgenden erklart. Die jeweiligen Apparate und Maschinen sind aus den Simulationsmodellen der
verfahrenstechnischen Analysen (Kapitel 5) bekannt. Die Bauteilkosten sind jedoch lediglich ein Teil
der Investitionssumme. Darliber hinaus muissen weitere direkte und indirekte Ausgaben beriick-
sichtigt werden. Fir die Bestimmung der Investitionssumme wird in dieser Arbeit die von Turton et
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al. [40] entwickelte Methode mit bauteilspezifischen Zuschlagsfaktoren verwendet. Samtliche
Einflussfaktoren auf die Kostenkorrelation und anschlieBende Kostenschatzung der
Investitionssumme sind in Tabelle A-20 im Anhang C.10 aufgelistet. Solange nicht anders dargestellt,
basieren die folgenden Gleichungen auf der Arbeit von Turton et al. [563].

Die fur die Bestimmung der einzelnen Apparatekosten notwendigen Ansatze fir die Apparate-
dimensionierung basierend auf den Aspen Plus®-FlieRbildern und Simulationsergebnissen sind im
Anhang C.12 erklart. Bei der Wahl der fiur die Auslegung der Warmelibertrager wichtigen Warme-
Ubertragungskoffizienten wurde auf die Werte des VDI Warmeatlas (siehe Tabelle A-17 im Anhang
C.5) zuriickgegriffen. Die Reaktoren wurden unter anderem mittels der katalysatorspezifischen
Raumgeschwindigkeiten ausgelegt. Referenzen und Annahmen fir die letztere sind in Tabelle A-16
im Anhang C.5 aufgefiihrt. Festbettreaktoren werden als Rohrbiindelreaktoren mit Katalysatorpellets
betrachtet. Reaktoren mit homogenkatalysierten Reaktionen bzw. fllissigphasigen Reaktions-
systemen werden als ummantelte Rihrkesselreaktoren ausgelegt.

Lernkurveneffekte (siehe Anhang C.7) werden vernachlassigt, da zum einen Chemieanlagen sehr
individuell sind und sich zum anderen aus einzelnen, meistens Standardkomponenten (z.B. Kreisel-
pumpen) zusammensetzen, die jeweils ihre eigene Lernkurve haben. Zur Anpassung aus der Ver-
gangenheit bekannter Kosten fiir Anlagenkomponenten wird der der Chemical Engineering Plant Cost
Index (CEPCI) angewandt, welcher im Anhang C.10 erklart ist. Der CEPCI ist nicht fur die Zukunft
bekannt und von einer Abschatzung wird bewusst abgesehen. Bei der verwendeten Methode zur
Bestimmung der Investitionskosten wurde der CEPCI 2017 verwendet. Die Anlagenkosten
reprasentieren demnach das Jahr 2017.

Die Faktoren zur Berlicksichtigung der direkten und indirekten Kosten, des Systemdrucks und des
Werkstoffs werden entsprechend als Bauteilkosten-, Druck- und Materialfaktoren bezeichnet.
Grundsatzlich wird fir jede Art von Bauteil die Gleichung 3-8 fiir die Berechnung der Bauteilkosten
Cgy verwendet. Dabei sind C2 die Apparatekosten im Grundzustand (Karbonstahl und Umgebungs-
druck) und Fg;, der bauteilspezifische Kostenfaktor, der alle Faktoren aus Tabelle A-20 (Anhang C.10)
sowie den Werkstoff und den Systemdruck berticksichtigt und sich wiederum aus weiteren
individuellen Faktoren zusammensetzt, wie in Gleichung A-27 (Anhang C.10) zu erkennen.

CBM = CI[)) - FBM Gl. 3-8

Die Berechnungsgrundlagen fiir die Apparatekosten im Grundzustand und der Bauteikostenfaktoren
sind im ebenfalls Anhang C.10 aufgefiihrt. Fir die Ermittlung der Bauteilkosten im Grundzustand und
der Berechnung der Zuschlagsfaktoren sei an dieser Stelle auf Turton et al. [563] und fiir eine liber-
sichtlichere Darstellung auf Otto [272, S. 49-54] verwiesen. Bei der Auslegung der Komponenten wird
eine minimale sowie eine maximale BauteilgrofRe beachtet [563]. Wird die maximale BauteilgréfRe
Uberschritten, so werden mehrere gleichgrofRe und baugleiche Komponenten parallelgeschaltet. Bei
Unterschreitung der MindestgroBe werden jeweils die GroRenparameter der MindestgroRRe
verwendet, da begriindet mit der Konstruktion und dem Werkstoff die Kosten des Bauteils bei
Verkleinerung nicht mehr sinken. Die Maximal- und Minimalwerte einiger Bauteile sind in Tabelle 3-5
aufgefiihrt. Wird beispielsweise theoretisch eine Destillationskolonne mit einem Durchmesser von
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12 m benétigt, so werden auf Grund des Maximalwerts von 4 m fiir den Durchmesser neun Kolonnen
anstelle einer eingesetzt. Hierdurch ergibt sich ein Einfluss der AnlagengrofRe auf den Degressions-
exponent (siehe Gleichung 3-12 und Anhang C.11).

Tabelle 3-5:  Giltigkeitsbereich fiir GroRenparameter zur Bauteilkostenberechnung

Bauteil GréRenparameter | Einheit = Min. Max.
Kolonne Boden oder Fiillkérper Volumen m3 0,3 520
Fiillkérper Loose Schiittung Volumen m3 0,03 628
Reaktor ummantelter Rihrkessel Volumen m3 0,1 35
. . Luftkihler Flache m? 10 10.000
Warmeilibertrager - -
Rohrbiindel Flache m? 10 1.000
Pumpe Zentrifugal Leistung kw 1 300
Verdichter Zentrifugalverdichter Leistung kW 450 3.000
Verdichterantrieb | geschlossener Motor Leistung kw 75 2.600
Feuerung nicht-reaktiv Leistung kw 1.000 @ 100.000
. horizontal Volumen m3 0,1 628
Behalter -
vertikal Volumen m3 0,3 520

Nach der Schatzung samtlicher Bauteilkosten der aus den Prozessmodellierungen entnommenen
Apparate und Maschinen werden im letzten Schritt zur Ermittlung der Investitionssumme (FCI) noch
Kosten fiir Unvorhergesehenes, Gebiihren und Hilfseinrichtungen bericksichtigt. Dabei wird die
Annahme getroffen, dass die Anlage komplett neu und auf einem unbebauten, freien Gelande
(,Green Field”) errichtet wird. Flir den Bau einer zusatzlichen Anlage in einem existierenden Anlagen-
standort (,,Brown Field”) kdnnten niedrigere Zuschlage angenommen werden [547]. Die Kosten fir
Unvorhergesehenes und Gebiihren werden nach Turton et al. [563] zu 15 % bzw. 3 % der gesamten
Bauteilkosten angenommen. Sie bericksichtigen fehlerhafte oder unvollstandige Planungen und
kénnen ebenfalls daflir sorgen, entstehende Kosten aus Planungsanderungen, Preisverdnderungen,
Wahrungsschwankungen oder Arbeitskonflikten zu decken. Sie dienen im Wesentlichen zur Risiko-
minimierung der Budget-Uberschreitung. Die Kosten fiir Baulandentwicklung, Hilfs- und Zusatz-
einrichtungen, Nebenanlagen und Betriebsmittel werden zu 50 % aller Bauteilkosten im Grund-
zustand (CQ) abgeschitzt. Demzufolge werden die Investitionskosten (FCI) abschlieRend mit der
Gleichung 3-9 ermittelt.

n n
FCI =1,18- Z Cpm + 0,5+ Z cl Gl. 3-9
i=1 i=1
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Haufig liegen Preise nur fiir eine jeweilige Apparate- oder AnlagengroRe bzw. Apparate- oder
Anlagenkapazitat vor. In diesem Fall kann fiir eine Uberschlagsschitzung fiir verschiedene
Kapazitaten folgende Gleichung 3-10 verwendet werden:

d
C=C- (si) Gl. 3-10
0

Mit Co= Referenzkosten, C = Kosten, So= Referenzkapazitat, S = Kapazitat, d = Degressionskoeffizient

Die Referenzkosten und -kapazitdt des Apparates oder der Anlage miissen demnach bekannt sein
und kénnen entweder aus der Literatur oder aus realen Angebotspreisen stammen. Der Degressions-
koeffizient d variiert flr samtliche Apparate zwischen 0,3 und 1 [562]. Fiir eine Gesamtanlage kann
ein Wert von d = 0,6 angenommen werden [48, 547, 562, 563], was auf der Annahme beruht, dass
sich die Variationen der Degressionskoeffizienten einzelner Bauteile bei Betrachtung der gesamten

Itt

Anlagen ausgleichen. Diese Kostenkorrelation ist allgemein auch als die ,,0,6-Regel” (engl.: six-tenth-
rule) bekannt. Ndheres zur Verwendung von Degressionskoeffizienten ist im Anhang C.11 zu finden.
Fir die Bestimmung der Investitionskosten mit Hilfe des Skaleneffekts (siehe Gleichung 3-10 im
Kapitel 3.3.2) werden in der Literatur meistens pauschale Degressionsexponenten (0,6—0,7) flr
»durchschnittliche Chemieanlagen” verwendet. Wie von Humphrey [572] empfohlen, werden im
Rahmen dieser Arbeit teilweise anlagenspezifische Degressionskoeffizienten berechnet. Wurden mit
Hilfe der Bauteilkostenmethode die Kosten einer Anlage fiir mindestens zwei Kapazitaten ermittelt,

so kann der Degressionskoeffizient nach Gleichung 3-11 berechnet werden.

d= Gl. 3-11

Mit Hilfe des ermittelten spezifischen Degressionskoeffizienten kdnnen nun die Investitionskosten
weiterer Anlagenkapazitdten berechnet werden, ohne dass die einzelnen Bauteilkosten der
jeweiligen unterschiedlichen Kapazitaten neu berechnet werden mussen. Fiir grofRere Spannweiten
der Kapazitdt kénnen jeweils weitere Degressionskoeffizienten ermittelt werden. Damit kann die
Genauigkeit der Kostenschatzung trotz Verwendung von Skaleneffekten innerhalb der AACE Klasse 4
(siehe Anhang C.8) gehalten werden.
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3.3.3 Herstellkosten

Die Herstellkosten (engl.: cost of manufacturing; COM) werden auf Grundlage der berechneten
Investitionskosten (FCI) und Betriebskosten (OPEX) berechnet. Dafliir missen erganzende
wirtschaftliche und methodische Annahmen getroffen werden.

Zusatzlich zu den Investitionskosten (FCI) wird zur Ermittlung des Gesamtkapitalbedarfs (engl.: capital
expenditures; CAPEX oder auch total capital investment; TCl) fir eine langfristige Investition das
Umlaufvermogen (engl.: working capital; WC) bertcksichtigt, welches finanzielle Mittel bindet. Das
Umlaufvermogen stellt keine Investitionskosten dar und deckt die Investitionskosten fiir Rohstoffe
und Materialien, die auf Lager gehalten werden missen, Forderungen an Kunden und Verbind-
lichkeiten an Lieferanten, Steuern und Aufwendungen flr Lohn- und Rohstoffkosten zur Inbetrieb-
nahme [547]. Das Umlaufvermégen muss wahrend der Inbetriebnahme bzw. des Anfahrens sowie
des fortwahrenden Betriebs zur Verfligung stehen und ist nach Stilllegung wieder verfligbar. Der
Anteil kann nach Towler [547] zwischen 10-20 % der Investitionskosten (FCl) liegen. Der Gesamt-
kapitalbedarf berechnet sich demnach nach Gleichung 3-12.

CAPEX = 1,15-FCI Gl. 3-12

Es wird davon ausgegangen, dass die chemische Anlage jahrlich an Wert verliert, nicht jedoch das
Umlaufvermogen. Deshalb bezieht sich die kalkulatorische Abschreibung auf die Investitionssumme,
wahrend fir das Umlaufvermégen Zinsen gezahlt werden miissen [188]. Fiir die Berechnung der
jahrlichen Abschreibung wird die Annuitdtsmethode verwendet, die die Investitionskosten (FCl)
gleichmaRig auf die Anzahl der Jahre n der Betriebsdauer aufteilt und den jahrlichen Zinssatz i ber{ick-
sichtigt. Die vollstandig getilgten Zinsen ergeben zusammen mit den Zinsen auf das Umlaufvermégen
die jahrlichen kapitalgebundenen Kosten (engl.: annual capital costs; ACC) [573]. Die Berechnung
erfolgt nach Gleichung 3-13.

(140"

ACC =FCl - | ———
<(1 F)r—1

+0,15- i> Gl. 3-13
Fir die abschlieRende Berechnung der Herstellkosten des Kraftstoffs werden die jahrlichen Betriebs-

und kapitalgebunden Kosten (OPEX und ACC) zusammengefasst und mittels Gleichung 3-14
berechnet.

€ OPEX + ACC
CcCoOM [—] = Gl. 3-14
kg Mprodukt

Die wesentlichen fiir die 6konomische Bewertung getroffenen Annahmen sind zusammengefasst in
Tabelle A-14 im C.5 aufgeflhrt.
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Bei einer Produktionskette erfolgt die Berechnung der Herstellkosten tber die Aufsummierung der
CAPEX und OPEX der Teilprozesse, wie fur das Beispiel der OME;-Synthese (siehe Abbildung 2-5) in
Abbildung 3-4 dargestellt.

f
OPEXFormaImI
n |

260 MW MeOH

NIl N (U
OPEXyon

X FCl; +2 Cg;+ 2 OPEX; = Herstellkosten

CR,COZ

i= MeOH, Formalin |, OME,
() [0 ]

Abbildung 3-4: Produktionskette zur Herstellung von 200 MW Methylal aus H, und CO;

Im Beispiel der in Abbildung 3-4 dargestellten Produktionskette missten eigentlich die Investitions-
kosten beispielsweise fiir die 260 MW-Methanolanlage neu abgeschatzt werden. Nach Ermittlung
des anlagenspezifischen Degressionsexponents (siehe Kapitel 3.3.2 und Anhang F.2) ist dies allerdings
nicht notwendig und die Investitionskosten kdnnen mit Hilfe der Investitionskosten einer kleineren
und einer gréReren Anlage abgeschatzt werden.

Die in Kapitel 3 vorgestellte Methodik zur techno-6konomischen Bewertung wird in vorliegender
Arbeit eingesetzt, um vielversprechende Syntheserouten fiir Elektrokraftstoffe zu analysieren und zu
vergleichen. Vielversprechende Syntheserouten werden im folgenden Kapitel 4 basierend auf dem
Stand der Technik und Forschung ausgewahlt. Fiir die Gewahrleistung der Vergleichbarkeit der
verschiedenen techno-6konomischen Bewertungen ist die strikte Einhaltung der Methodik
entscheidend. Die mittels der beschriebenen Methodik generierten Ergebnisse der verfahrens-
technischen Analysen werden im Kapitel 5.7 zusammengefasst. Im Kapitel 6 werden die Ergebnisse
der in diesem Kapitel erérterten 6konomischen Berechnungen vorgestellt. Die Gegeniberstellung
der Herstellkosten der verschiedenen Elektrokraftstoffe erfolgt im Rahmen der Auswertung und
Diskussion der techno-6konomischen Analysen im Kapitel 7.1.
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Basierend auf der im Kapitel 2 vorgestellten Literaturrecherche und Diskussion zum Stand der
Technik und Forschung synthetischer Kraftstoffe erfolgt nun die Selektion der technisch relevanten
und vielversprechenden Kraftstoffsyntheserouten ausgehend von H; und CO;, die im Rahmen dieser
Arbeit verfahrenstechnisch ausgelegt, analysiert und anschlieRend 6konomisch bewertet werden.
Sind keine direkt auf das PTL-Konzept adaptierbaren Syntheserouten vorhanden, werden diese
zunachst entwickelt. Stickstoffbasierte Kraftstoffe werden nicht betrachtet. Wichtigster Vertreter der
stickstoffbasierten Kraftstoffe ist Ammoniak. Wie Tremel et al. [48] berichtet, hat Ammoniak im
Gegensatz zu CO;-basierten Kraftstoffen ein deutlich schlechteres wirtschaftliches Durchsetzungs-
potenzial.

Den Diskussionen in Kapitel 2 zu Folge sind als potenzielle Elektrokraftstoffe fiir den Kraftstoffmarkt
die Alkohole Methanol, Ethanol, 1-Butanol, 2-Butanol und 1-Oktanol und die Ether DME und OME3s
besonders interessant. Lagerung, Transport, Verteilung und Handhabung der potenziellen Kraftstoffe
DME, Methanol, FT-Kohlenwasserstoffe und OME, werden technisch vollstandig beherrscht, weshalb
die FVV das reale Sicherheitsrisiko fur diese Kraftstoffe als sehr gering ansieht [4]. Zu den hoheren
Alkoholen sei angemerkt, dass die Materialvertraglichkeit weniger problematisch ist als bei kiirzeren
Alkoholen. Der Aspekt der Sicherheit ist bei diesen Kraftstoffen deshalb kein Ausschlusskriterium.
Wie bereits im Kapitel 2.2.3 erwahnt, ist der Einsatz von Methyl-tert-butylether (MTBE) und Ethyl-
tert-butylether (ETBE) als Kraftstoffzusatz in den USA groRtenteils verboten, weshalb diese Ether
nicht als vielversprechende zukiinftige Kraftstoffe angesehen werden. Synthetisch hergestellte
Kohlenwasserstoffgemische sollten die Normen fiir Diesel-, Otto- oder Flugturbinenkraftstoffe
erfillen.

Die vielversprechenden Elektrokraftstoffe sind mit der jeweilig entsprechenden Kraftstoff-
spezifikation in Tabelle 4-1 aufgefiihrt. Diese Auswahl wurde bereits vorveroffentlicht [63].

Tabelle 4-1: Vielversprechende Elektrokraftstoffe inklusive jeweiliger Kraftstoffspezifikation

Zielprodukt Spezifikation Verweis

Methanol nach IMPCA [149] -

Ethanol nach EN 15376 [142] (fir USA: ASTM 4806) Tabelle 2-4

1-Butanol nach ASTM D7862 [151] -
2-Butanol nach ASTM D7862 [151] -
1-Oktanol kein Standard vorhanden -

DME nach ISO 16861 [384] -

OME; kein Standard vorhanden -

OME3.s nach DIN 51699 (Vorschlag) [423] -

synth. Benzin nach EN 228 [92] Tabelle 2-2, Anhang B.1
synth. Diesel nach EN 15940 [108] Tabelle 2-1

synth. Kerosin | FT-SPK nach ASTM D7566 [160] Tabelle 2-5, Tabelle 2-6
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Solange normgerecht, sollte generell bei Kohlenwasserstoffgemischen der Aromatengehalt reduziert
werden. Fur Dieselkraftstoffe und fir Flugturbinenkraftstoffe vom Typ Jet-A/Al sind mit der EN
15940 [108] und der ASTM D7566 [160] bereits Anforderungen an synthetische paraffinische
Kraftstoffe festgelegt. Mit Ausnahme von 1-Oktanol und OME; existieren insgesamt fiir die
genannten Stoffe bereits Kraftstoffspezifikationen in Form von Normen oder, im Fall von OMEj3s,
zumindest Vorschladge fir eine Standardisierung. Damit ist ein Markteintritt deutlich vereinfacht.

Im Folgenden werden die vielsprechenden Routen basierend auf den Diskussionen in Kapitel 2
herausgestellt, aufgeteilt in Alkohole, Ether und Kohlenwasserstoffe. Passend zum in Kapitel 3.1
beschriebenen methodischen Bilanzraum sind die Edukte aller Syntheserouten H, und CO,.

4.1 Alkohole

Fir die Entwicklung neuer Syntheserouten basierend auf H, und CO; fiir héhere Alkohole werden die
in Kapitel 2 aufgefiihrten Einzelprozesse zu Syntheserouten zusammengesetzt. Die in Abbildung 4-1
dargestellten Syntheserouten fiir Alkohole basierend auf H2 und CO; wurden in einer im Rahmen
dieser Arbeit betreuten Masterarbeit [239] entwickelt und bereits im begutachteten Journal of CO;
Utilization (Elsevier) [62] vertffentlicht. Fiir die Teilprozesse, aus denen die jeweiligen Synthese-
routen zusammengesetzt sind, existieren stets Literaturnachweise, wenn auch teilweise nur flr die
Synthese im LabormaRstab. Eine Ubersicht {ber alle in Abbildung 4-1 dargestellten Teilprozesse
inklusive technologischer Reife und zugehdrigen Literaturstellen findet sich im Anhang D.1 in Tabelle
A-21 und Tabelle A-22.
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Abbildung 4-1: Vielversprechende Syntheserouten zu héheren Alkoholen [62]
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Die Direktsynthese von Methanol aus H, und CO; hat bereits eine hohe technologische Reife (TRL 8;
TRL 9 [163]). Fiir Ethanol basierend auf H, und CO; ist die Syntheseroute Gber DME und Synthesegas
(vgl. Kapitel 2.4.3.3) zu bevorzugen. Denkbare Syntheserouten fiir Butanol innerhalb des PTL-
Konzepts sind die Aldolkondensation und die Oxosynthese. Das fiir die Oxosynthese benétigte
Propen stammt bei derzeitigen Verfahren aus der Petrochemie. Die Aldolkondensation scheint
innerhalb des PTL-Konzepts energetisch glinstiger und apparativ einfacher zu sein. In Kapitel 2.4.3.9
ist herausgestellt, dass derzeit keine geeignete Syntheseroute zu 1-Oktanol basierend auf H, und CO;
existiert. Von der schrittweisen Hydroformylierung wird an dieser Stelle wegen der hohen Anzahl
notwendiger Prozessschritte und damit Komplexitat der Produktionskette abgeraten. Ein moglicher
Syntheseweg konnte die Aldolkondensation ausgehend von 1-Butanol sein (TRL 1). Dies ist der aktuell
kommerzielle Syntheseschritt fir iso-Oktanol. Erst gezielte Katalysatortests konnen Aufschluss tber
Potenziale fiir die Synthese von 1-Oktanol geben. Mit der zur Verfligung stehenden Datenlage kann
eine Chemieanlage fiir die Synthese von 1-Oktanol im Rahmen dieser Arbeit nicht ausgelegt und
simuliert werden. Anstelle der Synthese von 1-Oktanol wird dafiir die Synthese zu iso-Oktanol ndher
untersucht und mit den anderen Syntheserouten verglichen. Wie in Tabelle A-6 im Anhang B.5 auf-
gefiihrt, sind die Kraftstoffeigenschaften von 1-Oktanol und iso-Oktanol sehr dhnlich, wobei iso-
Oktanol eine etwas niedrigere Cetanzahl hat. Die Cetanzahlen beider Stoffe liegen allerdings deutlich
unter dem in der Norm fir Dieselkraftstoffe EN 590 geforderten Wert.

Fir die vergleichende Bewertung (Kapitel 7) mit Ethern und Kohlenwasserstoffen im Rahmen dieser
Dissertation wurde fir Methanol, Ethanol, 1-, 2-Butanol und iso-Oktanol jeweils die effizienteste bzw.
technisch vielversprechendste Syntheseroute ausgewahlt. Die Auswahl basiert auf im Rahmen dieser
Arbeit durchgefiihrten Prozesssimulationen aller in Abbildung 4-1 dargestellten Teilprozessen bzw.
Syntheserouten. Eine Auflistung der fiir diese Auswahl simulierter Teilprozesse findet sich in Tabelle
A-21 und Tabelle A-22 im Anhang D.1. Zusatzlich zu den in Abbildung 4-1 dargestellten Teilprozesse
bzw. Syntheserouten wurde wegen der bereits hohen technologischen Reife (TRL 8, siche Kapitel
2.4.3.1) auch die Mixed-Alcohol-Synthesis (MAS) im Rahmen dieser Dissertation verfahrenstechnisch
nadher untersucht. Der Reaktor wurde basierend auf den Untersuchungen von Sahoo et al. [266]
ausgelegt. Die Simulationsergebnisse fiir die MAS sind in Anhang D.2 aufgefiihrt. Durch eine
innovativen Prozessauslegung unter Verwendung einer Expandereinheit sowie von Molekularsieben
zur Bewdltigung des Ethanol-Wasser-Azeotropes konnten hoéhere als in der Literatur [307, 308]
bekannte Prozesswirkungsgrade erreicht werden. Den Simulationen zu Folge sind die Effizienzen
jedoch verglichen mit den in Kapitel 2.5 aufgefiihrten Wirkungsgraden sehr gering (vgl. Anhang D.2),
weshalb die MAS trotz des hohen TRL nicht fiir den Vergleich mit anderen potenziellen Elektro-
kraftstoffen herangezogen wird.

Fiir Methanol wurde auch wegen der hohen technologischen Reife und dem bereits erfolgreichen
Technologieeinsatz die Direktsynthese aus H, und CO, gewabhlt. Die konventionelle Synthese via CO-
Hydrierung wiirde die Vorschaltung eines RWGS-Reaktors bendtigen, welcher mit TRL 6 ein
niedrigeres TRL hat als die CO,-Hydrierung zu Methanol (TRL 8-9). Letztere bietet sogar einige
reaktionstechnische Vorteile gegenliber der CO-Hydrierung, wie in Kapitel 2.4.3.2 aufgefiihrt. Die
gewlinschte Reaktion im RWGS-Reaktor ist endotherm (siehe Gl. A-1 im Anhang B.10) und auRerdem
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waren wegen des thermodynamischen Gleichgewichts hohe Temperaturen zu bevorzugen, was eine
Feuerung oder elektrische Eduktvorheizung notwendig macht.

In Abbildung 4-2 sind die jeweiligen Syntheserouten mit den hochsten Wirkungsgraden [239]
dargestellt. Das minimale TRL der Syntheseschritte ist 4, was bedeutet, dass der Syntheseschritt
bereits im Labormalstab erfolgreich gezeigt wurde. Die Prozessauslegung der in Abbildung 4-2
dargestellten Routen ist im Kapitel 5 vorgestellt.

TRL 4
TRL 9
S

TRL 34
2-Butanol

Abbildung 4-2: Selektierte Syntheserouten zu Methanol, Ethanol, 1-/2-Butanol und iso-Oktanol

Fir den angestrebten gegeniberstellenden Vergleich der verschiedenen PTL-Syntheserouten
wurden die in Abbildung 4-2 dargestellten Syntheserouten herangezogen, weshalb auch nur fir diese
in Kapitel 5 die Prozesssimulationen beschrieben werden.

4.2 Ether

Zielprodukte der Ethersynthese sind DME, OME; und OMEs.s. Wie in Tabelle 4-1 aufgefihrt, liegt mit
der ISO 16861 [384] flir DME bereits ein Kraftstoffstandard vor. Flir OME; liegt kein Standard vor und
fir OMEs.s mit der DIN 51699 [423] lediglich ein Vorschlag fur einen Kraftstoffstandard. Sowoh| DME
als auch OME;: sind teilweise Zwischenprodukte auf den in Abbildung 2-5 dargestellten
Syntheserouten zu OMEs.s.

Stand der Technik fiir die DME-Herstellung ist die Dehydratisierung von Methanol. Auch die CO,-
Hydrierung zu DME ist moglich, das TRL ist allerdings nur bei 4. Nach Otto [272] und Atsonios et al.
[308] ist die Direktsynthese aus H, und CO, zwar theoretisch leicht effizienter, die verfahrens-
technische Umsetzung ist allerdings deutlich komplexer. So ist im Fall der Direktsynthese eine
kryogene Stofftrennung bei < -50 °C notwendig. Im Fall des von Otto [272] ausgelegten Verfahrens
mit einem Reaktordruck von 30 bar bendtigt die kryogene Stofftrennung einen elektrischen
Energieaufwand von 0,228 kWhei/kgome. Verglichen mit dem Heizwert des eingesetzten H; sind dies
2,6 %. Zudem werden mindestens zwei Destillationskolonnen mit erhdhten Betriebsdriicken (30 bar)
benotigt und wegen des bifunktionellen Katalysators ist mit der verstarkten Bildung von Neben-
produkten zu rechnen. Bei einem Reaktordruck von 50 bar ist die Temperatur der kryogenen
Trennung zwar nicht ganz so tief, allerdings misste im Verdampfer der ersten Aufreinigungskolonne
hinter dem Reaktor Warme bei einer Temperatur > 260 °C bereitgestellt werden [272]. Dies ist mit
den in Tabelle 3-1 aufgefiihrten Betriebsmitteln nicht mdglich, weshalb eine Hochtemperatur-
warmezufuhr gebraucht werden wirde. Im Rahmen dieser Arbeit werden sowohl die DME-
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Direktsynthese aus H; und CO; als auch die konventionelle DME-Synthese aus Methanol simuliert,
wovon letztere im Kapitel 5 vorgestellt und fiir den Vergleich mit den anderen Syntheserouten zu
Elektrokraftstoffen herangezogen wird. Methanol wird dabei aus H> und CO; synthetisiert.

Fir die Synthese von OMEs.s werden alle in Abbildung 2-5 dargestellten Routen ausgewadhlt. Ein
fundierter techno-6konomischer Vergleich der drei Routen wurde bislang nicht veréffentlicht. Wie in
Kapitel 2.4.4.4 erklart, existieren neben den dargestellten Routen A, B und C noch weitere
Syntheserouten, die ebenfalls alle auf Methanol basieren. Die Routen A, B und C werden ausgewahlt,
weil die Simulationen validiert werden kénnen und ausreichend Informationen fiir vollstéandige
Prozessauslegungen vorliegen. Im Anhang D.3 sind die Literaturstellen sowie TRL zu den Teil-
prozessen entlang der drei Syntheserouten zusammengefasst aufgefiihrt. Die Synthese von OME1
wurde basierend auf dem von Drunsel [440] entwickelten Verfahren (TRL > 5) ausgelegt, welches
mehrfach in der Literatur [419, 421, 455, 473] fiir die Synthese von OME1 vorgeschlagen wird. Fir die
Trioxansynthese (Route B, C) wird in dieser Arbeit mit dem Ziel der Effizienzsteigerung ein neuartiges
Verfahren zur Trioxansynthese (TRL 5) [428] in Betracht gezogen, welches im Gegensatz zum
konventionellen Extraktionsverfahren ausschlieBlich destillative Aufreinigungsschritte aufweist. Der
Prozess von Gritzner [428] (bzw. Griitzner et al. [429]) wurde dabei bereits mehrfach in der Literatur
[419, 420, 453, 574, 575] fir die Trioxansynthese auf den OME3z.s-Syntheserouten vorgeschlagen. Fiir
die Synthese von OME3s.s via Route C aus DME und Trioxan ist kein Verfahren bekannt, weshalb in
dieser Arbeit ein Verfahren basierend auf den Laborergebnissen von Haltenort et al. [468] entwickelt
wird.

4.3 Kohlenwasserstoffe

Konventioneller Otto- und Dieselkraftstoff sowie Flugturbinentreibstoff besteht zum groRen Teil bzw.
fast ausschliefRlich aus Kohlenwasserstoffen. Wie in Tabelle 4-1 aufgefiihrt, gibt es fiir synthetischen
Diesel und Kerosin eigene Standards. Fiir synthetisches Benzin liegt derzeit kein spezieller Standard
vor, weshalb hier die konventionelle Norm EN 228 das Zielprodukt definiert.

Bereits weit entwickelte Verfahren zur Synthese von Kohlenwasserstoffen sind das FT-Verfahren
sowie die katalytische Umsetzung von Methanol bzw. DME (MTG-Verfahren). Zwar existieren fir FT-
Verfahren auch Katalysatoren, bei denen gréRere Mengen Benzinmolekiile entstehen [509], die CO,-
Hydrierung erfolgt beim FT-Verfahren allerdings endotherm bei hohen Temperaturen im RWGS-
Reaktor. Fir die Warmebereitstellung missen diese Reaktoren bzw. die Edukte elektrisch oder
thermisch via Feuerung beheizt werden. Bei der Benzinsynthese aus H, und CO; via des MTG-
Verfahrens dagegen erfolgt die CO,-Hydrierung durch die exotherme Methanolsynthese. Zudem ist
ein MTG-Prozess mit vorgeschalteter Methanolsynthese apparativ einfacher und hinsichtlich des
Wunschprodukts selektiver als ein FT-Verfahren mit vorgeschaltetem RWGS. Deshalb wird fir die
Synthese von Ottokraftstoffen das MTG- und nicht das FT-Verfahren betrachtet.

Zwar ist mit dem MTO-Verfahren auch die Synthese von Diesel und Kerosin tber das Zwischen-
produkt Methanol méglich, allerdings existieren mit der EN 15940 [108] und der ASTM D7566 (FT-
SPK) [160] bereits Standards fur Diesel und Kerosin produziert mit dem FT-Verfahren. Fiir beide
Kraftstoffe ist das FT-Verfahren bereits groRtechnisch im Einsatz und die Verschaltung mit einem
RWGS-Reaktor flr den Einsatz von H,/CO; anstelle von Hy/CO als Edukt wurde bereits erfolgreich
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demonstriert. Von der Verschaltung des FT-Verfahrens mit einer SOEC [211-213], wie bereits von der
Sunfire GmbH demonstriert [50] oder einer Ko-SOEC [211, 214, 215] wird im Rahmen dieser Arbeit
abgesehen, da es zum einen nicht zum Bilanzraum passt und zum anderen die direkte
Vergleichbarkeit mit den anderen Syntheserouten beeintrachtigt.

Wie in den Kapiteln 2.2.4 und 2.4.5 aufgefihrt sind fiir Kerosin vom Typ Jet-A und Jet-A1 mit ATJ-SPK
nach der ASTM D7566 [164] auch Beimischungen erlaubt, die iber Oligomerisierungsreaktionen
ausgehend von Ethanol und Butanol hergestellt werden. Ausgehend von H; und CO; ist die Gesamt-
route des ATJ-SPK-Verfahrens im Vergleich zum FT-SPK-Verfahren deutlich komplizierter und hat
wegen der technologisch unausgereiften Alkoholsynthesen gleichzeitig eine deutlich geringere
technologische Reife, weshalb die ATJ-Route im Rahmen dieser Arbeit nicht weiter verfolgt wird.

An dieser Stelle sei erwdhnt, dass Atsonios et al. [576] eine neuartige Syntheseroute veréffentlichten,
bei dem die MAS mit dem ATJ-Verfahren kombiniert wird. Auf die MAS folgt dabei eine
Alkoholkondensation via Guerbert-Reaktion, eine Dehydration, dann eine Oligomerisierung der
Olefine und anschlieBend eine Hydrierung der Oligomere. Zwar hat das Verfahren im Vergleich zum
FT-Verfahren das Potenzial einer héheren Selektivitat hinsichtlich Kerosin, allerdings sind deutlich
mehr Prozessschritte notwendig, welche gleichzeitig eine niedrigere technologische Reife haben.
Seitens der Umsetzung von Methanol zu Kohlenwasserstoffen wurde im Rahmen dieser Arbeit nur
der MTG-Prozess betrachtet. Allerdings kénnte auch beispielsweise der MTO- und der MOGD-Prozess
(vgl. Kapitel 2.4.5.1) innerhalb passender Syntheserouten sinnvoll sein. Dieser wird aber auf Grund
der niedrigeren Produktselektivitdt nicht betrachtet. Auch fir die Synthese der Zwischenprodukte
Ethen und Propen fur die Alkoholsynthese via Hydroformylierung (Oxosynthese) ist das MTO-
Verfahren eine Alternative zur Alkohol-Dehydratisierung. Liegt durch Einsatz des MTO-Verfahrens
Ethen vor, kdonnte die Ethanol-Synthese durch die Hydratisierung von Ethen erfolgen, was ein
industriell etablierter Prozess ist. Ethen ist heutzutage die meistproduzierte organische Grund-
chemikalie und beispielsweise Grundstoff fiir viele Kunststoffe, was die Relevanz des Verfahrens bei
der Abkehr vom kommerziellen Steamcracken von erddlbasierten Kohlenwasserstoffen steigern
kdnnte.
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4.4 Ergebnis der Selektion

Abbildung 4-3 fasst die Syntheserouten zu héheren Alkoholen, Ethern und Kohlenwasserstoffen
ausgehend von H; und CO, zusammen, die im Rahmen dieser Arbeit techno-6konomisch untersucht
und gegenibergestellt werden, und wurde bereits vorveréffentlicht [63]. Wie in Kapitel 4.1
beschrieben, werden fiir die Synthese héherer Alkohole im Rahmen dieser Arbeit auch weitere
Syntheserouten untersucht. Im Rahmen dieser Arbeit zwar diskutierte aber herstellungsseitig nicht
weiter analysierte Kraftstoffe sind zusammengefasst im Anhang D.5 aufgefiihrt.

iso-Oktanol

Hohere
Alkohole

Ethanol 1-Butanol

H, +CO g >

y 5
DME 2-Butanol
-

T ~E
—ED—E®  Ether

—>| Formalin 11 |->| Trioxan |—
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Kohlen-

¥ paraffinischer Diesel
[ H+co J—> wasserstoffe
paraffinisches Kerosin

Abbildung 4-3: Selektierte Synthesepfade fiir den gegeniiberstellenden Vergleich

>

4.5 Maximal mogliche Wirkungsgrade

Vor der eigentlichen verfahrenstechnischen Analyse erfolgt zur Potenzialabschatzung eine Analyse
der maximal erreichbaren Wirkungsgrade der Synthesen. Diese Analyse dient der Beurteilung
hinsichtlich des theoretisch maximal moglichen bzw. erreichten Optimierungsgrades eines Prozesses.
Dazu werden an dieser Stelle die in Kapitel 3.2.2.2 beschriebenen Wirkungsgrade fiir den chemischen
Umsetzungsgrad nuv (Gl. 3-2) sowie der Power-to-Fuel-Effizienz ner. (Gl. 3-5) verwendet. Da die von
der Anlage bendétigte Energie an dieser Stelle zunachst nicht berlcksichtigt wird, ist der
Anlagenwirkungsgrad na (Gl. 3-3) gleich dem chemischen Umsetzungsgrad nunv. Der Effizienzfaktor f
(Gl. 3-4) ist dementsprechend 1. Zur Bestimmung des Eduktbedarfs wird die Nettoreaktionsgleichung
(Gl. 4-1) der theoretischen Direktsynthese aus H; und CO; verwendet, welche flr die beschriebenen
Syntheserouten zu Alkoholen (siehe Kapitel 2.4.3), DME (siehe Kapitel 2.4.4.2) und
Kohlenwasserstoffen (siehe Kapitel 2.4.5) passend ist. Unter der Annahme einer 100 %igen Ausbeute
wird mittels Gleichung 3-2 der maximal mogliche chemische Umsetzungsgrad nixv,max berechnet.
Dieser gibt an, wieviel der Energie, die in Form des Heizwertes im Edukt Wasserstoffs gespeichert ist,
maximal im Heizwert des Elektrokraftstoffs gespeichert werden kann.

(M/2 + 2 n-1) H2 + n CO3 > CoHmO1 + (2 n-1) H,0 Gl. 41
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Die Verwendung von RWGS-Reaktoren, beispielsweise fir die Fischer-Tropsch-Synthese mittels
Synthesegas, dndert die Nettoreaktionsgleichung unter der Annahme einer Produktselektivitdt von
100 % nicht. Ebenso dndern die Teilprozesse fiir die Zwischenprodukte die Nettoreaktionsgleichung
nicht, da unter der Annahme einer 100 %igen Selektivitdt Wasser stehts das einzige Nebenprodukt
ist. Dies gilt beispielsweise sowohl fur jegliche Aldolkondensationen (vgl. Abbildung A-3 im Anhang
B.6), die Synthese von Ethanol via DME und Synthesegas und die indirekte DME-Synthese via
Methanol. Im Fall von OME, wird der Schritt der oxidativen Dehydrierung von Methanol zu
Formaldehyd bertcksichtigt (vgl. Kapitel 2.4.4.4), weshalb hier die Gleichung 4-1 nicht gilt.

In Tabelle 4-2 sind die in dieser Arbeit verwendeten Heizwerte sowie die berechneten Werte fur
Ninv,max der Ci-, C2-, Ca- und Cs-Alkohole, von DME, OME;, OMEs, OME4, OMEs und von CieHss als
durchschnittliches bzw. reprasentatives Molekil von FT-Dieselkraftstoff aufgefiihrt. Die gezeigten
Werte sind im Anhang D.6 in Tabelle A-25 und Tabelle A-26 nochmal zusammen mit Vergleichswerten
aus der Literatur aufgefiihrt. Eine Erklarung zur Wahl der Heizwerte folgt noch.

Tabelle 4-2: Heizwerte und maximal mogliche chemische Umsetzungsgrade fiir die verschiedenen
Elektrokraftstoffe

Unterer Heizwert (LHV)

Komponente (Reinstoffe) MJ/kg 1LV, max
(nach Gl. 4-1)
(QVALNET)

Wasserstoff 119,9575 1
Methanol 19,91751 0,8797
Ethanol 26,80759 0,8511
1-Butanol 33,10722 0,8341
2-Butanol 32,99929 0,8314
1-Oktanol 37,58725 0,8434
iso-Oktanol 37,56498 0,8429
DME 28,83498 0,9155
OME; 23,65191 0,8269
OME3 19,6 [59] 0,7356
OME;,4 19,0 [59] 0,7253
OMEs 18,5 [59] 0,7147
Ci6H3a (reprasentatives FT-Diesel-Molekil [118]) 43,94625 0,8398

Klarer Vorteil der hdheren Alkohole gegeniliber Methanol sind die héheren volumetrischen Heizwerte
(siehe auch Tabelle A-5 und Tabelle A-6 im Anhang B.5). Allerdings sind die Syntheserouten
komplexer und weniger technisch ausgereift, wie in Kapitel 2.4.3 vorgestellt. Besonders bei der
Synthese von Kohlenwasserstoffen via FT ist die Annahme einer Selektivitat von 100 % eine starke
Vereinfachung, da aus reaktionstechnischen Griinden immer eine Produktverteilung anfallt (vgl. Kap.
2.4.5.2). Der MTG-Prozess dagegen ist zwar selektiver, aber auch hier entstehen Gase als Neben-
produkte. Seitens der OME, ware Tabelle 4-2 zu Folge OME1 zu bevorzugen, da es sowohl den
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hochsten Heizwert (LHV) als auch den hochsten nuwv,max hat. Wie in Kapitel 2.4.4.3 diskutiert, sind
allerdings wegen der Kraftstoffeigenschaften fahrzeugseitig OMEs.s zu bevorzugen.

Beim Vergleich der in Tabelle 4-2 aufgefiihrten niuv,max, fallt zunachst auf, dass sich diese unter-
scheiden, obwohl stets die Nettoreaktionsgleichung, also eine Direktsynthese aus H, und CO,,
betrachtet wird. Die Summenformeln der Stoffpaare Ethanol und DME, 1-Butanol und 2-Butanol
sowie 1-Oktanol und iso-Oktanol sind zwar identisch, die unteren Heizwerte sowie die ni1v,max unter-
scheiden sich allerdings. Der Grund liegt in der Definition des unteren Heizwertes, bei dem es sich
um die durch vollstédndige Verbrennung zu gasférmigen Verbrennungsprodukten maximal nutzbare
Warmemenge ohne Kondensation des im Abgas enthaltenen Wasserdampfs handelt. Die Werte
beziehen sich dabei auf Standardbedingungen (25 °C und 1 atm). Bei diesen Bedingungen ist DME
gasformig. Zur Warmefreisetzung durch Verbrennung muss DME lediglich auf die Verbrennungs-
temperatur erhitzt werden. Bis auf Wasserstoff liegen die anderen in Tabelle 4-2 aufgeflihrten Stoffe
dagegen unter Standardbedingungen flissig vor und miissen zur Verbrennung auf Verdampfungs-
temperatur erhitzt, verdampft und anschliefend auf Verbrennungstemperatur erhitzt werden. Die
notwendige brennstoffspezifische Erhitzung und Verdampfung und damit die brennstoffspezifische
Warmekapazitdt, Verdampfungstemperatur und Verdampfungsenthalpie beeinflussen demnach die
effektive Warmeausbeute, weshalb sich die LHV und somit die nuwvmax auch bei gleicher
Summenformel unterscheiden.

Hier zur Verdeutlichung eine kurze Rechnung (veranschaulicht in Abbildung A-8 im Anhang D.6): Die
aufzubringende Warme zur isobaren Erwarmung auf Verdampfungstemperatur von 64 °C und an-
schlieBende Verdampfung von Methanol ausgehend Standardbedingungen (25 °C und 1 atm) betragt
1,324 MJ/kgmeon. Wird dieser gasformige Zustand (mit LHVgeac = (19,917 + 1,324) MJ/kgmeon) flir die
Berechnung des nu1v,max verwendet, so ergibt sich ein Wert von nixy,max = 0,937. Dieser Wert liegt
Uber dem niny,max fir DME (vgl. Tabelle 4-2). Fir den gasférmigen Zustand ist demnach die Hy-basierte
Herstellung von Methanol effizienter als die Hy-basierte Herstellung von DME Uber das Zwischen-
produkt Methanol. Hier nochmal andersherum betrachtet: Wird DME ausgehend von 25 °Cund 1 bar
isotherm verflUssigt, so stellt sich unter Warmeabgabe von 0,408 MJ/kgome ein Druck von 5,909 bar
ein. Wird dieser flussige Zustand (mit LHV#,6 bar = (28,835 - 0,408) MJ/kgowme) fur die Berechnung des
Ninv,max verwendet, so ergibt sich ein Wert von nixy,max = 0,903. Dieser Wert liegt Gber ninv,max fur
Methanol (vgl. Tabelle 4-2).

Beim Einsatz als Kraftstoff wird DME &hnlich wie LPG gehandhabt (vgl. Kapitel 2.4.4.1). Die
Speicherung erfolgt demnach verflissigt in einem Drucktank. Bei Betrachtung eines groReren
Bilanzraums, beispielsweise bei ,well-to-tank“-Analysen, misste gegebenenfalls die praktikable
Speicherung und die damit verbundene Verringerung des Energiegehalts mitberlcksichtigt werden.
Da fur den angestrebten Vergleich im Rahmen dieser Arbeit der spezifische Energiegehalt auf einen
bestimmten Punkt bezogen werden muss, wird im Folgenden weiterhin der untere Heizwert
verwendet. Mit Niiv,max=91,6 % hat die DME-Synthese den hdochsten maximalen chemischen
Umsetzungsgrad und bietet damit bezogen auf den unteren Heizwert das gréRte Potenzial zur
Energiespeicherung. Wie in Abbildung 4-3 gezeigt, ist DME ein Folge- bzw. Veredelungsprodukt von
Methanol. Methanol hat mit ni1v,max= 88,0 % an dieser Stelle einen niedrigeren Wert, was auch in
Einklang mit Literaturangaben ist (vgl. Tabelle A-25 im Anhang D.6). Analog zu den nv,max sind auch
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die ner,max von DME héher als von Methanol (vgl. Tabelle 3-3 im Kapitel 3.2.3). Demnach kann es bei
energetischer Betrachtung mit Hilfe des Heizwertes sein, dass ein Folge- bzw. Veredelungsprodukt
(z.B. DME) in der Herstellung effizienter und glinstiger ist als das Zwischenprodukt (z.B. Methanol).
Die in Tabelle 4-2 aufgefliihrten Werte sind damit plausibel.

Den niedrigsten Wert hat OMEs mit fiuv,max= 71,5 %, was an der notwendigen oxidativen De-
hydrierung von Methanol zum Zwischenprodukt Formaldehyd (FA) liegt. Mit wachsender Ketten-
lange der OME, werden mehr FA-Bausteine pro OMEx-Molekiil bzw. pro kgomes-s bendtigt, weshalb
die Werte flr niyv,max mit wachsender Kettenldange n der OMEn fallen.

Einfluss der Heizwerte auf den Wirkungsgrad

An dieser Stelle sei darauf hingewiesen, dass die verwendeten Heizwerte einen signifikanten Einfluss
auf den berechneten Wirkungsgrad haben kénnen. Damit moglichst alle Heizwerte aus einer Quelle
stammen, werden im Rahmen dieser Arbeit in der Regel die von Aspen Plus® ausgegebenen Werte
der Komponenteneigenschaft (Property Set) QVALNET fiur die Heizwerte der Komponenten
verwendet (siehe Tabelle 4-2). Die mittels der Funktion QVALNET ermittelten Heizwerte sind
zusammen mit Literaturwerten im Anhang D.5 (Tabelle A-25 und Tabelle A-26) aufgefiihrt. OME, mit
n > 2 sind allerdings nicht in den Aspen Plus® Datenbanken vorhanden und die Werte werden
innerhalb des Programms nicht angegeben, weshalb hier auf Literaturwerte zuriickgegriffen wird. In
Tabelle 4-3 sind die Literaturwerte aus einer reprasentativen deutschen [59] und einer
reprdsentativen chinesischen Quelle [116] aufgefiihrt. Die Werte sind weniger gerundet auch im
Anhang D.5 (Tabelle A-25) zu finden. Fir OME; liegt der von Aspen Plus® ausgegebene Wert naher
am Wert von Lautenschiitz et al. [59], weshalb fur OMEss im Rahmen dieser Arbeit ebenfalls die
Werte von Lautenschiitz et al. [59] verwendet werden. Zum Vergleich hat das von der ASG
importierte OME3s laut vorliegendem Priifbericht [422] einen Heizwert von 19,26 MJ/kg.

Tabelle 4-3: Heizwerte von OME, laut verschiedener Quellen

DME OME: OME3 OME, OMEs
Lautenschiitz et al. [59] - 23,3 19,6 19,0 18,5
Liu et al. [116] MJ/kg 27,33 22,44 19,14 18,38 17,86
Aspen Plus® (QVALNET) 28,83 23,65 - - -
Priifbericht der ASG [422] - - 19,26

Die von Lautenschitz et al. [59] angegebenen Heizwerte flir OME3s-s liegen 2,4-3,6 % lber denen von
Liu et al. [116]. Das hat zur Folge, dass sich die mit Hilfe der in Tabelle 3-2 aufgefiihrten Wirkungs-
grade je nach gewahlter Literaturquelle fiir diese beiden Falle auch um 2,4-3,6 % unterscheiden. Auf
die Prozesssimulationen selbst haben die Heizwerte der Ether keinen Einfluss.

In Kapitel 4 wurden basierend auf dem in Kapitel 2 vorgestellten Stand der Technik und Forschung
vielversprechende Syntheserouten selektiert, die im Rahmen dieser Arbeit techno-6konomisch
verglichen werden sollen. Zudem erfolgten eine Abschatzung und Diskussion maximal erreichbarer
Wirkungsgrade. Die verfahrenstechnischen und 6konomischen Analysen werden in den folgenden
Kapiteln 5 und 6 vorgestellt. Die abschlieBend Auswertung erfolgt im Kapitel 7.
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5 Verfahrenstechnische Analyse der Syntheserouten

Im Folgenden werden die in Kapitel 4 selektierten Syntheserouten fir Elektrokraftstoffe mit Hilfe des
Simulationsprogramms Aspen Plus® verfahrenstechnisch ausgelegt und analysiert.
Die selektierten Produkte sind:

e Methanol, Ethanol, 1-/2-Butanol, iso-Oktanol

e DME, OMEss

e FT-Diesel, FT-Kerosin, MTG-Ottokraftstoff
Die Teilprozesse der Syntheserouten zu diesen Produkten sind bereits in Abbildung 4-1 und
Abbildung 4-3 in Kapitel 4 dargestellt und im Anhang D.1, D.3 und 0 inklusive technologischer Reife
und Referenzen aufgefiihrt. Die Elektrokraftstoffe als Produkte der Syntheserouten sollen jeweils
weitestgehend die in Tabelle 4-1 aufgefiihrten Normen erfiillen. Wenn nicht anders vermerkt ist der
Zielwert fur die Produktreinheit 99,9 Gew.-% (vgl. Kapitel 3.2.1).
Um realitatsgetreue Prozesssimulationen der OME,-Syntheseverfahren in Aspen Plus® zu er-
moglichen, werden im Kapiteln 5.1 fir die Simulation in Aspen Plus® fehlende Stoffdaten generiert
sowie ein thermodynamisches Modell entwickelt. Das Modell wird in Microsoft Excel und Aspen
Plus® implementiert und mit Literaturmessdaten validiert. Zur Beriicksichtigung von Wachsen beim
Fischer-Tropsch-Verfahren werden im Kapitel 5.2 entsprechende Stoffdaten generiert.
Die Verfahrenssimulationen, die das Herzstlick der vorliegenden Arbeit bilden, werden im Kapitel 5.3
beschrieben. Bei Beschreibung der Auslegung der jeweiligen Prozesse und Teilprozesse wird zunachst
der Reaktionsmechanimus beschrieben, dann erfolgt die Verfahrensauslegung und Simulation in
Aspen Plus®, auf der die anschlieRende Prozessbewertung beruht. Wie in Kapitel 3.2.1 erklart,
werden die einzelnen Teilprozesse der Syntheserouten modular ausgelegt, optimiert und bewertet
und im Anschluss zu Syntheserouten zusammengesetzt. AnschlieRend erfolgt eine globale
Energieintegration sowie Bewertung der jeweiligen Syntheserouten. Die Bilanzierung der
Syntheserouten zu Alkoholen und Ethern erfolgt in den Kapiteln 5.4 und 5.5. Beim FT- und beim MTG-
Prozess entfallt die Zusammensetzung aus Teilprozessen. Fiir die Auslegung der Prozesse wurde ein
weitgehend einheitlicher und geeigneter Detaillierungsgrad gefunden, der allerdings wegen der
deutlich unterschiedlichen Datenlage variieren kann. Im Vergleich zur Literatur ist der
Detaillierungsgrad bereits hoch. An gegebener Stelle bzw. im Anhang wird beschrieben, wie sich der
Detailgrad einzelner Prozesse noch weiter erhéhen lasst.

5.1 Stoffdaten und thermodynamisches Modell fiir die Ethersynthese

Um die Auslegung und Analyse der OME3.s-Syntheserouten basierend auf Simulationen in Aspen
Plus® zu ermoglichen, missen zwei grundlegende Aspekte betrachtet werden:

o die Ermittlung bzw. Generierung fehlender Stoffdaten und
e die Entwicklung und Implementierung eines thermodynamischen Modells, das die
Oligomerisationsreaktionen von formaldehydhaltigen Stoffsystemen berticksichtigt.
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Beides wurde unter anderem in einer im Rahmen dieser Arbeit betreuten Masterarbeit [577]
erarbeitet. Sowohl die Stoffdaten als auch das thermodynamische Modell wurden dariiber hinaus in
einer weiteren Masterarbeit [550] weitergehend validiert. Die Besonderheit dieses thermo-
dynamischen Modells ist, dass es das in Abbildung 2-6 (S. 57) gezeigte System an Gleichgewichts-
reaktionen auch auRerhalb der Reaktionszonen im Simulationsmodell beriicksichtigt. Die Stoffeigen-
schaften der fehlenden Stoffe (vgl. Tabelle 2-9) werden basierend auf den Strukturformeln und den
Normalsiedepunkten mit geeigneten Methoden geschatzt, wobei die Normalsiedepunkte der MG,
und HF, mit n > 1 in der Literatur nicht bekannt sind. Die Vorgehensweise wird in 5.1.1 vorgestellt.
Zur Verwendung einiger Stoffe innerhalb des thermodynamischen Modells miissen dabei eigentlich
in den Datenbanken von Aspen Plus® vorhandene Stoffdaten verandert bzw. an das thermo-
dynamische Modell angepasst werden.

Zur Beschreibung des thermodynamischen Phasenverhaltens der Stoffsysteme spielen vor allem
wassrige und methanolhaltige Formaldehydl&sungen eine wichtige Rolle. In diesen komplexen Stoff-
systemen liegen die Methylenglykole MG, und Hemiformale HF, vor, welche das Phasenverhalten
signifikant verandern. Die Modellierung der Stoffsysteme FA-Wasser und FA-MeOH kann mit dem
Modell nach Maurer [471] durchgefiihrt werden. Das Modell basiert auf der UNIFAC-Methode in
Kombination mit einer idealen Gasphase. AuRerdem hat Maurer [471] die Gleichgewichtskonstanten
der Oligomerisationsreaktionen mit temperaturabhédngigen Gleichungen korreliert. Das
resultierende Gleichungssystem hat Zirkelbeziige und ist nur iterativ I6sbar.

Zur Gewdbhrleistung eines ausreichenden Verstandnisses des vorliegenden Stoffsystems sowie der
notwendigen iterativen Berechnungen wird das thermodynamische Modell zunachst in Microsoft
Excel implementiert. Mit einem in VBA programmierten lterationsalgorithmus werden auftretende
Konvergenzprobleme gelost und schliefflich die Diagramme der Phasengleichgewichte der Stoff-
systeme FA-W und FA-MeOH generiert. Das Modell wird Gber den Vergleich der berechneten Phasen-
diagramme mit experimentellen Literaturdaten validiert.

Die Einbindung des Modells nach Maurer [471] in Aspen Plus® wird durch eine Vorlage erméglicht,
welche die Korrelationsparameter der Gleichgewichtskonstanten als EingangsgréfRe Gibernimmt. Das
zugehorige Gleichungsformat entspricht jedoch nicht dem von Maurer [471], weshalb eine
zusatzliche Ausgleichsrechnung angewendet wird, um beide Formate ineinander zu Gberfiihren. Die
mit Aspen Plus® erzeugten Phasengleichgewichte reprdsentieren die experimentellen Daten teilweise
noch besser als die in Microsoft Excel implementierte UNIFAC-Methode. Zur Beschreibung der
restlichen Stoffsysteme werden die Veroffentlichungen weiterer Autoren verwendet. Die Trioxan,
Methylal und OME, enthaltenden Stoffsysteme kdnnen so auch dargestellt werden und werden
ebenfalls mit vorhandenen, experimentellen Daten validiert. Fiir die Darstellung der Phasengleich-
gewichte mit Dimethylether treten allerdings noch Modellierungsschwierigkeiten auf, die vorerst
offenbleiben. Wie mit diesen umgegangen werden kann, wird anhand von Fallunterscheidungen
naher diskutiert.

Die oben beschriebene Methodik wird im Folgenden naher erlautert.
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5.1.1 Generierung fehlender und Anpassung vorhandener Stoffdaten der Ethersynthese

Wie in Kapitel 2.4.4.5 aufgezeigt, fehlen in den Aspen Plus® Datenbanken die Stoffdaten der Stoffe
OME3-10, MG, und HF,. Um die Simulation der OMEs.s-Synthesen zu ermdéglichen, miissen die
fehlenden Stoffdaten mittels Literaturquellen und durch die Verwendung von Vorhersagemodellen
bestimmt werden. Dazu wird in dieser Arbeit die in Aspen Plus® integrierte Gruppenbeitragsmethode
PCES (Property Constant Estimation System) [578] verwendet. Um Aussagen bezlglich der
Genauigkeit der Vorhersagemodelle zu treffen, wurden die in den Datenbanken von Aspen Plus®
vorhandenen und fiir die vorliegende Arbeit relevanten Stoffe OME1, DME und Trioxan ausgewdhlt
und mit den jeweiligen durch die Vorhersagemodelle geschatzten Stoffdaten verglichen. Die dement-
sprechende Berechnung und die Auswertung sind im Anhang E.1 aufgefiihrt. Demnach lasst sich die
relative Abweichung von vorhergesagten Daten zu Daten aus der Aspen Plus®-Datenbank teilweise
stark reduzieren, wenn neben der Molekilstruktur ebenfalls der Normalsiedepunkt der
Komponenten vorliegt.

Neben der Generierung unbekannter Stoffdaten mussten im Rahmen dieser Arbeit auch Stoffdaten
von Komponenten, die in den Datenbanken von Aspen Plus® vorhanden sind (vgl. Tabelle 2-9) und
programmeseitig zur Verfligung stehen, manuell gedandert werden, um sie innerhalb des entwickelten
thermodynamischen Modells verwenden zu kdénnen. Dazu werden die Dampfdriicke der
Komponenten Wasser, MeOH, FA, OME; und Trioxan auf Basis experimenteller Daten aus
verschiedenen Literaturquellen durch temperaturabhidngige Dampfdruckgleichungen korreliert
(siehe Anhang E.2).

Wie Abbildung A-9 im Anhang E.2 zeigt, besitzt FA im Vergleich zu den anderen Stoffen einen hohen
Dampfdruck und ist demnach sehr fliichtig. Das liegt vor allem an dem niedrigen Siedepunkt
von -19,1 °C (vgl. Tabelle A-28 im Anhang E.2). In den vorliegenden Stoffsystemen sollte Formaldehyd
daher groftenteils in der Gasphase vorliegen. Aufgrund von Oligomerisationsreaktionen (vgl.
Abbildung 2-6) ist dies in der Realitat jedoch nicht immer der Fall.

5.1.1.1 Stoffdaten der OME,

In diesem Abschnitt werden die fehlenden Stoffdaten der OME, mit n > 1 ermittelt. Boyd [579] hat
die Dampfdriicke von OME,s experimentell ermittelt und durch eine Dampfdruckgleichung
(Gleichung 5-1) korreliert.

In (k%a) =A+T/K5ﬁ+D-ln(T/K) Gl. 5-1
Zur Bestimmung der fehlenden Normalsiedepunkte von OMEs.10 wurde eine lineare Regression
anhand der nach Boyd [579] gegebenen Korrelationsparameter durchgefiihrt (siehe Abbildung A-10,
Abbildung A-11, Abbildung A-12 im Anhang E.3). Die Korrelationsparameter beziiglich OME3 werden
als Diskrepanz identifiziert und fiir die Regression nicht beriicksichtigt. Die gegebenen bzw.
berechneten Korrelationsparameter der Dampfdruckgleichung (Gleichung 5-1) sowie die Normal-
siedepunkte fir OME;.10 sind in Tabelle A-29 im Anhang E.3 aufgefiihrt und werden in Aspen Plus®
implementiert, wodurch die interne Vorhersagemethode PCES von Aspen Plus® genutzt werden
kann, um die restlichen Stoffdaten zu modellieren. Zu diesen Stoffdaten zahlen neben kalorischen
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GroRen und Parametern zur Berechnung von Phasengleichgewichten auch Flissigkeitsdichten,
Warmekapazitdten und weitere physikalische Parameter. Aufgrund der Verfiighbarkeit werden fiir die
temperaturabhangigen molaren Verdampfungsenthalpien und die isobaren molaren Warme-
kapazitaten des idealen Gases der OME, aus der Literatur [455] bekannte Korrelationen (siehe
Anhang E 3.1) in Aspen Plus® implementiert.

5.1.1.2 Stoffdaten von Methylenglykolen und Hemiformalen

Methylenglykole (MGn) und Hemiformale (HFn) konnen nicht in reiner Form gewonnen werden. Die
Oligomere existieren nur in der FA-Losung und sind instabil, da sie unmittelbar nach ihrer Entstehung
weiter reagieren. Deshalb koénnen die Stoffdaten mit physikalischen Messmethoden nicht
unmittelbar bestimmt werden. Nur die Molekilstrukturen sind bekannt. Maurer [471] hat die
Dampfdriicke von MG1 und HF1 durch Dampfdruckgleichungen unter Verwendung eines UNIFAC-
Modells korreliert. Daraus lassen sich wiederum die Normalsiedepunkte Ts berechnen, welche in der
folgenden Tabelle 5-1 aufgefiihrt sind.

Tabelle 5-1: Korrelationsparameter der Dampfdruckgleichung 5-1 und Normalsiedepunkte fir HF,
und MG1

Stoff A B C D Ts/°C | Referenz
MG: | 11,0768 | 1997,20 | -142,72 0,0 | 178,8 [471]
HF, | 18,0125 | 5125,00 0,0 | 0,0 109,5 [471]

Fir MG, und HF, mit n > 1 ist diese Methode jedoch nicht anwendbar. Die Stoffdaten kénnen daher
nur noch unter Vorgabe der Strukturformeln geschatzt werden. Tabelle 5-2 zeigt die auf diese Weise
bestimmten Normalsiedepunkte von MGi.10 und HF1.10, welche in Abbildung A-13 im Anhang E.4
grafisch aufgetragen sind.

Tabelle 5-2: Normalsiedepunkte von MG1-10 und HF1.19, bestimmt durch die Gruppenbeitrags-
methode PCES mittels Molekilstrukturformel

T¢/°C | n=1 n=2 | n=3 | n=4|n=5 | n=6|n=7 n=8 n=9 n=10
MG, 133,5| 178,8 | 224,1 | 269,4 314,7 | 360,0 405,3 | 450,6 = 495,9 | 541,2
HFn 86,6 | 131,9 | 177,2 | 222,5 | 267,8 | 313,1 358,4 | 403,7 | 449,0 | 494,3

Der Vergleich der Werte der Normalsiedepunkte flir MG1 und HF; aus den Tabelle 5-1 und Tabelle
5-2 zeigt, dass sich die auf Basis von Maurer [471] berechneten Werte deutlich von denen mittels
Aspen Plus® vorhergesagten unterscheiden. Die PCES-Gruppenbeitragsmethode prognostiziert fur
jeden zuséatzlichen Oligomerisationsbaustein einer Oxymethylengruppe (-CH,0-) eine konstante
Erhéhung von 45,3 °C (siehe auch Abbildung A-13 im Anhang E.4). Allerdings haben MGn und HF, eine
dhnliche Molekulstruktur wie OME, (siehe Abbildung 2-3 und Abbildung 2-6) und letztere weisen
keinen linearen Anstieg in Abhdngigkeit der Kettenldnge auf (vgl. Tabelle A-29 im Anhang E.3). Die
Bestimmung der Normalsiedepunkte von MG, und HF, mit Hilfe der Vorhersagemodelle basierend
auf der Molekulstruktur ist demzufolge nicht ratsam, weshalb ein anderer Ansatz gewahlt wurde.
Dieser beruht auf der Annahme, dass sich die Normalsiedepunkte Ts der MG, und HF, mit jedem
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weiteren Oligomerisationsbaustein (-CH,0-) analog zu denen von OME, verhalten. Dieser
Zusammenhang wird durch Gleichung 5-2 beschrieben:

Ts(OME,) — Ts(OME,,_,) = Ts(MGy) — Ts(MGy_,) = Ts(HE,) — Ts(HF;_1) Gl. 5-2

Durch Anwendung der Gleichung 5-2 ergeben sich schlielich die in Tabelle 5-3 aufgefiihrten und in
Abbildung 5-1 zusammen mit den Werten fir OME1-10 aus Tabelle A-29 im Anhang E.3 dargestellten
Normalsiedepunkte flir MGi.10 und HF110. Als Startwerte wurden dabei die in Tabelle 5-1 auf-
gefiihrten Normalsiedepunkte von MG: und HF1 nach Maurer [471] verwendet.

Tabelle 5-3: In dieser Arbeit verwendete Normalsiedepunkte von MGi-10und HF1-10
T¢/°C| n=1 | n=2 | n=3 n=4 n=5 n=6 n=7 n=8 n=9 n=10

MG, | 178,8 241,6 | 292,5 | 338,3 | 378,6 | 413,6  444,8 472,7 | 497,6  520,1
HFn 109,5 172,3 | 223,2 | 268,9 309,3  344,3 | 375,5  403,4  428,3 | 450,8

*OME | .
T 500 MG 3 - u " ‘
S 400 o R g e e . .
o | | : *
T ) e —— T SRS .
@ [ | : 2 :
D 1 1 I S L.,
[ * 3 3
€ 100 4 L
2 o+ | | ‘
! Kettenlinge / - / 10

Abbildung 5-1: Verwendete Normalsiedepunkte von OME1.10, MG1-10 und HF1-10

Die Normalsiedepunkte und Strukturformeln von MGi.10 und HFi.10 wurden in Aspen Plus’
implementiert und daraus alle weiteren Stoffdaten mit den Vorhersagemodellen von Aspen Plus®
geschatzt. Somit liegen alle bendtigten Stoffdaten fiir die Prozesssimulation vor und sind in der
Prozesssimulationssoftware implementiert.

5.1.2 Modellierung der Thermodynamik fiir die Ethersynthese

In Kapitel 2.4.4.5 wurden bereits die in wassrigen und methanolhaltigen Formaldehyd (FA)-Losungen
ablaufenden Bildungsreaktionen von Methylenglykolen (MGn) und Hemiformalen (HF,) vorgestellt
und in Abbildung 2-6 veranschaulicht. Dabei handelt es sich um die Gleichgewichtsreaktionen nach
den Gleichungen 5-3 bis 5-10, wobei die Reaktionen nach den Gleichungen 5-3 bis 5-6 ohne Einfluss
eines Katalysators ablaufen, wie im Kapitel 2.4.4.5 erortert. Erweiterte thermodynamische
Grundlagen sind im Anhang C.2 und C.4 aufgefiihrt.

H.O0  + FA © MGy Gl. 5-3

MeOH + FA © HF1 Gl. 5-4
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HFq + HF1 A HFn1 + MeOH Gl. 5-5

MG, + MG: © MGn+1 + H20 Gl. 5-6
H+

HF,  + MeOH &  OME, + H20 Gl. 57
H+

OME, + FA “ OMEn+1 Gl. 5-8
H+

2FA —  MF1(0=CH-O-CH) Gl. 59
H+

3FA < TR Gl. 5-10

Die Modellierung dieses Reaktionsnetzwerkes im Rahmen dieser Arbeit geht auf die Arbeit von
Maurer [471] zuriick, der die Reaktionen mit aktivitdtsbasierten Gleichgewichtskonstanten (vgl. Gl.
A-9) modelliert. Das Modell von Maurer ist im Anhang E.5 aufgefiihrt.

Fir die Anwendung des Modells von Maurer [471] zur Darstellung von Phasendiagrammen sowie
Prozesssimulationen muss zwischen wahrer und pauschaler Zusammensetzung unterschieden
werden. Die wahre Zusammensetzung x; kennzeichnet die realen Stoffmengenanteile in der Losung
von Formaldehyd, Wasser, Methanol und der Oligomere im chemischen Gleichgewicht. Die
pauschale Zusammensetzung X; liegt hingegen in der Ausgangsmischung aus FA, W und MeOH vor,
bei der noch keine Reaktionen zu MG, und HF, stattgefunden haben. Wahre und pauschale
Zusammensetzungen sind hinsichtlich der Reaktionsgleichungen durch Massenbilanzen gekoppelt,
deren Berechnung nach Albert et al. [580] gemaf Gleichungen 5-11 bis 5-14 abladuft.

1 o =
Xra = | X4 + Z(l " Xmg,) + Z(l : XHFi)] Gl. 5-11
i=1 =1
.1 N
Xw = ; Xw + Z Xmc; Gl. 5-12
i=1
- 1
Xmeon = 7| ¥meon + Z XHF; Gl. 5-13
i=1
S = 1 + z(l . xMGi) + Z(l . pri) GI 5-14
i=1 i=1

Um die pauschale Zusammensetzung bestimmen zu kdnnen, miissen aber vorerst die jeweiligen
Aktivitatskoeffizienten bekannt sein. Maurer [471] verwendet hierfir die originale UNIFAC-Methode
[474] (Gl. A-10 bis A-18 im Anhang C.3) und verknipft diese auRerdem mit dem erweiterten
Raoult’schen Gesetz (siehe Gl. A-8 im Anhang C.3) zur Modellierung der Gasphase. Damit lassen sich
schlieflich die Phasengleichgewichte von FA-W und FA-MeOH ermitteln. Maurer [471] hat die
bendétigten Informationen flr die UNIFAC-Methode auf Basis der Untersuchungen von Gmehling et
al. [581] bestimmt. Die gewadhlte Stoffzerlegung in reprasentative Molekilgruppen sowie deren
zugehorige Volumen- und Oberflachenparameter sind im Anhang E.5 (Tabelle A-31 und Tabelle A-32)
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aufgefuhrt. Alle dazugehdrigen Wechselwirkungsparameter ¥;; zwischen den Molekiilgruppen sind
ebenfalls im Anhang E.5 (Tabelle A-33) hinterlegt.

Die besondere Herausforderung bei der Modellierung der Phasengleichgewichte von FA-W und FA-
MeOH liegt in der direkten gegensatzlichen Abhangigkeit zwischen dem verwendeten Modell von
Maurer [471] und das UNIFAC-Verfahren. So bendtigt die UNIFAC-Methode die Gleichgewichts-
zusammensetzung der Fliissigphase zur Vorhersage der Aktivitatskoeffizienten, wahrend das Modell
nach Maurer [471] wiederum die Aktivitatskoeffizienten verwendet, um Uber die gegebenen
Korrelationen die Gleichgewichtszusammensetzung zu bestimmen. Demnach ist dieses Problem nur
iterativ |0sbar.

5.1.2.1 Numerischer Losungsansatz von FA-Stoffsystemen in Microsoft Excel

Zur Verwendung des beschriebenen thermodynamischen Modells innerhalb der Prozesssimulation
ist ein tieferes Verstdandnis der vorliegenden Phasengleichgewichte erforderlich. Wie sich die
Oligomerbildung in Abhangigkeit des Formaldehydanteils und der Prozessbedingungen verhalt, ist
weitgehend unbekannt. Dariiber hinaus lassen sich die Berechnungsroutinen hinter der Benutzer-
oberfliche von Aspen Plus® nicht ausreichend detailliert identifizieren, wodurch der Einfluss von
Parameteranpassungen kaum nachvollziehbar und eine Validierung des Modells kaum méglich ware.
Daher wurde zur Darstellung der Phasengleichgewichte von FA-W und FA-MeOH die thermo-
dynamische Modellierung zunéchst mittels Microsoft Excel durchgefiihrt. Daflir wurden samtliche
Gleichungen der UNIFAC-Methode [474] (siehe Anhang C.4) zur Berechnung der Aktivitats-
koeffizienten in Microsoft Excel integriert und mit den Volumen-, Oberflichen- und Wechsel-
wirkungsparametern der Molekilgruppen logisch verkniipft. Die von Maurer [471] gegebenen
Korrelationen fiir die Gleichgewichtskonstanten (Gl. A-35 im Anhang E.5) und die von Albert et al.
[580] gegebenen Massenbilanzen (Gl. 5-11 bis 5-14) zur Berechnung der pauschalen Zusammen-
setzung wurden ebenfalls in Microsoft Excel eingebettet.

Durch die Verknipfung zwischen UNIFAC-Methode, die die Gleichgewichtszusammensetzung der
FlUssigphase zur Vorhersage der Aktivitatskoeffizienten nutzt, und der Korrelation fir die Gleich-
gewichtskonstanten, die wiederum mittels der Aktivitatskoeffizienten die Gleichgewichtszusammen-
setzung bestimmt, entsteht ein Zirkelbezug. Die Lésung dieses Iterationsproblems wird durch einen
Algorithmus in Form eines Makros mit der Programmiersprache VBA (Visual Basic for Applications)
in Microsoft Excel automatisiert. Der iterative Losungsansatz inklusive Wahl der Startwerte,
Anpassung des Abbruchkriteriums und L&sung von Konvergenzproblemen aufgrund instabiler
Zielwerte ist im Anhang E.6 erklart.

Maurer [471] schlagt eine maximale Kettenldnge von n = 30 vor. Mit dem in Anhang E.6 vorgestellten
Algorithmus laufen die Iterationen bis zu einer Kettenldnge von n = 12 problemlos. Wie die
Validierung des Modells in Kapitel 5.1.2.5 zeigt, genligen bereits Berechnungen von Kettenlangen mit
n =10, um experimentellen Daten sehr nahe zu kommen. AuRerdem flhrt die Betrachtung von
héheren Kettenldngen zu einem erheblich erhdhten Rechenaufwand. Aus diesen Griinden wurde
schlieflich n = 10 fiir die maximale Kettenldnge aller Oligomere festgelegt und fir alle weiteren
Betrachtungen angenommen.
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5.1.2.2 Numerische Losung der Phasengleichgewichte der FA-Stoffsysteme

Die numerische Losung der Phasengleichgewichte dient unter anderem dem Verstdndnis des
thermodynamischen Verhaltens der Stoffsysteme FA-W und FA-MeOH. Abbildung 5-2 und Abbildung
5-3 auf Seite 105 zeigen die Phasengleichgewichte fir die Stoffsysteme FA-W und FA-MeOH des
inklusive VBA-Algorithmus in Microsoft Excel implementierten Modells. Zur Validierung sind die
experimentellen Literaturdaten dargestellt, die auch schon in Abbildung 2-7 und Abbildung 2-8
verwendet wurden. Die Abweichungen der mit Microsoft Excel berechneten zu den experimentellen
Daten sind Tabelle 5-4 im Anhang E.7 aufgefiihrt.

Die mit Hilfe des in Microsoft Excel implementierten thermodynamischen Modells berechneten
Phasengleichgewichte stimmen mit den experimentellen Literaturdaten sehr gut Uberein. Der
Dampfdruck in den Stoffsystemen FA-W und FA-MeOH bleibt liber einen weiten Stoffmengenbereich
von FA gering und wird mit steigendem FA-Anteil sogar noch kleiner. Grund dafiir sind die
fortlaufenden Reaktionen von FA zu langkettigen Oligomeren, die einen niedrigeren Dampfdruck
besitzen. Dies geschieht solange, bis samtliches Wasser zu Methylenglykolen und Methanol zu
Hemiformalen reagiert ist und im Gleichgewichtszustand nicht mehr vorliegt. Deshalb kénnen die
Oligomerisationsreaktionen in noch hoher konzentrierten FA-LOsungen nicht mehr ablaufen,
wodurch monomeres FA vorliegt. Dieses entweicht in die Gasphase, was den Dampfdruck deutlich
erhoht. Ein azeotroper Punkt existiert fiir beide Stoffsysteme bei einem FA-Anteil von ca. 85 Mol.-%.
Das System FA-W hat bei 90 °C und 70 °C auBerdem weitere Azeotrope bei FA-Anteilen von 12 Mol.-
% und 2 Mol.-%, was allerdings in Abbildung 5-2 nicht direkt erkennbar ist.

Die Vorgdnge in wassrigen und methanolhaltigen Formaldehydlésungen lassen sich noch besser
verdeutlichen, wenn die Gleichgewichtsverteilungen der Oligomere MG, und HF, ndher betrachtet
werden (vgl. Gleichgewichtsverteilung in den Flussigphasen beider Stoffsysteme abhdngig vom
pauschalen FA-Anteil, dargestellt in Abbildung A-16 und Abbildung A-17 im Anhang E.7). Bei
pauschalen FA-Anteilen von 0-90 Mol.-% liegt monomeres FA im entsprechenden Gleichgewichts-
zustand mit nur maximal 10 Mol.-% vor, wahrend der restliche Anteil polymerisiert ist (vgl. Gleich-
gewichtsverteilungen in der Gasphase, dargestellt in Abbildung A-18 und Abbildung A-19 im Anhang
E.7). Fiir einen FA-Anteil in der Ausgangsmischung von ca. 91 Mol.-% ist der gesamte Wasseranteil in
den Oligomeren gebunden. Daher ist bei beiden Stoffsystemen der Anteil an MGio bzw. HF1i im
Gleichgewicht fur diesen Fall maximal und erreicht Werte von (iber 60 Mol.-% (vgl. Abbildung A-16
und Abbildung A-17 im Anhang E.7).
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Abbildung 5-2: In Excel modelliertes Phasengleichgewicht des Stoffsystems FA-W fiir ver-
schiedene Temperaturen im Vergleich zu experimentellen Daten [471, 482-484]
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Abbildung 5-3: In Excel modelliertes Phasengleichgewicht des Stoffsystems FA-MeOH fiir

verschiedene Temperaturen im Vergleich zu experimentellen Daten [484]

Generell werden so hohe FA-Anteile jedoch nicht betrachtet, da das Gleichgewicht andernfalls so
stark auf der Seite der Oligomere liegt, dass diese als Feststoffe ausfallen. Dies geschieht laut Walker
[430] bereits bei Formaldehydanteilen oberhalb von 30 Gew.-% (20 Mol.-%). Anhand der in Abbildung
A-16, Abbildung A-17, Abbildung A-18 und Abbildung A-19 im Anhang E.7 dargestellten Gleich-
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gewichtsverteilungen ist zu erkennen, dass die Entstehung von HF; im Stoffsystem FA-MeOH im
Gleichgewicht deutlich starker ist als diejenige von MGz im System FA-W. Deshalb wird bei der
technischen Anwendung haufig Methanol zu wassrigen FA-LOsungen zugegeben, wodurch die
Bildung von langkettigen Methylenglykolen mit hohen Schmelzpunkten unterdriickt wird [148, 430].
Das fihrt schlieflich zur Stabilisierung der Oligomerisationsreaktionen und damit zu einem
gehemmten Feststoffausfall. Allgemein wird die Bildung der Oligomere im Gleichgewicht durch hohe
pauschale Formaldehydanteile und niedrige Temperaturen beginstigt [430]. Durch niedrige FA-
Anteile und hohe Temperaturen verschieben sich die Gleichgewichtsreaktionen entsprechend in
Richtung der Edukte (Formaldehyd, Wasser, Methanol) [430]. Die hier aufgefiihrten Informationen
Uber das chemische und thermodynamische Verhalten FA-haltiger Stoffsysteme sind wichtig fir die
Verfahrensauslegungen im Kapitel 5.3.

5.1.2.3 Implementierung der FA-Stoffsysteme in Aspen Plus®

Nachdem das thermodynamische Verhalten FA-haltiger Stoffsysteme ergriindet und die Phasen-
gleichgewichte von FA-W und FA-MeOH modelliert und validiert wurden, erfolgt die
Implementierung der Stoffdaten und des thermodynamischen Modells in die Prozesssimulations-
software Aspen Plus®.

Die von Fredenslund et al. [474] entwickelte UNIFAC-Methode mit den zugehorigen Gleichungen
(siehe Gl. A-10 bis A-18 im Anhang C.4) ist bereits in Aspen Plus” hinterlegt. Wie auch im Anhang C.4
naher beschrieben, ist UNIFAC eine Gruppenbeitragsmethode, die eine Zerlegung der Stoffe in
Molekilgruppen vorsieht. Die Zerlegung von Wasser, Formaldehyd, Methanol sowie der Methylen-
glykole und Hemiformale hat Maurer [471] bereits durchgefiihrt (siehe Tabelle A-31 im Anhang E.5).
Die entsprechenden Molekilgruppen kdnnen unmittelbar in das Programm implementiert werden.
Dabei ist zu beachten, dass die Molekilgruppen CH2(OH); und CH,OH keine Standardgruppen der
UNIFAC-Methode sind und daher neu definiert werden missen. Die von Maurer [471] gegebenen
Oberflachen-, Volumen- und Wechselwirkungsparameter (siehe Tabelle A-32 und Tabelle A-33 im
Anhang E.5) werden anschlieRend in die dafiir vorgesehenen Vorlagen in Aspen Plus® integriert.

Die Implementierung der Gleichgewichtskonstanten mit den entsprechenden Korrelationen ist
deutlich aufwendiger als die Implementierung der UNIFAC-Parameter. Da die Oligomerisierungs-
reaktionen auch ohne katalytischen Einfluss ablaufen, muss eine Méglichkeit gefunden werden, die
Reaktionen in samtlichen Bauteilen von Aspen Plus® zu realisieren und nicht nur in dafir
vorgesehenen Modulen, wie Reaktoren oder Reaktivrektifikationskolonnen. Im Rahmen dieser Arbeit
wird dafiir die Vorlage fiir Elektrolytsysteme angewendet. Diese setzt die Korrelationsparameter der
Gleichgewichtskonstanten als EingangsgroRen voraus, wobei das Eingabeformat der Gleichung 5-15
entspricht.

B
ln(K)=A+7+C‘ln(T)+D‘T Gl. 5-15
Fir die Eingabe werden die Gleichgewichtskonstanten der Flissigphasenreaktionen gewahlt.

Gleichung 5-15 ist allerdings mathematisch nicht konsistent mit den von Maurer [471] gegebenen
Korrelationen (GIl. A-35 im Anhang E.5), da die jeweiligen Terme weder alle tGbereinstimmen noch
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ineinander umgeformt werden kénnen. Hinsichtlich der Korrelationsparameter (siehe Tabelle A-30
im Anhang E.5) kdnnen daher nur die Gleichgewichtskonstanten K,’_;Fz_w direkt tibertragen werden.
Die Korrelationen fur Kfml und Kgpl haben zwar dieselben Formate, verlieren diese aber aufgrund
der Umrechnung liber die Dampfdruckgleichungen fur die Flissigphasen (siehe Gl. A-36 und Gl. A-37
in Anhang E.5). Um die fehlenden Gleichgewichtskonstanten ebenfalls in Aspen Plus® zu integrieren,
missen die Korrelationen von Maurer [471] in das Format von Gleichung 5-15 Uberfihrt werden. Die
dafliir notige Parametrisierung der Korrelationen wurde mit Hilfe einer Ausgleichsrechnung
durchgefiihrt, welche auf der Methode der kleinsten Quadrate nach Gauss [582] basiert. Die
Vorgehensweise ist im Anhang E 5.1 erklart und Auffalligkeiten diskutiert.

Nach Implementierung aller notwendigen Parameter zur Verwendung des thermodynamischen
Modells nach Maurer [471] in Aspen Plus” kénnen die zugehdrigen Phasengleichgewichte von FA-W
und FA-MeOH dargestellt werden. Entgegen der von Maurer [471] angenommenen idealen Gasphase
wird in Aspen Plus® die Redlich-Kwong (RK)-Zustandsgleichung fiir reale Gase [481] verwendet, um
Phasengleichgewichte auch bei hoheren Driicken modellieren zu kdnnen. Bei geringem Druck
existieren fur beide Methoden keine signifikanten Unterschiede (siehe Anhang C.3). Flr alle weiteren
Betrachtungen FA-haltiger Stoffsysteme im Rahmen dieser Arbeit wird stets das UNIFAC-Modell mit
RK-Erweiterung (UNIFAC-RK) benutzt.

Die nach Implementierung des entwickelten thermodynamischen Modells mittels Aspen Plus® er-
zeugten Phasendiagramme von FA-W und FA-MeOH sind in Abbildung 5-4 und Abbildung 5-5
zusammen mit den experimentellen Literaturdaten [471, 482-484] dargestellt.

1,2 = Experimentelle Daten 90 °C

; ; e Experimentelle Daten 70 °C
1 4 Experimentelle Daten 50 °C
‘ ! Modell (Aspen Plus®) 90 °C
——Modell (Aspen Plus®) 70 °C

0,8
5 ——Modell (Aspen Plus®) 50 °C
Ne) : i
<06 - 1
e :
E ; !
a : ‘
0,4 % i
02 \ JJA

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Molanteil Formaldehyd / -

Abbildung 5-4: Phasendiagramm des Stoffsystems FA-W nach Aspen Plus® nach Implementierung
des thermodynamischen Modells
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Abbildung 5-5: Phasendiagramm des Stoffsystems FA-MeOH nach Aspen Plus® nach Implemen-

tierung des thermodynamischen Modells

o

Die beiden Diagramme in Abbildung 5-4 und Abbildung 5-5 stimmen weitgehend mit den mittels
Microsoft Excel erzeugten Diagrammen (Abbildung 5-2 und Abbildung 5-3) Uberein. Die
experimentellen Literaturdaten des Stoffsystems FA-MeOH kdénnen nach Implementierung des
thermodynamischen Modells mittels Aspen Plus® sogar noch besser beschrieben werden als mit
Microsoft Excel, was durch die geringfugige Anpassung der Korrelationsparameter (siehe Anhang E
5.1) erreicht wurde. Die Abweichungen zu den experimentellen Daten werden im Kapitel 5.1.2.5
untersucht.

5.1.2.4 Modellerweiterung: Trioxan, DME, OME,

Die Stoffsysteme FA-W und FA-MeOH decken nur einen Teil von allen auftretenden Stoffsystemen
ab, wenn auch den thermodynamisch gesehen weitaus komplexesten. Fir die Prozesssimulationen
der Teilprozesse der OME,-Syntheserouten unter Verwendung des bisher beschriebenen thermo-
dynamischen Modells fehlen noch die Modellierung der Phasengleichgewichte betreffend Trioxan,
DME und OME,.

Trioxan, Methylal und OME,

Trioxan-, Methylal- und OME,-enthaltende Stoffsysteme wurden bereits auf Basis von Maurer [471]
untersucht und modelliert, wie die Literatur [482, 580, 583-591] aufzeigt. Diese Stoffsysteme weisen
keine zusatzlichen spontanen Reaktionsmechanismen auf, weshalb nur die entsprechenden UNIFAC-
Parameter erganzt werden mussen.

Maurer [471] hat neben den wassrigen und methanolhaltigen FA-L6sungen auch Stoffsysteme mit
Trioxan beschrieben. Trioxan wird nicht in Molekiilgruppen zerlegt, sondern erhélt die benétigten
UNIFAC-Parameter als autonome Gruppe (CH20)s. Da die UNIFAC-Parameter von Maurer [471] aber
nur zum Teil gegeben sind, wurde Gritzner [428] als Referenz gewahlt, der alle bendtigten Parameter
hinsichtlich Trioxan basierend auf der Arbeit von Albert [587] bereitstellt. Methylal ldsst sich ebenfalls
als autonome Gruppe (C3HsO2) analog zu Trioxan beschreiben. Die zugehorigen Parameter wurden
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von Drunsel [464] (nach Kuhnert [592]) bezogen. Fiir die Darstellung von OMEn haben Schmitz et al.
[591] eine zweite Oxymethylengruppe (-CH20-)ome eingefiihrt, welche der bereits vorhandenen
Oxymethylengruppe (-CH,0-) dhnelt. Schmitz et al. [591] haben anhand experimenteller Daten
lediglich die Wechselwirkungsparameter der neuen Gruppe mit Wasser und Methylal geandert.

Alle gewahlten UNIFAC-Parameter fir Trioxan, Methylal und OME, sind im Anhang E.5 in Tabelle
A-31, Tabelle A-32 und Tabelle A-33 aufgefiihrt. Dabei ist zu beriicksichtigen, dass einige Wechsel-
wirkungsparameter eigens durch temperaturabhangige Gleichungen korreliert wurden, deren
Korrelationsparameter in Tabelle A-34 im Anhang E.5 gegeben sind. Die Temperaturabhangigkeit
stellt allerdings ein Problem bei der Implementierung in Aspen Plus® dar, weil die Software keine
Vorlage zur Eingabe solcher Parameter fiir die originale UNIFAC-Methode bietet. Aus diesem Grund
wurden die Wechselwirkungsparameter auf skalare Werte reduziert (siehe Tabelle A-34 im Anhang
E.5), indem eine Temperatur von 353,15 K angenommen wurde, die sich an den Temperaturniveaus
der verschiedenen Syntheseschritte basierend auf den Arbeiten von Burger [419], Oestreich [431],
Griitzner [428] und Drunsel [440] orientiert. Der gewdhlte Wert ldsst sich bei Bedarf anpassen, wobei
dessen Einfluss relativ gering ist und die daraus resultierenden Abweichungen hinsichtlich der
vorliegenden Temperaturbereiche somit vertretbar sind.

Regression fehlender UNIFAC-Parameter

Aspen Plus® besitzt ein integriertes Daten-Regressions-System mit dem unter anderem Stoffeigen-
schaften und bindre Gruppenparameter an experimentelle Daten angepasst werden kénnen. Das
Daten-Regressions-System wird in dieser Arbeit angewendet, um die noch fehlenden UNIFAC-
Parameter zu bestimmen.

Regression fehlender UNIFAC-Parameter: Trioxan und Methylal

Fir das Stoffsystem Trioxan-Methylal liegen die zugehorigen UNIFAC-Wechselwirkungsparameter
nicht vor. Burger [419] hat das System unter Verwendung der NRTL-Methode beschrieben. Diese
NRTL-Parameter sind in Tabelle A-36 im Anhang E.8 aufgefiihrt. Mithilfe dieser Daten wurden unter
Verwendung des Daten-Regressions-Systems von Aspen Plus® die Wechselwirkungsparameter fir
die UNIFAC-Methode bestimmt, die ebenfalls in Tabelle A-36 hinterlegt sind. Abbildung 5-6 im zeigt,
dass die Phasendiagramme berechnet mit den NRTL-Parametern von Burger [419] und berechnet mit
den via Regression ermittelten UNIFAC-Parametern nahezu exakt Gibereinstimmen.
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Abbildung 5-6: Phasendiagramm (p-xy) des Stoffsystems TRI-MA mit den Werten aus Tabelle A-36
(Anhang E.8) bei 80 °C

Regression fehlender UNIFAC-Parameter: Dimethylether

Die bendtigten Stoffsysteme mit DME wurden in der Literatur bisher nur unzureichend untersucht
und thermodynamisch modelliert, weshalb in dieser Arbeit zwei verschiedene Losungsansatze
betrachtet werden: die Zerlegung in vorhandene UNIFAC-Gruppen (CH3O- und -CHs) und die
Verwendung einer autonomen UNIFAC-Gruppe (C2Hs0). Beide Losungsansatze sind im Anhang E.8
naher erklart und verglichen. Die Zerlegung in vorhandene UNIFAC-Gruppen hat den Vorteil, dass
DME durch die bereits bestehenden UNIFAC-Parameter beschrieben werden kann und somit die
Modellierung aller entsprechenden Stoffsysteme vorliegt. Es muss allerdings berlicksichtigt werden,
dass sich die experimentellen Daten dadurch teilweise nur unzureichend darstellen lassen. Fir die
Modellierung von DME als autonome UNIFAC-Gruppe sind weitere unbekannte UNIFAC-Parameter
erforderlich, die aber durchaus an vorhandene Daten angepasst werden kdnnen. Die Datenlage
reicht jedoch nicht aus, um alle auftretenden Stoffsysteme der OME,-Syntheserouten beriick-
sichtigen zu konnen. Die fehlenden UNIFAC-Parameter kdnnen daher noch nicht erganzt werden und
sind alle gleich null gesetzt, was nach der UNIFAC-Methode einer idealen Fliissigphase entspricht
(y; = 1in Gl. A-8 im Anhang C.3). Bei Prozesssimulationen wie der DME-Synthese aus Methanol, bei
denen nicht die UNIFAC-Methode zum Einsatz kommt, wird das NRTL-Modell verwendet, da diese
genauere Werte liefert als verschiedene UNIFAC-Varianten.

5.1.2.5 Validierung des Modells und der verwendeten Stoffdaten

Zur Validierung der verwendeten und teilweise manuell abgeschatzten Stoffdaten sowie des
implementierten thermodynamischen Modells werden sowohl bindre und terndre Phasen-
diagramme als auch qualitative Konzentrations- und Temperaturverldufe von Destillationskolonnen
herangezogen.

Valdierung liber bindre Phasendiagramme

Die Phasengleichgewichte von FA-W, FA-MeOH sowie diejenigen mit DME wurden bereits in den
Kapiteln 5.1.2.2 und 5.1.2.4 vorgestellt, diskutiert und mittels experimenteller Literaturdaten
validiert. Die wichtigsten Phasengleichgewichte, welche sich zusatzlich aus dem entwickelten Modell
ergeben und mit experimentellen Daten validiert werden kdnnen, sind in Abbildung 5-7 bis Abbildung
5-11 auf Seite 112 dargestellt.
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Die Abweichungen zu experimentellen Daten [583, 588, 593-596] werden wie folgt ermittelt:
Aufgrund der hohen Anzahl an experimentellen Daten werden die Abweichungen durch den
Mittelwert MRD, 1 der relativen Abweichungen des Drucks bzw. der Temperatur zusammengefasst
(Gl. 5-16). Daraus wird die Standardabweichung s, der relativen Abweichungen berechnet (Gl.
5-17). Diese GroRen wurden jeweils fur die Tau- und Siedelinie der betrachteten Stoffsysteme
ermittelt und sind in Tabelle 5-4 aufgefiihrt.

m
MRD,, = ! Z
p.T _m‘
i=1

b, Tmexp. -Db TmModell

> Gl. 5-16

b, Tmexp.
m 2
1 ) T ) T
Spr = _Z < P Tmesp P musonen| _ MRDP,T> Gl. 5-17
m i=1 p, Tmexp.

GroRere Unstimmigkeiten sind nur im Bereich pauschaler FA-Anteile > 85 Mol.-% der jeweiligen
azeotropen Punkte (siehe Abbildung 5-4 und Abbildung 5-5) erkennbar, in welchem die Dampfdriicke
teilweise null bar betragen. Die Ldsungsalgorithmen von Aspen Plus® scheinen hier
Konvergenzprobleme zu haben. Dies ist jedoch akzeptabel, weil auf den OMEn-Syntheserouten FA-
Anteile > 85 Mol.-% ohnehin nicht erreicht werden (vgl. Kapitel 5.1.2.2). Das Phasenverhalten fiir die
Prozesssimulationen relevanten Zusammensetzungen wird hinreichend genau modelliert.

Die mit den Werkseinstellungen von Aspen Plus® berechneten Phasendiagramme fiir FA-W
(Abbildung 2-7) und FA-MeOH (Abbildung 2-8) haben deutliche Abweichungen. Wie Tabelle 5-4 zeigt,
konnen die experimentellen Literaturdaten der verschiedenen Stoffsysteme weitgehend von dem
entwickelten Modell fiir Prozessimulationen ausreichend gut vorhergesagt werden konnen. Auf die
entsprechenden berechneten Phasengleichgewichte verglichen mit experimentellen Literaturdaten
ist in Tabelle 5-4 verwiesen. Fiir das Stoffsystem Wasser-Methylal (W-OME1) sind groRere
Abweichungen erkennbar, da dieses Stoffsystem eine Mischungsliicke hat, dessen Modellierung
weitaus komplexer ist. Die Stoffsysteme Wasser-Trioxan und Methanol-Methylal weisen jeweils
einen azeotropen Punkt auf, wodurch die destillative Stofftrennung erschwert wird. Das
Phasendiagramm des Stoffsystems Wasser-Methanol stimmt optimal mit den experimentellen Daten
Uberein.
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Stoffsystems Wasser-Trioxan fir p = 1,0132 bar
im Vergleich zu experimentellen Daten [594]
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Abbildung 5-11: Phasengleichgewicht des Stoffsystems Methanol-Methylal fiir p = 0,933 bar im
Vergleich zu experimentellen Daten [588]

Tabelle 5-4: Mittelwerte der relativen Abweichungen und Standardabweichungen der
modellierten Phasengleichgewichte zu den experimentellen Daten [583, 588, 593-

596]
Darstellung der Siedelinie Taulinie

Stoffsystem Phasengleichgewichte MRD s MRD s

mit exp. Daten % % % %

FA-W 90 °C 850 705 24 20

Aspen Plus’ 70 °C Abbildung 2-7 1273 1084 26 23

mit UNIFAC-RK 50 °C 2258 1734 29 25
FA-W 90 °C 1,23 1,27 1,17 0,86
Excel 70°C Abbildung 5-2 0,65 0,63 0,57 0,41
nach Maurer [471] 50 °C 0,48 0,53 0,69 0,47
FA-W 90 °C 1,29 1,48 1,66 1,25
Aspen Plus’ 70 °C Abbildung 5-4 0,74 0,74 0,57 0,38
mit neuem Modell 50 °C 0,43 0,41 1,23 0,90
FA-MeOH 80 °C 1617 1615 274 305
Aspen Plus’ 70°C Abbildung 2-8 1635 1750 219 262
mit UNIFAC-RK 60 °C 1318 1397 135 107
FA-MeOH 80 °C 6,43 5,35 3,40 2,73
Excel 70 °C Abbildung 5-3 6,30 5,63 6,34 4,47
nach Maurer [471] 60 °C 3,36 3,88 5,45 5,35
FA-MeOH 80 °C 1,88 1,83 3,77 4,88
Aspen Plus’ 70°C Abbildung 5-5 2,52 2,55 3,07 2,40
mit neuem Modell 60 °C 1,50 1,39 2,88 3,04
W-MeOH 1,013 bar Abbildung 5-7 0,24 0,07 0,17 0,08
W-TRI 1,Ea1r32 Abbildung 5-8 0,57 0,51 0,38 0,25

W-OME: 1,013 bar Abbildung 5-9 18,06 14,95 - -
MeOH-TRI 0,933 bar Abbildung 5-10 0,40 0,21 0,49 0,30
MeOH-OME; 0,933 bar Abbildung 5-11 0,89 0,51 1,00 0,41

Validierung lber terndre Phasendiagramme

Mit Hilfe des in Aspen Plus® implementierten Modells wird das aus der Literatur [429] bekannte
terndre reaktive Leichtsiederazeotrop des Stoffsystems FA-Wasser-Trioxan bei 1 bar (siehe Abbildung
A-33 im Anhang E.17, links: ca. 71 Gew.-%pauschal, 91 °C) korrekt vorhergesagt. Auch das in Abbildung
A-39 im Anhang E.19 gezeigte ternare Stoffsystem FA-Wasser-OME3 kann mit Hilfe des entwickelten
Modells qualitativ korrekt vorhergesagt werden.
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Validierung liber Konzentrations- und Temperaturverladufe in Destillationskolonnen: OME,
Experimentell ermittelte Phasengleichgewichte von OMEn-haltigen Stoffsystemen sind nicht verflig-
bar und kénnen daher nicht zur Validierung des entwickelten Modells verwendet werden. Zur
Validierung eignen sich allerdings auch in der Literatur angegebene qualitative Konzentrations- und
Temperaturverlaufe in Destillationskolonnen. Dies ist ohne Phasendiagramme die einzige
Méglichkeit zur Uberpriifung der Simulationsqualitit bei der Berechnung von Phasengleichgewichten
in OMEn-haltigen Stoffsystemen. Zu Validierungszwecken wurde eine von Burger et al. [455]
simulierte Destillationskolonne nachmodelliert. Dabei wurden Stufenzahl, Ricklaufverhiltnis,
Destillat/Zulauf-Verhaltnis und weitere Einstellungsparameter aus der Literaturstelle [455] tber-
nommen.

Abbildung 5-12 zeigt jeweils links die Temperatur- und Konzentrationsprofile berechnet mit dem in
dieser Arbeit entwickelten thermodynamischen Modell. Zum Vergleich sind jeweils rechts die
Ergebnisse von Burger et al. [455]. Die Massenanteile von Trioxan, FA und héheren OME, sind nicht
dargestellt. Bei der Berechnung der Kolonnenprofile treten demnach nur geringe Abweichungen
zwischen den in dieser Arbeit und den von Burger et al. [455] berechneten Ergebnissen auf. Das lasst
darauf schlieBen, dass Stoffdaten, wie Verdampfungsenthalpien und Siedepunkte, korrekt vorher-
gesagt wurden.
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Abbildung 5-12: Temperatur- und Konzentrationsprofile der Nachmodellierung (jeweils links) einer
aus der Literatur [455] bekannten Destillationskolonne (jeweils rechts; OME1:
helle Dreiecke, OME;: dunkle Dreiecke, OME3s: helle Vierecke, OME4: dunkle
Vierecke; mit Genehmigung von Elsevier, Lizenznummer: 4570810979756)

Validierung liber Konzentrationsverlaufe in Destillationskolonnen: Formalin

Die Trennung von Methanol aus wassrigen und methanolhaltigen Formaldehydlsungen in einer
Destillationskolonne ist aufgrund der Oligomerisationsreaktionen sehr komplex und der
Konzentrationsverlauf innerhalb der Kolonnen schwer einschatzbar. In Abbildung 5-13 sind links die
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Ergebnisse von Destillationsergebnissen von FA-Losungen im Labormafistab von Ott et al. [472]
gezeigt. Die leeren Punkte stellen hier die Massenanteile von Wasser, Methanol und Formaldehyd
dar, die in der betrachteten Kolonne experimentell ermittelt wurden. Die ausgefiillten Punkte
beschreiben Zusammensetzung des Zulaufs. Die Linien reprdsentieren die von Ott et al. [472]
modellierten pauschalen Zusammensetzungen. Demnach befindet sich der Zulauf auf einer Hohe von
2 Metern. Unterhalb des Zulaufs verringert sich der Massenanteil von Methanol Uber die
Packungshéhe nur wenig. Oberhalb des Zulaufs steigt der entsprechende Massenanteil schnell an
und erreicht einen Wert von ca. 85 Gew.-%. Am Kolonnensumpf entsteht eine FormaldehydIésung
mit ca. 36 Gew.-% Formaldehyd, die nahezu frei von Methanol ist. In dieser Arbeit soll allerdings ein
Massenanteil von 50 Gew.-% Formaldehyd erreicht werden, sowie eine hohe Riickgewinnung von
Formaldehyd im Sumpf.

x Formaldehyd = = -y Formaldehyd
x Wasser - — -y Wasser
x Methanol = = =y MeOH

N W W
(o) N o))}

21

Packing height / m

Stufenzahl / -

i i i i i i i i i
) 0.1 02 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 09 1

Mass fraction / g g-! 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
pauschaler Massenanteil / g/g

Abbildung 5-13: Konzentrationsverlaufe der FA-Kolonnen aus Literatur [472] und Simulation (mit
Genehmigung von Elsevier, Lizenznummer: 4570811213988)

Auch die von Ott et al. [472] berechnete Kolonne wurde nachmodelliert. Aspen Plus® liefert die
wahre Stoffzusammensetzung auf jeder Stufe. Diese Zusammensetzungen wurden jeweils in die
pauschalen Zusammensetzungen umgerechnet. Das Ergebnis ist rechts in Abbildung 5-13 dargestellt.
Abbildung 5-13 zu Folge stimmen die berechneten Konzentrationsverlaufe qualitativ weitgehend mit
den Literaturwerten [472] Uberein. Der Zulauf auf Stufe 29 ist notwendig, um Methanol moglichst
weitgehend aus der FA-Losung entfernen zu kdnnen. Wie auch bei den Untersuchungen von Ott et
al. [472] verringert sich unterhalb des Zulaufs der Anteil an Methanol nur geringfligig tiber die Hohe
bzw. die Stufenzahl, weil in diesem Bereich ein hoher FA-Anteil vorliegt. Dieser fiihrt dazu, dass
Methanol zum grofRten Teil in oligomerer Form in der Flissigphase gebunden ist, was die Trennung
energieaufwandig macht.

Im Kapitel 5.1.2 wurden fir die Simulation der OME,-Syntheseverfahren in Aspen Plus® fehlende
Stoffdaten generiert sowie ein thermodynamisches Modell entwickelt und in Microsoft Excel und
Aspen Plus® implementiert. Sowohl die Stoffdaten als auch das thermodynamische Modell wurden
mit Literaturmessdaten validiert. Das Modell berticksichtigt die Oligomerisationsreaktionen von
formaldehydhaltigen Stoffsystemen und so kénnen nun samtliche Stoffsysteme der in Abbildung 2-5
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dargestellten Routen zur Synthese von OMEss in Aspen Plus® vollstdndig und flr Prozess-
simulationen hinreichend genau dargestellt werden. Damit ist die Grundvorrausetzung fiir die
Auslegung und Simulation der entsprechenden Prozesse geschaffen. Die Stoffdaten und das
thermodynamische Modell kommen im Kapitel 5.3 zum Einsatz. Im folgenden Kapitel 5.2 werden
Stoffdaten zur Beriicksichtigung von Wachsen bei Fischer-Tropsch-Verfahren generiert.

5.2 Stoffdaten fiir die Fischer-Tropsch-Synthese

Mit Verweis auf de Klerk [509, 597] und Dry [87] werden fiir die LTFT-Synthese an Co-Katalysatoren
nur unverzweigte geradkettige Alkane mit der Summenformel CnHan:2 betrachtet. Die Stoffeigen-
schaften der Komponenten H,, H20, CO,, CO und Ci-Cy9 werden aus der Aspen Plus®-Datenbank
bezogen. Zur Beschreibung des Gberkritischen Verhaltens von Hz, CO; und CO wird das Henry-Gesetz
verwendet. Eine Ubliche Vereinfachung ist die Akkumulation der Css+-Kohlenwasserstoffe zu CsgH7a
[156, 211, 598, 599]. In dieser Arbeit werden dagegen die Cso+-Kohlenwasserstoffe in drei Gruppen
von Pseudokomponenten aufgeteilt, wie in Tabelle 5-5 aufgefiihrt. Die thermodynamischen Eigen-
schaften werden von Aspen Plus® anhand der in Tabelle 5-5 aufgefiihrten vorgegebenen Daten mit
Hilfe der API (American Petroleum Institut)-Methode geschatzt.

Tabelle 5-5: Eigenschaften der Pseudokomponenten fir Wachsfraktionen [600]
Pseudokomponente C30-35 C36-47 Cass
Reprasentative Molekilstruktur CszHes | CatHsa | CeiH12a
Molmasse in g/mol 454,9 572,2 861,7
Spezifisches Gewicht bei 60 °F (ca. 15,6 °C) | 0,818 0,827 0,839
Normalsiedepunkt in °C 469,3 528,1 624,0

5.3 Verfahrenstechnische Auslegung und Simulation der Teilprozesse

Die Synthesen zu Alkoholen und Ethern basierend auf H, und CO; erfolgen durch Syntheserouten, die
sich entsprechend dem Baukastenprinzip (siehe Kapitel 723.2.1) in Teilprozesse unterteilen lassen.
Die Verfahrensauslegungen und Simulationen der Teilprozesse sind deshalb in den folgenden
Kapiteln 5.3.1 bis 5.3.12 einzeln aufgefiihrt. Die Teilprozesse wurden zum Teil in drei im Rahmen
dieser Dissertation betreuten Masterarbeiten [239, 550, 577] erarbeitet. Zu jedem Teilprozess wird
eine allgemein Beschreibung, eine Beschreibung der Verfahrensauslegung und Simulation in Aspen
Plus® und eine kurze Prozess- und Produktbewertung inkl. Auflistung der spezifischen Edukt- und
Betriebsmittelbedarfe gegeben. Dabei stehen die Abkirzungen HD-Dampf, MD-Dampf und ND-
Dampf fur Hoch-, Mittel- und Niederdrucksattdampf.

Bei jedem Teilprozess sind auch die entsprechenden Reaktionsgleichungen mit Anderung der Gibbs-
Energie AG sowie der Enthalpie AH fir vollstandigen Umsatz angegeben. Die Einheit der Werte ist
kJ/mol. Die Werte fir AG und AH sind mittels Aspen Plus® berechnet und sind, wie allgemein tblich,
fur Standardbedingungen (STP) und ideales Gas angegeben (AGSTF, AH;TF). Zusétzlich sind auch die
Werte fiir die jeweilig relevanten Reaktionsbedingungen unter Berlicksichtigung der Phase
(gasformig oder flussig) und unter Verwendung eines geeigneten thermodynamischen Modells (siehe
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Anhang C.4) angegeben. Im Gegensatz zum idealen Gas beriicksichtigen die thermodynamischen
Modelle auch Mischungsentropien. Ist AHg >0, so ist die Reaktion endotherm und nimmt thermische
Energie auf. Ist AHg < 0, so ist die Reaktion exotherm, gibt also thermische Energie ab. Die Einheit
von AH und AG ist stets kl/mol.

Ist AGg> 0, lauft die Reaktion in Richtung der Edukte, der Umsatz im Gleichgewicht ist also geringer.
Ist AGgr< 0, lauft die Reaktion in Richtung der Produkte und im Gleichgewicht ist der Umsatz hoher.
Liegen die Werte fiir AGy bei gerechnetem 100 %igen Umsatz nahe Null, ist der reale Umsatz in etwa
50 %. Fur einen moglichst hohen Umsatz sollte AGz demnach moglichst gering sein. Im thermo-
dynamischen Gleichgewicht laufen Hin- und Rickreaktionen mit gleicher Geschwindigkeit ab und
AGpg ist minimal. Somit ist AGp im Gleichgewicht zwar kleiner als bei vollstandigem Umsatz, die im
Folgenden angegebenen Werte fiir AGy bei vollstdandigem Umsatz geben allerdings einen ersten
Anhaltspunkt (iber potenzielle Gleichgewichtsumsatze.

Die Kombination der Teilprozesse zur Bilanzierung der Syntheserouten zu den in Tabelle 4-1
aufgefiihrten Zielprodukten erfolgt in den Kapiteln 5.4 und 5.5. Besonders bei den Syntheserouten
zu OMEs.s werden einige Teilprozesse detaillierter beschrieben, da sich in der verfahrenstechnischen
Auslegung die Gite des entwickelten thermodynamischen Modells widerspiegelt. In verkiirzter Form
wurden die folgenden Verfahrensbeschreibungen bereits in einer wissenschaftlichen Fachzeitschrift
vorveroffentlicht [63].

5.3.1 Methanol aus Hz und CO;

Die wichtigsten Reaktionen des Umwandlungsschritts von H; und CO; zu Methanol sind die
exothermen Hydrierungen von CO; (Gl. 5-18) und CO (Gl. 5-20) sowie die RWGS-Reaktion (Gl. 5-19)
[601].

CO»-Hydrierung CO2+3H; 4 CH3OH + H,0 Gl. 5-18
RWGS-Reaktion CO2+H; 4 CO + H>0 Gl. 5-19
CO-Hydrierung CO+2H; & CHsOH Gl. 5-20
Ideales Gas Reaktionsbedingungen
AG;gTP AHI%‘TP AG}I;eaktorbed. Angaktorbed.

Gl. 5-18 3,27 -49,53 4,90 -68,26
Gl. 5-19 28,51 41,16 -2,98 32,72 250 °C, 80 bar, gasformig; PSRK
Gl. 5-20 -25,25  -90,69 -13,28 -105,10

Fir den Reaktionsmechanismus existiert keine allgemein gilltige Kinetik. Veroéffentlicht sind
hauptsachlich kinetische Modelle fir den konventionellen CuO/ZnO/Al>Os-Katalysator. Die erste und
immer noch wichtige Kinetik wurde 1988 von Graaf et al. [602] veroffentlicht und 2016 mit anderen
Kinetiken abgeglichen [603]. Im Jahr 2018 veroffentlichte Seidel et al. [604] ein sehr komplexes
kinetisches Modell, das auch die Oberflachenreaktionen an den aktiven Zentren abbildet. Fliir andere
auBer dem konventionellen CuO/ZnO/Al,0s-Katalysator existieren derzeit keine verldsslichen
thermodynamischen und kinetischen Modelle. Allerdings sind sowohl die CO»-Hydrierung (GI. 5-18)
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und die CO-Hydrierung (Gl. 5-20) als auch die RWGS-Reaktion (Gl. 5-19) nach Woods [605, S. 195]
nicht kinetisch sondern gleichgewichtsbestimmt. Auch Simulationen zeigten, dass besonders bei
hoéheren Temperaturen die Kinetik der Methanolsynthese fiir den Gesamtreaktor weniger
entscheidend ist und sich die Produktzusammensetzung am Reaktoraustritt nah am thermo-
dynamischen Gleichgewicht befindet. Hohe Driicke und niedrige Temperaturen verschieben das
Gleichgewicht auf die Produktseite, hohe Temperaturen verbessern allerdings die Kinetik.

Da es sich um Gleichgewichtsreaktionen handelt, wird kein vollstandiger Umsatz der Edukte H, und
CO; erreicht. Zudem fallen CO und Wasser als unerwiinschte Nebenprodukte an. Kommt ein
konventioneller CuO/Zn0O/Al,O3-Katalysator unter geeigneten Reaktionsbedingungen (250 °C, 80 bar
[272]) zum Einsatz, werden weitere Nebenreaktionen weitestgehend unterdriickt [291]. Durch die
Verwendung neuartiger Katalysatoren, wie In;03, kann die Selektivitat beziglich Methanol bei
gleichen Reaktionsbedingungen im Vergleich zu konventionellen CuO/Zn0O/Al,03-Katalysatoren auf
100 % erhoht werden [292]. Daher wird die Bildung von unerwiinschten Nebenprodukten wie Estern
oder hoheren Alkoholen bei der Verfahrensauslegung nicht beriicksichtigt.

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

Das Zielprodukt dieser Verfahrenssimulation ist Methanol (MeOH) mit einer Reinheit von
> 99,9 Gew.-%. In der chemischen Industrie wird MeOH nach der IMPCA-Spezifikation [149] mit
>99,85 Gew.-% MeOH und <0,1 Gew.-% Wasser verwendet. Das im Rahmen dieser Arbeit
erarbeitete Verfahren zur Synthese von Methanol aus H; und CO; basiert auf dem von Otto [272]
vorgeschlagenen Prozess und ist in Abbildung 5-14 dargestellt .
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Abbildung 5-14: VerfahrensflieBbild der Methanol-Synthese aus H, und CO»
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Der Prozess von Otto [272] wurde um einen Purge-Behalter (B-3) zur Erh6hung der Methanolreinheit
erweitert. Die Warmeintegration konnte ebenfalls verbessert werden. Im Anhang E.10 ist das
Verfahrenskonzept naher beschrieben.

Da die Bildung von Nebenprodukten, wie typischerweise DME, Ethanol und Ameisensdure, be-
grindet mit der Katalysatorauswahl und der hochreinen Edukte vernachlassigt wird, wird fiir die Auf-
bereitung des Rohmethanols lediglich eine Kolonne bendtigt. Damit dhnelt die Produktaufreinigung
den in der Literatur [44, 272, 273, 275, 282] vorgestellten Verfahrenskonzepten. Reale Anlagen zur
Synthese von Methanol haben wegen moglicher Nebenprodukte 2-3 Destillationskolonnen zur
Produktaufbereitung. Die Reaktorabwarme reicht dann in der Regel fiir die Energieversorgung der
Destillationskolonnen nicht aus. Eine Verfahrensauslegung mit 2—3 Destillationskolonnen erfillt
lediglich die Aufgabe einer maximalen Qualitatssicherung. Im Zuge eines grofskaligen Aufbaus von
Methanol-Syntheseanlagen fir PTL-Konzepte ist dieses Vorgehen aus 6konomischer Sicht nicht
haltbar.

Prozess- und Produktbewertung

Das mit Hilfe des vorgestellten Verfahrens produzierte Methanol hat laut Simulation eine Reinheit
von 99,9 Gew.-%. Tabelle A-38 im Anhang E.10 bietet eine Ubersicht iiber alle Warmequellen und -
senken des Verfahrens. Dem Prozess muss kein Dampf zugefiihrt werden, da der Warmeubertrager
W-2 mehr Warme abgibt als zur Sumpfheizung der Kolonne K-1 bendtigt wird. Der Reboiler der
Kolonne K-1 ist der einzige Verbraucher von thermischer Energie. Der Edukt- und Betriebsmittel-
bedarf des vorgestellten Verfahrens ist in Tabelle 5-6 aufgefiihrt.

Tabelle 5-6: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der Methanol-Synthese aus H, und CO,

Eduktbedarf Betriebsmittelverbrauch Nebenprodukte
Ha CO; Elektrizitdat | HD-Dampf | MD-Dampf ND-Dampf Kihl- Wasser
wasser
kg/kgmeon MJ/kgmeon kg/kgmeon
0,189 1,373 0,556 0 -1,655 -0,093 0 0,562

Bei der Methanolsynthese wiirde sich ein hoéherer Eduktpipelinedruck auf Grund des hohen
Reaktordrucks von 80 bar energiesparend bemerkbar machen. So ware bei einem Pipelinedruck von
100 bar eine Drosselung noétig und die Kompressoren sowie deren Leistungsaufnahme wiirden
entfallen, was dem Elektrizitdtsbedarf von 0,556 MJ/kgmeon auf 0,104 MJ/kgmeon senken wirde,
wodurch der Anlagenwirkungsgrad na (Gl. 3-3) von 85,9 % auf 87,5 % angehoben werden kdnnte. Der
Effizienzfaktor f (Gl. 3-4) wiirde von 0,976 auf 0,995 steigen.

5.3.2 DME aus Methanol

DME ist sowohl ein vielversprechender Elektrokraftstoff als auch ein Zwischenprodukt auf Synthese-
routen zu Alkoholen und héheren Ethern. Daneben kann DME auch zur Herstellung von Olefinen
dienen (siehe Kapitel 2.4.5.1). Als Zwischenprodukt ist der Zielwert der Reinheit 99,9 Gew.-% (vgl.
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Kapitel 3.2.1). Fiir den Einsatz als Kraftstoff dagegen reicht nach ISO 16861 [384] eine Reinheit von
> 98,5 Gew.-% DME mit < 0,05 Gew.-% Methanol und < 0,03 Gew.-% Wasser.

Wie von Pontzen et al. [291] berichtet, liegt die Selektivitdt bei nahezu 100 %, weshalb in der
Simulation Nebenprodukte vernachlassigt werden. Der Produktstrom des Reaktors besteht demnach
lediglich aus DME, Methanol und Wasser. Nach 1SO 16861 [384] darf Kraftstoff-DME zusammen
maximal 0,08 Gew.-% Wasser und Methanol enthalten, wodurch sich eine DME-Reinheit von
> 99,92 Gew.-% ergibt. Weitere laut der ISO 16861 [384] zugelassene Verunreinigungen sind unter
anderem CO; (< 0,1 Gew.-%) und CO (< 0,01 Gew.-%), welche allerdings fiir die saurekatalytische
Dehydratisierung von Methanol (GI. 5-21) keine Rolle spielen.

+

Dehydratisierung 2 CHsOH PN DME + H,0 Gl. 5-21
Ideales Gas Reaktionsbedingungen
A GgTP AH}%‘TP A G}I;eaktorbed. Angaktorbed.
Gl. 5-21 -16,54  -23,57 -9,80 -19,70 380 °C, 15,5 bar, gasformig; PSRK

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

Die Simulation wurde basierend auf den von Inclusive Science Engineering [606] und Otto [272] vor-
geschlagenen Prozessen ausgelegt und durch angepasste Driicke in den Kolonnen sowie eine
verbesserte Warmeintegration optimiert. Daraus resultiert das in Abbildung A-24 im Anhang E.11
dargestellte VerfahrensflieRbild, das im Anhang E.11 naher erldutert ist. Wie von Pontzen et al. [291]
beschrieben, erfolgt der Reaktorbetrieb adiabat. Die Mischungsliicke des terndren Stoffsystems
(siehe Abbildung A-26) wird in der Kolonne zur DME-Abtrennung (K-1 in Abbildung A-24 im Anhang
E.11) umgangen (siehe Konzentrationsverlauf in Abbildung A-25 im Anhang E.11. Eine ndhere
Beschreibung des Verfahrens befindet sich ebenfalls im Anhang E.11.

Prozess- und Produktbewertung

Das Produkt erfillt die gewlinschte DME-Reinheit von > 99,9 Gew.-% fiir Zwischenprodukte. Gleich-
zeitig werden auch die Reinheiten fiir Kraftstoff-DME nach ISO 16861 [384] eingehalten
(< 0,05 Gew.-% Methanol und < 0,03 Gew.-% Wasser). Die Abwarme der DME-Synthese reicht nicht
aus, um den Warmebedarf des Verfahrens zu decken (siehe Tabelle 5-7).

Tabelle 5-7: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der DME-Synthese aus Methanol

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Neben-
produkte
MeOH Elektrizitdt | HD-Dampf | MD-Dampf ND-Dampf Kiihl- Wasser
wasser
kg/kgome MJ/kgome kg/kgome
1,391 0,005 0 1,964 -0,571 0 0,391

Rund 58 % der zugefiihrten Warme werden zur Beheizung des Methanolverdampfers (W-3 in
Abbildung A-24 im Anhang E.11) eingesetzt. Otto [272] berechnete fiir das Verfahren, an das das hier
vorgestellte Verfahren angelehnt ist, fir eine Produktreinheit von 99,5 Gew.-% einen thermischen
und elektrischen Energieverbrauch von 3,3192 MJi/kgome und 0,00936 MJe/kgome. Wie Tabelle 5-7
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zeigt, konnte der Prozess durch verbesserte Warmeintegration und Anpassung der Betriebsdriicke
der Kolonnen optimiert werden.

5.3.3 Ethanol aus DME, H> und CO;

Das Zielprodukt soll der Norm EN 15376 [142] entsprechen und damit > 98,7 Gew.-% Ethanol,
<1 Gew.-% Methanol und < 0,3 Gew.-% Wasser enthalten. Die Edukte sollen DME und Synthesegas
sein. DME kann dabei aus dem in Kapitel 5.3.2 beschriebenen Prozess mit einer Reinheit von
> 99,9 Gew.-% bezogen werden.

Synthesegas muss innerhalb des Prozesses aus H2 und CO; bereitgestellt werden, wofiir ein RWGS-
Reaktor zum Einsatz kommt. Der Einsatz des RWGS-Reaktors flihrt aus thermodynamischen Griinden
zu Rickstanden von CO; und CHs im Synthesegas. DME wird von der methanolbasierten Synthese
(siehe Kapitel 5.3.2) gasformig bei 45 °C und 10 bar bezogen, H, und CO; entsprechend Tabelle A-13
bei 25 °C und 30 bar. Im Ethanol-Reaktor werden zunédchst CO und DME durch Carbonylierung zu
Methylacetat umgesetzt (Gl.5-22). Methylacetat wird anschlieBend zu Methanol und Ethanol
hydriert (GI. 5-23):

Carbonylierung CHsOCHs3 + CO <>  CHs3COOHs Gl. 5-22
Hydrierung CH3COOCHs +2H, <> CH30H + C3HsOH Gl. 5-23
Ideales Gas Reaktionsbedingungen
AG}%‘TP AH}%‘TP Ggeaktorbed. AHI};eaktorbed.
Gl. 5-22 -74,25 -117,27 -28,35 33,30

205 °C, 140 bar, flussig; PSRK
Gl. 5-23 -5,97 -23,99 -31,22 -63,78

Mogliche Nebenprodukte dieser Reaktionen sind CO; und Ethylacetat [316, 607]. Ein geeigneter bi-
funktioneller Katalysator flir beide Reaktionen in einem Reaktor ist nach Lu et al. [316] die
Kombination eines H-MOR-Zeolithen zur Carbonylierung mit einem Cu/ZnO-Katalysator zur an-
schlieBenden Hydrierung. Wegen des Azeotropes von Ethanol und Wasser sollte der Eduktstrom des
Reaktors moglichst wasserfrei sein. Laut der EN 15376 soll der Wassergehalt im Kraftstoffethanol
<0,3 Gew.-% sein. Auch ohne Wasser hat das vorliegende Stoffsystem vier bindre Azeotrope:
Methanol-Methylacetat, Methanol-Ethylacetat, Ethanol-Ethylacetat und DME-Ethanol. Das
verwendete thermodynamische Modell PSRK bestimmt diese Azeotrope fiir die prozessanalytische
Modellierung hinreichend genau. So werden beispielsweise die Zusammensetzung und die
Temperatur des Ethanol-Ethylacetat-Azeotropes mit einer Abweichung von <4 % bzw. < 1 % zu den
Messdaten von Pavlicek et al. [608] vorhergesagt. Neben den Azeotropen ist ein weiterer Aspekt,
dass die Siedepunkte von Ethanol und Ethylacetat sowie von Methanol und Methylacetat nah
beieinander liegen. Beide Aspekte stellen eine Herausforderung fiir die destillative Aufreinigung dar.
Deshalb sind seitens des Reaktors ein moglichst hoher DME-Umsatz und eine mdglichst hohe
Ethanol-Ausbeute anzustreben.

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®
Das entwickelte Verfahren ist in Abbildung 5-15 dargestellt. Das molare CO/DME-Verhiltnis am
Eingang des Reaktors wird (iber die Variation der eingespeisten CO, Stoffmenge auf 1 eingestellt. Das
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molare Hy/CO-Verhiltnis sollte mindestens 2 betragen. Nach Atsonios et al. [308] ist ein geeigneter
Betriebspunkt fiir die Ethanolsynthese aus DME, H, und CO ein Druck von 15 bar und eine
Temperatur von 220 °C. Durch eine Sensitivitdtsanalyse hinsichtlich Druck und Temperatur wurde
mit 140 bar und 205 °C ein neuer Betriebspunkt ermittelt, bei welchem die Selektivitat hinsichtlich
Ethanol deutlich héher und die Anteile der Nebenprodukte Methylacetat und Ethylacetat deutlich
geringer sind. Durch ein H,/CO-Verhaltnis im Eduktstrom von 2,8 konnte der Ethylacetat-Gehalt im
Produktstrom des Reaktors weiter gesenkt werden. Der Umsatz von DME und CO betragt bei diesem
Betriebspunkt nahezu 100 %. Der Einfluss des Methans auf die Ethanolsynthese wird in dieser Arbeit
aufgrund mangelnder Datenlage vernachldssigt und Methan wird im Ethanol-Reaktor R-1 als inerte
Komponente betrachtet. Die Reaktorkiihlung erfolgt durch die Erzeugung von Mitteldrucksattdampf.
Der Produktstrom des Reaktors enthalt 51,7 Mol.-% (71,7 Gew.-%) Ethanol (siehe Tabelle A-40 im
Anhang E.12).

R-3 o, H,0
—a=xH:
l—(ZCOz
L( c-3
R-2
c1 N ™ . S
HO —w 11 |1
C-2
DME
_ W-2
p1 R-1

Abbildung 5-15: VerfahrensflieRbild der Ethanol-Synthese aus DME, H, und CO;

Ethanol wird mittels der beiden Destillationskolonnen K-1 und K-2 auf 98,7 Gew.-% aufkonzentriert.
Die nicht umgesetzten Edukte und Nebenprodukte werden zum RWGS-Reaktor zurlickgefiihrt bzw.
mit Hilfe eines autothermen Reformers zu Synthesegas umgewandelt, welches wieder dem
Eduktstrom des Reaktors R-1 zur Ethanolsynthese zugefiihrt wird. Die Kolonne K-1, die den
Produktstrom auf 93,7 Gew.-% Ethanol aufkonzentriert, benétigt im Kondensator eine Temperatur
von knapp 2 °C, weshalb an dieser Stelle eine Kompressionskaltemaschine (siehe Anhang E.9) zum
Einsatz kommt. Zur Verschiebung des Ethanol-Ethylacetat-Azeotropes wird die Kolonne K-2 bei 1 bar
betrieben. Die entsprechenden Phasendiagramme des Azeotropes bei 30 bar und bei 1 bar sind im
Anhang E.12 (Abbildung A-27) dargestellt. Eine ergdnzende detaillierte Verfahrensbeschreibung
findet sich im Anhang E.12.
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Prozess- und Produktbewertung

Die Warmequellen und -senken des Verfahrens nach Warmeintegration sind im Anhang E.12 (Tabelle
A-41) aufgelistet. Wie Tabelle 5-8 zeigt, hat das Verfahren einen Bedarf an Hochdrucksattdampf,
allerdings energetisch betrachtet auch einen 4-mal so hohen Uberschuss an Mitteldrucksattdampf.

Tabelle 5-8: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der Ethanolsynthese aus DME, H; und CO;

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Neben-

produkte

H, | CO. | DME | Elektrizitdt | HD-Dampf | MD-Dampf | ND-Dampf Kihl- Wasser
wasser

kg/kgeTou MJ/kgeron kg/kgeton

0,04 0,102 0,926 0,866 0,421 -1,774 -0,084 | -2,435 0,114

Der O»-Bedarf fir die Reformierungsreaktionen betrdgt 0,046 kgoa/Kgethanol (0,066 moloa/moleton).
Der chemische Umsetzungsgrad des Teilprozesses zu Ethanol ist unter Berlicksichtigung der Edukte
H2 und DME 85,0 % und der Anlagenwirkungsgrad 81,6 %. Der Effizienzfaktor der hier vorgestellten
Teilanlage ist damit 0,96.

Die Produktreinheit entspricht mit 98,7 Gew.-% Ethanol und den librigen Anteilen der EN 15376 [142]
fur Kraftstoffethanol. Durch die Verunreinigung sinkt der Heizwert von 26,81 MJ/kg fur reines Ethanol
auf 26,76 MJ/kg. Fir die weiteren Berechnungen, beispielsweise der Wirkungsgrade, wird der
tatsachliche Wert von 26,76 MJ/kg verwendet. Durch Ruckfiihrungen sowie die Integration des
Reformers verlassen den Prozess aufler Wasser keine Nebenprodukte welches im RWGS-Reaktor
gebildet wird.

5.3.4 1-Butanol aus Ethanol

Neben 1-Butanol durch die Aldolkondensation von Ethanol (Gl. 5-24) werden im Reaktor auch die
Nebenprodukte Acetaldehyd (Gl. 5-25), Ethylacetat (GI. 5-26) und Diethylether (Gl. 5-27) aus Ethanol
gebildet [348]. Dariiber hinaus reagiert Ethanol mit dem Nebenprodukt Acetaldehyd zu 1,1-
Diethoxymethan (Gl. 5-28). Die Reaktionen finden in der Flussigphase statt. Nach Riittonen et al.
[348] werden nur geringe Mengen an Diethylether gebildet, weshalb diese Reaktion nach Gleichung
5-28 vernachlassigt werden kann.

1-Butanol 2 CoHsOH & C4H9OH + H,0 Gl. 5-24

Acetaldehyd C,HsOH & C,H40 + Hy Gl. 5-25

Ethylacetat 2 C;HsOH 4 C4HgO2 + 2 H; Gl. 5-26

Diethylether 2 CHsOH &« C2HsOC;Hs + H20 Gl. 5-27

1,1-Diethoxyethan C2H40 + 2 CoHsOH & CsH1402 + H,0 Gl. 5-28
Ideales Gas Reaktionsbedingungen
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AGgTP AHgTP Ggeaktorbed. AH}Igeaktarbed.

Gl. 5-24 -43,57  -47,02 -47,12 -62,24
Gl. 5-25 30,05 63,95 35,70 82,14
Gl. 5-26 7,70 25,40 32,25 60,61 220 °C, 70 bar, flussig; PSRK
Gl. 5-27 -14,97  -24,02 -11,33 -21,32
Gl.5-28 228,50 187,40 223,23 215,27

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®
Das entwickelte Verfahren ist in Abbildung 5-16 dargestellt.
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Abbildung 5-16: VerfahrensflieRbild der 1-Butanol-Synthese aus Ethanol

Die fir die Prozesssimulationen verwendeten thermodynamischen Modelle sind SR-Polar und RKS-
BM (siehe Anhang C.4). Fir die Modellierung des Reaktors wird zur Implementierung der von
Riittonen et al. [348] entwickelten Kinetik das RPlug-Reaktormodell von Aspen Plus® verwendet. An
dieser Stelle muss angemerkt werden, dass die von Riittonen et al. [348] dokumentierte Kinetik
fehlerhaft ist. Die in dieser Arbeit verwendeten Werte stammen aus einer personlichen
Korrespondenz mit dem Autor [609] und sind im Anhang E.13 aufgefiihrt. Als Betriebsparameter des
Reaktors wurden wie bei den Experimenten von Riittonen et al. [348] 220 °C und 70 bar gewahlt, um
ein Verbleiben der Mischung im flissigen Aggregatszustand zu gewadhrleisten. Die Raum-
geschwindigkeit (LHSV) betridgt 4,3 h! [340]. Zur Riickverwertung nicht riickfiihrbarer Neben-
produkte kommt ein autothermer Reformer (R-2 in Abbildung 5-16) zum Einsatz. Die weiterfiihrende
Verfahrensbeschreibung ist im Anhang E.13 zu finden.

Prozess- und Produktbewertung

Mit 99,9 Gew.-% Ubertrifft die Reinheit des produzierten 1-Butanols den Wert von 99,8 Gew.-% im
Sicherheitsdatenblatt fiir 1-Butanol der Carl Roth GmbH + Co KG [70]. In Tabelle 5-9 ist der Edukt-
und Betriebsmittelbedarf des ausgelegten Verfahrens aufgelistet.
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Tabelle 5-9: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der 1-Butanolsynthese aus Ethanol

Edukt- Betriebsmittelbedarf Nebenprodukte

bedarf

Ethanol | Elektrizitit 0 MD ND Kol o W o cO
Dampf Dampf Dampf | wasser

kg/kg1isuon MJ/ kg1suon kg/ kgisuon

1,701 0,203 0,422 1,235 -0,730 | -0,140 | 0,185 0,066 | 0,178 0,439

Der O-Bedarf fiir die Reformierungsreaktionen betragt 0,171 kgo2/kgi-suon (0,396 moloz/moli-suon).
Die durch Reformierung der Nebenprodukte der Aldolkondensation gebildeten Nebenprodukte des
Verfahrens H,, CO2 und CO werden als Edukte der Methanolsynthese zugefiihrt. Dies muss bei der
Bilanzierung bzw. Verschaltung der Teilprozesse zu Syntheserouten beachtet werden. Das Ergebnis
der entsprechenden Simulation ist in Kapitel 5.4 gegeben.

5.3.5 2-Butanol aus 1-Butanol

Wie Abbildung 4-3 (S. 93) zu entnehmen ist, wird im Rahmen dieser Arbeit ein Verfahren zur Synthese
von 2-Butanol aus 1-Butanol entwickelt und bewertet. Dabei wird 1-Butanol zunéchst entsprechend
der Gleichung 5-29 zu Buten dehydratisiert. Als Betriebsbedingungen des Reaktors eignen sich den
Untersuchungen von Khan et al. [500] zu Folge 667 K und 100 bar. Unter diesen Bedingungen betragt
der Umsatz beziglich 1-Butanol 99,9 % und die Selektivitit zu Buten 99,9 %. Parallel zur
Dehydratisierung (Gl. 5-29) findet eine Gleichgewichtsreaktion von 1-Butanol zu Dibutylether statt
(Gl. 5-30), welches ebenfalls weiter zu Buten reagiert (Gl. 5-31). In einem nachfolgenden Reaktor wird
Buten entsprechend Gleichung 5-32 zu 2-Butanol hydratisiert. Diese Reaktion erfolgt Gber die
indirekte Hydratisierung [350] und ist Stand der Technik.

Buten C4HsOH & C4Hg + H20 Gl. 5-29
Dibutylether 2 C4HsOH x4 CgH130 + H20 Gl. 5-30
Buten C4H180 4 2 C4Hg + H,0 Gl. 5-31
2-Butanol CHs+HO & C4HsOH Gl. 5-32
Ideales Gas Reaktionsbedingungen
AGgTP AH}.;‘TP AGgeaktorbed. AH}I;eaktorbed.
Gl. 5-29 -7,66 32,60 -31,80 38,39 394 °C, 100 bar, gasférmig; PSRK
Gl. 5-32 -8,64 -50,40 0,41 -33,07 200 °C, 100 bar, flussig; PSRK

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

Das ausgelegte Verfahren ist in Abbildung A-28 im Anhang E.14 dargestellt. Der Reaktor R-1 zur
Dehydratisierung des 1-Butanols zu Buten (Gl. 5-29) wird auf Grundlage der Untersuchungen von
Khan et al. [500] mit 667 K und 100 bar ausgelegt. Zur Reaktormodellierung wird das Aspen Plus®-
RPlug-Modell verwendet, in das die Kinetik nach Khan et al. [500] implementiert wird. Die Kinetik ist
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im Anhang E.14 dokumentiert. Wegen der positiven Reaktionsenthalpie ist der Reaktor endotherm
bei 667 K, eine Beheizung mit Hochdrucksattdampf ist demnach nicht méglich. Zur Bereitstellung der
Warme wird an dieser Stelle ein Ho-Brenner eingesetzt. Nahere Erklarungen zur Modellierung des H,-
Brenners sind im Anhang E 14.1 aufgefihrt.

Der Produktstrom des Reaktors setzt sich zu 50 Mol.-% aus Buten und zu 50 Mol.-% aus Wasser
zusammen. Nach Warmeriickgewinnung durch Abkihlung wird der Stoffstrom in den Reaktor R-2
geleitet, in dem exotherm die Hydratisierung zu 2-Butanol nach Gleichung 5-32 erfolgt. Die
Hydratisierung ist industrieller Stand der Technik (vgl. Kapitel 2.4.3.5) Der Reaktor wird ndherungs-
weise mit dem RGibbs-Reaktormodell beschrieben, wobei vereinfacht anstelle der indirekten
Hydratisierung von einer direkten Hydratisierung ausgegangen wird. Das thermodynamische Gleich-
gewicht liegt bei 100 bar und 200 °C vollstandig auf der Produktseite, so dass ein Umsatz und eine
Selektivitdt von 100 % erreicht wird.

Prozess- und Produktbewertung
Mit dem vorgestellten Verfahren wird 2-Butanol mit einer Reinheit 100 Gew.-% von produziert.
Tabelle 5-10 zeigt den Edukt- und Betriebsmittelbedarf des hier vorgestellten Verfahrens.

Tabelle 5-10: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der 2-Butanol-Synthese aus 1-Butanol

Edukte Betriebsmittelbedarf Neben-
produkte
1-Butanol Ha Elektrizitdit | HD-Dampf | MD-Dampf | ND-Dampf Kuhl- -
wasser
kg/kg2suon MJ/ kg2suon -
1 0,007 0,023 0,264 -0,778 -0,176 0 -

Im Wasserstoff-Brenner werden fur die Warmebereitstellung fiir die Dehydratisierung von 1-Butanol
zu Buten 0,00721 kgh2/kg2-sutanol (0,265 moluz/moly-sutancl) eingesetzt. Zum Vergleich ist fur die
Bereitstellung den benétigten 1-Butanols 0,38346 kghz/kg2-sutanol benotigt, falls das 1-Butanol mit den
entsprechenden im Kapitel 5.3 vorgestellten Verfahren hergestellt wird.

5.3.6 iso-Oktanol aus 1-Butanol

Die Synthese von iso-Oktanol bzw. 1-Ethylhexanol erfolgt im Rahmen dieser Arbeit (iber die
Aldolkondensation ausgehend von Butanol. Diese Synthese ist getrennt in zwei Reaktionsschritten
oder direkt in einem Reaktionsschritt méglich, wobei die Aldolkondensation von iso-Oktanol aus
Butanal in zwei Reaktoren Stand der Technik ist. Die Direktsynthese aus Butanal hat ein TRL von 4.
Butanal liegt allerdings bei der im Kapitel 4.4 selektierten Syntheseroute nicht vor. Da deshalb 1-
Butanol als Edukt vorliegt, muss zunéchst die Dehydrierung zu Butanal (GI. 5-33) erfolgen.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde ausschlieflich die Direktsynthese modelliert, da diese nach Patanker
und Yadav [264] das Potential aufweist, die Produktionskosten, im Vergleich zum industriellen
Standard der Synthese in zwei Reaktionsschritten, zu reduzieren. Iso-Oktanol wird demnach aus 1-
Butanol durch Dehydrierung (Gl. 5-33), Aldolkondensation (Gl. 5-34) und Hydrierung (Gl. 5-35)
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hergestellt, wobei Aldolkondensation und Hyd

rierung parallel in einem Reaktor durchgefiihrt

werden. Zusatzlich werden die Nebenprodukte Buttersaure (Gl. 5-36), Buttersaure-N-Butylester (GlI.

5-37) und 1-Butanol (Gl. 5-38) gebildet [264, 366]

Butanal CaH9OH > C4HgO + H» Gl. 5-33
iso-Oktanal (ungesattigt) C4HsgO + C4HsO &~ CgH130H + H,0 Gl. 5-34
iso-Oktanol CgH130H + 2 H; &~ CgH170H Gl. 5-35
Buttersaure C4HsO + H,0 &~ C4Hs02 + Ha Gl. 5-36
Buttersaure-N-Butylester CsHgO + C4HgO; + H; e CgH160; + H20 Gl. 5-37
1-Butanol C4HsO + H3 & C4HoOH Gl. 5-38
Ideales Gas Reaktionsbedingungen

AGgTP AHgTP AGgeaktorbed. Angaktorbed.
Gl. 5-33 35,90 68,90 -8,49 74,28 400 °C, 1 bar, gasférmig; PSRK
Gl.5-34  -103,60 -129,02 -117,94 -179,49
Gl. 5-35 -14,27  -65,70 -252,51 -63,68
Gl. 5-36 -16,63  -27,78 4,72 8,16 50 °C, 1 bar, fliissig; PSRK
Gl. 5-37 -47,87  -84,72 -72,37 -104,04
Gl. 5-38 -35,90 -68,90 -64,82 -88,10

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

Das ausgelegte Verfahren ist in Abbildung 5-17 dargestellt.
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Abbildung 5-17: VerfahrensflieRbild der iso-Okta
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Aus dem in Kapitel 5.3.4 vorgestellten Prozess wird 1-Butanol mit 118 °C und 1 bar Ubergeben. Ein
optimaler Betriebspunkt fiir den Reaktors R-1 zur Dehydrierung von 1-Butanol zu Butanal (Gl. 5-33)
ist nach Raizada et al. [365] 400 °C und 1 atm, was im Rahmen dieser Arbeit mittels Sensitivitats-
analysen verifiziert wurde. Héhere Driicke fiihren zu schlechteren Selektivitaten. Zur Modellierung
des Reaktors R-1 wird ein RGibbs-Reaktormodell verwendet. Mit diesem Modell wird durch
Minimierung der Gibbs’schen Energie ein Umsatz von 90,6 % ermittelt, was nah an dem Wert von
Raizada et al. [365] mit 89,94 % liegt. Raizada et al. [365] berichten zudem, dass der Gehalt an
Nebenprodukten < 1 Gew.-% ist. Die Selektivitat im entwickelten Modell hinsichtlich Butanal betragt
deshalb 100 %, so dass der Produktstrom des Reaktors aus 47,5 Mol.-% Butanal, 5 Mol.-% Butanol
und 47,5 Mol.-% H; besteht. Da die Reaktion nach Gleichung 5-33 endotherm ist und der Reaktor R-
1 bei hohen Temperaturen gefahren wird und zuséatzliche CO,-Emissionen vermieden werden sollen,
wird fur die Warmebereitstellung ein H,-Brenner verwendet. Nahere Erklarungen zur Modellierung
des Wasserstoff-Brenners sind im Anhang E 14.1 aufgefiihrt. Im Anschluss wird das Butanal im
Reaktor R-2 durch die Aldolkondensation zum ungesattigten Aldehyd iso-Oktenal (2-Ethyl-2-hexenal)
umgesetzt (Gl. 5-34) und anschlieRfend zu iso-Oktanol hydriert (Gl. 5-35). Die Stoffmenge an durch
die Dehydrierung (Gl. 5-33) entstandenen H; entspricht der Stoffmenge, welche fir die Hydrierung
zu iso-Oktanol (Gl. 5-35) benétigt wird, sodass eine stochiometrische Reaktion kein zusatzliches H;
erfordert. Auch dieser Reaktor wird mit einem RGibbs-Reaktormodell dargestellt. Die optimalen
Reaktionsbedingungen fiir den Reaktor R-2 werden mittels Sensitivitdtsanalysen ermittelt. Nach dem
Prinzip von Le Chatelier erh6hen niedrige Temperaturen und hohe Driicke die Selektivitat hinsichtlich
iso-Oktanol, wobei zu beriicksichtigen ist, dass die anschlieBende Auftrennung bei niedrigen Driicken
energieeffizienter ist. Auch sinkt der Butanal-Umsatz mit steigender Temperatur. Als Ergebnis der
durchgefiihrten Untersuchungen wird der Reaktor R-2 bei 50 °C und 1 atm betrieben. Bei diesen
Bedingungen ist der Reaktor exotherm. Die Selektivitdt hinsichtlich Iso-Oktanol betrdgt bei 1 atm
immer noch 80 % und der Umsatz bezliglich Butanal tGber 99,99 %. Dem Reaktoreingang wird ein
zusatzlicher Hy-Strom am Reaktoreingang zugefihrt, der so geregelt ist, dass das molare H,/(Butanal
+ 2 - ungesattigtes Iso-Oktanal)-Verhaltnis 1 betragt.

Der Produktstrom am Reaktorausgang besteht aus 39,7 Mol.-% (76,2 Gew.-%) iso-Oktanol, 6,8 Mol.-
% Iso-Oktanal, 3 ppb Butanal, 3 ppm Buttersaure, 45 ppb Buttersdure-N-Butylester, 39,8 Mol.-% H,0,
88 ppm Butanol und 13,6 Mol.-% H,. Bei einem Druck von 1 atm hat dieses Gemisch acht binare
Azeotrope, welche im Anhang E.15 (Tabelle A-43) aufgeflihrt sind. Die Destillationskolonne zu
Abtrennung des iso-Oktanols (K-1 in Abbildung 5-17) wird so betrieben, dass 99,9 Mol.-% des iso-
Oktanols aus dem Produktstrom des Reaktors mit einer Reinheit von 99,7 Mol.-% abgetrennt werden.
Aus dem Kopfstrom der Destillationskolonne K-1 werden mit einer zweiten Destillationskolonne (K-
2 in Abbildung 5-17) Nebenprodukte abgetrennt und dem Reaktor R-2 zur Aldolkondensation
zurlickgefiihrt. Dieser Strom besteht zu 99,4 Gew.-% aus iso-Oktanal. Mittels kyrogener Trennung im
Behalter F-1 (entsprechende Verfahrensbeschreibung siehe Anhang E.9) wird H, aus dem Kopfstrom
der Destillationskolonne K-2, sodass das Abwasser des Prozesses eine Reinheit von 99,7 Gew.-% hat.
Das abgetrennte H, wird ebenfalls dem Reaktor R-2 zur Aldolkondensation zugefihrt.
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Prozess- und Produktbewertung

Das mit Hilfe des vorgestellten Verfahrens produzierte iso-Oktanol hat laut Simulation eine Reinheit
von 99,7 Gew.-% (99,7 Mol.-%). Zum Vergleich wird von der Chemiefirma Oxea fiir 2-Ethylhexanol
(entspricht iso-Oktanol) eine Produktkonzentration von > 99,5 % angegeben [71]. Tabelle 5-11 fasst
den notwendigen Edukt- und Betriebsmittelbedarf der iso-Oktanol-Synthese aus 1-Butanol
zusammen. Der aufgefiihrte Bedarf an Hochdrucksattdampf von 5,211 MJ/kgokon entspricht
4,98 MJ/Ipe und wird fiir den Betrieb der Destillationskolonne zur Abtrennung des Zielprodukts
benotigt. Bei einer Stufenzahl von 50 hat diese Destillationskolonne mit 1,79 ein niedriges Destillat-
Rucklaufverhaltnis und ist damit energieeffizient.

Tabelle 5-11: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der iso-Oktanol-Synthese aus 1-Butanol

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Neben-
produkte
1-Butanol Ha Elektrizitdit | HD-Dampf | MD-Dampf | ND-Dampf Kuhl- Wasser
wasser
kg/kgokon MJ/ kgokon kg/kgokon
1,139 0,009 0,064 5,211 2,200 -1,383 0,351 0,138

Liegt Butanal anstelle von 1-Butanol vor, beispielsweise durch Hydroformylierung von Propen, so
wirde der H,-Bedarf durch Wegfallen des H,-Brenners von 0,0092 kgna/kgokon auf 0,0006 kgnz/kgokon
sinken. Dadurch wirden flr die Syntheseroute ausgehend von H; und CO; zu iso-Oktanol (siehe
Abbildung 4-3) der chemische Umsetzungsgrad #u1v (Gl. 3-2) von 70,2 % auf 71,8 % und der Power-
to-Fuel-Wirkungsgrad ner. (Gl. 3-5) von 42,0 % auf 42,8 % steigen. Allerdings misste dem Prozess
zusatzlicher Wasserstoff fur die Reaktion nach Gleichung 5-35 zugefiihrt werden. Propen wiederum
kann beispielsweise durch Dehydratisierung von Propanol oder mit Hilfe des MTO- bzw. DTO-
Prozesses gewonnen werden. Letzterer ist im Rahmen des PTL-Konzepts verfahrenstechnisch
einfacher bereitzustellen.

5.3.7 Formaldehyd aus Methanol

Im Rahmen der in dieser Arbeit betrachteten Syntheserouten ist Formaldehyd (FA) in Form wassriger
und methanolhaltiger Losungen (Formalin) ein Zwischenprodukt auf den in Abbildung 2-5 (Kapitel
2.4.4.4) dargestellten OMEs.s-Syntheserouten. Fir die Trioxan-Synthese sollte das Formalin frei von
Methanol sein (vgl. Kapitel 5.3.8). Wie in Abbildung 2-5 dargestellt, wird Formalin auch fiir die
OME3.s-Synthese via Route A sowie OME;-Synthese eingesetzt. Da auch Methanol als Edukt in diesen
Prozessen verwendet wird, ist die Abtrennung des Methanols aus dem Roh-Formalin nicht nétig.
Wissrige FA-Losungen werden deshalb in dieser Arbeit abhdngig vom Methanolgehalt als Formalin |
bzw. Formalin Il bezeichnet (vgl. Abbildung 2-5 und Tabelle 5-12). Formalin Il ist frei von Methanol,
Formalin | dagegen enthalt einen pauschalen Methanolanteil von 18,6 Gew.-%.

Im konventionellen Silberkontaktverfahren wird Methanol durch endotherme Dehydrierung (Gl.
5-39) sowie die parallel ablaufende Oxidation (Gl. 5-41) zu Formaldehyd umgesetzt. Der IUPAC-Name
von Formaldehyd (Trivialname) ist Methanal. Die ablaufenden Reaktionen wurden von Panzer und
Emig [610] wie folgt beschrieben:
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Dehydrierung CH3OH > CH,0 + H; Gl. 5-39
Hydrierung CH20 + H» > CHsOH Gl. 5-40
Oxydehydrierung CHsOH+% 0, ¢>  CH,0 + H,0 Gl. 5-41
Totaloxidation CH3OH + 1 %0, & CO2+2H0 Gl. 5-42
Ideales Gas Reaktionsbedingungen
AGgTP AHgTP AG};eaktorbed. AH}I;eaktorbed.
Gl. 5-39 52,63 85,33 -19,73 92,05
Gl.5-40  -52,63  -85,33 19,73 -92,05 . L
630 °C, 1 bar, gasformig; PSRK

Gl.5-41  -176,14 -156,67 217,82 -155,35

Gl.5-42 689,57 -676,46 -720,34 673,22

Mit H,, CO; und Wasser fallen in den Hauptreaktionen zwangslaufig Nebenprodukte an. Weitere
mogliche Nebenreaktionen wie die Bildung von Ameisensaure werden bei verhaltnismaRig niedrigen
Temperaturen zwischen 590 °C und 650 °C weitestgehend unterdriickt [148]. In den durchgefiihrten
Simulationen findet die Reaktion in diesem Temperaturbereich statt, weshalb nur die Reaktionen
nach Gleichung 5-39 bis Gleichung 5-42 beriicksichtigt werden. Insgesamt verlduft die FA-Synthese
stark exotherm, da die Oxidation von Methanol deutlich mehr Warme freisetzt als die endotherme
Dehydrierung bendétigt. Als Katalysatoren kommen flache Silberkristallbetten oder diinnlagige
Silbergitter zum Einsatz, welche eine sehr kurze Kontaktzeit erméglichen [148]. Unmittelbar nach
dem Kontakt wird die Reaktionsmischung abgeschreckt, wobei die Abwarme zur Dampferzeugung
genutzt wird. Die Modellierung der Reaktionen erfolgt mit Hilfe der von Panzer und Emig [610]
vorgeschlagenen Kinetik (siehe Anhang E.16). Die Verwendung einer Kinetik ist fiir die Simulation der
FA-Synthese wichtig, da sich das Reaktorprodukt nicht im chemischen Gleichgewicht befinden soll,
wie Sensitivitdtsanalysen zeigen (siehe Abbildung A-30 und Abbildung A-31 im Anhang E.16).

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

Das Simulationsmodell der Formaldehydsynthese wurde basierend auf dem Silberkontaktverfahren
mit unvollstdndigem Methanolumsatz des Chemieunternehmens ICI (Imperial Chemical Industries)
entwickelt, dessen technische Umsetzung von Reuss et al [148] sowie von Chauvel und Levebre [611]
beschrieben wurde, und ist in Abbildung 5-18 dargestellt.

Zur Beschreibung der Reaktionen wird das von Panzer und Emig [610] gegebenen kinetische Modell
(siehe Anhang E.16) verwendet. Mithilfe des kinetischen Modells werden Sensitivitdtsanalysen
durchgefiihrt, um den Prozess zu optimieren und geeignete Betriebsparameter zu finden. Dabei
steigt mit zunehmendem O/Methanol-Verhiltnis zwar der Methanolumsatz, allerdings sinkt auch
die Selektivitat beziiglich FA (siehe Abbildung A-30im Anhang E.16). Hintergrund ist, dass ein hGherer
0,-Gehalt Oxidationsreaktionen (Gl. 5-41 und Gl. 5-42) beglnstigt. Bei 600 °C ist bei einer
unterstéchiometrischen Stoffmengenverhaltnis no2/nmeon = 0,25 die FA-Ausbeute maximal.
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Abbildung 5-18: VerfahrensflieBbild der Formalin-Synthese aus Methanol

In einer weiteren Senstivitdtsanalyse wird die optimal eingesetzte Katalysatormasse bestimmt (siehe
Abbildung A-31 im Anhang E.16). Beim fiir die Simulation gewahlten Katalysatoreinsatz haben liegen
im Reaktorprodukt ein minimaler Methanol- und maximaler FA-Anteil vor. Eine detailliertere
Ausfiihrung der Optimierung der Betriebsparameter sowie eine detaillierte Verfahrensbeschreibung
anhand des VerfahrensflieRbildes (Abbildung 5-18) ist im Anhang E.16 zu finden.

Besonderheiten des im Rahmen dieser Arbeit ausgelegten Prozesses sind unter anderem die Prozess-
variationen zur Synthese von FA-Losungen mit unterschiedlichem FA-Anteil (Formalin | und 1),
wodurch im Fall der Synthese von Formalin | die Prozess6konomie gegeniiber dem Standard-
verfahren verbessert wurde. Dariiber hinaus konnte der Absorber K-1 durch die Integration von
Abwasserstromen anderer Teilprozesse der OMEs.s-Syntheserouten B und C optimiert werden.

Prozess- und Produktbewertung

In Tabelle 5-12 sind die pauschalen und in Abbildung 5-19 sowie in Abbildung 5-20 die tatsachlichen
Zusammensetzungen bei 60 °C und 1 bar in Gew.-% und Mol.-% von Formalin | und Formalin Il
aufgefiihrt. Da Formalin Il kein Methanol enthalt, entstehen keine HF,. Der tatsachliche Wasseranteil
ist in Abbildung 5-19 und Abbildung 5-20 nicht dargestellt und betragt bei Formalin | 34,2 Gew.-%
(66,8 Mol.-%) und bei Formalin Il 34,9 Gew.-% (69,8 Mol.-%). Tabelle 5-12 zeigt zudem die im
Absorber K-1 verwendete Waschflissigkeit bzw. Absorbens in Abhangigkeit der OME-Synthese-
routen aus Abbildung 2-5.
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Tabelle 5-12: Produkte der Formalinsynthese und eingesetzte Waschfllssigkeit

Produkt Pauschale Zusammensetzung / Gew.-% | Route Waschflissigkeit
(Absorbens)
Formaldehyd Wasser Methanol
Formalinla 40,7 40,7 18,6 A Frischwasser
. Methylal-Abwasser
Formalinlb 40,7 40,7 18,6 (5 Gew.-% FA)
. Trioxan-Abwasser
Formalin I 50,0 50,0 0,0 B, C (1 Gew.-% FA)
0,2
® Formalin | Formalin Il
0,15 —
X
2 01
o
o
0,05 -
0 1 : m— T T T T T
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L
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Abbildung 5-19: Tatsachliche Zusammensetzung in Gew.-% von Formalin | und Formalin Il bei 1 bar
und 60 °C
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Abbildung 5-20: Tatsachliche Zusammensetzung in Gew.-% von Formalin | und Formalin Il bei 1 bar
und 60 °C

Der gesamte Prozess lduft bei atmosphdrischem Druck ab, weshalb der Energiebedarf zur Forderung
einzelner Medien in den Simulationsrechnungen nicht bericksichtigt wird. Da Druckverluste
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allgemein vernachlassigt wurden, enthélt das Verfahren keine Pumpen oder Verdichter, weshalb in
Tabelle 5-13 kein elektrischer Energiebedarf aufgefiihrt ist.

Aufgrund der Oxidationsreaktionen in Reaktor R-1 und Brenner R-2 (siehe Abbildung 5-18) kénnen
bei der Formaldehydsynthese groBe Dampfmengen gewonnen werden, welche zur Bereitstellung
von Prozesswarme in anderen Prozessen der OMEss-Syntheserouten eingesetzt werden kdnnen.
Thermische Energie wird ausschlieBlich zur destillativen Riickgewinnung von Methanol und damit
innerhalb der Formaldehydsynthese nur bei der Herstellung von Formalin Il bendtigt. Der Energie-
aufwand ist wegen des hohen Riicklaufverhiltnisses von 18,1 vergleichsweise hoch (siehe Tabelle
5-13). Diese Trennaufgabe (Kolonne K-2 in Abbildung 5-18) ist aufgrund der Oligomerisations-
reaktionen sehr komplex und das Verhalten der Stoffzusammensetzung innerhalb der Destillations-
kolonne ist schwer einschatzbar. Zur Einschatzung wurden daher die Untersuchungen von Ott et al.
[472] herangezogen. Beim Vergleich decken sich die berechneten pauschalen Konzentrationsverlaufe
qualitativ weitgehend mit den Literaturwerten (Abbildung 5-13 in Kapitel 5.1.2.5).

Die Verwendung von Methylal-Abwasser als WaschflUssigkeit (Absorbens) im Absorber K-1 bringt
geringere Methanolgehalte im Restgas (engl.: tail gas) mit sich, was auch die erzeugte Dampfmenge
in den Dampferzeugern W-5 bis W-7 reduziert. Tabelle 5-13 zeigt unter anderem, dass auch der
spezifische Methanolbedarf bei der Synthese von Formalin | b durch den Einsatz von Methylal-
Abwasser als Waschflissigkeit geringer ist als bei Synthese von Formalin | a, bei der Frischwasser als
Waschmittel eingesetzt wird.

Tabelle 5-13: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der Formalinsynthese

Produkt Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf
Methanol Elektrizitat | HD-Dampf | MD-Dampf = ND-Dampf vxll<aus:|c;r
kg/kgra MJ/kgea
Formalinla 0,763 - -4,147 -0,264 -0,174 -
Formalinlb 0,740 - -3,949 -0,256 -0,168 -
Formalin Il 0,706 - -5,050 -0,322 4,680 -

Durch Modifikationen des Restgasbrenners R-2 lasst sich die Dampferzeugung insgesamt noch
steigern. Die erzeugte Menge an Hochdrucksattdampf kann beispielsweise um rund 5 % erhéht
werden, wenn das Restgas-Luft-Gemisch vor dem Eintritt in den Brenner B-2 mit Abgas bis auf 100 °C
vorgewarmt wird (nicht in Abbildung 5-18 dargestellt). Durch die Vorwarmung wird die Verbrennung-
stemperatur angehoben, was allerdings auch in einer erhéhten Stickoxidbildung resultiert. Daher
wurde im Rahmen dieser Arbeit von einer weiteren Optimierung des Restgasbrenners R-2
abgesehen.

5.3.8 Trioxan aus Formalin

Trioxan (siehe Abbildung 2-4) wird in wassrigen FA-L6sungen (Formalin) durch den mittels Schwefel-
saure homogen katalysierten Ringschluss von linearem Methylenglykol der Kettenlange n=3
gebildet [428, S. 16]:
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H+
MGs <  Trioxan + H,0 Gl. 5-43

Ideales Gas Reaktionsbedingungen
A GigTP AHgTP Acgeaktorbed. Angaktorbed.

Gl. 5-43 -56,71 -6,61 -45,19 -10,73 90 °C, 1 bar, flussig; UNIFAC

Das zur Synthese von Trioxan eingesetzte Formalin Il enthalt pauschal 50 Gew.-% FA und sollte kein
Methanol enthalten, damit FA vollstdndig in Form von Methylenglykolen (MG,) vorliegt [428]. Um
sicherzustellen, dass die im Feed enthaltene FA-Menge mit der schwerfllichtigen Schwefelsdure in
Kontakt treten kann, sollte sich FA vollstandig in der Flissigphase befinden. Nachteilig fir die
Gewinnung von Trioxan ist, dass das Gleichgewicht der Reaktion nach Gleichung 5-43 sehr weit auf
der Eduktseite liegt. Ein weiterer Nachteil des katalysierten Ringschlusses aus MGs ist, dass MGs in
der tatsdchlichen Zusammensetzung des Reaktoreduktstroms der bei der Reaktortemperatur von
90 °C der Simulation zu Folge nur zu 11,31 Gew.-% (3,79 Mol.-% ) vorliegt, wie in Abbildung 5-21 zu
erkennen. Zum Vergleich ist der tatsachliche Anteil von MGs in Formalin Il bei 90 °C und 1 bar im
Gleichgewicht 11,37 Gew.-% (3,76 Mol.-%). Bei 60 °C ist der molare MGs-Anteil im Formalin Il mit
3,76 Mol.-% (vgl. Abbildung 5-19) héher. Um den MGs-Anteil und die TRI-Bildung zu erhohen, ist
diesen thermodynamischen Analysen zu Folge eine moglichst niedrige Reaktortemperatur anzu-
streben. Bei atmosphéarischem Druck wird eine Reaktortemperatur von 90 °C gewahlt, wodurch die
Teilverdampfung von Formalin Il verhindert werden kann (siehe Abbildung 5-2: Der pauschale
Formaldehydanteil von 50 Gew.-% entspricht 37,5 Mol.-%.). Bei 90 °C ist die Bildung von Neben-
produkten, wie Ameisensaure oder Methylformiat, stark gehemmt [428, S. 140] und wird daher in
der Simulation vernachlassigt.

Zur Bestimmung des Reaktorprodukts wird die Lage des Gleichgewichtes liber die stoffmengen-
bezogene Gleichgewichtskonstante der Reaktion ermittelt. Flir die gewahlte Reaktortemperatur von
90 °C wurde die Gleichgewichtskonstante auf Grundlage der Messungen von Gritzner [428, S. 136]
und Maiwald et al. [612] zu K,, = 0,13 abgeschatzt. In Abwesenheit eines sauren Katalysators greift
Trioxan nicht mehr in die Oligomerisierungsreaktionen nach Gleichung 5-6 (siehe Kapitel 5.1.2) ein
und kann als chemisch stabil angesehen werden [429].

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

Wie in Kapitel 4.2 herausgestellt, wird flr die Synthese von Trioxan aus Formalin der von Gritzner
[428] vorgeschlagene Prozess empfohlen und im Rahmen dieser Arbeit simuliert, optimiert und
analysiert. Zur Steigerung der Trennwirkung wurde die Verschaltung der Kolonnen geédndert. Zudem
wurde die Anzahl der von Griitzner [428] angegebenen theoretischen Trennstufen einiger Kolonnen
in geringem Umfang erhéht. Die Ricklaufverhaltnisse wurden ebenfalls angepasst. Zudem wurden
die Betriebsdriicke einzelner Kolonnen erhdht, um die Kondensatoren der Kolonnen als Dampf-
erzeuger nutzen zu kénnen. Das resultierende VerfahrensflieRbild ist im Anhang E.17 in Abbildung
A-32 dargestellt. Im Anhang E.17 ist zudem eine detaillierte Verfahrensbeschreibung zu finden, aus
der unter anderem die Giite des entwickelten thermodynamischen Modells hervorgeht.

Bei der Simulation dieses Verfahrens treten in Aspen Plus® aufgrund der sehr groRen Riickflihrstrome
und der ablaufenden Oligomerisierungsreaktionen starke Konvergenzprobleme auf. Gritzner [428,
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S. 46] spricht sogar von ,nicht zu behebenden Konvergenzproblemen” bei der Verwendung von
Aspen Plus®. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit ist die Simulation der TRI-Synthese inklusive
Ruckfiihrstromen allerdings gelungen.

Zur Prozesssimulation wurden die von Griitzner [428, S. 151] bei der Simulation mit dem Aspen Plus°-
dhnlichen firmeninternen Simulationsprogramm Chemasim der BASF ebenfalls angewendeten
Vereinfachungen getroffen. Ein signifikanter Einfluss der getroffenen Vereinfachungen auf die
Energiebilanz der TRI-Synthese ist nicht zu erwarten. Die Abtrennung von Trioxan aus Formalin-
I6sungen gestaltet sich sehr komplex, da sich das ternare System Formaldehyd-Wasser-Trioxan
azeotrop verhalt, wie in Abbildung A-33 im Anhang E.17 zu erkennen. Flr das Verfahren zur TRI-
Synthese ist neben dem ternaren Leichtsiederazeotrop (91,3 °C, 1 bar) auch das im bindren System
Formaldehyd-Wasser auftretende Azeotrop (98,6 °C, 1 bar) von Relevanz, da neben Trioxan auch das
Koppelprodukt Wasser in reiner Form ausgeschleust werden muss. Die korrekte Vorhersage der
terndren Azeotrope unterstltzt die Validierung des in dieser Arbeit entwickelten thermo-
dynamischen Modells (siehe Kapitel 5.1.2.5).

Neben der neuen Verschaltung der Kolonnen ist auch die Druckanpassung der Kolonnen im Rahmen
der Druckwechsel-Rektifikation zur Uberwindung der Azeotrope eine Besonderheit des im Anhang
E.17 beschriebenen Verfahrens. So konnten die Kondensatortemperaturen in den beiden Kolonnen
mit Betriebsdriicken > 1 bar auf 135 °C angehoben werden, was die Warmerlckgewinnung durch
Erzeugung von Niederdrucksattdampf ermoglicht.

Wie aus Gleichung 5-43 hervorgeht, entsteht bei der TRI-Synthese als Nebenprodukt Wasser. Das aus
dem Prozess abgetrennte Wasser hat eine Reinheit von 98,99 Gew.-% und enthalt noch 0,968 Gew.-
% MG, also molekular gebundenes FA. Die Verschaltung der Teilprozesse auf einer Syntheseroute
(siehe Kapitel 3.2.1) ermoglicht in diesem Fall die Nutzung des Abwassers der TRI-Synthese als
Waschmittel bei der Formalin II-Synthese, wie bereits in Kapitel 5.3.7 beschrieben.

Prozess- und Produktbewertung

Berechnet mit Hilfe der Reaktorabwarme betragt die Reaktionsenthalpie der TRI-Bildung nach
Gleichung 5-43 bei 90 °C und 1 bar inklusive Einstellung des thermodynamischen Reaktionsgleich-
gewichts des Reaktoraustrittsgemischs fiir das beschriebene Verfahren -17,93 klJ/molwr. Die
Reaktionsenthalpie der Reaktion nach Gleichung 5-43 betrdgt bei Realbedingungen (1 bar, 90 °C,
UNIFAC) -10,73 kJ/mol. Dieser Wert ist geringer als die von Woods [605, S. 224] angegebenen Werte
fur  katalysierte  Polymerisationsreaktionen in der Flussigphase  von -55 kJ/molmonomer
bis -95 kJ/molmonomer.

Die Produktreinheit des Trioxans betragt 99,98 Gew.-% und liegt damit Giber der geforderten Reinheit
von 99,9 Gew.-%. Griltzner [428, S. 158] gibt fiir die von ihm entwickelten Verfahrensvarianten ohne
die Integration von Abwarme eine aufsummierte Verdampferleistung von 18,1 MW bzw. 18,2 MW
pro 1000 kg/h Trioxan an, was umgerechnet 65,2 MJ/kgrrioxan bzw. 65,5 MJ/KgTrioxan €ntspricht. Das in
dieser Arbeit ausgelegte Verfahren benétigt ohne Warmeintegration 65,3 MJ/Kgrrioxan und liegt damit
zwischen den Angaben von Gritzner [428, S. 158]. Daraus geht hervor, dass neben den Azeotropen
auch die Eigenschaften der implementierten Stoffe (in diesem Fall: MGp; vgl. Kapitel 5.1.1.2), wie
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Siedetemperaturen und Verdampfungsenthalpien, vom entwickelten thermodynamischen Modell
korrekt vorhergesagt werden.

Der hohe thermische Energiebedarf liegt an dem niedrigen Trioxananteil im Reaktorprodukt von
1,65 Gew.-%, welcher destillativ aufkonzentriert werden muss. In Abbildung 5-21 ist die Edukt- sowie
Produktzusammensetzung des modellierten Reaktors dargestellt. Zum Vergleich ist auch die
Zusammensetzung von Formalin Il bei der Reaktortemperatur von 90 °C dargestellt. Der tatsachliche
Wasseranteil ist nicht dargestellt. Dieser betragt am Reaktoreintritt und -austritt 35,87 Gew.-% und
36,12 Gew.-%. Bei 90 °C sind im Formalin Il 36,03 Gew.-% Wasser nicht molekular gebunden, liegen
also tatsachlich vor. Da kein Methanol im Prozess vorhanden ist, werden auch keine HF, gebildet.

0,2 B Formalin 11 (90°C)
0,15 - Reaktoreintritt (90 °C)
ES Reaktoraustritt (90 °C)
2 0,1 -
(]
(U]
0,05 - 1 —
0 - T T T T T T I T I T . T -—v_-—v__ﬁ
FA TRI MGl MG2 MG3 MG4 MG5 MG6 MG7 MG8 MGY MG10
Abbildung 5-21: Zusammensetzung am Reaktoreintritt und -austritt der Trioxansynthese

In den Kondensatoren zweier Kolonnen (siehe Abbildung A-32: K-3 und K-4 im Anhang E.17) kann
durch Dampferzeugung 47 % der eingesetzten Warme in Form von Niederdrucksattdampf zuriick-
gewonnen werden (siehe Tabelle A-47 im Anhang E.17). Dadurch ergibt sich ein Niederdrucksatt-
dampflberschuss, wie in Tabelle 5-14 aufgefiihrt.

Tabelle 5-14: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der Trioxansynthese

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Neben-
produkte
Formalin Il | Elektrizitdit | HD-Dampf | MD-Dampf | ND-Dampf Kihl- Wasser
wasser
kg/kgrri MJ/kgrri kg/kgrri
2,016 0,006 15,620 18,913 -2,035 - 1,016

Wie aus Tabelle 5-14 hervorgeht, ist die Trioxansynthese trotz der weiteren Optimierung des bereits
innovativen destillativen Verfahrens von Gritzner [428] ein sehr energieintensives Verfahren. Der
hohe Energiebedarf ist neben den groRen Umlaufstromen, welche aus der unvorteilhaften Gleich-
gewichtslage der Reaktion 5-43 resultieren, auch auf die Tatsache zurlickzufiihren, dass bei der
Gewinnung der beiden Sumpfprodukte sehr grolRe Feedanteile tiber den Kopf der Kolonne abgezogen
werden missen.
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5.3.9 OME; aus Methanol und Formalin

In methanolhaltigen FA-Losungen erfolgt die Bildung von Methylal (OME1) durch die saure-
katalysierte Reaktion (GI. 5-44) von Methanol und dem Hemiformal der Kettenldnge n = 1 (HF1) unter
der Abspaltung von Wasser [440, 464, 613].

CH3OH + HF; & OME; +H,0 Gl. 5-44

Ideales Gas Reaktionsbedingungen
A GgTP AH}.;‘TP Acgeaktorbed. Angaktorbed.

Gl.5-44  -16,59 -27,57 -12,31 -25,41 60 °C, 2 bar, flissig; UNIFAC

HF1 liegt in der FA-Losung als instabiles Molekil vor (siehe Kapitel 2.4.4.5) und bildet sich spontan
durch die Reaktion von Methanol und FA. Durch einen groRen Methanolliberschuss sowie geeignete
Reaktionsbedingungen (60 °C, 2 bar) wird die Bildung von langkettigen OME, unterbunden [440, S.
15].

Fir die Beschreibung der Kinetik der Reaktion entwickelten Drunsel et al. [464] einen aktivitats-
basierten Ansatz. Dieser Ansatz kommt auch im Rahmen der Verfahrensauslegung in dieser Arbeit
zum Einsatz und ist im Anhang E.18 beschrieben. Nach Implementierung der Kinetik in Aspen Plus®
wurde selbige mit experimentellen Daten [440] mittels einer Sensitivitdtsanalyse auf Richtigkeit
Uberprift. Die Kinetiken wurden von Drunsel et al. [464] mit Hilfe eines rohrférmigen Festbett-
reaktors ermittelt.

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

Die Methylalsynthese wurde in Anlehnung an das patentierte [441] von Drunsel [440] beschriebene
Verfahren ausgelegt. Dabei kommt wegen des azeotropen Punkts des Stoffsystems Methanol-OME;
(siehe Abbildung A-35 im Anhang E.18) eine Druckwechselrektifikation zum Einsatz. Das Verfahrens-
flieBbild der Prozesssimulation ist ebenfalls in im Anhang E.18 zusammen mit einer detaillierten
Verfahrensbeschreibung dargestellt. Im Anhang E.18 ist zudem eine Beschreibung des Verfahrens zu
finden. Die Edukte sind Methanol und Formalin I. Das Nebenprodukt Wasser muss abgetrennt
werden.

Trotz der Konvergenzschwierigkeiten wurde bei der Auftrennung des Reaktorprodukts in den
Kolonnen K-1 und K-3 der FA-Gehalt (< 1 Gew.-%) und die damit einhergehenden Oligomerisations-
reaktionen beachtet. Dank dieser detaillierten Simulation wurde eine Optimierungsmoglichkeit fiir
den der OME;-Synthese vorgeschalteten Prozess zur Herstellung von Formalin | identifiziert (siehe
Kapitel 5.3.7). Zudem ist die Warmeintegration gegeniiber dem vorgeschlagenen Verfahren
verbessert. Da der Seitenabzug der Kolonne K-1 in einer weiteren Kolonne (K-3) in Methanol und
Wasser aufgetrennt wird, wurde im Rahmen der Verfahrensanalyse auch eine Verfahrensvariante
mit Trennwandkolonne modelliert. Wegen der sehr komplexen technischen Umsetzung und weil
keine nennenswerte Einsparung an Prozesswdrme erzielt wurde, wird von dieser Verfahrensvariante
abgesehen. Bei der Verschaltung der Teilprozesse ergibt sich im Rahmen dieser Arbeit die
Besonderheit, dass die Sumpfstrome der Kolonnen K-1 und K-3, die ausschlieRlich aus Wasser und
einer geringen Formaldehydmenge bestehen, als Waschflissigkeit (Absorbens) in der FA-Synthese
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(siehe Abschnitt 5.3.7) eingesetzt werden. Methylal wird im Warmelibertrager W-3 zur Warmerick-
gewinnung auf 50 °C abgekihlt und wiirde bei einer technischen Umsetzung anschliefend bei dieser
Temperatur in einem isolierten Tank gespeichert.

Prozess- und Produktbewertung
Am Sumpf der Kolonne K-2 (siehe Abbildung A-34 im Anhang E.18) fallt Methylal mit einer Reinheit
von 99,9 Gew.-% an und erfillt damit die geforderte Reinheit fiir Zwischenprodukte (vgl. 3.2.1). Der

sich mit Hilfe der Verfahrenssimulation berechnete Edukt- und Betriebsmittelbedarf ist in Tabelle
5-15 aufgefihrt.

Tabelle 5-15: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der OME1-Synthese aus MeOH und Formalin |

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Neben-

produkte

MeOH | FA | Elektrizitat | HD-Dampf | MD-Dampf | ND-Dampf Kahl- Wasser
wasser

kg/kgome1 MJ/kgOME kg/kgomes-s

0,612 | 1,109 0,002 0 0 10,626 -3,981 0,721

Trotz Verwendung einer zusatzlichen Kolonne und Verzicht auf die Reaktivrektifikation liegt der in
Tabelle 5-15 aufgefiihrte Energiebedarf im Bereich der von Drunsel [440, S. 71] angegebenen Werte
von 8,66 MJ/kgowmei fur die Verdampferleistung (berechnet aus (427 + 160) kW pro 244 kgomei/h) und
0,0096 MJ/kgowme1 fur den Elektrizitdtbedarf (berechnet aus 0,65 kW pro 244 kgomei/h).

5.3.10 OME3s.s aus Methanol und Formalin

In methanolhaltigen FA-Losungen laufen die sdurekatalysierten Reaktionen von Methanol und
Hemiformalen (HF,) unterschiedlicher Kettenlangen n ab, wobei OME, unter Abspaltung von Wasser
nach Gleichung 5-45 gebildet werden [444]:

CH3OH + HF, & OMEy+H0 Gl. 5-45
Ideales Gas Reaktionsbedingungen
AGgTP AH[gTP AGgeaktorbed. Angaktorbed.
Gl. 5-45 (n=1) -16,59  -27,57 -12,31 -25,14
Gl. 5-45 (n=2) -25,91  -21,44 -23,42 -17,43
Gl. 5-45 (n=3) -25,91  -21,44 -22,94 -30,90 70 °C, 3 bar, fliissig; UNIFAC
Gl. 5-45 (n=4) -25,91  -21,44 -22,16 -55,27
Gl. 5-45 (n=5) -25,91  -21,44 -21,02 -85,14

Neben den Reaktionen gemafl Gleichung 5-45 wird von Schmitz et al. [447] auch der Ketten-
wachstumsmechanismus durch monomere Formaldehydbausteine gemaR Gleichung 5-8 (siehe
Kapitel 5.1.2) vorgeschlagen. Das in dieser Arbeit entwickelte Modell zur Beschreibung der Thermo-
dynamik der OMEsz.s-Syntheserouten basiert hingegen auf einem Mechanismus, bei welchem das
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Kettenwachstum von Hemiformalen Gber kurzkettige Oligomere verlauft (siehe auch Abbildung 2-6).
Daher kann das Gleichgewicht der OME,-Synthese in methanolhaltigen FA-Losungen allein durch die
Reaktionen nach Gleichung 5-45 addquat beschrieben werden, was zudem das Konvergenzverhalten
in Aspen Plus® deutlich verbessert. Zum Vergleich wurde ein Reaktor in Aspen Plus® als Gleich-
gewichtsreaktormodell (Aspen Plus®-Reaktormodell REquil) simuliert, dessen Auslegung auf der von
Schmitz et al. [447] unter Einbeziehung der Reaktionen nach Gleichung 5-8 berechneten Produkt-
verteilung basiert. Im Modell von Schmitz et al. [447] wird das Kettenwachstum der Hemiformale
ebenfalls Uber monomere Formaldehydbausteine beschrieben. Bei Gegenlberstellung der
Simulationsergebnisse mit den Ergebnissen von Schmitz et al. [447] ist eine gute Ubereinstimmung
zwischen beiden Modellierungsansatzen ersichtlich ist (siehe Abbildung A-37 im Anhang E.19).
Aufgrund der geringen Anteile des Zielproduktes OMEs.s sind in einem geschlossenen Verfahren
groRe Rickfiihrstrome zu erwarten, welche das Konvergenzverhalten der Simulation besonders in
Kombination mit der Vielzahl an ablaufenden chemischen Reaktionen beeintrachtigen. Zur
Simulation eines Verfahrens in Aspen Plus’ ist es aus Griinden der Konvergenz daher zweckmiRig,
das chemische Gleichgewicht der OME,-Synthese in methanolhaltigen Formaldehydlésungen Uber
die Reaktionen nach Gleichung 5-45 zu berechnen.

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

Bei Auslegung des Verfahrens zur OME-Synthese aus Methanol und Formalin | wird angenommen,
dass sich im Reaktor das chemische Gleichgewicht einstellt. Fiir den Syntheseschritt ist die Ab-
trennung der gewiinschten OMEs.s aus dem komplexen Reaktoraustrittsgemisch daher von zentraler
Bedeutung. Das von Schmitz et al. [447] vorgeschlagene und von der OME Technologies GmbH
patentierte [451, 452] Verfahren ist im Anhang E.19 ausflhrlich erklart und diskutiert. Aus der
Diskussion geht hervor, dass dieses Verfahren zwar vielversprechend ist, allerdings vergleichsweise
energieaufwandige Prozessschritte bei der Eduktbereitstellung voraussetzt. Als Edukt wird bei dem
von Schmitz et al. [447] vorgestellten Verfahren eine methanolhaltige und nur leicht wassrige FA-
Losung (0-0,2 Gew.-% Wasser) eingesetzt. Herstellungsbedingt fallen FA-Losungen allerdings mit
hohen Wassergehalten (vgl. Kapitel 2.4.4.4) an und mssten erst in aufwandigen Zwischenschritten
aufkonzentriert werden. Das macht zwar das von Schmitz et al. [447] vorgeschlagene Verfahrens-
konzept fiir den Teilprozess energieeffizienter, die Syntheseroute als Ganzes gestaltet sich jedoch
energieintensiver. Daher wurde das Verfahren im Rahmen dieser Arbeit erweitert, sodass Formalin |
(siehe Kapitel 5.3.7) und Methanol als Edukte eingesetzt werden kdnnen. Das resultierende
VerfahrensflieBbild ist in Abbildung 5-22 dargestellt.

Wie aus der Verfahrensbeschreibung im Anhang E.19 hervorgeht, sind die Besonderheiten des
entwickelten Verfahrens die Installation eines weiteren Molsiebs, eine bessere Warmeintegration,
gednderte Verschaltung der Rickfihrungen und eine veranderte destillative Trennung. Die
Ermittlung des Warmebedarfs fiir die Molsieb-Regeneration in den Adsorbern A-1 und A-2 ist im
Anhang E.20 vorgestellt. Die im Rahmen dieser Arbeit ausgelegten Molsiebe werden mit heiler Luft
(235 °C) regeneriert. Ob der O,-Gehalt der Luft oxidativen Einfluss auf die Molsiebe hat, kann nicht
bewertet werden. Dies miisste bei einer technischen Umsetzung geprift werden. Hier kdnnte
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womdglich eine Nz-Anreicherung mittels Membranverfahren auf beispielsweise 90 Vol.-% Abhilfe

schaffen.
OME; 5
Formalin |
|
|
- |
Pt ! Wasser R-1
Methanol | | T o IS G S

P-2
Abbildung 5-22: VerfahrensflieRbild der OME-Synthese aus Methanol und Formalin |

Prozess- und Produktbewertung

Der gesamte Edukt- und Betriebsmittelbedarf des ausgelegten Verfahrens ist in Tabelle 5-16
zusammengefasst und bericksichtigt neben der in Anhang E.20 erlauterten Molsieb-Regeneration
auch die im Anhang E.19 (Abbildung 5-22) nicht dargestellte Umlaufpumpe zur Vakuumerzeugung
(siehe Anhang E.22).

Tabelle 5-16: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der OMEs.s-Synthese aus MeOH und Formalin |

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Nebenprodukte
MeOH | FA| | Elektrizitdt | HD-Dampf | MD-Dampf = ND-Dampf Khl- Wasser
wasser
kg/kgomes-s MJ/kgOME3.s kg/kgomes-s
0,1 1,73 0,039 21,188 0 -0,238 -0,717 0,83

Im Vergleich mit bis zu diesem Punkt vorgestellten Verfahren hat der Teilprozess zur Synthese von
OMEj3.5-Synthese aus Formalin und Methanol den mit Abstand den héchsten Betriebsmittelbedarf an
Hochdrucksattdampf, wie in Tabelle 5-16 aufgefiihrt. Dieser Hochdrucksattdampf wird dabei zu etwa
70 % fur die Kolonnen und zu etwa 30 % fiir die Adsorberregeneration benotigt (vgl. Tabelle A-49 im
Anhang E.20). Tabelle 5-17 zeigt die sich einstellende Produktzusammensetzung sowie den sich
ergebende Heizwert des simulierten Prozesses.
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Tabelle 5-17: Produktzusammensetzung der Synthese von OME3.; aus Methanol und Formalin

OME, | OMEs | OME;s; | OMEs | OMEs |HeizwertMJ/kg

19,22
(QVALNET)

Gew.-% 0,56 49,35 | 33,64 | 16,42 0,03

Die in Tabelle 5-17 werden im Kapitel 5.5 mit den entsprechenden Werten der anderen
Syntheseprozesse zu OMEs.s sowie Literaturwerten und der vorliegenden Lieferspezifikation (Prif-
bericht) der ASG [422] gegenlibergestellt.

5.3.11 OMEzs.s aus OME; und Trioxan

Burger et al. [454] benennen flr den Syntheseschritt von Trioxan und OME; zu OME3s.s folgende

Reaktionsgleichungen in saurer Umgebung:

Ht

TRI <  3FA Gl. 5-46
OMEn + FA I: OMEn+1 Gl. 5-47
Ideales Gas Reaktionsbedingungen
AGgTP AHgTP AG}I;eaktorbed. AH}I;eaktorbed.
Gl. 5-46 7,24 117,98 17,35 103,87
Gl. 5-47 (n=1) 4,09 -38,25 -2,59 -33,65
Gl. 5-47 (n=2) 13,41 -44,38 9,30 -45,89 70 °C, 1 bar, flussig; UNIFAC
Gl. 5-47 (n=3) 13,41 -44,38 9,27 -53,58
Gl.5-47 (n=4) 13,41  -44,38 9,34 -56,97

OME, mit n>1 entstehen durch Insertion von monomerem FA (Gl.5-47), welches Uiber den
katalytischen Aufbruch von Trioxan (Gl. 5-46) in situ bereitgestellt wird. Bei diesem Reaktions-
mechanismus handelt es sich um eine modellhafte Vorstellung, da die tatsdchliche Reaktion
vermutlich Gber den Ringbruch von Trioxan und dessen anschlieBende Einlagerung in ein OMEn-
Molekil erfolgt [465]. Flir die Beschreibung des chemischen Gleichgewichts der OME,-Synthese aus
OME1 und Trioxan ist der Reaktionsmechanimus jedoch geeignet [454]. In Abwesenheit monomerer
FA-Bausteine stehen OME, unterschiedlicher Kettenldngen n miteinander im chemischen Gleich-
gewicht. Dieser Mechanismus wird im Kapitel 5.3.12 nochmals aufgegriffen und erlautert. Die Edukte
missen wasserfrei sein, um die Hydrolyse der OME, in saurer Umgebung (Gl. 5-41) zu unterbinden.
Wie auch von Burger et al. [455] so vorgestellt, wird die OME,-Synthese aus OME; und Trioxan
isotherm bei 70 °C durchgefihrt.

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

Das in dieser Arbeit simulierte und optimierte Verfahren zur OMEs5-Synthese aus Methylal und
Trioxan wurde von Burger et al. [455] vorgeschlagen. Zur Uberpriifung der Eignung des in dieser
Arbeit entwickelten thermodynamischen Modells fiir die Berechnung von OME-haltigen Stoff-
systemen wurde das Verfahren nach Burger et al. [455] mit Aspen Plus” simuliert, um mégliche
Schwachstellen des Modells zu identifizieren. Das von Burger et al. [455] vorgeschlagene Prozess-
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flieBbild ist in abgewandelter Form in Abbildung A-40 im Anhang E.21 dargestellt. Die berechneten
Konzentrations- und Temperaturprofile in den Kolonnen untermauern die Validierung des
entwickelten thermodynamischen Modells (siehe Kapitel 5.1.2.5).

Da das aus OMEn, Trioxan und FA bestehende Stoffsystem weder Wasser noch Methanol enthilt,
treten keine Oligomerisierungsreaktionen des FA auf. Zudem kénnen OMEn unterschiedlicher Ketten-
langen n auf destillativem Wege gut voneinander getrennt werden, da es sich gemaR um Mitglieder
einer homologen Reihe mit weit voneinander entfernt liegenden Siedepunkten handelt (vgl. Tabelle
A-8 im Anhang B.7). Thermodynamische Limitierungen, wie beispielsweise Azeotrope, treten nicht
auf [455]. Das simulierte Verfahren ist im Anhang E.21 detailliert beschrieben.

Da zu den aus OMEss bestehenden Kraftstoffen keine quantifizierten Reinheitsanforderungen
existieren, werden die Prozesse zur OME-Synthese in dieser Arbeit so ausgelegt, dass die
gewlinschten OMEs.s mit einem Anteil von liber 99 Gew.-% im Produktstrom vorliegen. Als Verun-
reinigungen werden OME; und OMEe zugelassen, deren Gehalte im Produktstrom (ber die Trenn-
vorgange in den Kolonnen (K-1 und K-2 in Abbildung A-40 im Anhang E.21) eingestellt werden. Hohe
Gehalte an OME; werden im Gegensatz zu hohen Gehalten an OMEs bei einer geringeren
Verdampferleistung erreicht und haben zudem einen groReren Anteil an OMEs3 zur Folge. Analog
steigt mit dem Gehalt an OMEg auch der Anteil an OMEs im Produkt an, wahrend der Gehalt an OME;
sinkt, wenn gréRere Molekile mehr Giber Kopf abgezogen werden. Da die spezifischen Heizwerte der
OME, mit steigender Kettenlange abnehmen (siehe Tabelle A-25 im Anhang D.6), ist auch der Heiz-
wert des Produktes von der Fahrweise der beiden Kolonnen K-1 und K-2 abhangig.

Aufgrund der hohen Normalsiedepunkte der OME mit Kettenldangen von n > 5 muss die destillative
Trennung von OMEs und OMEg in der (in Kolonne K-2 in Abbildung A-40 im Anhang E.21) im Vakuum
stattfinden, da sich OME, bei Temperaturen von lber 250 °C zersetzen [455]. Bei absoluten Driicken
von weniger als 1 bar nehmen die Siedetemperaturen Werte an, die unter dem Normalsiedepunkt
liegen. In dieser Arbeit wird die maximal erlaubte Temperatur auf 240 °C anstelle 250 °C [455]
festgelegt, um den Verdampfer der Kolonne K-2 bei einer Temperaturdifferenz von 10 K mit
Hochdrucksattdampf beheizen zu konnen. Die Vakuumkolonne K-2 wird von Burger et al. [455] zwar
vorgeschlagen, auf die Vakuumerzeugung selbst gehen die Autoren jedoch nicht ein. Bei der in dieser
Arbeit entwickelten Verfahrensvariante wird die Kolonne K-2 bei 0,28 bar betrieben. Um den
Produktabzug zu gewahrleisten, wird die konservative Annahme getroffen, dass ein Druck von 0,2 bar
(absolut) erzeugt werden muss. Zur Bestimmung der fiir die Vakuumerzeugung erforderlichen
Energiemenge wird in dieser Arbeit ein mogliches Vakuumsystem entworfen und ausgelegt. In
herkémmlichen kontinuierlich betriebenen Vakuumkolonnen wird in der Regel Wasserdampf als
Treibmittel verwendet [614]. Ubertragen auf den vorliegenden Fall wiirde sich die anschlieRende
Trennung von Wasser und OMEs.s jedoch energetisch sehr aufwandig gestalten, da Gemische aus
Wasser und OMEs.s Azeotrope haben [447]. Das ausgelegte Vakuumsystem ist in Abbildung A-42
dargestellt und im Anhang E.23 beschrieben. Die technische Ausfiihrung des dargestellten Systems
ist laut Hersteller [615] moglich.
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Prozess- und Produktbewertung

Der Energiebedarf des optimierten Verfahrens ist zusammengefasst in Tabelle 5-18 aufgefiihrt. Die
Warmezufuhr und -abfuhr der einzelnen Kolonnen ist im siehe Anhang E.21 (Tabelle A-51)
aufgefiihrt.

Tabelle 5-18: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der OMEs.s-Synthese aus OME; und TRI

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Neben-
produkte
OME; | TRI | Elektrizitdit | HD-Dampf | MD-Dampf | ND-Dampf Khl- -
wasser
kg/kgomes-s MJ/kgOMEs.s ke/kgowess
0,489 | 0,511 0,039 1,052 0 - 0,087 -0,577 -

Die via Sattdampferzeugung zurlickgewonnene Warme wird prozessintern nicht benotigt, wodurch
sich ein Uberschuss an Niederdrucksattdampf ergibt. Elektrische Energie wird nahezu ausschlieRlich
fr die Erzeugung des Vakuums in der Kolonne K-2 benétigt. Tabelle 5-19 zeigt die sich einstellende
Produktzusammensetzung sowie den sich ergebende Heizwert des Produkts.

Tabelle 5-19: Produktzusammensetzung der Synthese von OMEs.s aus OME; und Trioxan

OME; | OME; OME: | OMEs  OMEs | Heizwert / Mi/kg

19,17
(QVALNET)

Gew.-% 0,54 42,27 | 39,14 | 17,65 0,40

Die in Tabelle 5-19 werden im Kapitel 5.5 mit den entsprechenden Werten der anderen
Syntheseprozesse zu OMEs.s sowie Literaturwerten und der vorliegenden Lieferspezifikation (Prif-
bericht) der ASG [422] gegenlibergestellt.

5.3.12 OMEs.s aus DME und Trioxan

Die katalytische Umsetzung von DME und Trioxan wird durch den Ringbruch eines Trioxanmolekiils
und dessen anschlieRende Einlagerung in ein DME-Molekdl initiiert, wobei OME3 gebildet wird (Gl.
5-48) [468]. AnschlieRend entsteht der Annahme von Haltenort et al. [468] zu Folge durch
nachfolgende Transacetalisierungsreaktionen nach Gleichung 5-49 ein Gemisch aus OME, mit
verschiedenen Kettenlangen.

DME + Trioxan - OME;s Gl. 5-48
OMEk + OMEm 4 OMEk.1+ OMEm+1 Gl. 5-49
Ideales Gas Reaktionsbedingungen

A GgTP AHgTP Aageaktorbed. Angaktorbed.

Gl. 5-48 21,42 -12,70 15,22 -14,14 .

80 °C, 17 bar,
Gl. 5-49 (z.B.: k=3,m=3) 0,00 0,00 -0,02 -6,65 L

flissig; UNIFAC
Gl. 5-49 (z.B.: k=3,m=4) 0,00 0,00 0,03 -10,17
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In der Literatur existieren beziiglich dieser Reaktionen keine Angaben zur Lage des chemischen
Gleichgewichtes, reaktionskinetische Parameter sind ebenfalls nicht verfligbar.

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

In der Literatur existiert kein Verfahrensvorschlag fir die OMEs-s-Synthese aus DME und Trioxan. In
Anlehnung an das in Kapitel 5.3.11 vorgestellte Verfahren zur Synthese von OMEs.s aus OME1 und
Trioxan wurde im Rahmen dieser Arbeit erstmalig ein Prozess entwickelt, mit dem dieser Synthese-
schritt umgesetzt werden kann. Nichtideales oder azeotropes Verhalten ist in dem vorliegenden
Stoffsystem nicht zu erwarten, da es sich um Vertreter einer homologen Reihe handelt.

Abbildung 5-23 zeigt das entwickelte Verfahrenskonzept. Eine weiterfiihrende Verfahrens-
beschreibung als im Folgenden aufgefiihrt ist im Anhang E.23 zu finden. Fir die Simulation werden
basierend auf den Laboruntersuchungen von Haltenort et al. [468] Pseudogleichgewichtskonstanten
fir den Reaktionsmechanismus ermittelt. Die entsprechende Vorgehensweise ist ebenfalls im
Anhang E.23 beschrieben.

Trioxan

OME;.s

DME P-4 V-1 D-2

P-2

P-3
Abbildung 5-23: VerfahrensflieRbild der Synthese von OMEs3.5s aus DME und TRI

Mit den ermittelten Pseudogleichgewichtskonstanten ergibt sich unter identischen Rand-
bedingungen eine mit den Messwerten von Haltenort et al. [468] vergleichbare Produktverteilung.
Zur Modellierung des Synthesereaktors wird in dieser Arbeit ein Gleichgewichtsreaktormodell (Aspen
Plus®-Modell REquil) eingesetzt, um die moglichen Produktverteilungen der Laborversuche [468]
darzustellen. Auf diesem Weg wird ein Pseudogleichgewicht erhalten, welches nicht als reales
Gleichgewicht aufgefasst werden darf. Zur Abschatzung der Produktverteilung in einem
geschlossenen Verfahren ist diese Methode jedoch als legitim einzustufen.

In der Simulation wird das Pseudogleichgewicht der Reaktionen nach Gleichung 5-48 bei 80 °C
berechnet, um am Austritt des Synthesereaktors eine validierte Produktverteilung zu erhalten. Bei
80 °C wird die groRte Ausbeute an OMEs.s erzielt, da bei héheren Temperaturen bevorzugt OME1-;
gebildet werden und das unerwiinschte Nebenprodukt Methylformiat vermehrt anfallt [468]. Eine
nadhere Beschreibung der Vorgehensweise findet sich im Anhang E.23.

144



Verfahrenstechnische Analyse der Syntheserouten

Prozess- und Produktbewertung

Die im Rahmen dieser Arbeit simulierte Verfahrensvariante kann als eine Art ,Best Case” der OME-
Synthese aus DME und Trioxan angesehen werden, da die Trennung in den Kolonnen durch das
Auftreten unvorhergesehener thermodynamischer Effekte tendenziell eher erschwert als erleichtert
werden wiirde. Der gesamte Edukt- und Betriebsmittelbedarf des entwickelten Verfahrens ist in
Tabelle 5-20 zusammengefasst und bericksichtigt auch die im VerfahrensflieBbild nicht dargestellte
Umlaufpumpe zur Vakuumerzeugung (siehe Anhang E.22), welche gemeinsam mit dem Verdichter
den Grol3teil der bendtigten elektrischen Energie verbraucht.

Tabelle 5-20: Edukt- und Betriebsmittelbedarf der OMEz.s.Synthese aus DME und TRI

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Neben-
produkte
DME | TRI | Elektrizitit HD-Dampf MD-Dampf ND-Dampf = <ount )
wasser
kg/kgomes-s MJ/kgOMEs.s kg/kgomes-s
0,295 | 0,705 0,101 1,239 0 -0,104 -1,135 -

Tabelle 5-21 zeigt die sich einstellende Produktzusammensetzung sowie den sich ergebende
Heizwert des Produkts. Die in Tabelle 5-21 werden im Kapitel 5.5 mit den entsprechenden Werten
der anderen Syntheseprozesse zu OMEs.; sowie Literaturwerten und der vorliegenden Liefer-
spezifikation (Prifbericht) der ASG [422] gegeniibergestellt.

Tabelle 5-21: Produktzusammensetzung der Synthese von OME3.s aus DME und Trioxan

OME, |OMEs OMEs OMEs OMEs | Heizwert MJ/kg

19,16
(QVALNET)

Gew.-% 0,41 44,95 | 32,83 21,41 0,40

5.4 Energetische Bilanzierung der Syntheserouten zu Alkoholen

Abbildung 4-3 im Kapitel 4.4 zeigt die mit Hilfe von Literaturdaten fiir die gegeniberstellende
Bewertung selektierten Syntheserouten zu héheren Alkoholen. Basierend auf der Erkenntnis aus den
Prozesssimulationen ergeben sich die in Abbildung 5-24 dargestellten Rickfiihrungen zur
Ruckverwertung der Nebenprodukte durch Reformierung bei den Synthesen von Ethanol (aus DME,
H2 und COy; siehe Kapitel 5.3.3) und 1-Butanol (aus Ethanol; siehe Kapitel 5.3.4).
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iso-Oktanol

H, +CO

\ 4

Ethanol
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Abbildung 5-24: Syntheserouten zu héheren Alkoholen inkl. Nebenproduktverwertung

Bei der Synthese von Ethanol erfolgt die Riickfiihrung des Produkts der Reformierung innerhalb des
Teilprozesses. Bei der Synthese von 1-Butanol erfolgt die Rickflihrung dagegen tGber den Teilprozess
hinaus an den Anfang der Syntheseroute. Dadurch dndert sich die Eduktzusammensetzung der
Methanolsynthese, was Auswirkungen auf die Energiebilanz des Prozesses hat, da die CO»-
Hydrierung (Gl. 5-18) zum Teil durch die CO-Hydrierung (Gl. 5-20) ersetzt wird. Letztere hat eine
héhere Reaktionsenthalpie. Zudem verschiebt sich das thermodynamische Gleichgewicht in Richtung
der Produkte und aus dem Prozess muss weniger Wasser abgefiihrt werden, was die Trennkolonne
(siehe VerfahrensflieBbild im Anhang E.10) entlastet. Fir die Modellierung der Rickfihrung des
Reformerprodukts aus der 1-Butanol-Synthese innerhalb der Syntheseroute wurde in dem Kapitel
5.3.1 vorgestellten Verfahren zur Synthese von Methanol ein zusatzlicher Eduktstrom implementiert,
der bilanziell dem Ruckfiihrstrom entspricht. Durch die Riickfiihrung des H,/CO/CO,-haltigen Gases
aus dem 1-Butanol-Verfahren ergeben sich fiir die Methanol-Synthese die in Tabelle 5-22
aufgefiihrten Edukt- und Betriebsmittelbedarfe.

Tabelle 5-22: Edukt- und Betriebsmittel der Methanol-Synthese aus H,, CO; und Riickfiihrgas der 1-
Butanol-Synthese

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Neben-
produkte
Ha CO; | Elektrizitdat | HD-Dampf = MD-Dampf | ND-Dampf Kiihl- Wasser
wasser
kg/kgmeon MJ/kgmeon kg/kgmeom
0,144 | 0,977 0,531 - -1,955 0,060 - 0,433

Beim Vergleich der Prozessdaten der Methanol-Synthese aus H,, CO2 und Riickfiihrgas der 1-Butanol-
Synthese (Tabelle 5-22) mit den Prozessdaten der Methanol-Synthese aus H, und CO; (siehe Tabelle
5-6 im Kapitel 5.3.1) wird der verringerte spezifische Edukt- und Betriebsmittelbedarf sowie die
verringerte Menge am Nebenprodukt Wasser deutlich. So ist beispielsweise der Uberschuss an
Mitteldrucksattdampf pro kgmeon um 18 % gestiegen, was mit der hoheren Reaktorabwarme durch
CO-Hydrierung zu erkldren ist.
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Die Bilanzierungen, also die Verschaltungen der Teilprozesse zu Syntheserouten, erfolgen anhand der
stofflichen und energetischen Aufwendungen zur Synthese vom energetischen Aquivalent eines
Liters konventionellen Diesels (35,9 MJ/loe [536, p. 13]; fur Erkldrung siehe Anhang C.6). Die ent-
sprechenden Umrechnungsfaktoren sind Tabelle 5-23 aufgefiihrt. Die angegebenen Werte sind mit
den Heizwerten der tatsachlichen Zusammensetzungen ermittelt.

Tabelle 5-23: Masse der Alkohole pro energetischem Aquivalent eines Liters konventionellem
Diesels

Methanol | Ethanol | 1-Butanol @ 2-Butanol | iso-Oktanol
kg/loe 1,802 1,341 1,085 1,088 0,956

In Tabelle 5-24 sind die Ergebnisse der Zusammenlegung der entsprechenden Teilprozesse zu den in
Abbildung 5-24 dargestellten Syntheserouten zu hoheren Alkoholen aufgefiihrt. Fiir die Synthese-
routen zu 1-Butanol, 2-Butanol und iso-Oktanol wurden die in Tabelle 5-22 aufgefiihrten Werte
beriicksichtigt. Aufgefiihrt sind die Edukt- und Energiebedarfe zur Synthese von einem Ipe des
entsprechenden Alkohols ausgehend von H; und CO..

Tabelle 5-24: Edukt- und Energiebedarf zur Synthese von 1 Ipe: Alkohole

H2 CO. Elektrizitdit HD-Dampf | MD-Dampf | ND-Dampf “I’(::;:;r
kg kg M) M) M) M)
M)
Methanol 0,340 2,476 1,001 - -2,983 -0,167 -
Ethanol 0,380 2,511 2,128 0,564 -2,478 -0,982 -3,267
1-Butanol 0,416 2,512 3,089 1,234 -3,225 -1,779 -4,645
2-Butanol 0,425 2,519 3,124 1,525 -4,081 -1,975 -4,659
1s0- 0426 = 2,520 3,161 6,218 -1,134 -3,106 -4,996
Oktanol

5.5 Energetische Bilanzierung der Syntheserouten zu Ethern

Auf Basis der detaillierten Simulationen der Teilprozesse und der auf diesem Weg ermittelten
Massen- und Energiebilanzen werden die in Abbildung 2-5 dargestellten vollstdndigen OME3.s-
Syntheserouten A, B und C hinsichtlich der Produktstrome und Betriebsmittel bilanziert. Den
Verfahren zur OMEss-Synthese kann dabei keine charakteristische Produktzusammensetzung
zugeordnet werden. Die Zusammensetzung ergibt sich vielmehr aus den zugelassenen Verun-
reinigungen. In dieser Arbeit werden die Verfahren zur OMEs.s-Synthese so ausgelegt, dass OME; und
OMEg ungefahr zu gleichen Anteilen im Zielprodukt enthalten sind. Tabelle 5-25 zeigt die sich aus den
Simulationen der verschiedenen Syntheserouten ergebenden Produktzusammensetzungen. Die
Heizwerte sind mit Hilfe der Aspen Plus®-Funktion QVALNET berechnet. Der Wert fiir OMEs wurde
durch Regression der Werte von OME3, OME4 und OMEs (vgl. Tabelle A-25 im Anhang D.6) zu 18
MJ/kg bestimmt. Wie Tabelle 5-25 zeigt, sind die Produkte der in dieser Arbeit ausgelegten OME3.s-
Syntheserouten sowohl dhnlich zu den Lieferspezifikationen der ASG mbH [422] als auch zu in der
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Literatur angegebenen Produktzusammensetzungen. DME und OME1 haben mit Reinheiten von 99,9
Gew.-% und laut der Aspen Datenbank Heizwerte von 28,84 MJ/kg bzw. 23,65 MJ/kg (sieche Tabelle
A-25 im Anhang D.6).

Tabelle 5-25: Produktzusammensetzung der simulierten OMEs.s-Synthesen und Literaturvergleich

OME OME3 OME4 OME; OME¢ Heizwert

Kapitel Gew.-% Gew.-% @ Gew.-% | Gew.-% | Gew.-% MJ/kg

AnteilimProdukt o5 10 e 4935 | 3364 | 1642 0,03 19,22

via Route A (QVALNET)
Anteil im Produkt 19,17
via Route B 5.3.11 0,54 42,27 39,14 17,65 0,40 (QVALNET)
Anteil im Produkt 19,16
via Route C 5.3.12 0,41 44,95 32,83 21,41 0,40 (QVALNET)
Lieferspezifikation!?
der ASG [422] 0,14 46,85 29,23 16,54 5,50 19,26
Burger et al. [455] - 0 42,69 33,25 24,06 0 18,95
& ) ! ! ! (berechnet)
. 19,14
Schmitz et al. [420] - 0 42,73 33,85 22,42 1,00
(berechnet)

Bilanzierung und Bewertung erfolgen anhand der stofflichen und energetischen Aufwendungen zur
Synthese vom energetischen Aquivalent eines Liters konventionellen Diesels (35,9 MJ/Ioe [536, p. 13];
siehe Anhang C.6). Die entsprechenden Umrechnungsfaktoren sind Tabelle 5-26 aufgefiihrt.

Tabelle 5-26: Masse der Ether pro energetischem Aquivalent eines Liters konventionellem
Diesels

DME | OME: | OMEssvia Route A | OMEs.svia Route B | OMEs.s via Route C
kg/loe 1,245 | 1,518 1,868 1,873 1,873

Tabelle 5-27 zeigt zusammengefasst die erforderlichen stofflichen und energetischen Aufwendungen
zur Synthese von Methanol, DME, OME; und OMEs. Die Werte sind das Ergebnis der Bilanzierung
der Syntheserouten durch Verkniipfung der Teilprozesse zu vollstandigen Syntheserouten. Zur
Warmeintegration wurden die bei gleichem Druckniveau anfallenden und bendétigten Dampfmengen
routenintern verrechnet, wie in Kapitel 3.2.2.2 erklart.

Fir die OME;-Synthese via Methanol und Formalin berechnen Bongartz et al. [555] nach idealer
Wirmeintegration via Pinch-Analyse einen Warmebedarf von 1,46 MJgo-c/kgomer. Wiirde der in
Tabelle 5-27 aufgefiihrte Hoch- und Mitteldrucksattdampf zur Deckung des Bedarfs an Niederdruck-
sattdampf eingesetzt, so ergibt sich ein Warmebedarf 3,27 MJ12s °c/kgomea. Fur die OMEs.s-Synthese-
route B berechnen Burre et al. [556] nach idealer Warmeintegration der gesamten Syntheseroute via
Pinch-Analyse einen zusatzlichen Dampfbedarf von 17,94 MJ/kgomes-s. Die hdheren Wiarmebedarfe

2 Dje Angaben in den Lieferspezifikationen sind in Flichenprozenten, die aber sehr nah an den Gewichtsprozenten liegen.
Messmethode: Flammenionisationsdetektor in Verbindung mit Gaschromatographen (FID-GC).
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sind auf die strikte Einhaltung der Verwendung der festgelegten Betriebsmittel (Tabelle 3-1)
zurlickzufiihren, was ndher an der technischen Umsetzbarkeit ist als die ideale Warmeintegration.

Tabelle 5-27: Edukt- und Energiebedarf zur Synthese von 1 DE: Methanol und Ether

Synthese- H2 CO; | Elektrizitat | HD-Dampf | MD-Dampf | ND-Dampf “Il(ﬁhl-r
Routezu | kgfloz  kg/loe =~ MJ/loe M/ loe M/ loe MJ/loe Majs;li
Methanol = 0,340 @ 2,476 1,002 0 -2,984 -0,168 0
DME 0,327 | 2,379 0,969 0 -0,422 -0,872 0
OME; 0,410 | 2,987 1,212 -6,646 -4,031 15,642 -3,981
OMEssA | 0,500 | 3,640 1,546 26,175 -5,240 -1,253 -1,338
OMEs s B 0,505 @ 3,673 1,567 3,164 12,793 16,232 -4,726
OMEssC | 0,500 | 3,637 1,672 9,499 20,815 9,017 -2,127

Wie Tabelle 5-27 zeigt, besitzt die OMEs-s-Syntheseroute A im Gegensatz zu den Routen B und C einen
Uberschuss an Mittel- und Niederdrucksattdampf, welcher aufgrund seines geringeren Temperatur-
niveaus nicht zur Deckung eines vergleichsweise hohen Hochdruckdampfbedarfes eingesetzt werden
kann. Bei der Methylalsynthese kénnen die Gberschiissigen Hoch- und Mitteldrucksattdampfmengen
aufgrund ihres hdheren Temperaturniveaus zur Reduzierung des Niederdruckdampfbedarfes
verwendet werden. In einem Verbundstandort ware es allerdings glinstiger, den exergetisch héher-
wertigen Hoch- und Mitteldruckdampf in das Dampfnetz abzugeben und dafiir Niederdruckdampf zu
beziehen. Fir die Synthese von Methanol und DME wird keine externe Zufuhr an thermischer Energie
benotigt. Dank der routeninternen Warmeintegration wird der Warmebedarf der DME-Synthese
durch Uberschissigen Dampf der Methanolsynthese vollstdandig gedeckt. Aus der Exothermie der
Reaktionen resultiert auf beiden Routen ein Sattdampflberschuss. Da sich durch Sattdampf-
Uberschuss kein direkter Vorteil fiir die Syntheseprozesse ergibt, wird dieser bei der Kennzahl-
berechnung in Kapitel 7.1 beriicksichtigt. Ein direkter Benefit wiirde sich erst ergeben, wenn der
Uberschusssattdampf beispielsweise fiir die Regeneration des mit CO, beladenen Waschmittels einer
Rauchgaswadsche eingesetzt wird.

Fir denin Tabelle 5-27 gelisteten Hochdrucksattdampfbedarf der OMEs.s-Syntheseroute Cist zu 29 %
die Wasserabtrennung durch Molekularsiebe verantwortlich, wobei der Gesamtbedarf an Hoch-
drucksattdampf zu 34 % durch prozessibergreifende Warmeintegration der Reaktorabwdrme des
Formalin-Synthese gedeckt wird. Analog gilt dies fiir Route B, bei der der bei den Formalin-Synthesen
(FA 1b und FA 1l) produzierte Hochdrucksattdampf 92 % des Bedarfs an Hochdrucksattdampf der
Trioxan-Synthese deckt. Weiteres Potenzial zur Warmertickgewinnung auf der OMEs.s Syntheseroute
C liegt in der Kondensation des aus den Adsorberbetten ausgetriebenen Wasserdampfs. GroReres
Potenzial wird allerdings an dieser Stelle bei der Wahl einer anderen Technologie gesehen,
beispielsweise durch den Einsatz von Dinnfilmverdampfern, wie von Held et al. [539] Anfang 2019
vorgeschlagen. Diese arbeiten in einem niedrigeren Temperaturbereich als die von Schmitz et al.
[447] far den entsprechenden Prozess vorgeschlagenen und beim in der vorliegenden Arbeit
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vorgestellten Verfahrenskonzept eingesetzten Molekularsiebe. So koénnte die Uberschiissige
Niedertemperaturabwdrme der OMEs.s Syntheseroute C routenintern effizienter verwendet werden.
Von den OMEs.s-Syntheserouten A, B und C besitzt die Route A deshalb grofSte Optimierungs-
potenzial.

5.6 Auslegung und Analyse von Chemieanlagen zur Kohlenwasserstoffsynthese

Fiir die Synthese von synthetischem Diesel, Kerosin und Benzin aus H, und CO; wurden das Fischer-
Tropsch-Verfahren sowie das Methanol-to-Gasoline-Verfahren heranzogen. Auf die verfahrens-
technische Auslegung sowie Analyse beider Verfahren wird im Folgenden eingegangen.

5.6.1 Kohlenwasserstoffe via Fischer-Tropsch-Verfahren

Zielprodukte des FT-Verfahrens sind Dieselkraftstoff nach EN 15940 [108] (siehe Tabelle 2-1 im
Kapitel 2.2.2) und Kerosin nach ASTM D7566 (FT-SPK) [160] (siehe Tabelle 2-6 im Kapitel 2.2.4). Eine
Besonderheit des im Rahmen dieser Arbeit ausgelegten Prozesses im Gegensatz zum konventionellen
FT-Verfahren ist das Edukt. An das Verfahren werden zudem die Anforderungen gestellt, dass kein
CO; emittiert wird und keine weiteren Produkte, wie Gase oder Wachse produziert werden. Hinter-
griinde sind die geringen Marktwerte der Gase und, dass der Absatz im Kraftstoffmarkt den Absatz
fir Wachs im Markt fir Chemierohstoffe deutlich Gbersteigt.

Herausforderungen fiir den in dieser Arbeit entwickelten Prozess sind damit die Verwertung von
Nebenprodukten sowie die notwendige Bereitstellung an thermischer Energie bei einer Temperatur
von etwa 900 °C fir den RWGS-Reaktor. Auch der Verdampfer der Destillation benétigt
Temperaturen Gber 240 °C und kann deshalb nicht mit fir diese Arbeit definierten Hochdrucksatt-
dampf betrieben werden. Da eine Feuerung zusatzliche CO,-Emissionen bewirkt, wird davon ab-
gesehen. Eine Moglichkeit ist die elektrische Vorheizung der Edukte des RWGS-Reaktors auf 1000 °C,
wie von der Sunfire GmbH bereits demonstriert [50].

Fir die Auslegung des Verfahrens wurden die Biicher ,Fischer-Tropsch Refining” von de Klerk [509],
,Handbook of Petroleum Refining Processes” von Meyers [616] und ,Fischer-Tropsch Technology”
von Dry und Steynberg [236] und speziell fur die Auslegung der Tragerdampfdestillation wurde das
Buch ,Distillation design and control using Aspen simulation” von Luyben [548] verwendet. Die
Tragerdampfdestillation wird auf Grund der Komplexitit [548]'% in vielen veréffentlichten
Simulationen von FT-Prozessen nicht oder nur ansatzweise bzw. vereinfacht betrachtet, ist aber von
entscheidender Bedeutung, da sie einerseits einen thermischen Energiebedarf hat und andererseits
flr die Produktqualitat verantwortlich ist.

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®

Abbildung 5-25 zeigt das BlockflieBbild des im Rahmen dieser Arbeit entwickelten Konzepts fir ein
Fischer-Tropsch-Verfahren. Auf die einzelnen Verfahrensschritte wird im Anhang E 24.1 bis E 24.4
detailliert eingegangen. Eine Auflistung wichtiger Auslegungsparameter findet sich in Tabelle A-53 im

13 A petroleum fractionator, such as a pipe still or cat fractionator, is almost overwhelmingly complex”, Luyben
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Anhang E.24. Weitere Informationen zur RWGS- und zur Reformer-Technologie finden sich im
Anhang B.10 und B.11. Abbildung A-46 im Anhang E.24 zeigt ein detaillierteres VerfahrensflieRbild.
Zur Maximierung des Gehalts an Mitteldestillaten wurde das Niedertemperatur-FT-Verfahren mit Co-
Katalysatoren gewahlt.

Das in Abbildung 5-25 dargestellte Verfahren besteht aus einem RWGS-Reaktor, einem Reformer,
einem FT-Reaktor, einem Hydrocracker und einer Kolonne zur atmospharischen Tragerdampf-
destillation mit Wasserdampf als Schlepp- bzw. Treibmittel. Reale Blasensdulenreaktoren haben
sowohl einen gasférmigen als auch einen fliissigen Reaktoraustrittsstrom [515]. Da das RStoic-Modell
zur Simulation des FT-Reaktors nur einen Austrittstrom hat, wird dieser im direkten Anschluss isobar
und isotherm in die Gas- und Flissigphase aufgetrennt. Nach Abtrennung der wassrigen Phase wird
die Fliissigphase, die zu 81 Gew.-% aus Cig+-Kohlenwasserstoffen besteht, zum Hydrocracker geleitet.
Die weitere Produkttrennung direkt hinter dem FT-Reaktor erfolgt schrittweise durch isobare
Kondensation durch Abkiihlung. In Dekantern wird dabei die unterschiedliche Dichte sowie Polaritat
der Kohlenwasserstoffe gegenliber Wasser genutzt, um letzteres abzutrennen. Die erste Abkiihlung
ist auf 80 °C. Die dabei entstehende Flissigphase wird in der Literatur als ,hot condensate”
bezeichnet. Zur Vermeidung von Feststoffausfall wird die Temperatur der wachsreichen Stoffstrome
immer (ber 70 °C gehalten, wie von Meyers [616] empfohlen. Die Kondensatstrome der ersten und
zweiten Abkiihlungsstufen enthalten kaum Cis+-Kohlenwasserstoffe und werden nach Wasser-
abscheidung direkt zur Destillation geleitet.
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Abbildung 5-25: BlockflieRbild des entwickelten Fischer-Tropsch-Verfahrens

Im Fall des in Abbildung 5-25 dargestellten Verfahrens erfolgt die Synthesegasbereitstellung fir den
FT-Reaktor mit Hilfe eines RWGS-Reaktors sowie eines Reformers. Insbesondere der Einsatz des
Reformers zur Riickverwertung der C-Fraktionen, die zu kurz sind, um der Kerosinfraktion zugeordnet
zu werden, ist eine Optimierung gegeniiber bekannten Prozessen. Im Reformer werden diese C-
Fraktionen unter Einsatz von Oz und H,0 zu Synthesegas (H2/CO) reformiert. Die Ruckfiihrung der
durch Abkiihlung aus dem FT-Produktstrom abgetrennten kurzen Kohlenwasserstoffe zum RWGS-
Reaktor ist typisch fiir FT-Verfahren mit Co-Katalysatoren [224]. Beim in Abbildung 5-25 dargestellten
Verfahren werden diese Gase teilweise zum Reformer geleitet, was die Beheizung des RWGS-
Reaktors entlastet. Um Feuerung zu vermeiden, wird der Eduktstrom des RWGS-Reaktors elektrisch
auf maximal 1000 °C beheizt.

Die Produkte des RWGS-Reaktors und des Reformers werden zusammengefiihrt und nach Wasser-
abtrennung dem FT-Reaktor zugefiihrt. Die Einstellung des exakten H»/CO-Verhiltnisses im
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Eduktstrom des FT-Reaktors erfolgt tiber die Einstellung des H,/CO,-Verhiltnisses im Eduktstrom fir
die Gesamtanlage. Die Wasserabtrennung zwischen RWGS- und FT-Reaktor ist eigentlich typisch fiir
Prozesse mit wasseranfalligen Fe-Katalysatoren, dient dagegen hier zur Verringerung des Volumens
des FT-Reaktors. Der autotherme Reformer wird durch eine erhéhte 0,-Zugabe exotherm betrieben,
um die thermische Leistung, die der Verdampfer der Destillationskolonne bendtigt, bereitzustellen
(siehe Abbildung 5-25: gestrichelter roter Pfeil).

Durch zusatzliche Verwertung der destillativ abgetrennten Wachse im Hydrocracker sind
paraffinisches Kerosin und paraffinischer Diesel die einzigen Produkte des Verfahrens. Von weiteren
Prozessschritten nach der Destillation zur Steigerung der Produktqualitdt wird im Rahmen der
Simulation abgesehen. Bei den Anlagen von Shell beispielsweise kommen Prozesse zur Hydro-
isomerisation zur Verbesserung der Kalteeigenschaften der Kraftstoffe zum Einsatz [58].

Bei der Modellierung des Fischer-Tropsch-Verfahrens kommen drei verschiedene thermodynamische
Modelle zum Einsatz: RKS-BM, BK-10 und NRTL-RK (siehe Tabelle A-53 im Anhang E.24).
Erlduterungen zu den Modellen sind im Anhang C.4 aufgefiihrt. Die detaillierten Beschreibungen zur
Modellierung der Synthesegasbereitstellung, des Fischer-Tropsch Reaktors, des Hydrocrackers und
der Destillation sind ebenfalls im Anhang E.24 zu finden.

Prozess- und Produktbewertung

Mit diesem Verfahrenskonzept sind Diesel und Kerosin die einzigen Produkte und die Anlage
produziert kein zusatzliches CO; und benétigt keine zusatzliche externe Warmezufuhr. Damit erfiillt
das Verfahrenskonzept die zuvor gestellten Anforderungen. Der gesamte Edukt- und Betriebsmittel-
bedarf des entwickelten Verfahrens ist in Tabelle 5-28 zusammengefasst. Auffillig ist der hohe
Sattdampfiiberschuss. Bezogen auf das eingesetzte CO; fallen 4,66 MJ/kgco2 Mitteldrucksattdampf
und 1,91 MJ/kgco2 Niederdrucksattdampf an. Tabelle A-54 im Anhang E.24 zeigt genauer die
einzelnen Warmequellen und -senken des FT-Verfahrens nach interner Warmeintegration.

Tabelle 5-28: Edukt- und Betriebsmittelbedarf des FT-Verfahrens

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Neben-
produkte
H2 CO; | Elektrizitdit | HD-Dampf | MD-Dampf & ND-Dampf Kahl- Wasser
wasser
kg/KgFr-produkt MJ/KgFT-produkt kg/KgeT-produke
0,480 3,056 1,091 0 -14,248 -5,829 -0,42 2,950

Der Einsatz von Blasensaulenreaktoren ermdglicht hohere CO-Umsatze, wodurch Riickfiihrstrome
reduziert werden. Dadurch wird die elektrische Heizung des Eduktstroms fir den RWGS-Reaktor
entlastet und zudem die Methanbildung durch den RWGS-Reaktor reduziert.

Neben weiteren Verfahrenskonzepten stellt Kénig [156] ein Verfahrenskonzept fiir ein LTFT-
Verfahren mit Co-Katalysator und vorgeschaltetem RWGS-Reaktor zur Synthesegasbereitstellung aus
H, und CO; vor, welches dhnlich dem in diesem Kapitel vorgestellten Verfahrenskonzept ist. Der in
Tabelle 5-29 aufgefiihrte Vergleich zeigt, dass die Kennzahlen des in diesem Kapitel vorgestellten FT-
Verfahrens mit RWGS-Reaktor und Reformer sehr dhnlich zu denen der effizientesten Verfahrens-

152



Verfahrenstechnische Analyse der Syntheserouten

variante (Oxyfuel) von Konig [156] sind. Hierbei ist anzumerken, dass das von Konig [156] vorgestellte
Verfahren mit 24,5 Gew.-% Rohbenzin, 72,5 Gew.-% Kerosin und 3 Gew.-% Mitteldestillaten auf eine
andere Produktverteilung abzielt.

Mit Hilfe des vorgestellten Verfahrens wird H, und CO; zu 62 Gew.-% synthetischem Diesel und
38 Gew.-% synthetischem Kerosin umgesetzt. AuRer Wasser entstehen keine weiteren Neben-
produkte. Die Produktverteilung bzw. -aufteilung lasst sich durch Einstellung des Reaktors dndern,
wobei die Gbrigen Anlagenkomponenten entsprechend auch angepasst werden miissen.

Tabelle 5-29: Vergleich der Kennzahlen des FT-Verfahrens mit Literatur

Ny f netL

k k rodu k k roau
(61.3-2) | (Gl.3-4)  (Gl.3.5) B0/ kBpromu K@z kBeroauic

Konig [156] (nH2 = 0,67)

PEM+RWGS (Ref.) 72,0 - 46,9 3,85 0,51
PEM+RWGS (Oxyfuel) 73,8 - 48,1 3,11 0,50
diese Arbeit

mit nu2 = 0,67 76,5 0,981 48,5 3,056 0,48
(mit nu2 =0,7) (76,5) (0,981) (50,6) (3,056) 0,48

Tabelle 5-30 stellt die erreichten Produktqualititen den gestellten Anforderungen aus den
entsprechenden Normen gegeniiber und zeigt, dass die Anforderungen erfillt werden. Die Heizwerte
und die Cetanzahl sind mittels der Aspen Plus® Komponenteneigenschaften (Property Sets) QVALNET
und CETANENO ermittelt. Die genauen Produktverteilungen der Kerosin- und Dieselfraktion aus der
FT-Synthese sind im Anhang E 24.4 (Tabelle A-56) aufgefiihrt. Die Heizwerte der Produkte des hier
vorgestellten Verfahrens liegen leicht Gber denen konventioneller Kraftstoffe, liegen allerdings im
typischen Bereich von FT-Kraftstoffen (vgl. Tabelle A-26 im Anhang D.6). Grund ist der hohe
Paraffingehalt.

Tabelle 5-30: Produkte der Fischer-Tropsch-Simulation

Diesel . Kerosin .
Eigenschaft Einheit | (paraffinisch, sy./n. Dle.sel (FT-SPK, ASTM sy'n. Ker?5|n
(Simulation) (Simulation)
EN 15940) D7566)
Heizwert (LHV) MJ/kg - 43,87 - 44,20
Cetanzahl - >70 116,4 - -
Dichte bei 15 °C kg/m3 765-800 777,8 730-770 739,5
Aromaten gesamt Gew.-% <1,1 0 <0,5 0
Destillation
10 Vol.-% verdampft °C - - <205 166
T90-T10 K - - 222 52,5
95 Vol.-% verdampft °C <360 °C 333,8 - -
Siedeende °C - - 300 -
Gefrierpunkt °C - - -40 (-47 fur Jet A-1) k.A.
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Die durchschnittlichen Kohlenstofflangen der Molekiile des synthetischen Diesels und Kerosins sind
C16,7 bzw. C1g5 (vgl. Abbildung A-48 im Anhang E 24.4). Die Cetanzahl wird mit Hilfe des Aspen Physical
Property Systems abgeschétzt. Fiir n-Hexadecan (Ci6H34), was nach Definition eine Cetanzahl von 100
hat [87], wird hiermit eine Cetanzahl von 109,2 abgeschatzt. Demnach sei davon auszugehen, dass
die tatsachliche Cetanzahl des synthetischen Diesels geringer ist als der in Tabelle 5-30 angegebene
Wert. Fir die Beimischung des synthetischen Kerosin zu Jet A- bzw. Jet A-1-Kerosin ist der
Gefrierpunkt wichtig. Zwar erfolgt keine weitere Produktveredelung, beispielsweise durch
Isomerisierung, die geringe Dichte durch den hoheren Anteil kiirzerer Kohlenwasserstoffe sollte dem
Feststoffausfall jedoch entgegenwirken.

5.6.2 Kohlenwasserstoffe via Methanol-to-Gasoline-Verfahren

Zielprodukt des MTG-Verfahrens ist synthetisches Benzin, welches zur Gewahrleistung der Drop-in-
Fahigkeit die konventionelle Norm EN 228 [92] furr Ottokraftstoffe (siehe Tabelle 2-2 im Kapitel 2.2.3)
erfiillen muss. Siedeverlauf, Dampfdruck und Klopffestigkeit sind dabei die wichtigsten Qualitats-
kriterien [120]. Der Durolgehalt im Reaktorprodukt sollte unter 1 Vol.-% liegen, damit auf Anlagen-
komponenten zur Reduzierung des Durol-Gehalts verzichtet werden kann [529]. Die Verschaltung
einer Methanol-Synthese mit der MTG-Technologie ist bereits bekannt [175, 283, 529].

Verfahrensauslegung in Aspen Plus®
Abbildung 5-26 zeigt das BlockflieRbild des im Rahmen dieser Arbeit entwickelten Konzepts flr ein
MTG-Verfahren mit gekoppelter Methanolsynthese.
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Abbildung 5-26: BlockflieBbild des entwickelten MTG-Verfahrens

Wie schon beim FT-Verfahren (Kapitel 5.6.1) werden auch bei der Auslegung des MTG-Verfahrens im
Rahmen dieser Arbeit leichte Kohlenwasserstoffe, die nicht der Fraktion des Zielprodukts
entsprechen, reformiert und anschliefend als Synthesegas zuriickgefiihrt. Die Rickfiihrung erfolgt
dabei zur Methanol-Synthese, deren konventionelle CuO/Zn0O/Al;03-Systeme sich fiir die Umsetzung
von H,/CO/CO; eignen.

Das im Rahmen dieser Arbeit ausgelegte Verfahrenskonzept ist in Abbildung 5-27 dargestellt. Eine
ergdanzende Verfahrensbeschreibung zu der hier aufgefiihrten ist im Anhang E.25 zu finden. Die
Synthese von Methanol ist sehr dhnlich dem in Kapitel 5.3.1 beschriebenen Verfahren. Fiir den MTG-
Reaktor fallt die Wahl zwischen konventionellem Festbettreaktor und innovativen Wirbelschicht-
reaktor auf letzteren, da so fir die technische Umsetzung mehr Regelmoglichkeiten gegeben sind,
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die Produktaufbereitung vereinfacht wird und zudem ein hoherer Umsatz zu erwarten ist (vgl. Kapitel
2.4.5.3).

Der MTG-Prozess wurde basierend auf dem NREL-Report von Phillips et al. [529] ausgelegt. Der
Bericht liefert eine fiir die Simulation hinreichend genaue Produktverteilung eines Wirbelschicht-
reaktors. Diese Produktverteilung wird zur Beriicksichtigung des —wenn auch geringen — Wasser- und
CO,-Gehalts angepasst, wobei die Verteilung der Kohlenwasserstoffe konstant bleibt. Wie auch
Phillips et al. [529], wird von einem 100 %igen Methanolumsatz ausgegangen. Chemische Umwand-
lungsprozesse zur Produktaufbereitung (engl.: de-ethanizer, stabilizer, alkylation) werden deshalb
vernachldssigt, sodass der Prozess ahnlich zu der in Wesseling (siehe z.B. Literatur [617]) von 1982—
1985 betriebenen Demonstrationsanlage ist. Der Wirbelschichtreaktor wird durch das Aspen Plus®-
Reaktormodell RYield beschrieben, wobei die von Phillips et al. [529] veroffentlichte Produktver-
teilung vorgegeben wird. Phillips et al. [529] haben die Anzahl der Komponenten im Produkt durch
Zusammenfassung von Isomeren und Komponenten mit sehr dahnlichen Stoffverhalten von 51 auf 26
reduziert. Mit einer vollstandigen Umwandlung des Methanols enthalt der resultierende Produkt-
strom 47,1 Gew.-% Kohlenwasserstoffe sowie das Nebenprodukt Wasser [529]. Nach Abkihlung via
Sattdampferzeugung sowie Luftkiihlung und 99,8 %iger Wasserentfernung erfolgt die destillative
Produkttrennung zwischen Benzinfraktion und der Fraktion leichter Gase, wobei der Zielwert der
Destillation ein Dampfdruck der Benzinfraktion von 60 kPa (bei 37,8 °C, vgl. Tabelle 2-2) ist. Die
Destillation erfolgt dabei beim Reaktordruck von 12,8 bar [618]. Der Kopfstrom dieser
Destillationskolonne wird zur Riickverwertung der Nebenprodukte zum Reformer geleitet.

)<
—0
Wasser
W-9
0
Wasser L(:l: )
R-3 1 synth. Benzin
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W-15 W-14 W-13 W-12 W-11

Abbildung 5-27: FlieBbild des MTG-Verfahrens basierend auf H, und CO;

Da der Warmebedarf beider Destillationseinheiten durch Reaktorabwarme gedeckt wird und das
Verfahren ansonsten keinen Warmebedarf hat, wird der Reformer autotherm gefahren. Der auto-
therme Reformer (ATR) ist analog zu dem des FT-Verfahrens (Kapitel 5.6.1) ausgelegt und ist ebenfalls
im Anhang E.25 beschrieben. Wegen einer sonst zu hohen adiabaten Verbrennungstemperatur in der
POX-Zone (POX = partielle Oxidation) misste der ATR in einer technischen Anwendung zweistufig
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gefahren werden (siehe Anhang E.25). Die maximal auftretende Temperatur durch POX ist dabei
1087 °C. Aus thermodynamischen Griinden enthélt der Rickfiihrstrom 11,7 Gew.-% (9,8 Mol.-%) und
der Reaktoreintritt 0,49 Gew.-% (0,32 Mol.-%) CHa. Den Ergebnissen von Samimi et al. [619] zu Folge
verhédlt sich Methan im Methanolreaktor inert. Allerdings wirde sich Methan innerhalb des
Methanolprozesses anreichern. Deshalb ist bei einer technischen Umsetzung ein Purge im
Ruckfiihrstrom der Edukte innerhalb des Methanolprozesses notwendig. Das so abgefiihrte
Prozessgas kann ebenfalls zum ATR geleitet werden. D

Wird die O,-Zufuhr in den ATR so erhoht, dass sich anstelle von 900 °C eine Austrittstemperatur von
950 °C einstellt, kann der CHs-Gehalt im Rickfiihrstrom auf 6,2 Gew.-% (5,0 Mol.-%) gesenkt werden.
Entsprechend wiirde auch der CHs-Gehalt im Edukt des Methanolreaktors auf 0,27 Gew.-% (0,18
Mol.-%) sinken. Allerdings wiirde das im einstufigen ATR-Betrieb eine adiabate Verbrennungs-
temperatur von 1356 °C (1145 °C im zweistufigen Betrieb) bedingen, was an dieser Stelle fur die
technische Umsetzung als zu hoch angesehen wird (vgl. Anhang E.25).

Prozess- und Produktbewertung

Tabelle 5-31 zeigt den Edukt- und Betriebsmittelbedarf des vorgestellten MTG-Verfahrens ausgehend
von Hz und CO,. Das Nebenprodukt Wasser wird sowohl mit Methanol- als auch im MTG-Reaktor
gebildet.

Tabelle 5-31: Edukt- und Betriebsmittelbedarf des MTG-Verfahrens ausgehend von H; und CO»

Eduktbedarf Betriebsmittelbedarf Neben-
produkt
Ha CO, | Elektrizitat = HD-Dampf | MD-Dampf | ND-Dampf Kuhl- Wasser
wasser
kg/kgProdukt Mj/kgProdukt kg/kgProdukt
0,403 2,874 1,333 -2,430 -3,868 -0,312 0 2,411

Unter der Voraussetzung eines Dampfdrucks von 60 kPa zur Gewahrleistung der Produktqualitat
zahlen 81,2 Gew.-% des wasserfreien Reaktorprodukts zur Benzinfraktion. Hauptbestandteile dieses
Kraftstoffs sind n-Pentan (19,3 Gew.-%), n-Hexan (18,8 Gew.-%), 1,2,4-Trimethylbenzol (9,7 Gew.-%)
und Xylene (8,5 Gew.-%) und n-Heptan (8,0 Gew.-%), wie im Anhang E.25 (Tabelle A-58) aufgefiihrt.
Eine Erhohung des erlaubten Dampfdruck des Produkts wiirde den Anteil kurzkettiger Kohlen-
wasserstoffe im Kraftstoff erhohen. Durch Erhéhung des erlaubten Dampfdrucks auf 80 kPa erhéht
sich der Anteil der Benzinfraktion auf 84,5 Gew.-%. Verglichen mit den in Tabelle 2-10 im Kapitel
2.4.5.3 aufgefiihrten Fraktionsanteilen liegt dieser Wert im unteren Bereich. Demzufolge kann die
Ausbeute an dieser Stelle noch erhdht werden. Dadurch wiirde der zu reformierende Stoffstrom
verringert, wodurch die Effizienz des Prozesses steigt.

Tabelle 5-32 zeigt die von der Simulation ausgegebene Produktqualitdt verglichen mit den
Anforderungen aus der konventionellen Norm fir Ottokraftstoffe (EN 228) [92] und der Produkt-
qualitaten laut dem NREL-Report [529] sowie aktuellen (Stand 2017) Produktqualitdten von
ExxonMobil [175] fir MTG-Produkte. Den Simulationen zu Folge erfiillt der Siedeverlauf des MTG-
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Kraftstoffs die Empfehlungen der WWFC Kategorie 5 flir Ottokraftstoffe flir besonders fortschrittliche
Emissionsnormen.

Tabelle 5-32: Produktqualitdt der MTG-Simulation

. MTG- .
konventionelles . synthetisches
: R . Benzin von .
Eigenschaft Einheit Benzin . Benzin
ExxonMobil . .
(EN 228) [92] (Simulation)
[175]
Heizwert (LHV) MJ/kg - - 43,49
Oktanzahl (RON) - >95 92 -
Dichte bei 15 °C kg/m3 720-775 - 640
Siedeende °C 210 - 184
Dampfdruck bei 37,8 °C kPa 45-100 - 60
Paraffingehalt Vol.-% - 53 36,82
Cycloparaffingehalt Vol.-% - 9 0
Olefingehalt Vol.-% <18 12 19,95
Benzolgehalt Vol.-% <1 0,3 1,65
Aromatengehalt Vol.-% <35 26 24,46
Durolgehalt Vol.-% - - 0,68

Wie in Tabelle 5-32 erkennbar ist sowohl der Olefin- als auch der Benzolgehalt des Produkts des hier
vorgestellten MTG-Verfahrens zu hoch. Damit wird das Zielprodukt (Erfillung der aktuellen EN 228)
nicht erreicht. Allerdings erfiillt das Produkt des hier simulierten MTG-Verfahrens die empfohlenen
Anforderungen der WWFC Kategorie 1 fiir Benzin (siehe Tabelle 2-2 im Kapitel 2.2.3). Dem erhéhten
Olefingehalt kann durch Hydrierungsreaktionen entgegengewirkt werden. Benzol ist allerdings ein
sehr stabiles Molekiil, weshalb der Benzolgehalt durch Produktnachbehandlung nur schwer gesenkt
werden kann. Wie in Tabelle 5-32 enthélt des MTG-Benzins von ExxonMobil nur 0,3 Vol.-% Benzol
und auch der Olefingehalt ist geringer. Demnach koénnen eine veranderte Reaktorfahrweise und
Katalysatorwahl den Benzolgehalt senken. Der Anteil der Benzinfraktion des ExxonMobil-Verfahrens
[175] im wasserfreien Reaktorprodukt ist mit 87 Gew.-% ebenfalls héher als der des hier vorgestellten
liegen von aktuellen ExxonMobil-Anlagen keine genaueren

Verfahrens.  Allerdings

Produktverteilungen vor.
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5.7 Zusammenfassung und Diskussion der Simulationsergebnisse

Fir die Gegeniiberstellung werden die verfahrenstechnischen Prozesse mittels der Eduktbedarfe
sowie der in Kapitel 3.2.3 beschriebenen Wirkungsgrade bewertet. In Tabelle 5-33 sind zunachst die
spezifischen Eduktbedarfe an H, und CO; der verschiedenen Syntheserouten zusammengefasst auf-
geflihrt. Zusatzlich ist der Abwarmelberschuss der Syntheserouten in Form von Sattdampf nach
routeninterner dampfdrucklevelgebundener Warmeintegration aufgefiihrt. Die Werte sind auf das
eingesetzte CO, bezogen, da die Deckung des Warmebedarfs der CO-Bereitstellung ein
Optimierungspotenzial darstellt. Dieser Warmelberschuss wird bei Berechnung der Kennzahlen
sowie der Herstellkosten nicht als Benefit bewertet. Bei den Alkoholen féllt auf, dass der H,-Bedarf
pro Ipe zwischen Ethanol und 1-Butanol einen Sprung hat, der Bedarf an CO; jedoch fast gleich bleibt.
Das liegt an den Nebenprodukten der 1-Butanol-Synthese, fiir deren Reformierung dem Prozess pro
produziertem kg 1-Butanol 0,171 kg 02 (0,396 moloz/moli-suon) zugefiihrt werden muss. Zwar kénnen
die zu Synthesegas reformierten Nebenprodukte sinnvoll zurlickgefiihrt werden, allerdings muss
jeglicher dem Prozess zusatzlich zugefiihrter Sauerstoff via Wasserbildung und Wasserabscheidung
wieder ausgefiihrt werden. Dadurch steigt der Bedarf an Wasserstoff. Der erhdhte Wasserstoffbedarf
ist geschuldet durch den O»-Eintrag flir die Reformierungsreaktionen und spiegelt sich im
Wirkungsgrad wider (vgl. Tabelle 5-34). Auch bei der Ethanol-Synthese kommt zur Verwertung der
Nebenprodukte ein Reformer zum Einsatz. Der notwendige O-Eintrag ist mit 0,046 kgo2/Kgethanol
(0,066 moloz/moleton) allerdings deutlich geringer als bei der 1-Butanol-Synthese.

Tabelle 5-33: Eduktbedarf und Dampfiiberschuss der Kraftstoffsynthesen basierend auf H, und CO;

Produkt kgh2/kgproduke | kgh2/loe | kgcoz/kgproduke | kgco2/lpe MJbampt/Kgco2-Bedart

Wasserstoff 1 0,299 - - -

Methanol 0,189 0,340 1,373 2,475 1,21 (175 °C) + 0,07 (125 °C)
Ethanol 0,283 0,380 1,872 2,511 0,99 (175 °C) + 0,39 (125 °C)
1-Butanol 0,383 0,416 2,316 2,512 1,23 (175°C) + 0,71 (125 °C)
2-Butanol 0,391 0,425 2,316 2,519 1,62 (175 °C) + 0,78 (125 °C)
iso-Oktanol 0,446 0,426 2,637 2,520 0,45 (175 °C) + 1,23 (125 °C)
DME 0,263 0,327 1,911 2,378 0,04 (175 °C) + 0,37 (125 °C)
OME; 0,270 0,410 1,968 2,987 kein Uberschuss
OME:z;s A 0,268 0,500 1,949 3,639 1,30 (175 °C) + 0,34 (125 °C)
OMEs.s B 0,269 0,505 1,961 3,672 kein Uberschuss
OME;.5 C 0,267 0,500 1,941 3,636 kein Uberschuss

FT 0,480 0,391 3,056 2,494 4,66 (175 °C) + 1,91 (125 °C)

0,85 (250 °C) + 1,346 (175 °C)

MTG 0,403 0,333 2,874 2,373
+0,11 (125 °C)

Bei den Werten in Tabelle 5-33 fallt auf, dass DME hat den geringsten Bedarf an H; pro Ipe hat, obwohl
DME ein Folgeprodukt von Methanol ist. Ahnliches gilt fiir synthetisches Benzin via MTG. Der Grund
liegt in der Definition des unteren Heizwertes (LHV), was bereits im Kapitel 4.5 diskutiert wurde. Der
Bedarf an kgna/Kgproduki Sowie kgcoa/kgprodukt Steigt oder stagniert von Zwischenprodukt zu
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Zwischenprodukt bzw. Endprodukt entlang der in Abbildung 4-3 gezeigten Syntheserouten, was
unmittelbar plausibel ist.

Die Abwassernutzung des OME-Prozesses beim Formalin-Prozess (FA 1b) senkt den H,-Bedarf von
0,418 kg/loe auf 0,410 kg/lpe. Bei 4,6 €/kgn; ist das eine Kostenersparnis von immerhin 0,037 €/MJp.
Wegen der Formalin-Synthesen durch oxidative Dehydrierung von Methanol haben die OMEn-
Synthesen deutlich héhere Eduktbedarfe an H; als die anderen Synthesen.

Beim FT-Verfahren werden 53,0 Gew.-% des wasserfreien Reaktorprodukts zum Reformer geleitet;
beim MTG-Verfahren dagegen nur 18,8 Gew.-%. Fir den Reformerbetrieb beim FT-Verfahren ist
dafiir ein Oz-Eintrag von 0,386 kgoz/kgpiesel+kerosin bzW. 0,315 kgo2/loe notwendig; beim MTG-Prozess
dagegen wird 0,134 kgoa/kgsenzin bzw. 0,111 kgoa/loe bendtigt. Da das O, durch Wasserbildung wieder
aus dem Prozess ausgeflihrt werden muss, steigt durch den erhéhten O-Bedarf des FT-Verfahrens
auch der H;-Bedarf, wie deutlich in Tabelle 5-33 zu erkennen.

Fir den Vergleich der Wirkungsgrade untereinander ist die Wahl des Elektrolysewirkungsgrades
sowie des Energieaufwands fiir die CO.-Bereitstellung nicht entscheidend, da stets die gleiche
Annahmen getroffen werden. Eine Diskussion beider Annahmen findet sich im Anhang C5.1. Flr den
Systemwirkungsgrad der Elektrolyse bezogen auf den unteren Heizwert (LHV) wird an dieser Stelle
ein Wert von 12 = 0,7 [25, 620, 621] gewahlt.

Passend zum gewaéhlten Bilanzraum (siehe Kapitel 3.1) wird fiir die CO,-Abscheidung aus dem Abgas
eines Zementwerks ein Energiebedarf von 1,2 MJelektrisch/kgco2 [622, S. 729] angenommen. Die
Kennzahlen nach den Gleichungen 3-2 bis 3-5 (siehe Kapitel 3.2.3) sowie der geschatzte
technologische Reifegrad sind in Tabelle 5-34 aufgelistet.

Tabelle 5-34: Kennzahlen der Kraftstoffsynthesen basierend auf H, und CO»

. Anlagen- .
chemischer i Effizienz- Power-to-Fuel-
Produkt der wirkungs- .
TRL | Umsetzungsgrad | #LHv,max faktor Wirkungsgrad
Syntheseroute grad
Huv (G. 3-2) (Gl. 3-2) f(Gl. 3-4) nen (Gl. 3-5)
na(Gl. 3-3)

Wasserstoff - 1 1 - - 0,700
Methanol 9 0,880 0,880 0,859 0,976 0,576
Ethanol 4 0,788 0,851 0,744 0,944 0,507
1-Butanol 4 0,720 0,834 0,662 0,920 0,457
2-Butanol 4 0,704 0,831 0,612 0,869 0,438
iso-Oktanol 4 0,702 0,843 0,593 0,845 0,420
DME (indirekt) 9 0,916 0,916 0,894 0,976 0,600
OME; 5 0,729 0,827 0,643 0,882 0,448
OMEss A 4 0,598 0,736 0,409 0,684 0,305
OMEs;s B 4 0,593 0,725 0,379 0,639 0,288
OME3s5 C 4 0,599 0,715 0,354 0,591 0,274
FT (C1sH34) 6 0,765 (0,840) 0,749 0,981 0,506
MTG 8 0,899 - 0,875 0,973 0,589
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Die Auflistung aller spezifischen Edukt- und Betriebsmittelbedarfe der verschiedenen Synthese-
routen bietet vollstéandigkeitshalber Tabelle A-59 im Anhang E.26. Neben den mit Hilfe der in Kapitel
5 vorgestellten Simulationen und berechneten Kennzahlen ist auch der maximal mogliche chemische
Umsetzungsgrad nuwv,max dort aufgefiihrt, welcher bereits im Kapitel 4.5 diskutiert wurde.

Bei den aufeinander aufbauenden Alkoholsynthesen liegt der groRte Unterschied im Wirkungsgrad
bereits durch den Syntheseschritt von Methanol zu Ethanol vor. Grund ist dabei unter anderem der
notwendige Einsatz eines endothermen RWGS-Reaktors zur Synthesegasbereitstellung aus H, und
CO; sowie eines Reformers zur Rickverwertung nicht riickfihrbarer Nebenprodukte. Der f(Gl. 3-4)
der Teilanlage zur Synthese von Ethanol aus DME, H, und CO; ist 0,96 (siehe Kapitel 5.3.3) und
inklusive Methanol- und DME-Synthese 0,94, wie Tabelle 5-34 aufgefiihrt. Der in Tabelle 5-34
aufgefiihrte Power-to-Fuel-Wirkungsgrad ner. der Syntheseroute zu 2-Butanol von 43,8 % wirde auf
44,5 % (nv von 70,4 % auf 71,7 %) steigen, falls die Warme fiir den endothermen Reaktor zur 1-
Butanol-Dehydratisierung auf andere Weise und nicht via H,-Brenner bereitgestellt wird.

Im Kapitel 3.2.3 wurde gezeigt, dass DME unter Vernachldssigung des Energieaufwands fir die CO»-
Bereitstellung und die chemische Anlage einen héheren ner als das Vorprodukt Methanol (siehe
Tabelle 3-3) hat. Eine entsprechende Diskussion zur Plausibilitat erfolgte im Kapitel 4.5. Aus Tabelle
5-34 ist ersichtlich, dass dies immer noch gilt, wenn der Energieaufwands flir die CO,-Bereitstellung
und die chemische Anlage mit einbezogen werden. Entsprechend ist der Eduktbedarf pro Ioe bei DME
niedriger als bei Methanol (siehe Tabelle 5-33).

Aus den geringen chemischen Umsetzungsgraden nwv kann bereits eine nicht beeinflussbare
Limitierung der OMEz.s-Synthese abgelesen werden. Aufgrund der aufwandigen Trennprozesse zur
Wasserabscheidung sind zudem die Anlageneffizienzen niedrig, was sich auch in den niedrigen
Effizienzfaktoren der OMEss-Syntheserouten widerspiegelt. Die energetisch gilinstigste OMEs3.s-
Syntheseroute ist die Syntheseroute A.

Auf der OME;-Route wird der Power-to-Fuel-Wirkungsgrad von 7p = 0,448 unter der Bedingung
erreicht, dass das formaldehydhaltige Abwasser der OME1-Synthese in der vorgeschalteten Synthese
von Formalin | als Waschflissigkeit (Absorbens) verwendet wird. Kommt reines Wasser als Wasch-
flissigkeit zum Einsatz, so ergibt sich fiir die Methylalsynthese ein Power-to-Fuel-Wirkungsgrad von
nerL = 0,443. Durch die Verwendung des Abwassers sinkt der H,-Bedarf von 0,275 kg/kgome1 auf 0,270
kg/kgome1 und der CO,-Bedarf von 3,039 kg/loe auf 2,987 kg/loe. Wie im Kapitel 3.2.2.2 beschrieben,
kann Dampfiliberschuss eines hoheren Temperaturniveaus fiir die Deckung des Bedarfs von Dampf
eines niedrigeren Temperaturniveaus eingesetzt werden. Dies geschieht bei der Syntheseroute zu
OME;, wodurch der Niederdrucksattdampfbedarf von 15,6 MJ/lpe auf 5,0 MJ/Ipe sinkt (vgl. Tabelle
5-27) und kein Uberschuss mehr an Hoch- und Mitteldrucksattdampf besteht. Ohne diese
Bedarfsdeckung wiirde der Anlagenwirkungsgrad #a nicht 0,643, sondern lediglich 0,543 betragen
(nerLnur 0,401 anstatt 0,448).

Das FT-Verfahren hat mit 4,66 MJpampt/kgco2 Mitteldrucksattdampf und 1,91 MJpamps/kgco2 Nieder-
drucksattdampf eine Gesamtabwarme von 6,57 MJpampt/kgco2 (vgl. Tabelle 5-33). Dieser Wert liegt
beispielsweise im Bereich des Warmebedarfs von 5,4-7,2 MJ/kgcoa (bei 95 °C) [16, 30] des
Adsorptions/Desorptions-Prozesses zur COz-Abscheidung aus Umgebungsluft der Climeworks AG.
Wird der Energiebedarf fir die CO-Bereitstellung beim Power-to-Fuel-Wirkungsgrad ner. (Gl. 3-5)
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begriindet mit einer solchen Abwarmenutzung auf null gesetzt, so steigt ner. des FT-Verfahrens von
50,6 % auf 52,8 %. FT-Anlagen sind demnach fiir den Betrieb auch ohne industrielle CO,-Punktquelle
geeignet, was einen besonderen Vorteil fiir das FT-Verfahren darstellt. Eine andere Mdglichkeit der
Abwarmenutzung ist die Bereitstellung von Dampf flir Hochtemperaturelektrolyse, was einen PTL-
Wirkungsgrad von bis zu 70 % ermdoglicht, wie von der Sunfire GmbH demonstriert [50].

Im Kapitel 5 wurden die verfahrenstechnischen Verfahrensauslegungen und -simulationen vor-
gestellt. Da sich die Syntheserouten zu Alkoholen und Ethern aus Teilprozessen zusammensetzen, die
sich teilweise auf einigen Routen doppeln, wurden die Teilprozesse im Kapitel 5.3 einzeln vorgestellt
und in den Kapitel 5.4 und 5.5 zu Syntheserouten verknipft. Im Kapitel 5.7 erfolgte einen
Gegeniiberstellung und Diskussion der Syntheserouten und Prozesse zu Alkoholen, Ethern und
Kohlenwasserstoffen mit Hilfe der im Kapitel 3.2.3 eingefilihrten Kennzahlen. Dabei wurden die in
Tabelle 5-33 und Tabelle 5-34 aufgeflihrten Werte bereits in einer wissenschaftlichen Fachzeitschrift
vorveroffentlicht [63]. Im folgenden Kapitel 6 wird auf die 6konomische Analyse der Syntheserouten
eingegangen. Eine weiterflihrende Diskussion und Bewertung der im Kapitel 5 vorgestellten
Ergebnisse findet sich kombiniert mit den Ergebnissen aus Kapitel 6 in Kapitel 7.1.
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6 Okonomische Analysen der Syntheserouten

In diesem Kapitel werden die im Kapitel 5 mittels Prozesssimulationen untersuchten Syntheserouten
basierend auf den Simulationsergebnissen mit Hilfe der in Kapitel 3.3 vorgestellten Methodik
okonomisch analysiert und bewertet. Dabei werden die Herstellkosten (engl.: cost of manufacturing;
COM) auf Grundlage der Investitionskosten (engl.: fixed capital investment; FCI) und der
Betriebskosten (engl.: operational expenditures OPEX) berechnet (vgl. Kapitel 3.3.3). Die
vergleichende gegeniiberstellende Bewertung erfolgt mit Berechnungen eines Basisfalls. Die dafir
verwendeten Annahmen und Randbedingungen sind in Tabelle 6-1 aufgefiihrt. Vergleichswerte und
Anmerkungen zur Einordnung und Beurteilung der getroffenen Annahmen sind im Anhang C.5
(Tabelle A-13 und Tabelle A-14) aufgefuhrt. Weitere Diskussionen zu den Annahmen sind im Anhang
C 5.1 zu finden. Zur Bewertung des Einflusses der verschiedenen Annahmen und Parameter sowie
der AnlagengroRe auf die Herstellkosten erfolgen im Kapitel 6.3 Sensitivitdtsanalysen.

Tabelle 6-1: Getroffene Annahmen fiir die 6konomische Analyse

Parameter Wert Literatur
Kosten fiir H; 4,6 €/kgn2 [544]
Kosten fiir CO; 70 €/tco2 [373]
Kosten fiir Sattdampf 32 €/t [553]
Kosten fiir Hochdruckdampf (250 °C) 0,0187 €/MJ

— ermittelt aus
Kosten fiir Mitteldruckdampf (175 °C) 0,0158 £/MJ

Kosten fiir Niederdruckdampf (125 °C) 0,0146 €/MJ 32 €/tsaucamot
Kosten fiir Betriebsstrom 0,0976 €/kWh [623]
Kosten fiir Kiihlwasser 0,1€/t [553]
Kosten fiir Kiihlluft 0 -
Abwasser 0 -
Anlagengréfle =300 MW siehe Kapitel 3.1
Betriebsdauer der Anlagen 20 Jahre [4, 145, 214, 559]
Zinssatz 8% [216, 283, 559]
Wihrungsumrechnung USS/€=1,21 [624]
Betriebsstunden pro Jahr 8000 h/a [547]
Abschreibungsmethode Annuitat -

Im Kapitel 6.1 werden die mittels der Bauteilkostenmethode basierend auf den ProzessflieRbildern
abgeschatzten Investitionskosten der verschiedenen Syntheserouten aufgefiihrt und diskutiert. Im
Kapitel 6.2 werden die notwendigen Kapitalaufwendungen fiir die Syntheserouten gegeniber-
gestellt. Daneben sind im Kapitel 6.2 die berechneten Herstellkosten tabellarisch aufgefiihrt. Eine
grafische Gegenlberstellung der Herstellkosten mit weiterfilhrenden Diskussion findet sich im
Kapitel 7.1. Die getroffenen Annahmen (Tabelle 6-1), die Ergebnisse der 6konomischen Analyse
(Tabelle 6-10) und die Sensitivitatsanalysen (Kapitel 6.3.1) wurden bereits vorveréffentlicht [63].
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6.1 Investitionskosten

Die Investitionskosten werden basierend auf den Prozesssimulationen berechnet. Anders als die
Betriebsmittelkosten sind die Investitionskosten nicht proportional zu den Anlagenkosten. Fiir die
Syntheserouten, die sich aus mehreren Teilprozessen zusammensetzen, ergeben sich die FCl nach
dem in Kapitel 3.2.1 vorgestellten Baukastenprinzip. Die Eduktbedarfe jeder Anlage und damit die
notwendigen Kapazitdaten der vorangehenden Anlagen auf den jeweiligen Syntheserouten sind aus
den Prozesssimulationen bekannt. Im Folgenden sind die notwendigen Anlagenkapazitaten der Teil-
prozesse flr eine Produktionsleistung von 300 MWendprodukt SOWie die mit Hilfe der in Kapitel 3.3.2
vorgestellten Bauteilkostenmethode berechneten FCI bzw. CAPEX aufgefiihrt und diskutiert.

Nach dem Baukastenprinzip kommt es vor, dass dieselbe Anlage auf verschiedenen Routen und mit
verschiedenen Kapazitdten zum Einsatz kommt. Dadurch ergibt sich eine mehrfache Berechnung der
Investitionskosten. Mit Hilfe der Ergebnisse kdnnen anlagenspezifische Degressionsexponenten
ermittelt werden, wie von Humphrey [572] empfohlen. Diese sind im Anhang F.2 aufgefiihrt.

6.1.1 Investitionskosten der Alkoholsynthesen

Tabelle 6-2 zeigt die fiir eine Produktionsleistung von jeweils 300 MW bendétigten Anlagenkapazitdten
der Teilprozesse der in Abbildung 4-2 dargestellten Routen fiir die Alkoholsynthesen.

Tabelle 6-2: Benotigte Anlagenkapazitaten der Teilprozesse der Alkohol-Syntheserouten fir
300 MW Produktionsleistung

Produkt der tmeon/h tome/h teton/h tiuon/h t2-suon/h tokon/h
Syntheseroute | (MWwieon) | (MWpme) | (MWeon)  (MWiguon) | (MWaguon) | (MWokon)

54,2
Methanol (300) - - - - -
52,0 37,4 40,4

Ethanol (287,7) (299) (300) - - )

LButanol 71,4 51,4 55,4 32,6 ) ]
(395,6) = (411,7) @ (414,0) (300)

>-Butanol 71,7 51,5 55,6 32,7 32,7
(395,9) | (413,1) = (4145)  (301,0) (300)

o Oktancl 71,9 51,7 55,8 32,8 ) 28,8
(397,7) | (413,9) @ (4147)  (301,1) (300)

Die Investitionskosten der Syntheserouten ergeben sich durch Addition der Investitionskosten der
einzelnen Teilprozesse und sind in Tabelle 6-3 aufgefiihrt. Die Werte fiir die einzelnen Teilprozesse
zeigt die Tabelle A-60 im Anhang F.

Tabelle 6-3: Investitionskosten flir Syntheserouten fiir Alkohole (300 MW Kapazitat)

Parameter | Einheit Methanol Ethanol 1-Butanol 2-Butanol iso-Oktanol
FCl Mio. €017 60,02 110,05 171,62 185,84 290,02
CAPEX €2017/kW 230,1 421,9 657,9 712,4 1111,7
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Da sowohl die Syntheserouten zu héheren Alkoholen (siehe Abbildung 4-2) als auch zu Ethern (siehe
Abbildung 2-5) auf Methanol basieren und alle Syntheserouten die gleiche Produktionsleistung von
300 MW haben, werden fiir die Abschatzung der FCI der verschiedenen Syntheserouten die FCI von
elf Methanolanlagen unterschiedlicher Kapazitdt bendtigt. Analog werden die FCI der DME-Anlage
fir sechs verschiedene Kapazitdten bendétigt. Zusatzlich werden fir die Methanolanlage die FCI fiir
50 MW und 200 MW berechnet, um einerseits den Literaturvergleich zu erméglichen und anderer-
seits eine reprasentative Sensitivitdtsanalyse (Kapitel 6.3.2) durchfiihren zu kénnen.
Mit Hilfe der Bauteilkostenmethode (siehe Kapitel 3.3.2) werden insgesamt die FCl finf
verschiedener Methanolanlagen berechnet. Diese Werte dienen der Ermittlung spezifischer
Degressionsexponenten (siehe Kapitel 3.3.2 und Anhang F.2) mit Hilfe derer wiederum die FCI der
restlichen Anlagenkapazitaten bestimmt werden. Die entsprechenden spezifischen CAPEX der fiinf
handisch berechneten FCI von Methanolanlagen mit verschiedenen Kapazitdten sind in Abbildung
6-1 aufgetragen.

1400

1200

—A—MeOH (diese Arbeit)
1000 —4—MeOH (Brynolf et al.)

800 RS

600

400

spezifischer CAPEX / €/kW

200

0 T T 1

1 10 100 1000
Anlagenkapazitit / MW

Abbildung 6-1: Vergleich der ermittelten CAPEX der Methanolsynthese mit Literaturwerten [373]

Fir den Literaturvergleich zeigt Abbildung 6-1 zudem die von Brynolf et al. [373] aus fiunf
Veroffentlichungen [48, 282, 625-627] zusammengetragenen und angepassten Daten. Brynolf et al.
[373] gehen dabei von einem konstanten Degressionsexponent von d = 0,7 aus, was ein gangiger
Wert flr Chemieanlagen ist. Garrett [628] gibt fiir Methanolanlagen auf Grundlage der
Investitionskosten realer Anlagen einen Wert von d = 0,78 an. Werden die FCI des im Kapitel 5.3.1
beschriebenen Verfahrens mit Hilfe der in Kapitel 3.3.2 beschriebenen Methode bestimmt, so
ergeben sich die in Tabelle 6-4 aufgefiihrten Degressionsexponenten.

Tabelle 6-4: Ermittelte Degressionsexponenten der Methanolanlage zum Verfahren in Kapitel

5.3.1
Anlagenkapazitat 50-200 MW  200-300 MW = 300445 MW
Degressionsexponent d 0,691 0,800 0,991

Bei Kapazitaten > 300 MW sinken die spezifischen CAPEX demnach nicht mehr nennenswert mit
Kapazitatssteigerung. Der Grund ist, dass bei weiterer VergrofRerung immer mehr Bauteile die
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maximale BauteilgroRe (siehe Tabelle 3-5) erreichen und deshalb Apparate parallelgeschaltet werden
missen. Die praktische Anwendung eigens ermittelter Degressionsexponenten sei an dieser Stelle
beispielhaft fiir Methanolanlagen erklart, wird aber im Rahmen dieser Arbeit an gegebener Stelle
auch fiir andere Verfahren verwendet. Weitere Degressionsexponenten sind im Anhang F.2 finden.
Wie Tabelle 6-3 zeigt, hat die Syntheseroute zu iso-Oktanol deutlich erhohte FCI. Dabei bedarf die
Anlage zur Umsetzung von 1-Butanol zu iso-Oktanol 453,8 €/kWiokon, was 40,8 % der
Gesamtinvestitionskosten (1111,7 €/kWi.okon) von dieser Route entspricht. GroRter Kostenpunkt der
Anlage des im Kapitel 5.3.6 beschriebenen Verfahrens ist die Kolonne K-1 (siehe Abbildung 5-17 im
Anhang E.15). Diese dient der Abtrennung des iso-Oktanols aus dem Produktstrom des Reaktors R-2
und macht 45,2 % der Investitionskosten der Teilanlage aus. Bei einer 300 MW-Anlage hat die
Kolonne K-1 einen theoretischen Durchmesser von 14,3 m, woraus bei einem maximalen
Kolonnendurchmesser von 4 m (vgl. Tabelle 3-5) 13 parallel betriebene Kolonnen resultieren. Die
Praxisrelevanz kann an dieser Stelle nicht beurteilt werden.

6.1.2 Investitionskosten der Ethersynthesen

In Tabelle 6-5 sind die fiir eine Produktionsleistung von jeweils 300 MWowmes-s bendtigten Anlagen-
kapazitaten der Teilprozesse der Syntheserouten A, B und C (vgl. Abbildung 2-5) aufgefuhrt. Diese
sind errechnet aus den Eduktbedarfen, die sich aus den Prozesssimulationen (Kapitel 5) ergeben. Zur
Bestimmung der Gesamtinvestitionskosten fiir die Syntheserouten und der daraus resultierenden
jahrlichen kapitalgebundenen Kosten (ACC) sowie OPEX (siehe Tabelle 3-4 im Kapitel 3.3.1) miissen
demnach acht verschiedene Anlagen ausgelegt werden, wovon fir drei Anlagen (Trioxan, FA Il und
MeOH) die Investitionskosten fiir unterschiedliche Kapazitaten bendétigt werden.

Tabelle 6-5: Benotigte Anlagenkapazitdten der Teilprozesse der OMEs-s-Syntheserouten fiir
300 MWowmes-s Produktionsleistung

tomer/h tome/h tmeon/h

tomess/h trvioan/ (MWomer | (MWowne | teasa/h | traw/h | tean/h | (MWweon

(MWomes-s) h ) ) )
Route A é%’g) - - - 97,2 i i (4751’,71)
Route B (2%3) 28,8 (leg'f) ) ) 30,5 >8,1 (540;‘1)
Route C (‘r;%’g) 39,7 - (11363’?3) - - 801 (136,77)

Die mittels der in Kapitel 3.3.2 beschriebenen Methodik berechneten Investitionskosten fiir die in
Tabelle 6-5 aufgefiihrten Teilprozesse sind zusammengefasst zu Syntheserouten in Tabelle 6-6 und
aufgeschlisselt nach Teilprozessen in Abbildung 6-2 aufgefiihrt.

Da die Investitionskosten fiir die OMEs.s-Syntheserouten erstmalig in Rahmen dieser Arbeit
berechnet wurden, ist kein Literaturvergleich moglich. Davon ausgenommen sind die Investitions-
kosten fiir die Methanolanlagen (siehe Abbildung 6-1).
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Tabelle 6-6: Investitionskosten flir Syntheserouten flr Ether (300 MW Kapazitat)

Parameter Einheit DME | OME: @ OMEs;s (Route A) | OMEss (Route B) | OMEs s (Route C)

FCI Mio. €017 | 75,97 | 147,37 202,45 378,94 414,50

CAPEX €017/kW | 291,2 | 564,9 776,1 1452,6 1588,9

Fir die Investitionskosten von Anlagen zur Formaldehydsynthese durch unvollstandigen
Methanolumsatz und anschlieBender Methanolriickgewinnung liegen zwar Werte vor, allerdings nur
fur Anlagenkapazitdten von beispielsweise 20.000 t/a [148]. Die fir die 300 MWowmes-s-Anlagen
benétigten Formalin-Anlagen haben dagegen Kapazitdten von 0,244-0,778 Mio. t/a. Deshalb folgt
eine kurze Diskussion hinsichtlich Auffalligkeiten bei den Investitionskosten fiir die OMEs.s-

Syntheserouten.
|
Route C |
Route B |
Route A |
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800
Route A Route B Route C
m MeOH 337,15 340,17 336,84
BmFAla 199,42 0 0
mFAIb 0 68,75 0
FAII 0 339,06 464,35
m DME 0 0 37,98
HTRI 0 512,66 700,40
OME1 0 111,91 0
OMES3-5 239,49 80,04 49,33
CAPEX / €/kW s s

Abbildung 6-2: Zusammensetzung der Investitionskosten fiir 300 MW OME3.s (Route A, B und C)

Auffallig bei den OMEs.s-Synthesen via Route B und C sind besonders die hohen Investitionskosten
von 513 €/kWomes-s (Route B) und 700 €/kWomes-s (Route C) fir die Trioxan-Syntheseanlage
(Verfahrensbeschreibung siehe Kapitel 5.3.8). Durch die Methodik der Dimensionierung der Bauteile
und Bestimmung der Kosten sind die hohen Werte allerdings plausibel. So ist beispielsweise der Riick-
flihrstrom aus der Kolonne K-1, in der Trioxan von 1,65 Gew.-% auf 15,7 Gew.-% aufkonzentriert wird,
28-mal groRer als der Formalin ll-Eduktstrom bzw. 56-mal groRRer als der Trioxan-Produktstrom der
Anlage. Auch der Kopfstrom der Kolonne K-3, der wieder der Kolonne K-2 zugefiihrt wird, ist 7 2-mal
groBer als der Produktstrom. Trotz der geringen Riicklaufverhéltnisse in den Kolonnen K-1 bis K-4,
die zwischen 0,85 und 1,15 liegen, werden fiir die hohen Durchsatze vergleichsweise grofle bzw.
mehr parallele Anlagenkomponenten bendtigt. Die Kolonnen machen bei der Trioxansynthese aus
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Formalin Il inklusive Kondensatoren und Verdampfer 71,5 % und der luftgekiihlte Rihrkesselreaktor
17,4 % der Investitionskosten aus. Durch die erhdhte Anzahl an Anlagenkomponenten steigen auch
die Personalkosten mit erhdhter Anlagenkapazitat, wie der Wert der direkten OPEX in Tabelle 6-10
und der Ny,-Wert in Tabelle A-60 zeigen. Eine weitere Auffdlligkeit ist, dass Syntheseanlagen fur
Formalin | deutlich glinstiger sind als solche fiir Formalin Il. Grund ist die fehlende Kolonne zur
Abtrennung des Methanols. Diese macht bei den Formalin II-Prozessen inklusive Verdampfer und
Kondensator etwa 56 % der Investitionskosten aus.

6.1.3 Investitionskosten der Kohlenwasserstoffsynthesen

Bei den Investitionskosten der Synthesenanlagen fiir Kohlenwasserstoffe wird das Baukastenprinzip
nicht angewendet, da es sich nicht um aus mehreren Teilprozessen zusammengesetzten Synthese-
routen handelt (siehe Abbildung 4-3). Zudem werden wegen der Komplexitat der Anlagen-
komponenten sowie der Verfiigharkeit von Daten fiir die Investitionskosten der FT- und MTG-
Reaktoren Literaturdaten verwendet.

6.1.3.1 Fischer-Tropsch

Fir Investitionskosten von RWGS-Reaktoren, Fischer-Tropsch-Reaktoren und Wachs-Hydrocrackern
wurde auf von Baliban et al. [186] aus Literatur [599, 629, 630] zusammengestellte Daten zurlick-
gegriffen, was die Genauigkeit erhdht. Bei den Werten aus der Arbeit von Bechtel et al. [599] handelt
es sich um Werte fiir einen Blasensaulenreaktor, wie auch in dieser Arbeit angenommen (vgl. Kapitel
5.6.1). Die verwendeten Daten sind in Tabelle 6-7 aufgefiihrt. BOP (,,Balance of plant”) steht flir das
Equipment der Anlagenperipherie und schliet Hilfs- und Nebenanlagen sowie Standortvorbereitung
ein. Die Degressionskoeffizienten d zur Berechnung der Kosten basierend auf Referenzkosten Co fiir
eine BauteilgroRe So sind entsprechend der Gleichung 3-10 zu verwenden.

Tabelle 6-7: Referenzkosten fiir Reaktoren des FT-Prozesses [186, 629]

Co
Bauteil S S Einheit Basis d BOP
(MiO. US$2010) 0 mex

RWGS-Reaktor 3,05 2556 2600 t/d Produkt | 0,65 15,5 %
ATR 3,18 430639 | 9438667 | Nm3/h | Produkt | 0,67 0
FT-Reaktor 39,59 226669 | 228029 | Nmd/h Edukt 0,75 @ 25,69%
Wachs-

9,35 97,92 6256 t/d Edukt 0,55 | 25,69%
Hydrocracker

Tabelle 6-8 zeigt die Kapazitdten der vier Reaktoren basierend auf den Prozesssimulationen fiir eine
FT-Anlage mit einer Produktionskapazitdt von 300 MW synthetischem Diesel und Kerosin.

Tabelle 6-8: BauteilgroRen fiir eine 300 MW-FT-Anlage

RWGS- Wachs-
ATR FT-Reaktor
Reaktor Hydrocracker

Edukt bzw. Produkt 2567,7 t/d 96,076 Nm3/h | 244846 Nm3/h 2080 t/d
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Die Investitionskosten fiir diese Bauteile werden mit der von Baliban et al. [186] beschriebenen
Berechnungsvorschrift bestimmt. Dabei entspricht die Definition der permanenten Investitionen
(engl.: total permanent investment, TPI) aus der Literaturquelle der Gesamtinvestitionskosten dieser
Arbeit (engl.: fixed capital investment, FCl, siehe Gleichung 3-9).

Der Vergleich der Werte von Tabelle 6-7 und Tabelle 6-8 zeigt, dass die Werte von Baliban et al. [186]
hinreichend gut geeignet sind, allerdings nicht flir den ATR. Wegen der Komplexitdt der Bauteile
werden die Investitionskosten des Blasensdulenreaktors und des Wachs-Hydrocrackers mittels der in
Tabelle 6-7 aufgefiihrten Werte berechnet. Fiir den ATR liegt die Auslegungskapazitat sehr weit unter
der Referenzkapazitat. Die Dimensionierung und Abschatzung der Investitionskosten des ATR erfolgt
deshalb wie in Kapitel 3.3.2 beschrieben. So ergeben sich fiir den in Kapitel 5.6.1 beschriebenen
Prozess Investitionskosten (FCI) von 169,98 Mio. €,017. Die spezifischen CAPEX-Kosten liegen
demnach bei 651,6 €017/kWproduke Und somit im Bereich der von Brynolf et al. [373] angegebenen
Werte (umgerechnet mit einem Degressionsexponent von 0,7 [373] ergeben die angegebenen Werte
einen Bereich von 398,5 €/kW bis 929,7 €/kW mit einem Durchschnittswert von 531,3 €/kW).

6.1.3.2 Methanol-to-Gasoline

Fir die Investitionskosten des MTG-Reaktors (R-2 in Abbildung 5-27 im Anhang E.25) wird eine
Literaturreferenz [529, S. 67] herangezogen. Bei diesem handelt es sich um einen MTG-Wirbel-
schichtreaktor mit integrierter Katalysatorregeneration via Steigrohr (vgl. Kapitel 2.4.5.3). Die ent-
sprechenden Literaturdaten zur Abschatzung der Investitionskosten sind in Tabelle 6-9 aufgefihrt.

Tabelle 6-9: Referenzkosten fur einen MTG-Reaktor [529, S. 67]

Degressions- | Gesamtkosten Indirekte Reaktorkapazitat
exponent (2007) Kosten (Eduktstrom)
27,4 % der 84,353 Ib/h
MTG-Reaktor 0,65 $4,992,494
Gesamtkosten (38,2619 kg/h)

Bei einer Anlagenkapazitdt von 300 MW betrédgt der Eduktmassenstrom des MTG-Reaktors des in
Kapitel 5.6.2 vorgestellten Verfahrenskonzepts 47836,5 kg/h (105.461 Ib/hr). Damit die in Tabelle 6-9
aufgefuihrten Kosten den Investitionskosten (FCI) nach Gleichung 3-9 fir den MTG-Reaktor
entsprechen, missen erstere mit dem Faktor 1,274 multipliziert. So kdnnen die Investitionskosten
(FCI) fur den MTG-Reaktor zu den restlichen FCI flir die Gesamtanlage addiert werden. Werden die
Kosten des MTG-Reaktors mit Hilfe der in Tabelle 6-9 aufgefiihrten Daten und der Rest der Anlage
mit der in Kapitel 3.3.2 beschriebenen Methode berechnet, so ergeben sich fir den in Kapitel 5.6.2
beschriebenen Prozess spezifische CAPEX von 305,4 €2017/kWprodukt.
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6.2 Herstellkosten der verschiedenen Elektrokraftstoffe

In Abbildung 6-3 sind die notwendigen energie- und massenspezifischen Kapitalaufwendungen
(CAPEX) fur Syntheserouten mit einer Kapazitdt von 300 MW aufgetragen. An dieser Stelle wird
Unterschied zwischen energie- und massenbezogenen Kapazitdaten deutlich. Aufgrund unterschied-
licher Heizwerte hat beispielsweise eine FT-Anlage bei dhnlichen massenspezifischen CAPEX in €/(t/a)
deutlich unterschiedliche energiespezifische CAPEX in €/kW als die akkumulierten Teilprozesse der
Syntheseroute C zu OMEs.s.

Die Produkte des FT- und des MTG-Verfahrens haben die héchsten Heizwerte und damit bei gleicher
Produktionsleistung in MW eine niedrigere massenspezifische Kapazitat in kg/h. Der Skaleneffekt
(siehe Anhang C.11) ist demnach bei diesen Prozessen am groRten, da die FCl von der
massenspezifischen Kapazitat abhangt. Das ist auch an den Degressionsexponenten erkennbar: Wie
in Tabelle A-62 im Anhang F.2 zeigt, liegen die Degressionsexponenten anderer Prozesse beim Basis-
fall im Bereich d > 0,9. Beim FT-Verfahren beispielsweise sind FT-Reaktor (FTR) und Wachs-Hydro-
cracker (HC) mit 69 % Anteil die Hauptkostenfaktoren bei den Investitionskosten und haben bei den
Kapazitaten des Basisfalls bauteilspezifische Degressionsexponenten von drrr = 0,75 und duc = 0,55
[186]. Demnach besteht bei den Prozessen zur Synthese von Kohlenwasserstoffen groReres Potenzial
zur Kostensenkung durch AnlagenvergréRerung als bei Prozessen zur Synthese von Oxygenaten. Die
entsprechenden massenbezogenen Kapazitaten sowie die Investitionskosten (FCI) der Einzelprozesse
sind in Tabelle A-60 im Anhang F aufgefiihrt.
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Abbildung 6-3: Gegeniberstellung der spezifischen CAPEX der verschiedenen Syntheserouten fiir
300 MW

In den Herstellkosten finden sich die FCI nach den Gleichungen 3-13 und 3-14 in Form von jahrlichen
Abschreibungskosten (ACC) wieder. Die Betriebskosten und anschlieBend die Herstellkosten der
verschiedenen Elektrokraftstoffe werden mittels der in den Kapiteln 3.3.1 und 3.3.3 beschriebenen
Vorgehensweisen berechnet. Fir die Berechnung der Personalkosten Cp mit der Methode nach
Alkhayat und Gerrard [571] ist die Anzahl der Prozessschritte ohne partikuldre Stoffe Ny, relevant
(siehe Gleichungen A-19 und A-20 im Anhang C.9). Die Ermittlung dieser Werte erfolgt im Zuge der
Anwendung der Bauteilkostenmethode (Kapitel 3.3.2). Auch hier ist die maximale BauteilgroRe (siehe
Tabelle 3-5) entscheidend. Tabelle A-60 im Anhang F zeigt die ermittelten N,,,-Werte.
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Okonomische Analysen der Syntheserouten

6.3 Sensitivitdtsanalysen der Ergebnisse

Die Sensitivitatsanalysen dienen der Bewertung der Empfindlichkeit berechneter Werte auf die
gewahlten Eingangsparameter. Im Kapitel 3.2.3 wurde bereits der Einfluss des Elektrolysewirkungs-
grades auf den Power-to-Fuel-Wirkungsgrad diskutiert. Weitere Sensitivitdtsanalysen finden sich
beispielsweise im Anhang C.6 hinsichtlich der Wahl des Kraftstoffaquivalentes zur energetischen
Normierung sowie im Kapitel 4.5 hinsichtlich des Einflusses der Auswahl der Literaturwerte der OMEs3.
s-Heizwerte. Aus den zusammenfassenden Auflistungen in Tabelle 6-10 (Kapitel 6.2) und Tabelle A-59
(Anhang E.26) geht bereits der groRe Anteil der Eduktbereitstellung am Energiebedarf sowie den
Herstellkosten und die damit einhergehende Empfindlichkeit hervor.

6.3.1 Einfluss verschiedener Parameter auf die Herstellkosten

Zur Identifikation und Bewertung des Einflusses verschiedener Parameter kommen an dieser Stelle
Tornado-Diagramme zum Einsatz. Dabei wird jeweils ein Parameter variiert und alle anderen
Parameter konstant gehalten. Die Parametervariation wird mit den generell einflussreichsten
Parametern durchgefiihrt. Laut der AACE (Association for the Advancement of Cost Engineering) hat
die verwendete Methode zur Schatzung der FCl eine Genauigkeit von -30 % und +50 % (siehe Anhang
C.8: AACE Klasse 4). Die FCl werden innerhalb dieser Schatzgenauigkeit variiert. Laut Machhammer
et al. [631] kostet H, produziert via Elektrolyse unter Verwendung von Windstrom und Netzstrom
ohne Netzgebiihren im Durchschnitt 6 €/kg bzw. 3 €/kg. Diese beiden Werte werden fiir die Variation
der Ha-Kosten verwendet. Fiir die Kosten der CO2-Bereitstellung werden der von Brynolf et al. [373]
angegebene Minimalwert fiir die Abscheidung aus Abgasen von Erdgaskraftwerken von 0,02 €/kgcoz
und der Maximalwert fiir die Abscheidung aus Abgasen aus Kohlekraftwerken von 0,17 €/kgcoa (siehe
Tabelle A-15 im Anhang C.5) verwendet. Die Preise fiir Kiihlwasser und Heizdampf werden
zwischen -50 % und +50 % der Basiswerte variiert. Die Grenzen des Betriebsstrompreises stammen
aus der BDEW Strompreisanalyse aus 2016 fir industrielle GroRabnehmer [623]. An dieser Stelle sei
angemerkt, dass sich die Variationen der Rohstoff- und Betriebs- sowie der Investitionskosten
entsprechend der Auflistung in Tabelle 3-4 auf die OPEX und damit indirekt auf die Herstellkosten
auswirken. Die gewahlten Grenzen sind nochmals zusammengefasst in Tabelle 6-11 aufgefiihrt. Die
Basiswerte sind im Anhang C.5 diskutiert.

Tabelle 6-11: Obere und untere Grenzen der Parameter der Sensitivitdtsanalyse

Einheit | untere Grenze | Basiswert obere Grenze

H:-Kosten €/kg 3 4,6 6
CO2-Kosten €/kg 0,02 0,07 0,17
FCl Mio. € -30% - +50 %
Zinssatz - 2% 8 % 12%
Prozessdampf €/t 16 32 48
Kiithlwasser €/t -50 % 0,1 +50%
Betriebsstrom | €ct/kWh 4 9,76 14,7

172



Okonomische Analysen der Syntheserouten

Von den zwolf verglichenen Syntheserouten werden an dieser Stelle fiir die Sensitivitatsanalysen via
Tornado-Diagramm zwei reprasentative Syntheserouten aufgefiihrt. Dabei handelt es sich um jene
beiden Syntheserouten mit dem niedrigsten und héchsten prozentualen Anteil der Ho-Kosten an den
Herstellkosten: OME3s.s via Route C mit 60,3 % und Methanol mit 83,7 %, wie mittels Tabelle 6-10
nachvollzogen werden kann.

Die entsprechenden Sensitivitdtsanalysen unter Verwendung der in Tabelle 6-11 aufgefiihrten
Grenzen sind in Abbildung 6-4 und Abbildung 6-5 dargestellt. Tornado-Diagramme fir weitere
Elektrokraftstoffe sind im Anhang F.1 zu finden. Flr den einfacheren Vergleich sind die Reihenfolge
der Parameter auf der y-Achse sowie die dargestellten Intervalle der x-Achsen stets identisch.
Werden nur die oberen bzw. die unteren Grenzen der in Tabelle 6-11 aufgefiihrten Parameter
eingesetzt ergeben sich fir die Herstellkosten von Methanol 1,15-2,67 €/Ipe und fiir OME3s (C) 2,26—
5,59 €/Ipk.

H2 1,32 I 2,35
o)) 1,75 N 2,12
FCI 1,85 1 1,91
Zinssatz 1,86 | 1,88
Dampf 1,87 1,87
Kihlwasser 1,87 1,87
Betriebsstrom 1,85 I 1,88

1,0 1,2 14 1,6 1,8 2,0 2,2 2,4 2,6 2,8
€/loe

Abbildung 6-4: Sensitivitatsanalyse fiir die Herstellkosten von Methanol aus H, und CO;

H2 3,01 I 4,52
CO2 3,63 1N 4,18
FCI 3,66 N 4,07
Zinssatz 3,73 @ 3388
Dampf 3,49 I 4,14
Kiihlwasser 3,81 | 3,82
Betriebsstrom 3,79 1 3,84

2,9 31 3,3 3,5 3,7 3,9 4,1 4,3 4,5 4,7
€/lpe

Abbildung 6-5: Sensitivitdtsanalyse fiir die Herstellkosten von OME3.s via Route C aus Hz und CO»

Wegen des geringen bzw. nicht vorhandenen Betriebsmittelbedarfs hat die Variation der
zugehorigen Kosten beim Methanolprozess fast keinen Einfluss. Auch die Anlage ist mit spezifischen
Investitionskosten von 230,1 €/kW (siehe Tabelle 6-3) deutlich glinstiger als die Syntheseanlagen fur
OME3.5 via Route C mit 1588,9 €/kW (siehe Tabelle 6-6). Unter anderem wegen der deutlich unter-
schiedlichen FClI machen ACC sowie OPEX bei Methanol im Basisfall 5,6 % der Herstellkosten aus,
dagegen bei OMEss (C) 14,9 %. Entsprechend unterschiedlich ist der Einfluss der Schatzgenauigkeit
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der FCl und des Zinssatzes. Die Herstellkosten der OMEs.s5 (C) sind empfindlicher beziglich des Ha-
Preises, da unter anderem wegen des O»-Eintrags bei der Oxydehydrierung bei der FA-Synthese
zusatzlich H20 ausgeschieden wird, wodurch sich ein erhdhter Hy-Bedarf ergibt. Abbildung 6-5 macht
deutlich, dass die Herstellungskosten von OME3s.s via Route C aus H; und CO, empfindlich gegeniiber
den Kosten fiir Prozessdampf sind, was an dem hohen Betriebsmittelbedarf an Prozessdampf liegt,
der im Basisfall 16,7 % der Herstellkosten ausmacht. Liegt am Produktionsstandort, beispielsweise
durch einen Stahlwerksprozess, viel Abwarme vor, konnte diese sinnvoll genutzt werden. Eine
weitere Sensitivitdtsanalyse hinsichtlich des Einflusses der H-Bereitstellungskosten auf die
Herstellkosten ist im Kapitel 7.1 zu finden. Die entsprechenden Werte sind in Tabelle A-61 im
Anhang F aufgefiihrt. Durch den indirekten Einfluss der Variation einzelner Parameter auf die davon
abhangigen OPEX verstarkt sich der Einfluss jener Parameter auf die Kosten. Damit unterscheiden
sich die hier vorgestellten Sensitivitdtsanalysen von solchen, die hdndisch mittels Tabelle 6-10
durchgefiihrt werden kénnen.

6.3.2 Einfluss der AnlagengroRe auf die Herstellkosten

Die AnlagengrofRe hat sowohl Einfluss auf die Investitionskosten (FCI) als auch die Personalkosten
(Cp). Wie in Tabelle 3-4 im Kapitel 3.3.1 aufgelistet, hdangen wiederum von den FCl neben den
jahrlichen kapitalgebundenen Kosten (ACC) auch verschiedene direkte und indirekte OPEX ab, wie
beispielsweise Wartungs- und Reparaturkosten.

Fir den Vergleich der FCI mit Literaturdaten wurden flr die Methanolanlage mit 50 MW und 200 MW
auch kleinere als fur die Syntheserouten mit 300 MW Produktionsleistung bendtigte Anlagen
berechnet. Unter anderem werden diese Daten im Folgenden genutzt, um den Einfluss der Anlagen-
groRe auf die Herstellkosten naher zu bewerten. Neben dem Einzelprozess fiir Methanol wurde
reprasentativ die Syntheseroute zu OME1, bestehend aus den drei Teilprozessen zu Methanol,
Formalin | und OME; (siehe Abbildung 3-4), fir einen Vergleich herangezogen.

Abbildung 6-6 zeigt die Zusammenstellung der Herstellkosten von Methanol fiir Anlagenkapazitaten
von 50 MW, 200 MW, 300 MW und 441 MW sowie von OME1 mit einer Produktionsleistung der
Syntheseroute inklusive der Teilprozesse fiir Methanol und Formalin | von 181 MW und 300 MW.
Die spezifischen Degressionsexponenten der Methanolanlage sind aus Tabelle 6-4 bekannt. Die FCI
der Syntheseroute fiir OME1 haben zwischen 181 MW und 300 MW einen Degressionsexponent von
d=0,896, der OME;-Teilprozess von d =0,933. (vgl. Tabelle A-62 im Anhang F.2). Ein Tornado-
Diagramm zur Sensitivitdtsanalyse der Parameter flr die Herstellkosten von OME; ist in Abbildung
A-55 im Anhang F.1 zu finden. Die absoluten Kosten durch Edukt- und Betriebsmittelbedarf sind fir
die jeweiligen Anlagen identisch und entsprechen den in Tabelle 6-10 aufgefiihrten Werten.
Abbildung 6-6 macht deutlich, dass die Variation der AnlagengrofRe bei Power-to-Fuel-Anlagen
keinen groRRen Einfluss auf die Herstellkosten hat. Das liegt an zwei Griinden: Zum einen ist der
Einfluss der FCI ohnehin nicht allzu gro8. So machen die jahrlichen kapitalgebundenen Kosten (ACC)
fur die Basisfalle (300 MW) nur 1,5-8,5 % der Herstellkosten aus (vgl. Tabelle 6-10); auch bei der
50 MW-Methanolanlage machen die ACC lediglich 2,4 % der Herstellkosten aus. Zum anderen bringt
eine AnlagenvergréBerung keine Reduktion der spezifischen CAPEX in €/kW mit sich, da wegen der
allgemeinen AnlagengréRe die Maximalgréen der einzelnen Bauteile erreicht werden und Bauteile
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deshalb anstelle der VergroRerung parallel geschaltet werden miissen. Dadurch ergeben sich auch
die hohen Degressionskoeffizienten mit Werten nahe 1.

3,0
OPEX (direkt)
2,5 OPEX (fix)
W Strom
2,0 # ND-Dampf
5 15 B MD-Dampf
o @ HD-Dampf
1,0 — — Kihlwasser
m CO2
0,5 — H2
m ACC
0,0 -
= com

MeOH MeOH MeOH MeOH OME1 OME1
50 MW 200 MW 300 MW 441 MW 181 MW 300 MW

Abbildung 6-6: Vergleich spezifischer Herstellkosten bei verschiedenen Anlagenkapazitaten fur
MeOH und OME;

Wie in Abbildung 6-5 erkennbar haben die FCI einen grofRen Einfluss auf die Herstellkosten der
OMEs3.s. In Anbetracht der Degressionskoeffizienten, deren Werte nahe 1 liegen, ist allerdings davon
auszugehen, dass eine AnlagenvergréBerung nur zu sehr geringer Senkung der Herstellkosten fuhrt.
Fiir einen Eindruck sei an dieser Stelle auf Tabelle A-62 im Anhang F.2 verwiesen, welche die
berechneten Degressionsexponenten fiir die Teilprozesse zu Methanol, DME, Formalin Ib, Formalin
I, Trioxan, OME; sowie der Syntheseroute zu OME; auflistet.

Fazit der Untersuchung des Einflusses der AnlagengréRe auf die Herstellkosten ist, dass die aus der
Literatur bekannte ,six-tenth-rule” (d=0,6) [547, 562, 563] nicht fir groRe Chemieanlagen
verwendet werden sollte. Diese Falsifikation gilt bereits fiir die in dieser Arbeit als Basisfall
berechnete Anlagenkapazitdt von 300 MW. Hauptgrund ist das Erreichen der maximalen Bauteil-
kapazitaten. An dieser Stelle sei deshalb empfohlen, dass neben der Verwendung anlagenspezifischer
Degressionsexponenten (wie von Humphrey [572] empfohlen), bei der Verwendung letzterer auch
die Kapazitatsintervalle beriicksichtig werden.

Im Kapitel 6 wurden die 6konomischen Analysen der Syntheserouten vorgestellt. Diese basieren auf
den im Kapitel 5 vorgestellten Prozesssimulationen. Im Basisfall liegen die Herstellkosten der Elektro-
kraftstoffe je nach Elektrokraftstoff bei 1,82—3,82 €/Ipe. Die Empfindlichkeit der berechneten Werte
auf die gewdhlten Eingangsparameter sowie die gewahlte AnlagengrofRe wurde analysiert. Als untere
Grenze durch Variation der Annahmen hat dabei Methanol mit 1,15 €/lpe die niedrigsten
Herstellkosten. Der héchste Wert fiir die obere Grenze hat die OMEs.s-Synthese via Route C mit
5,59 €/Ipe. Die Gegeniiberstellung und Auswertung der techno-6konomischen Analysen im Basisfall
erfolgt im Kapitel 7.
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7 Auswertung und Fazit

Fir die Elektrokraftstoffe, deren Herstellung im Rahmen dieser Arbeit untersucht wurde, existieren
bereits groRtenteils passende Kraftstoffspezifikationen (siehe Tabelle 4-1). Alle Produkte der in
Kapitel 5 vorgestellten Verfahren erfiillen den Simulationen zu Folge die Anforderungen der auf-
gefiihrten entsprechenden Kraftstoffspezifikationen, sofern diese vorhanden sind. Im Kapitel 7.1
werden die simulierten Kraftstoffsynthesen entsprechend der Zielsetzung der Arbeit technisch und
okonomisch gegeniibergestellt. Die Vergleichbarkeit ist dabei vollstdndig gewdhrleistet, da alle
Simulationen und Berechnungen mit identischen Annahmen und Randbedingungen durchgefiihrt
wurden. Neben der Gegenliberstellung der spezifischen Energiebedarfe der verschiedenen Synthese-
routen werden auch die im Kapitel 6 berechneten spezifischen Herstellkosten der verschiedenen
Kraftstoffe gegentlibergestellt. Im Kapitel 7.2 sind Ankniipfungspunkte fiir weiterflihrende Forschung
aufgefiihrt. AnschlieRend werden im Kapitel 7.3 Vor- und Nachteile sowie Merkmale der Elektro-
kraftstoffe und ihrer Syntheserouten herausgestellt. Die wesentlichen Schlussfolgerungen, die aus
dieser Arbeit hervorgehen, sind abschlieBend im Kapitel 7.4 aufgefiihrt. Teile dieses Kapitels — unter
anderem die Abbildung 7-1 und Abbildung 7-2 sowie Teile der Diskussion — wurden bereits in einer
wissenschaftlichen Fachzeitschrift vorveréffentlicht [63].

7.1 Auswertung der techno-6konomischen Analysen

Prozessspezifische Bewertungen finden sich im Kapitel 5.3, Simulationsergebnisse wurden bereits im
Kapitel 5.7 zusammengefasst und diskutiert. Die Gegenuberstellung und Diskussion erfolgte dabei
mittels der spezifischen Eduktbedarfe (Tabelle 5-33) und Wirkungsgrade (Tabelle 5-34). Tabelle 5-34
enthalt zudem die auf der Literaturrecherche zum Stand der Technik (Kapitel 2.4) basierende
Abschatzung der technologischen Reife beziiglich des TRL.

In Abbildung 7-1 sind die Energie- bzw. Betriebsmittelbedarfe sowie Wirkungsgrade der in Abbildung
4-3 dargestellten verschiedenen Syntheserouten zu Alkoholen, Ethern und Kohlenwasserstoffen
basierend auf H, und CO; gegeniibergestellt. Es handelt sich um den Energiebedarf zur Herstellung
des Energiedquivalents von einem Liter Diesel (1 Ipg; siehe Anhang C.6). Die entsprechenden Werte
stehen aufgeschlisselt in der Tabelle A-59 im Anhang E.26 zur Verfligung Diese Werte sind
unabhdngig von der AnlagengréBe und wurden ebenfalls bereits vorveroffentlicht [63]. Die
gepunkteten Verbindungslinien der aufgefiihrten Wirkungsgrade nerc und nuav in Abbildung 7-1
dienen der besseren Orientierung.

In Abbildung 7-1 sind auch die energetischen Uberschiisse an Sattdampf und die durch Kiihlwasser
abzufihrende Warme als negativer Energiebedarf dargestellt. Der hohe Sattdampfliberschuss durch
die Reaktorabwdrme des FT-Reaktors sowie die moégliche Nutzung zur CO»-Bereitstellung wurde
bereits im Kapitel 5.7 diskutiert.

In Abbildung 7-1 wird nochmals der hohe spezifische Dampf- und H,-Bedarf der OME3-5-Synthesen
deutlich. Ersterer wird fiir die unvermeidbar energieintensiven destillativen Trennverfahren
benotigt. Bei der OME3.s-Syntheseroute A kommen zur Wasserabtrennung aus den azeotropen Stoff-
gemischen zusatzlich Molekularsiebe zum Einsatz, um die Destillationskolonnen zu entlasten. Dies ist
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zwar technisch umsetzbar, bedingt aber einen erhéhten Bedarf an Hochdrucksattdampf zur
Regeneration der Adsorber-Molekularsiebbetten.
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Abbildung 7-1: Gegenliberstellung des Energiebedarfs zur Synthese von 1 Ipe Elektrokraftstoff

Abbildung 7-1 veranschaulicht den steigenden Energiebedarf entlang der Syntheserouten zu hoheren
Alkoholen. Der groRte Effizienzverlust ist bereits beim Syntheseschritt von Methanol zu Ethanol
erkennbar. Grund dafiir ist unter anderem der notwendige Einsatz eines RWGS-Reaktors mit
elektrischer Vorwarmung des Eduktstroms fiir die Synthesegasbereitstellung aus H, und CO; sowie
der Reformer fiir die Wiederverwertung nicht direkt riickflihnrbarer Nebenprodukte. Der Reformer,
der bei der 1-Butanol-Synthese aus Ethanol zur Riickgewinnung von Nebenprodukten verwendet
wird, fuhrt ebenfalls zu einem héheren H;-Bedarf. Der in Abbildung 7-1 erkennbare erhéhte H,-
Bedarf des FT-Verfahrens gegeniiber dem MTG-Verfahren wurde bereits im Kapitel 5.7 diskutiert.
Grund ist die Menge der zu reformierenden Nebenprodukte.

Die im Kapitel 6 berechneten spezifischen Herstellkosten der verschiedenen Kraftstoffe im Basisfall
sind in Abbildung 7-2 gegenlibergestellt. Dabei handelt es sich um jene Werte, die Tabelle 6-10 in
Kapitel 6.2 auflistet. Der in Abbildung 7-2 angegebene Wert von 1,38 €/Ipe fiir H entspricht den
Kosten von 4,6 €/kguz (vgl. Anhang C.5). In Abbildung 7-2 stellt dieser Wert einen Startpunkt fur die
Ha-basierten Synthesen dar. Sensitivitatsanalysen bezlglich signifikant ausschlaggebender
Parameter auf die berechneten Kosten sind im Kapitel 6.3 diskutiert und ergdanzend im Anhang F.1
zu finden.

Die Gegenliiberstellung der Kostenkomponenten in Abbildung 7-2 zeigt den zusatzlichen Einfluss
durch notwendige Investitionskosten (ACC). Der in Abbildung 7-1 aufféllig hohe Betriebsmittelbedarf
an Sattdampf bei den OME3zs-Syntheserouten hat auch einen signifikanten Einfluss auf die Herstell-
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kosten, wie Abbildung 7-2 verdeutlicht. Insgesamt ist die Herstellung von OMEs.s aus H, und CO;
deutlich energie- und kostenintensiver als die Herstellung von Alkoholen, DME und Kohlenwasser-

stoffen.
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Abbildung 7-2: Gegenliberstellung der Kosten zur Synthese von 1 Ipe Elektrokraftstoff

In Abbildung 7-2 fallt auf, dass bezogen auf den Energiegehalt unter den gewéahlten Annahmen und
Randbedingungen DME mit 1,82 €/Ipe die niedrigsten Herstellkosten aufweist und das obwohl DME
ein Folgeprodukt von Methanol ist, dessen Herstellkosten 1,89 €/Ipe betragen. Dieser Aspekt wurde
bereits im Kapitel 4.5 diskutiert, wonach die in Abbildung 7-2 gezeigten Werte plausibel sind. Der
Grund liegt im Bezug der Kosten auf den Energiegehalt, der wiederum durch den unteren Heizwert
bestimmt ist (Erkldrung siehe Kapitel 4.5). Ahnliches gilt fiir synthetisches Benzin (siehe MTG in
Abbildung 7-2). In Tabelle 6-10 sind zusatzlich die Herstellkosten in €/kg angeben. Bei massen-
bezogener Betrachtung steigen die Kosten von Zwischenprodukt zu Zwischenprodukt bzw.
Endprodukt entlang der in Abbildung 4-3 gezeigten Syntheserouten, was ebenfalls unmittelbar
plausibel ist. Beispielsweise sind die berechneten Herstellkosten im Basisfall fiir Methanol 1,038 €/kg
und fur DME 1,464 €/kg.

Der Betriebsmittelbedarf an Mitteldrucksattdampf des DME-Teilprozesses wird durch den Uber-
schuss des Methanol-Teilprozesses gedeckt. Dadurch ist der Gesamtiiberschuss an Sattdampf bei der
DME-Synthese geringer als bei der Methanol-Synthese, wie in Abbildung 7-1 erkennbar.

Hinsichtlich der Kosten folgen Ethanol und FT-Kraftstoffe mit 2,18 €/lpe und 2,24 €/Ipe. 1- und 2-
Butanol haben mit 2,47 €/Ipe und 2,53 €/Ipe dhnliche Kosten wie OME1 mit 2,58 €/Ipe. Der signifikant
hohe Betriebsmittelbedarf in Form von Sattdampf bei der OME3.s-Synthese (siehe Abbildung 7-1) hat
auch einen erheblichen Einfluss auf die Herstellungskosten, wie Abbildung 7-2 veranschaulicht. Wie
in Abbildung 7-2 dargestellt, sind die spezifischen Kosten fiir den Prozessdampf in €/Ipe fiir die OMEs-
s-Synthese Uber die Route A hoher als die fiir die OME3s.s-Synthese (iber die Route B, obwohl der
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spezifische Energiebedarf in MJ/Ipe niedriger ist (vgl. Abbildung 7-1). Dies ist auf die unterschiedlichen
Kosten fir den Prozessdampf bei unterschiedlichen Temperaturniveaus zuriickzufiihren.

Der Kostenanteil des Betriebsstroms ist bei allen Syntheserouten gering. Der Vergleich der
Kostenkomponenten in Abbildung 7-2 zeigt die Auswirkungen der erforderlichen Investitionskosten
(ACC), die weitere Betriebskosten (OPEX) wie Wartung, Versicherung und Steuern verursachen.

Zur besseren Ubersicht werden die Herstellung der verschiedene Elektrokraftstoffe im Folgenden
separat diskutiert und ausgewertet.

Methanol und DME

Die Prozesse zur Synthese von Methanol und DME sind verglichen mit den anderen in dieser Arbeit
untersuchten Prozessen zum einen weniger komplex und haben zum anderen bereits eine hohe
technologische Reife. Die Herstellung von DME aus Methanol ist sogar Stand der Technik und groR-
technisch im Einsatz. Wird der Methanol-Prozess entgegen der liblichen technischen Anwendung mit
nur einer Kolonne gefahren, wie auch haufig in der Literatur vorgeschlagen, muss beiden Synthesen
keine Warme extern zugefligt werden. Auch stellen Nebenprodukte aufgrund der weit entwickelten
Katalysatoren keine Herausforderung dar. Durch die Verwendung von Reaktormodellen, die die
Produktverteilung anhand des thermodynamischen Gleichgewichts vorhersagen, handelt es sich bei
den in den Kapiteln 5.3.1 und 5.3.2 beschriebenen Prozessen um Abschatzungen des Bestfalls.

Ethanol

Das entwickelte Verfahren zur Ethanolsynthese aus H,, CO, und DME basiert auf Laborergebnissen
(TRL 4). Zwar existiert mit der Mixed-Alcohol-Synthese ein bereits technisch realisierter Prozess, aller-
dings weist dieser eine fiir groRskalige Produktionen unzureichende Selektivitat auf. Eine Heraus-
forderung ist die Stofftrennung, da Neben- und Zwischenprodukte im Reaktoraustritt zu einem
Stoffgemisch mit mehreren bindren Azeotropen fiihren. Beim entwickelten Verfahren fihrt der hohe
Reaktordruck von 140 bar sowie der Einsatz des RWGS-Reaktors, dessen Eduktstrom elektrisch
beheizt wird, der Kompressionskidltemaschine und des Reformers zur Verwertung nicht riick-
fihrbarer Nebenprodukte zu einem erhohten Bedarf an elektrischer Energie sowie an H,. Waren
Kinetiken bekannt, so kdnnte ermittelt werden, ob eine andere Reaktorfiihrung, beispielsweise durch
Abbruch der Reaktionen, zu weniger Nebenprodukten fuhrt. Dem Prozess wird deshalb an dieser
Stelle Optimierungspotenzial zugeschrieben.

Butanol

Wie in Abbildung 7-1 und Abbildung 7-2 erkennbar, nimmt der spezifische H,-Bedarf beim Schritt von
Ethanol zu 1-Butanol zu, obwohl Ethanol das einzige Edukt der 1-Butanol-Synthese ist. Die Erhéhung
des Hz-Bedarfs spiegelt sich auch im chemischen Umsetzungsgrad #wv wider, der von Ethanol zu
1-Butanol um fast 6,8 Prozentpunkte sinkt, obwohl der #iHv,max nur um 1,7 Prozentpunkte sinkt (siehe
Tabelle 5-34). Grund ist auch hier der Einsatz eines Reformers zur Verwertung der Nebenprodukte
und der damit verbundene O»-Eintrag in das System, der durch Wasserabscheidung wieder
ausgefiihrt werden muss. Das durch die Reformierung der Nebenprodukte gewonnene Synthesegas
kann der Ethanolsynthese zugeflihrt werden, was positiven Einfluss auf die Effizienz der
Syntheseroute hat. Beim in Kapitel 5.3.5 vorgestellten Verfahren zur Synthese von 2-Butanol aus 1-
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Butanol entstehen zwar keine Nebenprodukte, allerdings wird ein H,-Brenner zur Bereitstellung von
Warme bei hohen Temperaturen benétigt. An dieser Stelle konnte auch eine elektrische Heizung
eingesetzt werden. Die technische Umsetzung konnte allerdings im Rahmen dieser Arbeit nicht
bewertet werden. Durch den Hz-Brenner erhdhen sich die H-Kosten um 0,042 €/Ipg, was mittels
Tabelle 6-10 im Kapitel 6.2 nachvollziehbar ist.

Oktanol

Wie beim Verfahren zur Umwandlung von 1-Butanol zu 2-Butanol wird auch beim Verfahren zu iso-
Oktanol ein Hz-Brenner fiir die Warmebereitstellung zur Dehydrierung des 1-Butanols zu Butanal
bendotigt. Beim Vergleich der Balken von 1-Butanol und iso-Oktanol in Abbildung 7-2 fallt ein erhéhter
Dampfbedarf sowie héhere ACC auf. Hauptgrund ist die sehr energie- und kostenintensive
Produktaufreinigung. Das azeotrope Reaktorprodukt enthalt im Gleichgewicht 36 Mol.-% iso-
Oktanol, welches im Gemisch den hdchsten Siedepunkt hat und deshalb Uber den Sumpfstrom
abgezogen wird. Von den finf Teilprozessen zur Synthese von iso-Oktanol ist die letzte Anlage auf
der Route fir 40,3 % der Investitionskosten verantwortlich und die mit Hochdrucksattdampf
betriebene Kolonne zur Abtrennung des iso-Oktanols aus dem Reaktorprodukt macht etwa 18,2 %
der Gesamtinvestitionskosten der Syntheseroute aus.

OME;ss

Aus Abbildung 7-1 ist ersichtlich, dass die reine verfahrenstechnische Analyse noch nicht aufzeigt,
welche der drei OMEs.s-Syntheserouten zu bevorzugen ist. Passend zum geringeren Dampfbedarf
liegt der Anlagenwirkungsgrad 7a (Gl. 3-3) fir die Synthese via Route A drei Prozentpunkte Giber dem
fir Route B und mehr als flinf Prozentpunkte iber dem fiir Route C (vgl. Tabelle 5-34 im Kapitel 5.7).
Hier gilt es zu beachten, dass die Berechnung der Kennzahlen die unterschiedlichen Drucklevel des
Sattdampfs allerdings nicht beriicksichtigt. Diese erzeugen durch konstante massebezogene Kosten
(Basisfall: 32 €/tpampf) und temperatur- und druckabhangige Verdampfungsenthalpien unterschied-
liche energiebezogene Kosten (in €/MJ, vgl. Tabelle 3-1). Tabelle 6-10 im Kapitel 6.2 zeigt, dass die
Kosten fiir Prozessdampf fiir die Syntheseroute A im Basisfall 0,489 €/Ipe betragen. Fiir Route B sind
die Kosten mit 0,439 €/lpe geringer, fur Route C mit 0,637 €/lpe hoher. Bei Betrachtung der
akkumulierten Posten der Herstellkosten, wie in Abbildung 7-2 dargestellt, wird dem entgegen
deutlich, dass fiir die OME3-s-Synthese die Route A die 6konomisch glinstigste ist. Der Grund liegt in
deutlich hoheren kapitalgebundenen und Betriebskosten der Routen B und C (siehe Werte fiir ACC
und OPEX in Tabelle 6-10 im Kapitel 6.2), verursacht hauptsachlich durch die Teilanlage Trioxan-
Synthese, wie in Abbildung 6-2 dargestellt und im Kapitel 6.1.2 diskutiert.

Die aus der Literatur bekannten Teilprozesse der OME3z.s-Syntheserouten wurden bereits im Rahmen
dieser Arbeit angepasst und weiterentwickelt. Zu diesen Anpassungen zahlen beispielsweise die
Verwendung von drei Verfahrensvarianten bei der Formalin-Synthese und dabei insbesondere die
Einsparung der Trennkolonne bei der Formaldehydsynthese fiir Route A (K-2 in Abbildung 5-18 im
Anhang E.16) zur Synthese von Formalin I, wodurch zum einen fiir die nachfolgenden Teilprozesse
ein erhdhter Uberschuss an Sattdampf bereitgestellt werden kann (vgl. Tabelle 5-13) und zum
anderen Investitionskosten gespart werden, wie im Kapitel 6.1.2 diskutiert. Ein zweites Beispiel ist
die verbesserte Warmerickgewinnung durch Sattdampferzeugung in den Kondensatoren von
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Kolonnen bei der Trioxan-Synthese. Ein drittes Beispiel ist die Optimierung der aus der Literatur
bekannten Synthese von OME3z.s aus Methanol und Formalin. Dabei werden durch eine alternative
Verschaltung der Adsorberbetten zur Wasserabscheidung die Beladung der Destillationskolonnen
verringert und zudem das chemische Gleichgewicht im Reaktor in Richtung der Produkte verschoben.
Insgesamt sind die OME3.s-Syntheserouten B und C prozesstechnisch bereits sehr weit optimiert und
ausschlaggebendes Potenzial zur weiteren Energieeinsparung wird derzeit nicht gesehen. Bei der
OME3s.s-Syntheseroute A wird weiteres Optimierungspotential bei der Wasserabtrennung gesehen.
Entscheidend kann hier die Wahl der Technologie sein.

Kohlenwasserstoffe

Sowohl das FT- als auch das MTG-Verfahren haben eine hohe technologische Reife. Bei beiden
Verfahren entstehen in den Synthesereaktoren und beim FT-Verfahren zusatzlich im Hydrocracker
kurze Kohlenwasserstoffe, die nicht den gewiinschten Fraktionen entsprechen. Bei beiden Verfahren
werden diese unter Oy-Zufuhr reformiert. Der eingetragene O wird durch Wasserbildung und -
abscheidung aus dem Prozess entfernt. Dadurch ergibt sich ein erhdhter H,-Bedarf. Deshalb sollten
so wenig Kohlenwasserstoffe wie moglich reformiert werden. Da es sich um Kettenwachstums-
reaktionen handelt, ist neben dem Katalysator und den Reaktionsbedingungen auch die Reaktor-
flhrung eine wichtige Stellschraube fiir die Produktverteilung.

Beim FT-Verfahren besteht weiteres Hz-Einsparpotenzial durch eine verbesserte Prozessfiihrung und
Anderung der Produktverteilung bzw. -zusammensetzung. Insgesamt hat das Verfahren sehr viele
Stellschrauben deren Effekte unter gegenseitiger Beeinflussung stehen, was die Prozessoptimierung
sehr komplex macht. Wie in Kapitel 6.2 diskutiert, besteht durch AnlagenvergréRerung beim FT-
Verfahren weiteres Reduktionspotenzial fiir die notwendige Investitionssumme.

Beim MTG-Verfahren hangt die Produktverteilung sehr stark von den Betriebsparametern und dem
Katalysator ab. Optimierungspotenzial wird hier deshalb besonders bei der Reaktorfiihrung und dem
Katalysator gesehen. So kénnen Nebenprodukte, die nicht der gewiinschten Fraktion entsprechen,
reduziert und missen nicht reformiert werden. Gleiches gilt fir das MTO- und DTO-Verfahren.

Zielwertanalyse

Laut der Deutschen Energie-Agentur (dena) und dem Bundesverband der Deutschen Industrie (BDI)
liegt das Zielkostenniveau bzw. das zukiinftige Kostenpotenzial fiir Elektrokraftstoffe bei 1 €/Ioe [14,
16]. Dieser Wert geht als Kostenpotenzial aus verschiedenen Studien [6, 16] hervor. Abbildung 7-3
zeigt unter welchen H,-Bereitstellungkosten dieses Zielkostenniveau von den jeweiligen Kraftstoffen
erreicht wird. Neben dem Basisfall von 70 €/tco2 sind in Abbildung 7-3 auch die Werte fir 20 €/tcoz,
was die untere Grenze bei den Sensitivitdtsanalysen im Kapitel 6.3.1 reprdsentiert. Die
entsprechenden Werte sind im Anhang F (Tabelle A-61) aufgefiihrt. Weitere Kostenanalysen sind
auch manuell mittels Tabelle 6-10 durchfiihrbar.

182



Auswertung und Fazit

3,5
3,0
2,5
§ 2,0
& 15
W 10 W CO2 70 €/t
0,5 I I B | C02 20 €/t
0,0
AR RNEPEOE C
NT & @0 Q‘o @%
N > & O

Abbildung 7-3:  Zielwertanalyse hinsichtlich des H,-Preises fir Herstellungskosten von 1 €/lpe

Bei einem CO,-Bereitstellungspreis von 70 €/tco; ist fur die Herstellung von OMEs.s das Zielkosten-
niveau von 1 €/lpe nicht erreichbar, da die tbrigen Kosten ohne Hj-Bereitstellung bereits > 1 €/Ipe
betragen. Erst bei 20 €/tcoz kann das Zielkostenniveau via Route A erreicht werden. Allerdings setzt
dies einen H,-Preis von 0,23 €/kg voraus. Anders sieht es bei Methanol und DME aus, deren
notwendiger Hy-Preis zur Erreichung des Zielkostenniveaus von 1 €/Ipe auch bei 70 €/tco; noch
> 2 €/kgn2 betragt.

Beim FT-Verfahren machen die CO,-Kosten bei einer 300 MW-Anlage 7,8 % der Herstellkosten aus.
Wie in Kapitel 5.7 erortert, reicht die Prozessabwdrme aus, um den Warmebedarf der CO»-
Abscheidung zu decken. Fir den Grenzfall, dass keine Kosten zur CO,-Bereitstellung anfallen, misste
der Hx-Preis 1,91 €/kg betragen, um mittels des anschlieBenden FT-Verfahrens das Zielkostenniveau
von 1 €/lpe fUr den produzierten PTL-Kraftstoff zu erreichen.

7.2 Ankniipfungspunkte fiir weiterfiihrende Forschung

An dieser Stelle werden ausgewadhlte Ankniipfungspunkte fur weiterfiihrende Forschung gegeben.
Dabei handelt es sich zum einen um Aspekte, die den Rahmen dieser Arbeit liberschritten hatten,
und zum anderen um neue Forschungsfragen und -felder, die sich aus den Untersuchungen ergeben.
Das groflte Kostensenkungspotenzial liegt bei den H;-Kosten und damit bei der Elektrolyse-
technologie. Einige direkte Anknlipfungspunkte an diese Arbeit sind folgende:

» Neben dem FT-Verfahren ist das MTO/DTO-Verfahren mit anschlieRender Olefin-
Oligomerisierung eine Moglichkeit zur Herstellung von synthetischem Diesel und synthetischem
Kerosin im Rahmen des PTL-Konzepts. Die Machbarkeitsstudie zu diesem Verfahren sowie der
Vergleich mit dem FT-Verfahren erscheint an dieser Stelle sinnvoll. Fir den Einsatz des via
Oligomerisierung hergestellten Kerosins als Beimischung im konventionellen Kerosin vom Typ Jet
A/A-1 misste die Spezifikation ASTM 7566 [164] erweitert werden. Die Beurteilung fir die
Aufnahme der Beimischungen in die ASTM D7566 ist in der ASTM D4054 [165] reguliert.

» Die Katalysatoren fiir die Methanol- und DME-Synthese sind bereits weit entwickelt und Stand
der Technik. Der Einsatz von H; und CO; anstelle von Synthesegas erméglicht eine bessere
Temperaturfiihrung im Reaktor, wodurch die Bildung von Nebenprodukten weiter unterdriickt
werden kann. Innovative Reaktorkonzepte konnen so die Produktaufreinigung entlasten.
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» Die Ethanol- und 1-Butanol-Synthesen versprechen wegen des niedrigen TRL von 4 weiteres
Optimierungspotenzial hinsichtlich der Selektivitdt und Ausbeute. Dadurch lassen sich Neben-
produkte reduzieren, was den Bedarf an O; fiir die Reformierung und somit den H,-Bedarf
reduziert. Hinsichtlich héherer Alkohole wird zundchst der Bedarf an zielgerichteter Katalysator-
forschung gesehen.

» Hauptproblem bei der OMEsz.s-Synthese ist die Wasserabtrennung. Nebenprodukte sind weniger
problematisch. Auch hier kdnnten innovative Reaktorkonzepte, beispielsweise mit in-situ-
Wasserabtrennung, die Prozesseffizienz erhéhen.

» Butanal eignet sich flir die Hydrierung zu 1-Butanol sowie die Aldolkondensation zu iso-Oktanol.
Dies konnte auch eine Moglichkeit zur Synthese von 1-Oktanol sein. Butanol wiederum ist auch
durch die Hydroformylierung von Propen synthetisierbar. Propen wiederum kann mit einer
Selektivitdt von > 70 % Uiber das DTO-Verfahren hergestellt werden. Die Nebenprodukte des DTO-
Verfahrens (TRL 9) kénnten entweder reformiert, oligomerisiert oder anderweitig verwertet
werden. Die Untersuchung dieser Syntheseroute sei an dieser Stelle vorgeschlagen. Besonders
hinsichtlich Oktanol kénnen reaktionskinetische Untersuchungen Aufschluss tber mogliche
Nebenprodukte liefern.

» Das Konzept der Verschaltung von Methanolsynthese, MTG-Synthese und Reformer sowie der
Einsatz eines Reformers zur Riickverwertung der Nebenprodukte beim FT-Verfahren ist viel-
versprechend. Beim FT-Verfahren koénnte die Verwendung von kinetischen Modellen und
detaillierter Reaktorsimulation Aufschluss Uber das Potenzial einer verbesserten Produkt-
verteilung geben. Bereits mit dem in dieser Arbeit entwickelten Modell ldsst sich die Produkt-
verteilung sehr weit variieren, beispielsweise hin zu einer hohen Kerosinausbeute. Auch besteht
weiteres Potenzial bei der Prozessflihrung des FT-Verfahrens. Beim MTG-Verfahren sollte, wenn
verfligbar, eine aktuellere Produktverteilung vorgegeben werden.

» Die techno-6konomischen Daten kénnen im Rahmen von Well-to-Wheel-Analysen, Energie-
systemanalysen, Kraftstoffstrategien und Lebenszyklusanalysen (LCA) weiter verwendet werden.
Dabei kénnen die im Rahmen dieser Arbeit entwickelten Simulationsmodelle mit geringem
Aufwand fir BTL-, CTL- und GTL-Verfahren angepasst werden.

7.3 Vor- und Nachteile der verschiedenen Elektrokraftstoffe

Aus der im Kapitel 2 vorgestellten Literaturrecherche, den Diskussionen im Kapitel 4 sowie den
verfahrenstechnischen und 6konomischen Analysen in den Kapiteln 5 und 6 ergeben sich fir die
einzelnen Elektrokraftstoffe produkt- und produktionsseitig Vor- und Nachteile, wovon im Folgenden
einige wichtige aufgefiihrt sind. Diese Gegenliberstellung dient als Grundlage fur die Auswahl
anwendungsspezifisch geeigneter Kraftstoffe und deren Produktion fir zukiinftige nachhaltige
Transportsysteme. Es sei angemerkt, dass die reine Anzahl der Vor- (+) und Nachteile (-) kein
Bewertungskriterium ist. Die zugehorigen Gefahrenhinweise und Wassergefahrdungsklassen sind im
Anhang B.9 zu finden.
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Methanol
+ bereits als Kraftstoff im Einsatz
+ Herstellung aus H, und CO; hat TRL9
+ vergleichsweise simpler Prozess
+ hoher ner
+ keine externe Warmezufuhr, wenn die Bildung von Nebenprodukten unterdriickt wird
+ bestehende Regelwerke fiir Schutzanforderungen
+ sehr vielseitig, da auch als chemischer Grundstoff einsetzbar
— flr Kaltstart ist Mitfiihren von z.B. Benzin notwendig
— korrosiv gegeniiber Metallen (Al, Zn, Cu, Fe) und einigen Elastomeren [4]
— akut toxisch [64, 80, 81]
— schwach bis deutlich wassergefahrdend [64, 81]
Ethanol
+ in Form von Bioethanol im Einsatz (E5, E10, E8S5, ...), der ersetzt oder erganzt werden kénnte
— Herstellung aus H, und CO; hat lediglich TRL 4
1-Butanol
+ hohere Energiedichte als kiirzere Alkohole
+ Benzindhnlicher als Methanol und Ethanol
+ Materialvertraglichkeit weniger problematisch als bei kiirzeren Alkoholen
— Herstellung aus H; und CO; hat lediglich TRL 4
2-Butanol
+ hohere Energiedichte als kiirzere Alkohole
+ Benzindhnlicher als Methanol und Ethanol
+ Materialvertraglichkeit weniger problematisch als bei kiirzeren Alkoholen
+ hohere Oktanzahl als 1-Butanol
— Herstellung aus H, und CO; hat lediglich TRL 4
iso-Oktanol
+ hochste Energiedichte der Alkohole
+ Materialvertraglichkeit weniger problematisch als bei kiirzeren Alkoholen

keine Kraftstoffnorm

niedrige Cetanzahl (dhnlich wie 1-Oktanol)
Herstellung aus H2 und CO; hat lediglich TRL 4
sehr energie- und kostenintensive Herstellung
deutlich wassergefdhrdend [81, 632]
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vergleichsweise simples Herstellungsverfahren

hochster ner.

hoch selektive Herstellung

bereits als Kraftstoff im Einsatz

Herstellung aus MeOH ist Stand der Technik

niedrige Toxizitat

Ci-Kraftstoff: wenig Rus, NOy, CO

keine externe Warmezufuhr, wenn die Bildung von Nebenprodukten unterdriickt wird
bestehende Tankstelleninfrastruktur kann genutzt werden

deutlich geringerer Treibhauseffekt als Methan und LPG

gasférmig unter Normbedingungen: vergleichsweise groRe Anderungen am Motor und
Infrastruktur notwendig (Drucktank im Fahrzeug und Infrastruktur dhnlich wie fir LPG [381])
Mitflihren von AdBlue erforderlich (weniger als bei konventionellem Diesel) [4]

grolRtechnische Herstellung bekannt (China)

hoéherer ner. als OMEs.s

héherer Heizwert als OMEz.s

Ci-Kraftstoff: wenig Rus, NOy, CO

bereits geringe Beimischungen fiihren zu signifikanter Reduzierung der RuBemission
niedriger Siedepunkt von 42 °C erfordert Drucktank

fehlende Kraftstoffnorm

Mitflihren von AdBlue erforderlich (weniger als bei konventionellem Diesel) [4]

akut toxisch [80] (nicht akut toxisch [66, 81])

grolRtechnische Herstellung bekannt (China)

nicht toxisch, nicht korrosiv, insgesamt geringstes Gefahrenpotenzial

Ci-Kraftstoff: sehr gute Verbrennungs- und Emissionseigenschaften (ggf. keine Abgasnach-
behandlung nétig)

sehr dhnliche physikalische Eigenschaften wie konventioneller Diesel

kompatibel mit chinesischem Markt

bereits geringe Beimischungen fiihren zu signifikanter Reduzierung der RuRemission

geringes Gefahrenpotenzial als E-Benzin oder E-Methanol [4]
sehr energie- und kostenintensive Herstellung

Mitflihren von AdBlue erforderlich (weniger als bei konventionellem Diesel) [4]
effiziente Herstellung aus H, und CO hat nur TRL 4
fehlende Kraftstoffnorm (ein Vorschlag liegt vor)
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Synth. Benzin via MTG-Verfahren

+ keine Anpassungen der Infrastruktur erforderlich
Kompatibilitat mit Weltmarkt
Serienfahrzeuge nutzbar

+ + +

gleiches Regelwerk wie konventionelles Benzin
— Nebenprodukte (konnen reformiert werden, was allerdings den H,-Verbrauch erhoht)
— stark wassergefahrdend [4] (wie fossiles Benzin)

(%]
<
3
-+
=

. Diesel und Kerosin via Fischer-Tropsch-Verfahren
keine Anpassungen der Infrastruktur und Fahrzeuge erforderlich
Kompatibilitat mit Weltmarkt
Einsatzfahigkeit vielfach grofRskalig bewiesen
Serienfahrzeuge nutzbar (EN 15940 ist bereits fiir einige Neufahrzeuge explizit zugelassen)
mogliche Abwarmenutzung zur vollstéandigen. CO2-Abscheidung aus Luft
Produktverteilung anpassbar
einziger Prozess fir synth. Kerosin
gleiches Regelwerk wie konv. Diesel und Kerosin

+ 4+ + + + + + 4+ +

wenn paraffinisch, dann weniger gefahrlich und wassergefahrdend als auf Erddlbasis

Nebenprodukte (kénnen reformiert werden, was allerdings den H,-Verbrauch erhoht)
— bei synth. Diesel: Mitflihren von AdBlue erforderlich [4]

7.4 Quintessenz und Schlussfolgerungen

An dieser Stelle ist erwdhnenswert, dass unter Annahme eines Elektrolysewirkungsgrades von
70 %.nv ein Power-to-Fuel-Wirkungsgrad von 30-60 % erreicht werden kann und dieser bereits den
Elektrolysewirkungsgrad umfasst. Demnach kénnen je nach Elektrokraftstoff und Herstellungsroute
30-60 % der elektrischen Primdrenergie im Heizwert des Elektrokraftstoffs gespeichert werden. Die
Kosten zur Hz-Bereitstellung machen im vorgestellten Basisfall je nach Kraftstoff und Herstellroute
60—-84 % der Herstellkosten aus und sind damit der Hauptkostentreiber. Im Folgenden werden einige
spezifische Schlussfolgerungen aufgefiihrt.

Schlussfolgerungen

» Fiir die meisten Elektrokraftstoffe existieren bereits geeignete Kraftstoffnormen. Dabei ist zu
beachten, dass diese meistens auf Anpassungen der konventionellen Kraftstoffnormen beruhen
und fiir Kraftstoffe hergestellt via BTL-, CTL oder GTL-Verfahren entwickelt wurden. Zudem
beschreiben die konventionellen Normen nicht jene fiir die jeweiligen Verbrennungskraft-
maschinen idealen Kraftstoffe. In den Normen festgelegte Werte sollten nicht ohne Weiteres

14 produktion von synthetischem Kerosin wire auch iiber ATJ- und MTO-Prozesse méglich, die allerdings im Rahmen
dieser Arbeit nicht untersucht wurden.
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verfolgt, sondern hinterfragt und fiir eine moglichst hohe Energie- und Kosteneffizienz angepasst
werden.

Wegen der hohen Eduktkosten ist insbesondere die Selektivitdt bzw. Ausbeute der chemischen
Verfahren entscheidend. Im Rahmen dieser Arbeit hat sich der Einsatz von Reformern zur
Ruckverwertung von Nebenprodukten als gute Losung herausgestellt. Allerdings fihrt die
Verwendung von Reformern durch den O,-Eintrag zu einem erhéhten H,-Bedarf.

Bei der Berechnung von Investitionskosten sind spezifische Degressionsexponenten wichtig, da
die ,,six-tenth-rule” nicht glltig ist fur grofle Anlagenkapazitdten. Die Anlagenkosten machen bei
den PTL-Prozessen im Basisfall dieser Arbeit einen Anteil von 1,5-5,1 % der Herstellkosten aus.
Auffdllig ist die Rolle des Methanols, welches sowohl ein Produkt als auch ein zentrales
Zwischenprodukt ist. Durch Verwendung des MTO-Verfahrens und anschlieBender Ethen-
Hydratisierung zu Ethanol und Olefin-Oligomerisierung zu synthetischem Diesel und
synthetischem Kerosin kénnten alle in Tabelle 4-1 im Kapitel 4 aufgefiihrten Elektrokraftstoffe
basierend auf Methanol hergestellt werden. Das kénnte besonders dann von Bedeutung sein,
wenn Methanol beispielsweise in marktfernen, aber wind- und sonnenstarken Regionen mittels
H> durch CO,-Hydrierung produziert und anschlieRend als Energietrdager, Wasserstofftrager oder
als Basischemikalie importiert wird. Daneben ist das MTO-Verfahren besonders interessant fir
das Power-to-Chemicals-Konzept.

Flr die Synthese héherer Alkohole hat sich die Aldolkondensation als wichtige Schliisselreaktion
herausgestellt.

Seitens der verschiedenen OME3s.s-Syntheserouten haben die detaillierten techno-6konomischen
Verfahrensanalysen gezeigt, dass die OMEss-Synthese aus den Zwischenprodukten Methanol
und Formalin am wenigsten energie- und kostenintensiv ist.

Allgemein ist die Sensibilitdt bezlglich Annahmen zu beachten, damit keine falschen
Schlussfolgerungen gezogen werden. Werden die Herstellkosten eines Elektrokraftstoffs
angegeben, so sollten zur Einordnung ebenfalls auch die H,-Kosten bekannt sein.

Die Produktionskosten fir PTL-Kraftstoffe werden absehbar deutlich (iber den Kosten
konventioneller Kraftstoffe liegen.

Begriindet mit den aufgefiihrten Vor- und Nachteilen der einzelnen im Rahmen dieser Arbeit
betrachteten Elektrokraftstoffe ergeben sich abschlieRend folgende Schlussfolgerungen fir
mogliche Umsetzungsstrategien:

» Methanol und DME haben eine hohe technologische Reife und Effizienz und bieten durch
die Weiterverarbeitungsmoglichkeiten und die Kenntnis der Handhabung eine hohe
systemseitige Flexibilitat.

» Methanol eignet sich sehr gut als Import- sowie Basischemikalie und ist auch als Kraftstoff
nutzbar.

» 1-Butanol und 2-Butanol eignen sich als Beimischungen, da sie sehr dhnlich dem
konventionellen Benzin sind.

» OMEss eignet sich als Beimischung oder als Kraftstoff fiir den Betrieb in geschlossenen
Raumen oder bei hohen Sicherheitsanforderungen, wie beispielsweise im Bergbau.



Auswertung und Fazit

P> FT- und MTG/MTO-Kraftstoffe eignen sich wegen der hohen Ahnlichkeit zu konven-
tionellen Kraftstoffen und hohen Energiedichten sehr gut als Basiskraftstoffe. Auch ist
keine Anderung der Infrastruktur notwendig und die weltweite Kompatibilitat ist gegeben,
was besonders im Flugverkehrssektor wichtig ist. Fiir den Einsatz bereits genehmigte
Flugturbinenkraftstoffe lassen sich H,-basiert via FT- und ATJ-Verfahren herstellen. Auch
die Herstellung via Methanol Giber das MTO-Verfahren ist denkbar.

Zur Ubersichtlichen Beantwortung der zentralen Forschungsfrage dieser Arbeit, wie energie- und
kostenintensiv Power-to-Fuel-Verfahren sind, dient der in Tabelle 7-1 aufgestellte Vergleich. Die
Werte, Kennzahlen und Attribute ergeben sich aus der Auswertung der techno-6konomischen
Analyse sowie der Literaturrecherche. Gegenlibergestellt sind unter anderem die technische Reife
(TRL), der spezifische Heizwert (LHV), die notwendigen Kapitalausgaben (CAPEX), die Abwarme der
Anlage pro eingesetzten kgcos, verschiedene Anlagenkennzahlen sowie einige Aspekte zur
Verwendung der Elektrokraftstoffe. Genauer sind die Vor- und Nachteile der verschiedenen Elektro-
kraftstoffe im Kapitel 7.2 aufgefiihrt.

Bei FT- und MTG-Produkten steht ,,(SoA)“, da die eigentlichen Verfahren fur das Edukt H,+CO bereits
groBtechnisch erprobt sind, das TRL fiir die Anpassung auf das Edukt H,+CO, allerdings sinkt. Die
Abkilrzungen HD, MD und ND in der Spalte ,Abwarme* stehen fiir Hochdruckdampf (250 °C) Mittel-
drucksattdampf (175 °C) und Niederdrucksattdampf (125 °C). Bei der Angabe der LHV ist die nach der
entsprechenden Norm erlaubte Verunreinigung bzw. die Zusammensetzung berlicksichtigt. Die mit
»+und ,-" bewerteten Aspekte unterliegen der Subjektivitat des Autors.

Die Tabelle 7-1 veranschaulicht, dass die Frage nach einem zu favorisierenden Kraftstoff basierend
auf Hz und CO; nicht beantwortet werden kann. So weist beispielsweise DME im Vergleich durchweg
sehr gute Werte bei den einzelnen Attributen auf, ist aber auch der Kraftstoff mit der geringsten
systemseitigen Kompatibilitdt. Grund ist, dass es unter Umgebungsbedingungen gasformig ist. Die
Handhabung dieses Dieselkraftstoffs ist dhnlich wie bei Autogas, welches im aktuellen Kraftstoffmix
verflighar ist. Eine sukzessive Markteinfihrung durch Blendraten ist demnach nicht moglich. Aller-
dings eignet sich DME ideal als Kraftstoff fir Fahrzeugflotten, wie Busse oder Werksfahrzeuge, bei
denen die Markteinfiihrung nicht iber sukzessive Erhéhung der Beimischungsraten erfolgt.
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8 Zusammenfassung

Zahlreichen Studien zu Folge sind Power-to-Fuel- bzw. Power-to-Liquid (PTL)-Technologien fiir eine
zukinftig weitgehend treibhausgasneutrale Energieversorgung unverzichtbar. Fir einige fiir den
Kraftstoffeinsatz geeignete Alkohole, Ether und Kohlenwasserstoffe existieren bereits Vorschlage fir
entsprechende Syntheserouten basierend auf H2 und CO.. Dies gilt allerdings nicht fir héhere
Alkohole wie Butanol und Oktanol, obwohl auch diese Stoffe als Kraftstoffersatz oder -additiv
diskutiert werden. Wegen der individuellen verfahrenstechnischen Prozesse und der vielen
Annahmen, die bei den techno-6konomischen Analysen getroffen werden missen, sind die Analysen
verschiedener Arbeitsgruppen nur eingeschrankt vergleichbar, was die Entscheidungsfindung
hinsichtlich der Integration von PTL-Konzepten in Energiesysteme und Energieversorgungsstrategien
erschwert.

Der zentrale wissenschaftliche Beitrag dieser Arbeit ist der techno-dkonomische Vergleich H,-
basierter Herstellungsverfahren fiir verschiedene normgerechte Verkehrskraftstoffe, den es in der
Fachliteratur in dieser Tiefe bisher nicht gibt. Der methodische Fokus der Arbeit liegt einerseits auf
der Homogenitat der Annahmen, Randbedingungen sowie Vorgehensweise der Analysen zur
Gewadhrleistung der Vergleichbarkeit und andererseits auf den simulationsgestiitzten Verfahrensaus-
legungen, um an dieser Stelle technisch und wissenschaftlich fundierte Werte und fachkundige
Aussagen liefern zu kénnen. Die breit gefacherte Gegeniberstellung der Elektrokraftstoffe und deren
Herstellungsverfahren fasst sowohl den Energie- und Kostenaufwand sowie die technologische Reife
der Herstellungsverfahren als auch die spezifischen Vor- und Nachteile hinsichtlich der
Einsatzmoglichkeiten zusammen. Mit Hinblick auf mogliche Einflihrungsstrategien wurden im
Rahmen dieser Arbeit die in den konventionellen Kraftstoffnormen festgelegten Werte hinterfragt,
um bei der Auslegung der Chemieanlagen fiir die Kraftstoffsynthese keine falschen Zielwerte seitens
der Produktqualitat zu verfolgen.

Bekannte Syntheseverfahren wurden flr die Verwendung von H; und CO; adaptiert, optimiert und
fehlende Teilprozesse sowie Syntheserouten entwickelt, wobei stets die technische Machbarkeit
geprift wurde. AnschlieBend wurden alle Teilprozesse vielversprechender Syntheserouten zu
Alkoholen (Methanol, Ethanol, 1-Butanol, 2-Butanol, iso-Oktanol), Ethern (DME, OME1, OMEj3.5) und
Kohlenwasserstoffen (via Methanol-to-Gasoline- und Fischer-Tropsch-Verfahren) basierend auf H;
und CO; simulationsgestiitzt techno-6konomisch analysiert, bewertet und gegenibergestellt. Die
spezifischen Investitionskosten wurden basierend auf den ProzessflieRbildern mittels der Bauteil-
kostenmethode abgeschatzt. Die Ergebnisse sind in Teilen vorveroffentlicht [62, 63].

Die in den entwickelten Verfahrenskonzepten eingesetzten Technologien haben bereits eine hohe
technologische Reife (teilweise TRL 9, sonst TRL = 4) und die Verfahrenskonzepte erméglichen den
Untersuchungen zu Folge die Produktion qualitativ hochwertiger Kraftstoffe. Zur Auslegung und
stationdren Simulation der Chemieanlagen, die fiir die chemische Umsetzung von H; und CO; zu den
besagten Stoffen benotigt werden, wurde im Rahmen dieser Arbeit die Prozesssimulationssoftware
Aspen Plus® verwendet. Starken von Aspen Plus® sind unter anderem die umfangreichen Daten-
banken sowie die hinterlegten thermodynamischen Modelle.
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Zusammenfassung

Aspen Plus® kann das physico-chemische Verhalten des bei der Synthese hoherer Ether (OME3ss)
vorliegenden Stoffsystems ohne weiteres nicht korrekt beschreiben. Zudem sind die innerhalb des
Stoffsystems vorliegenden Hemiformale und Methylglykole in den Datenbanken von Aspen Plus®
nicht verfligbar und die fiir die Prozesssimulation benétigten Stoffdaten sind entweder gar nicht oder
nur unzureichend in der Literatur vorhanden. Die fehlenden Stoffdaten wurden im Rahmen dieser
Arbeit teilweise abgeschatzt und mittels der in Aspen Plus® integrierten Vorhersagemodelle
bestimmt. Das komplexe Stoffsystem wurde detailliert behandelt.

Zum Verstdndnis des iterativen Losungsverhaltens und des Verhaltens des Stoffsystems wurde ein
UNIFAC-Verfahren zur Beschreibung der Thermodynamik mit einem chemischen Modell zur
Beschreibung der ablaufenden Reaktionen kombiniert und vollstdndig in Microsoft Excel imple-
mentiert. Im Zuge der Implementierung dieses physico-chemischen Modells in Aspen Plus® wurden
Korrelationsparameter angepasst, um experimentelle Literaturdaten noch genauer vorhersagen zu
kénnen. Um das Modell mit den Ubrigen Stoffsystemen der OMEs.s-Syntheserouten zu erganzen,
wurden entsprechende Stoffdaten anhand weiterer Literaturquellen modelliert. Unter Verwendung
des Modells ist die Prozesssimulation aller Teilprozesse der verschiedenen Syntheserouten zu OMEs.
5 basierend auf H, und CO; moglich. Fiir den Syntheseschritt von Trioxan und DME zu OME3z.s wurde
ein vollstandig neues Verfahren entwickelt.

Flr Teilprozesse der Syntheserouten zu hoheren Alkoholen wurden ebenfalls neue Verfahren ent-
wickelt. Dabei hat sich beispielsweise die Aldolkondensation als wichtige Schliisselreaktion heraus-
gestellt. Eine Herausforderung bei der Synthese hoéherer Alkohole ist der Umgang mit Neben-
produkten. Deren Anteil kdnnte durch gezielte Katalysatorentwicklung vermindert werden. Bei den
entwickelten Syntheserouten bzw. -prozessen werden nicht riickfihrbare Nebenprodukte mittels O;
und Wasserdampf reformiert und das so gewonnene Synthesegas den Prozessen auf den
Syntheserouten an geeigneter Stelle zugefiihrt. Vielversprechend erscheint auch die Synthese
héherer Alkohole via Hydroformylierung von Alkenen. Letztere kénnen im Rahmen des PTL-Konzepts
mittels des Methanol-to-Olefins-Verfahrens hergestellt werden.

Fir die Synthese von langkettigen Kohlenwasserstoffen fiir den Kraftstoffeinsatz wurden fiir das PTL-
Konzept zwei Verfahren adaptiert, die heutzutage grofRtechnisch bereits im Einsatz sind. Auch bei
diesen Verfahren entstehen signifikante Anteile nicht erwiinschter Produkte. Im Rahmen dieser
Arbeit wurden sowohl flir das Fischer-Tropsch- als auch fir das Methanol-to-Gasoline-Verfahren
Konzepte entwickelt und simulativ erprobt, bei denen nur synthetischer Diesel und synthetisches
Kerosin bzw. synthetisches Benzin produziert werden. Innerhalb der entwickelten Verfahrens-
konzepte werden anfallende Nebenprodukte, wie leichte Gase, mittels Reformertechnologien unter
Einsatz von O; und Wasserdampf ohne zusatzliche CO,-Emissionen riickverwertet. Die technische
Umsetzbarkeit dieser Technologien wurde gepriift. Der exotherme Betrieb dieser Reformer kann zur
Warmebereitstellung fur Tragerdampfdestillationskolonnen genutzt werden. Besonders beim
Fischer-Tropsch-Verfahren wird aufgrund der flexiblen Prozessfiihrung und den sich dadurch
ergebenden Stellschrauben weiteres Optimierungspotenzial gesehen. Unter allen betrachteten
Verfahren bietet das Fischer-Tropsch-Verfahren das groRte Potenzial der Abwarmenutzung zur CO»-
Bereitstellung. Dabei kann sogar der Warmebedarf zur CO2-Abscheidung aus Umgebungsluft voll-
standig durch Prozessabwadrme gedeckt werden.
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Zusammenfassung

Zur Bestimmung des Energie- und Betriebsmittelaufwands sowie zur Warmeintegration wurden
gangige Betriebsmittel eines Verbundstandorts angenommen. Beim Betriebsmittel Sattdampf
wurden drei verschiedene Drucklevel verwendet. Die Empfindlichkeit des berechneten Energie- und
Kostenaufwands auf die Annahmen wurde fiir alle untersuchten Verfahren fiir ausschlaggebende
Parameter mittels Sensitivitdtsanalysen ermittelt. Zusatzlich wurde der Einfluss der Anlagengrofe
diskutiert.

Die wichtigsten Ergebnisse und Erkenntnisse dieser Dissertation sind:

» In dieser Arbeit wurden elf verschiedene normgerechte Verkehrskraftstoffe und deren H,-
basierte Herstellung gegentlibergestellt. Diese Gegeniberstellung basiert auf simulations-
gestiitzen Verfahrensauslegungen und techno-6konomischen Analysen unter Verwendung
identischer Randbedingungen und Annahmen. Dabei wurden die Simulationsmodelle
modular aufgebaut, ein validiertes physico-chemisches Modell zur Beschreibung fehlender
Stoffsysteme in die Prozesssimulationssoftware Aspen Plus® implementiert und alle Anlagen-
komponenten, wie z.B. Destillationskolonnen, zur Bestimmung des Betriebsmittelaufwands
detailliert ausgelegt. Die Warmeintegration der Prozesse bzw. Syntheserouten ist ebenfalls
an Betriebsmittel gebunden, um ein realistischeres Bild zu erhalten.

» Neben Wasser haben alle in dieser Arbeit entwickelten Verfahren keine Nebenprodukte. Die
Rickverwertung nicht direkt rickflihnrbarer Nebenprodukte bei allen untersuchten PTL-
Konzepten moglich. Gezeigt wurde dies durch geeignete Verfahrensauslegungen und Prozess-
fihrungen sowie die Nutzung von Reformern, deren technische Umsetzbarkeit simulativ
gepruft wurde.

» Unter der Annahme eines Elektrolysewirkungsgrades von 70 %.+v kénnen je nach Elektro-
kraftstoff etwa 30—60 % der elektrischen Primdrenergie im unteren Heizwert des Elektro-
kraftstoffs gespeichert werden. Fir den Basisfall (4,6 €/kgu2) ergeben sich fur die
verschiedenen Elektrokraftstoffe Herstellkosten von 1,82-3,82 €/lpg, wobei DME am
gunstigsten und OMEss hergestellt via DME und Trioxan am teuersten ist. Die Wasserstoff-
bereitstellung ist mit einem Anteil von 60-84 % an den Herstellkosten mit Abstand der
signifikanteste Kostenfaktor der Elektrokraftstoffe und birgt damit das gréRte Potenzial zur
Senkung der Herstellungskosten. Um den Zielwert der dena (Deutsche Energie-Agentur) und
des BDI (Bundesverbands der Deutschen Industrie e.V.) von 1€/Ipe Herstellkosten zu
erreichen, waren im Fall von Methanol, DME und synthetischem Benzin unter der Annahme
eines CO-Preises von 70 €/t Hy-Bereitstellungskosten von etwa 2 €/kgn2 notwendig.

AbschlieRend lasst sich feststellen, dass beim detaillierten Vergleich der verschiedenen Elektrokraft-
stoffe und ihrer Syntheserouten kein ,bester” Kraftstoff herausgestellt werden kann. Jeder Kraftstoff
hat individuelle Vor- und Nachteile sowohl seitens der Herstellung als auch seitens der individuellen
Anwendung. Vor diesem Hintergrund liefert diese Arbeit neben dem ganzheitlichen Bild von Power-
to-Fuel-Verfahren und -Produkten eine robuste Grundlage fiir die Eingliederung von Power-to-Fuel-
Konzepten in Simulationen von Energiesystemen und Kraftstoff- bzw. Energieversorgungsstrategien
flr eine zukiinftig im besten Fall CO;-neutrale, effiziente und effektive Mobilitat.
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Anhang — Ergdnzende Informationen

Anhang - Ergdanzende Informationen

A. Erganzende Informationen zu Kapitel 1

(Verweise in Kapitel 1 und Kapitel 2.1)

Fakten

StraRenverkehr

Weltweit ist der Verkehrssektor fiir 23 % der anthropogenen CO,-Emissionen verantwortlich
[633, 634].

Deutschlandweit sind Pkw fir die Halfte dieser Emissionen verantwortlich [633]. Von 1999 bis
2012 nahm der Personenverkehrsaufwand um 7 % zu [82]. Im Personenverkehrsaufwand hat
dabei der motorisierte Individualverkehr mit 80,5 % (2012) eine dominierende Stellung [82].
Beim inldndischen Glterverkehr stieg die Transportleistung laut dem Bundesumweltamt von
1999 bis 2012 um 27,4 %, gemessen an Tonnenkilometern [82]. Der Anteil des StraBen-
verkehrs an der gesamten Giterverkehrsleistung stieg von 1994 bis 2011 von 64,5 auf 71,8 %
[1]. Gleichzeitig sank der Energiebedarf des Verkehrssektors von 1999 bis 2012 um 8 % [82].
Damit ist eine steigende Energieeffizienz im Verkehrssektor belegt: Zwischen 2005 und 2012
sank der Energiebedarf im StraRenverkehr um knapp 2 % [82].

Laut dem ICCT (International Council on Clean Transportation) wird es 2030 1,5 Milliarden
Autos weltweit geben (50 % mehr als 2012) [635]

StraBenverkehr macht in Deutschland etwa 82 % des Energieverbrauchs des Verkehrssektors
aus [1, 636].

Deutschlandweit trug der Verkehrssektor 2013 zu lediglich 3 % der Treibhausgasvermeidung
durch den Einsatz erneuerbarer Energien bei [89].

Schienenverkehr

Schienenverkehr machte 2012 lediglich 2,3 % des Endenergieverbrauchs des deutschen
Verkehrssektors aus, wobei 98 % dieser Energie elektrischer Strom war. Fir den deutschen
Schienenverkehr sieht die MKS bis 2050 eine Umstellung auf 100 % regenerative elektrische
Energie vor [1]. Weltweit wdre eine komplette Elektrifizierung des Schienenverkehrs
beispielsweise in Europa, Japan und Russland maoglich [35]. Der nordamerikanische und
chinesische Schienenverkehr wird auch langfristig weiterhin mit Diesel versorgt [35].

Luftverkehr

33 % der Kosten der Luftfahrt sind Energie- und Kraftstoffkosten [1].

Der globale Anstieg des Luftverkehrs (gemessen in Passagierkilometern) betragt jahrlich rund
5 % [637]. Fiir Europa geht die ICAO von einer Verdopplung der Luftfahrt von 2005 bis 2020
aus [638].

Schifffahrt

Die Schifffahrt hatte fur Deutschland 2010 eine vier Mal so hohe Transportleistung bezogen
auf die Guterstrome wie der Straenglterverkehr. 2012 lag der Anteil der Schifffahrt in
Deutschland bei 0,5 % des Endenergiebedarfs des Verkehrssektors [82]. Weltweit vergréRerte
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sich die Handelsschiffflotte von 1970 bis 2001 um 70% [1]. Wegen der wachsenden
Globalisierung wird ein weiterer Anstieg erwartet [1]. Trotz der hohen Energieeffizienz
bezogen auf die Gluterstrome ist der Kraftstoffverbrauch in der Schifffahrt hoch. So liegt der
tagliche Verbrauch eines gangigen Containerschiffs bei etwa 140 t Schiffsdiesel. Da es sich bei
diesem um Schwerdl handelt, emittiert der Schiffsektor neben Treibhausgasen verstarkt
Schadstoffe wie NOy, SO, Partikel und Schwermetalle [1].

CO2-Emissionen
e 80 % der deutschen COz-Emissionen entstehen durch Verbrennung fossiler Energiequellen in
den Sektoren Strom, Warme und Verkehr [19]
e Mit einem Gesamtanteil von 18,2 % der deutschen CO,-Emissionen entstanden 2011 Uber
90 % des CO;, des Verkehrssektors im straBengebundenen Personen- und Giterverkehr [633].
e In NRW, einem der verkehrstechnisch am starksten ausgelasteten Bundeslander, stammten
2012 68 % der CO,-Emissionen aus dem Personen- und 23 % aus dem Guterverkehr [639].

e Der Luftverkehr produzierte 2005 2,5 % aller globalen anthropogenen CO;-Emissionen [637].

Kraftstoffmarkt und Erdélabhangigkeit

Eine Verringerung der Erddlabhéangigkeit bringt nicht nur umwelttechnische, sondern auch
wirtschaftliche und politische Vorteile mit sich. Deutschland importierte 2014 mit knapp 90 Millionen
Tonnen 98 % seines benotigten Erdols, wovon 33,6 % aus Russland und 17 % aus Norwegen
stammten [640]. Erd6l machte 2014 40,2 % der Kosten und 35 % der Energie importierter Energie-
rohstoffe aus [640]. Im Vergleich zum Vorjahr nahmen die Menge der eingefiihrten Energierohstoffe
um 7,1 % und ihr Wert um 19,2 % ab, was an Effizienzsteigerung und dem Ausbau alternativen
Energiequellen liegt. Die Rohdlimporte verringerten sich allerdings nur um 1,4 % [640], was die
Abhangigkeit nochmals verdeutlicht. Rohdlimporte selbst sind stark von der politischen und
wirtschaftlichen Situation des Exportlandes abhéngig. So halbierten sich beispielsweise 2014 die
deutschen Rohoélimporte aus Libyen auf Grund der dortigen Krisensituation [640]. Insgesamt werden
die Olspotpreise WTI und Brent deutlich von der Olférderungspolitik der OPEC-Staaten beeinflusst,
welche Uber 40 % des weltweiten Erddls fordern und 70 % der weltweiten Erddlreserven besitzen
[641]. Bis Ende 2014 wurden bereits 45 % der bis dahin prognostizierten weltweiten Reserven
gefordert [640].

Politische Ziele und Forderungen

e BMWi und BMU — Energiekonzept [19]: Reduktion der Treibhausgasemissionen bis 2050 um
80-95 %1990

e EU Kommission — Flightpath [85]: Reduktion der CO»-Emission pro Personenkilometer um
50 %2000 im Jahr 2020 und 75 %2000 in 2050

e EU Kommission — EU-Richtlinie fiir Erneuerbare Energien (Richtlinie 2009/28/EG) [131]: bis
2050 eine sektoriibergreifende Reduzierung um 80-95 % (bezogen auf 1990)

e Stromsektor soll bis 2050 zu 96-99 % COz-emissionsfrei sein [18]

e EU-Commission — White Paper on Transport [642]:
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o Reduzierung der COz-Emissionen des Verkehrssektors um 60 %1990 bis 2050 sowie eine
Verringerung der Erddlimportabhéngigkeit Europas
o Halbierung der Anzahl und vollstandiger Ersatz konventionell betankter Pkw in
Stadten bis 2030 bzw. 2050
e Landesregierung NRW [639]: bis 2020 und 2050 eine Reduzierung der Treibhausgase im
Verkehrssektor um 8 % bzw. 60 %1990.

B. Erganzende Informationen zu Kapitel 2

Haoetal. |

Koénig

Sudiro, Bertucco
SOLETAIR POWER Oy
Westbrook

Kim et al.

Zhen et al.
Selvatico et al.
Konig et al.
Rafati et al.

Liu et al.
Wesselak et al.

Kurzweil et al
8 13 18 23
—==-n-Hexadecan molekulare Kohlenstofflange
Abbildung A-1: Molekulare Kohlenstofflangen fiir Diesel laut verschiedener Literaturquellen

[25,115-117, 156, 189, 211, 227, 238, 254, 409, 514, 598, 643-645]

B.1. Kraftstoffeigenschaften laut EN 590, EN 228, ASTM
(Verweise in Kapitel 2.2)

Viskositdat und Schmierfahigkeit von Dieselkraftstoff

Die Viskositat eines Stoffes ist die Eigenschaft der Spannungsaufnahme bei Verformung, ist abhéngig
von den intermolekularen Anziehungskraften und nimmt bei konstanter Temperatur und Druck mit
der MolekilgroRe auf Grund steigender Van-der-Waals-Krafte zu. Van-der-Waals-Krafte bilden sich
besonders bei langen und unverzweigten Alkanketten aus. Deshalb hat Diesel verglichen mit Benzin
eine fast zehnmal héhere Viskositdt [110], die bei herkdmmlichen Dieselkraftstoffen linear mit der
Dichte korreliert [58].

Generell steigt die Viskositat von Flssigkeiten bei gesenkter Temperatur und erhéhtem Druck. Durch
die Temperatur- und Druckabhangigkeit verdoppelt sich die Viskositdt des konventionellen Diesel-
kraftstoffs von 40 °C auf 20 °C oder bei Druckerhéhung von 1 bar auf 600 bar [97]. Auf Grund der
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Temperaturabhangigkeit sollte der Grenzbereich fiir die Viskositdt in einem maoglichst engen Rahmen
definiert werden [90].

Beim Dieselmotor beeinflusst die Viskositat das Forderverhalten des Kraftstoffs und die Ausbildung
des Einspritzstrahls in den Verbrennungsraum [107]. Letzterer beeinflusst die Zerstaubung, welche
wiederum fir die Bildung des homogenen Kraftstoff-Luft-Gemisches notwendig ist. Eine zu hohe
Viskositat erschwert eine gleichmaRige Zerstaubung und fiihrt zu gréReren Sauterdurchmessern der
Tropfchen, was zu schlechterer Verdampfung und Gemischbildung, weniger effizienter Verbrennung
und damit héheren Emissionen fihrt [41, 107]. Zudem behindert sie die Pumpfahigkeit bei niedrigen
Temperaturen, was zu Kaltstartproblemen flihren kann [97]. Sie erschwert zudem den Heil3start und
fUhrt zu Leistungsverlusten bei hohen Temperaturen [97]. Eine zu geringe Viskositat verschlechtert
die Schmierung und fiihrt zu Verschleil’ bei den Einspritzpumpen [41, 97, 102].

Generell sind Einspritzsysteme auf die sich aus der Kraftstoffherstellung ergebende Viskositat
angepasst. Flr den Dieselkraftstoff sind deshalb enge Limitierungen bezliglich der Viskositat gesetzt.
Die internationale Automobilindustrie empfiehlt im WWFC eine kinematische Viskositat von 2—
4 mm?/s [90]. Diese Empfehlung wurde seit Einfllhrung der EURO Il Abgasnorm beibehalten. In der
EN 590 und der ASTM D975 sind die Bereiche 2—4,5 mm?/s bzw. 1,9-4,1 mm?/s festgelegt. Grund fir
die geringere Viskositat des amerikanischen Diesels kann der erhdhte Aromatenanteil sein.

Wegen der Abstimmung der Einspritzsysteme auf die Viskositat erdodlbasierter Kraftstoffe muss die
Viskositat alternativer Kraftstoffe flir die verschleiRBarme Nutzung in Bestandsfahrzeugen den in den
Normen festgelegten Anforderungen entsprechen. Deshalb wurde in der EN 15940 fiir paraffinische
Dieselkraftstoffe der Wert von 2—4,5 mm?/s beibehalten, auch wenn paraffinische Dieselkraftstoffe
auf Grund starkerer intermolekularer Van-der-Waals-Krafte viskoser sind. Zur Gewahrleistung der
Schmierfahigkeit kann eine zu geringe Viskositat durch die Zugabe geeigneter Kraftstoffadditive®®
pariert werden [102]. Eine zu hohe Viskositdt kann demnach kritisch sein.

Flammpunkt

Der Flammpunkt ist eine sicherheitstechnische KenngrofRe und gibt die Mindesttemperatur bei
Umgebungsdruck an, bei der ein Dampf-Luft-Gemisch in geschlossenem Raum geziindet werden
kann [97]. Er gewahrleistet eine sichere Lagerung und begrenzt die Verwendung leichtfliichtiger
Komponenten [97]. Fiir die Verbrennung im Motor ist er irrelevant [97]. In der EN 590 ist ein
minimaler Flammpunkt von 55 °C angegeben, welcher auch von der internationalen Automobil-
industrie [90] empfohlen wird. Die Flammpunkte von amerikanischem und japanischem Diesel liegen
mit > 52 °C und > 50 °C tiefer.

Schwefelgehalt

Schwefel ist ein natirlicher Bestandteil des Rohdls und wird im Raffinerieprozess aus wirtschaftlichen
und technischen Griinden nicht komplett entfernt [104]. Zwar wirkt sich der Schwefel positiv auf die
Schmierfahigkeit des Kraftstoffs aus, allerdings fiihrt er zu Erhéhung der Abgasemissionen und
Verringerung der Aktivitdt von Abgasnachbehandlungssystemen (AGN-Systeme) [41, 104]. Zu den

15 Additive sind chemische Zusétze mit einem Anteil < 1 Vol.-%.
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AGN-Systemen zdhlen DeNox-Katalysator, NOx-Speicherkatalysator, Diesel-Oxidationskatalysator
und Diesel-RuB3partikelfilter. Auch die Lebensdauer von Motor und AGN-System wird durch Schwefel
beeintrachtigt [97, 104]. Deshalb fordert die Automobilindustrie fiir moderne Motoren und AGN-
Systeme schwefelfreie Kraftstoffe. Der Einsatz schwefelfreier Kraftstoffe wiirde die Abgasemissionen
deutlich reduzieren: CO um 10-50 %, HC um 10-30 %, NOx um 15-30 %, PM um 5-20 % [104]. Zudem
wirden schwefelfreie Kraftstoffe den Kraftstoffverbrauch der Fahrzeugflotte und damit deren CO»-
Emissionen um mindestens 5 % reduzieren [104]. Bei kraftstoffgeschmierten Einspritzpumpen fiihren
Kraftstoffe mit sehr geringem Schwefelgehalt zu hohem VerschleiB [41, 97]. Bei einem schwefelfreien
Kraftstoff ist deshalb zur Gewahrleistung der in der DIN EN 590 geforderten Schmierfahigkeit die
Zugabe von Additiven notig [41]. Alternativ kdnnen auch verschleiBmindernde polare Substanzen als
Beimischungen zugegeben werden [97].

KaltflieBverhalten/Schmelzpunkt

Bei niedrigen Temperaturen konnen besonders langkettige n-Paraffine mit hoher Ziindqualitat in
Form von Wachskristallen ausfallen [41]. Das kann zur Verstopfung von Leitungen, Kraftstofffilter und
Einspritzsystem fihren und damit die Betriebssicherheit beeintrachtigen [97]. Aus diesem Grund
fordert die DIN EN 590 fir Dieselkraftstoffe im Winter ein verbessertes KaltflieRverhalten [91]. Dieses
wird durch eine im Durchschnitt kiirze Kettenldnge der n-Paraffine im Winter als im Sommer erreicht
[41]. Durch die kiirzere Kettenlange der n-Paraffine ist die Dichte, Viskositat sowie Zindwilligkeit
beziehungsweise Ziindqualitdt geringer. Das KaltflieBverhalten kann mit geeigneten Additiven
verbessert werden [97]. In den GTL-Anlagen von Shell werden die Produkte deshalb hydro-
isomerisiert, um molekulare Verzweigungen zu erzeugen, die die Kalteeigenschaften verbessern [58].

Additive

Dem fossilen Diesel werden in der Regel Additive beigemengt. Dabei handelt es sich um chemische
Zusatze mit einem Volumenanteil von unter 1 % [104]. Sie dirfen nicht zu zusatzlichen Schadstoff-
emissionen fiihren [104]. Beim Einsatz in Dieselkraftstoffen dienen sie zur Erhéhung der Cetanzahl,
Anpassung der Viskositdt und Schmierfahigkeit, zum Korrosionsschutz und Verbesserung des
Kalteverhaltens [41, 104]. Weiterhin kdnnen Antioxidantien Kraftstoffalterung durch Oxidation und
Polymerisation verhindern und so die Lagerstabilitait verbessern [97]. Antioxidantien kdnnen
allerdings zu minimalen Ablagerungen fiihren [97]. Durch intramolekulare O-Atome kénnen sie zur
Reduktion der Partikelemission beitragen [104].

Luftbedarf

Der Luftbedarf einer vollstandigen Verbrennung ist abhangig vom C/H/O-Verhaltnis [102]. Je héher
der stochiometrische Luftbedarf, desto geringer ist der Heizwert des Kraftstoff-Luft-Gemisches im
Brennraum [102]. In der Regel vergroRert ein erhéhter H-Anteil den Luftbedarf. Ein héherer O-Anteil
senkt sowohl den stochiometrischen Luftbedarf als auch den Heizwert [102]. Ist der Gemischheizwert
verschiedener Kraftstoffe ungefahr gleich, so ist auch die durch die Verbrennung erhaltene
spezifische Arbeit ungefdhr gleich. Die spezifische Arbeit spiegelt sich im Drehmoment oder, bei
gleicher Drehzahl, der hubraumbezogenen Leistung wider [102].
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B.2. Phasentrennung

Die Phasentrennung bei Kraftstoff Drop-Ins nach Kontamination mit Wasser ist nach Gambhir et al.
[646] ein wichtiges Kriterium zur Eignung als Blendpartner fiir Ottokraftstoffe, welche direkt von der
Loslichkeit des Drop-Ins in Wasser abhangig ist. Aufgrund des dhnlichen Loslichkeitsverhaltens von
Diesel in Wasser ldsst sich dieses Kriterium auch auf Diesel-Blendpartner anwenden. Wahrend Benzin
und Diesel unpolar und wasserunloslich sind, sind Methanol, Ethanol und Propanol polar und
wasserloslich (vgl. Tabelle A-5). Die Polaritat beziehungsweise Wasserloslichkeit des Alkohols nimmt
mit der Lange der Kohlenstoffkette ab (siehe Tabelle A-5), so dass hohere Alkohole und nicht
verzweigte Alkohole (vgl. Tabelle A-6) eine starkere Loslichkeit in Wasser und somit ein hoheres
Potential als Blendpartner fiir Diesel- und Ottomotoren aufweisen. Die Folgen einer hohen
Wasserloslichkeit lassen sich mithilfe der in Abbildung A-2 aufgefiihrten ternaren Diagramme fir
Wasser-Alkohol-Benzin-Gemische der primaren Alkohole Methanol, Ethanol, Propanol und Butanol
erklaren. Es besteht grundsatzlich die Gefahr, dass das Kraftstoff-Alkohol-Gemisch wahrend Lagerung
und Transport mit Wasser in Kontakt kommt und sich ein terndres Gemisch bildet. Dieses Gemisch
zerfallt entlang der Konode in zwei Phasen: eine wassrige Phase und eine Kraftstoffphase. Ideal ist
der Zerfall zu einem Gemisch, welches moglichst identisch mit dem urspriinglichen Kraftstoff-Alkohol
Gemisch ist. Nach Abbildung A-2 ist dies nur flr Butanol gewahrleistet. Durch die aufgezeigte
Abhangigkeit des Phasentrennungsverhaltens von der Loslichkeit ist dieser ideale Zerfall auch fir die
héheren Alkohole ab einschlieRlich Butanol gewahrleistet.
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Gu&mr:t(%] % oo

0 A 100

Gosoline ()% 100 o Gasaline () % 100

Abbildung A-2: Ternare Diagramme zu Wasser, Benzin und jeweils Methanol, Ethanol, Propanol
bzw. Butanol [647] (zitiert mit Genehmigung des Verlags; Lizenznummer:
4196480193720)

B.3. Technologischer Reifegrad — TRL und FRL

In diesem Beitrag wird die technische Reife der Prozessschritte und Syntheserouten mit der
Technology Readiness Level (TRL)-Methode, die die Reife einer Technologie auf einer Skala von 1 bis
9. Die Methode wurde vom United States Department of Defense (DoD) [648] entwickelt und von
der Europdischen Kommission im Rahmen des Programms Horizon2020 [649] adaptiert. Da die
Definitionen nach Anpassung der urspriinglichen TRL-Methode an andere Forschungsbereiche nicht
eindeutig sind, hat die Europdische Kommission einen Leitfaden entwickelt, der unter den
energiebezogenen Forschungsbereichen konsistent ist [650]. Dieser Leitfaden ersetzt keine
bestehenden Definitionen, sondern prazisiert die Definitionen so, dass sie flir alle Bereiche der
Energieforschung konsistent sind. Die urspriinglichen Definitionen des DoD [648] sowie die
angepassten Definitionen der Europdischen Kommission [649, 650] fir die TRL 1-9 sind in Tabelle
A-1 aufgefiihrt. Um Ubersetzungsbedingte Verfalschungen der Definitionen zu vermeiden, sind die
Definitionen des DoD und der EC TRL Guidance [650] auf englischer Sprache aufgefiihrt.
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Tabelle A-1:
Definitionen gemaR dem
Department of Defense
TRL (648]
(engl.)

Definitionen gemaR EC
Horizon2020 Programm [649]

Definitionen technologischer Reife (TRL) des DoD und der Europdischen Kommission

Definitionen gemaR der EC
TRL Guidance [650] (engl.)

Basic principles
observed and
reported.

Technology concept and/or

application formulated.

Analytical and
experimental critical
function and/or
characteristic proof
of concept.

Component and/or

breadboard validation in a

4
laboratory
environment.
Component and/or

breadboard validation in a

> relevant
environment.
System/subsystem
model or prototype
demonstrationin a
relevant
environment.
System prototype
7 demonstration in
an operational
environment.
Actual system
completed and

test and

demonstration.

Actual system
9 proven through
successful mission

operations.

Technologiekonzept formuliert

Technologie und relevante

industrieorientierten Umfeld)

qualified through

(Ubersetzt)
Identification of new
Grundprinzipien beobachtet concept, application, and
barriers

Definition of application,
consideration of interfaces
and commercial offers

Proof of concept prototype

Experimenteller Nachweis des .
ready: concept is laboratory

Konzepts
P tested

Integrated small-scale
prototype with auxiliary

Komponenten wurde
system laboratory validated

identifiziert
Large-scale prototype
completed with auxiliaries,
refined commercial
assessment

Technologie in relevanter
Umgebung tberprift (bei
Schllsseltechnologien im

Technology pilot in relevant
environment, manufacturing

strategy defined

Technologie in relevanter
Umgebung getestet (bei
Schlisseltechnologien im

industriellen Umfeld)
Pilot demonstrated in

operational environment;
manufacturing approach
demonstrated

Test eines System-Prototyps im
realen Einsatz

Technology in its final form,

System ist komplett und
low-rate production

qualifiziert fur kommerzielle
Ebene

System funktioniert in
ionell .
operaflone er Umge.bung (bei System fully operational and
Schitisseltechnologien oder ready for commercialization
Raumfahrt wettbewerbsfahige ¥
Fertigung)

Neben der verbreiteten TRL-Methode gibt es die Fuel Readiness Level (FRL)-Methode [167, 168].
Letztere ist allerdings auf die Luftfahrt zugeschnitten und im Vergleich zur TRL-Methode unbekannt
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bzw. in der Wissenschaft nicht nennenswert verbreitet. Zudem Uiberschneiden sich die TRL- und die
FRL-Methode stark. Die Definitionen der FRL-Methode sind in gibt Tabelle A-2 aufgefiihrt. Auf eine
Ubersetzung wurde an dieser Stelle verzichtet, um die Definition nicht zu verfélschen.

Tabelle A-2: Definitionen technologischer Reife (TRL) der CAAFI [167, 168]
TRL Beschreibung (engl.) Anmerkung (eng.)

1 Basic principles Feedstock & process basic principles identified

2 | Technology concept formulated | Feedstock & complete process identified
Lab-scale fuel sample produced from realistic feedstock;

3 Proof of concept Energy balance analysis conducted for initial environmental
assessment; Basic fuel properties validated

4 Preliminary technical evaluation System performance and integration studies; Specification
properties evaluated

5 Process validation Scaling from laboratory to pilot plant
ASTM certification tests conducted: fit-for-purpose properties

6 Full-scale technical evaluation evaluated, turbine hot; section testing, components, and
testing

7 Certification /fuel approval Fuel listed in international standards
Business model validated for production; Airline purchase

- agreements secured; Plant-specific independent greenhouse

8 Commercialization T S .
gas assessment conducted in line with; internationally
accepted methodology

Producti bilit .
9 reduction capabllity Full-scale plant operational

established

B.4.

Ubersicht iiber einige BTL-, CTL-, GTL- und PTL-Anlagen

Weitere BTL-, CTL- und GTL-Anlagen sind beispielsweise von Haarlemmer et al. [180] und weitere
BTL-Anlagen von Langer-Miiller et al. [183] aufgefiihrt.

Tabelle A-3: Ubersicht einiger BTL-, GTL- und PTL-Anlagen fiir Methanol und DME
Kapazitat?
Name, Standort Baujahr | /Lit.-angabe | Rohstoff, Prozess Produkt
/ MW
10.000 t/d Erdgas, Dampf-
Lurgi ,MegaMethanol - / g . P Methanol
230 MW reformierung
Mitsui Chemicals 100 t/a
. 2008 EE, Wasser, CO> Methanol
Methanol Pilotanlage 0,15 MW
CRI “George Olah Plant, 5 Mio. I/a
2014 EE, Wasser, CO> Methanol
Island 3 MW
CRI kommerzielle 50.000 t/a
- EE, Wasser, CO; Methanol
Anlage 35 MW
. 1000 kg/h ,
Oberon Fuels, San Diego 2013 Biogas, Erdgas DME
12,5 MW
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Tabelle A-4: Ubersicht einiger BTL-, CTL-, GTL- und PTL-Anlagen fiir FT- und MTG-Produkte

Kapazitat!
. . Rohstoff,
Name, Standort Baujahr | / Lit.-angabe Produkt
Prozess
/ MW
36.000 b/d
PetroSA, Siidafrika 1991 / Erdgas, GTL FT-Produkte
2.180 MW
14.700 b/d
Shell, Bintulu, Malaysia 1993 / Erdgas, GTL FT-Produkte
790 MW
260.000 b/d
Shell ,,Pearl”, Katar 2010 / Erdgas, GTL FT-Produkte
15.700 MW
34.000 b/d
Sasol ,,Oryx“, Katar 2007 Erdgas, GTL FT-Produkte
2.060 MW
ExxonMobil MtG- 1985- 14.500 b/d synth.
Kohle, MTG .
Anlage, Neuseeland 1995 880 MW Benzin, LPG
Jincheng MTG-Anlage, 100 kt/a Synth.
gV g 2009 / Kohle, MTG v
China 150 MW Benzin, LPG
. 48 kg/d EE, Wasser,
Sunfire, Dresden 2017 FT-Produkte
0,02 MW CO2
Nordic Blue Crude AS, 8000 t/a EE, Wasser,
ab 2020 FT-Produkte
Norwegen 12 MW CO2
Ineratec, Soletair 80 1/d EE, Wasser,
. . 2017 FT-Produkte
Projekt, Finnland 0,03 MW CO;
Ineratec Projekt, 400.000 I/a EE, Wasser,
ab 2018 FT-Produkte
Deutschland 0,5 MW CO2
o 1t/d Biomasse- .
Bioliq Pilotanlage 2013 synth. Benzin
0,5 MW vergasung
Fulcrum Bioenergy Inc., 100.000 I/d Biomasse- .
2015 FT-Kerosin
USA 37,5 MW vergasung
. . 280t/d Biomasse- .
British Airways, UK 2015 FT-Kerosin
116 MW vergasung

1. Kapazitat, wie in Literatur angegeben sowie energetisch umgerechnet auf MW (Annahmen: LHVer= 43 MJ/kg, LHVmeon=19,92 MJ/kg,
LHVpme=28,84 MJ/kg und Dichten pmeon=0,79 kg/l, per=0,77 kg/l, pome=0,67 kg/l; 1 b = 159 |, 8000 Jahresbetriebsstunden)
B.5. Kraftstoffeigenschaften: Alkohole

Wie aus Tabelle A-5 ersichtlich unterscheiden sich besonders die kiirzeren Alkohole signifikant
hinsichtlich der physikalischen Eigenschaften. Innerhalb des PTL-Konzepts sind deshalb reine
Alkohole und keine Gemische zu bevorzugen.
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Tabelle A-5: Kraftstoffeigenschaften der primaren C1-Cs-Alkanole

S IS} S ° S © S
E 5 5 5
Kraftstoffeigenschaft < 8 S = = x = £
o & & @ & T - Q
= 4 = & & T &
Formel CH30H CszoH C3H7OH C4H90H C5H110H C6H13OH C7H150H C8H17OH
19,92 26,81 37,59
Unterer Heizwert [651]; [651]; 30,68 33,11 34,76 35,97 36,88 [651];
/ Mi/kg 19,9 28,4 [651] [651] [651] [651] [651] 37,5
[536] [536] [258]
Unterer Heizwert 19,6 29,2 [357] 33,7
/ M/l [357] ’ [357]
Sied Kt/ °C 64,7 78,3 97,1 117,5 137,9 157 175 195
iedepun
P [652] [652] [652] [652] [652] [80] [80] [80]
Flammpunkt / °C 11 [254] | 13 [653] | 22 [654] 35 [251] 49[655] | 59[80] | 71[80] @ 81[80]
Selbstentziindungs- 465 423 371 343 300 304 275 253
temperatur / °C [254] [653] [80] [80] [80] [80] [80] [80]
111,2
Research-Oktanzahl 108,7 [135]; 102,6 96 78 <70
(ROZ) [254] 106 [135] | [135,252] [135] [252]
[252]
Motor-Oktanzahl 88,6
(M02) [254]
3 8 1 39,1
(104, 12 [100, 657]; 20 23,3 29,5 [659];
Cetanzahl [254]; 5 17-25
656]; 11 | [657] [657] [659] [659] | 39[100]
[104] 100 [248];
(100] 25 [658]
Dampfdruck 168 79 28 9 3 1 <103 <103
/ kPa bei 25°C [651] [651] [651] [651] [651] [651] [651] [651]
1169 924 798 722 648 625 599 555
Verdampfungswarm [651]; [651]; [651]; [651]; [651]; [651]; [651]; [651];
/ ki/kg 1109 918 728 585 509 605 575 545
[254] [251] [251] [251] [80] [80] [80] [80]
Viskositit / mm/s? 0,07 0,14 0,24 0,32 0,42 0,55 0,71 0,89
bei 25°C, 1 bar [651] [651] [651] [651] [651] [651] [651] [651]
Viskositit / mm/s? 0,75 2,63-3,7 7,5
. 1,5[102]
bei 40°C, 1 bar [102] [248] [258]
) 790 786 826
Dichte 804
[651]; [651]; 800 812 816 821 [651];
/ kg/m? [651]; 810
. 792 785 [651] [651] [651] [651] 850
bei 25°C, 1 bar [248, 658]
[102] [102] [258]
Loslichkeit in Wasser 1000 1000 1000 68 22 5,9 1,67 0,54
/ g/125°C [80] [80] [80] [80] [80] [80] [80] [80]
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Tabelle A-6: Kraftstoffeigenschaften von primarem Butanol und Oktanol sowie deren Isomeren

— 5 — © — °
2 c 2 & 2 <
S 5 S 5 S £
Kraftstoffeigenschaft 3 @ 2 @ o) o
Y i & 5 . g
Formel C4H90H C4H90H C4H90H C4H90H C3H17OH C3H17OH
Unterer Heizwert 33,11 33,04 33,00 32,70 37,59 37,57
/ Mi/kg [651] [651] [651] [651] [651] [651]
. 117,5 107,9 99,6 82,4 195 183
Siedepunkt / °C
[652] [660] [660] [660] [80] [80]
35 [251]; 28 24 11 81 81
Flammpunkt / °C
29 [661] [661] [661] [661] [80] [80]
Selbstentziindungs- 343 415 405 478 253 270
temperatur / °C [80] [661] [661] [661] [80] [80]
Researched- 96 105 105 105
<70[252] -
Oktanzahl (ROZ) [135] [646] [646] [662]
Motor-Oktanzahl 85 90 93 89
(MO0z) [646] [646] [646] [662]
39,1
17 34
Cetanzahl - - - [659];
[657] [663]
33,8 [374]
Dampfdruck 9 1,4 2,3 5,6 <103 <103
/ kPa bei 25°C [651] [651] [651] [651] [651] [651]
Verdampfungswirme | 722 [651]; 702 680 629 555 [651]; 559
/ ki/kg 585 [251] [651] [651] [651] 545 [80] [651]
Viskositat 0,89
0,32 0,42 0,38 0,58 0,91
/ mm/s® [651] [651] [651] s | OWST ey
bei 25°C, 1 bar [374]
Dichte / kg/m?3 804 798 802 783 826 [651]; 830
bei 25°C, 1 bar [651] [651] [651] [651] 820 [374] [651]
Loslichkeit in Wasser 68 66,5-90,9 181 1000 0,54 0,88
/ g/L bei 25°C [80] [80] [80] [80] [80] [80]
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B.6. Reaktionsmechanismen der Alkoholsynthese
(Verweise in Kapitel 2.4.3 und 4.5)

Aldolkondensation
Abbildung A-3 zeigt die Aldol-Kondensation am Beispiel der Synthese von n-Butanol aus Ethanol.

2x H;C OH

\/ /\/\
Dehydrierung H3C OH
-H, Hydrierung
5 +H,
X H3C YH Aldol 'HZO R H3C / H
kondensation \/\“/
6} (¢}
Ethanal (Acetaldehyd) trans-2-Butenal (Crotonaldehyd)

Abbildung A-3: Aldolkondensation von Ethanol zu n-Butanol [62]

Bei der herkdmmlichen Aldolkondensation wird aus zwei Cy,-Aldehyden unter Wasserabspaltung ein
ungesattigtes Cn:1-Aldehyd gebildet. Die Cn-Aldehyde werden durch die Dehydrierung der ent-
sprechenden Cn-Alkohole gebildet (vgl. Abbildung A-3: Ethanal). Um ungesattigte Cn.1-Aldehyde
(siehe Abbildung A-3: Crotonaldehyd) zu Cn.i-Alkoholen umzuformen, wird entweder eine
Cannizzaro-Reaktion oder eine Hydrierung mit H, durchgefihrt.

Bei der Cannizzaro-Reaktion reagiert der Aldehyd in einem stark basischen Medium zu Alkohol und
dem Salz einer Carbonsdure [664], wahrend bei der Hydrierung ausschlief8lich Alkohol entsteht. Die
Cannizzaro-Reaktion wird im Guerbet-Verfahren [665-667] verwendet, wahrend die Hydrierung im
Alfol-Verfahren [249] eingesetzt wird. Die Hydrierung erfolgt dabei an Cu-Katalysatoren und die
Aldolkondensation an alkalischen Katalysatoren [329].

Abbildung A-3 zeigt den Weg durch Hydrierung mit dem Produkt n-Butanol. Die Aldolkondensation
wird mit zwei identischen Alkoholmolekilen, wie zuvor erwahnt, oder mit zwei Alkoholmolekilen
unterschiedlicher Kettenlange durchgefiihrt. In der Literatur ist die Verfligbarkeit von Daten fir die
Kondensation von Alkoholen mit unterschiedlichen Kettenldangen schlechter, was auf niedrige
Selektivitdten und Ausbeuten zuriickzufiihren ist. Ein Beispiel fur die vergleichsweise schlechten
Selektivitdaten und Ausbeuten fiir Alkohole unterschiedlicher Kettenlange ist die Aldolkondensation
von Propanol aus Ethanol und Methanol, die von Ueda et al. [325].

Die Dehydrierung von Ethanol zu Ethanal ist ein industriell genutztes Verfahren, das an Cu-
Katalysatoren mit einer Ausbeute von 90 % durchgefiihrt wird. Eine Alternative ist die Oxidation von
Ethanol [326]. Obwohl Verfahren wie das Veba-Chemie-Verfahren Ausbeuten von 97-99%
aufweisen, wiirde der durch die Bildung von Wasser verursachte Verlust an H; die Prozesseffizienz
im Power-to-Fuel-Konzept erheblich verringern.

251



Anhang — Ergdnzende Informationen

Oxosynthese (Hydroformylierung)

Die Oxosynthese, auch als Hydroformylierung bekannt, ist der zweite Weg, um die Kohlenstoffkette
von Alkoholen zu verldngern [328, 668, 669]. Das Verfahren wurde 1938 von Otto Roelen [350]
entwickelt und ist das konventionelle Verfahren fiir die Herstellung von Alkoholen, wobei iber 50 %
der weltweiten Produktion auf die Synthese von Butyraldehyd aus Propanol zuriickzufiihren sind
[328, 350, 670]. Nach Todic et al. [671], die die Entwicklung der Hydroformylierung in den Jahren
1980-1995 ergriinden, wird die Hydroformylierung am haufigsten in industriellen Verfahren wie dem
UCC- oder dem BASF-Verfahren eingesetzt. Industrielle Verfahren konnen in solche unterteilt
werden, die Katalysatoren auf Rhodiumbasis verwenden, und solche, die Katalysatoren auf Kobalt-
basis verwenden. Eine detailliertere Diskussion der verschiedenen industriellen Prozesse ein-
schlieRlich Prozessselektivitaten und Katalysatorsystemen wird von Bahrmann et al. [328].
Abbildung A-4 zeigt die Hydroformylierung bzw. Oxosynthese von Propen zu Butanol. Bei der Hydro-
formylierung reagiert ein C,-Olefin (Abbildung A-4: Propen) mit H,/CO (Synthesegas) und einem
ungesattigten Cn+1-Aldehyd (Abbildung A-4: Butanal), das dann durch Hydrierung in einen Cns1-
Alkohol umgewandelt wird (Abbildung A-4: Butanol). Die bendétigten Olefine werden derzeit
ausschlieBlich durch petrochemische Verfahren erhalten [350].

H;C  Propen Butanal

\:CHZ CO +H, > H,C \/\\\

Hydrierung 0
+H,
Butanol
H3C \/\\
OH

Abbildung A-4: Oxosynthese bzw. Hydroformylierung zu 1-Butanol aus Propen und Synthesegas
(62]

In der Regel entstehen zwei Isomere, der n-Aldehyd und der iso-Aldehyd [261, S. 159]. Die fir die
vorgestellten Oxosynthesen benétigten Alkene werden durch Dehydratisierung der nachst-
niedrigeren Alkohole synthetisiert (siehe Abbildung A-4). Alternative Alken-Synthesen umfassen den
Methanol-to-Olefins (MTO)-Prozess [505], die Produktion tGber den Fischer-Tropsch-Prozess [508,
672] oder den DME-to-Olefins (DTO)-Prozess [510]. Bei diesen Prozessen gibt es immer eine Produkt-
verteilung und die Selektivitat beziglich eines bestimmten Alkens kann nicht garantiert werden, so
dass diese Prozesse in der nachfolgenden Analyse nicht beriicksichtigt werden.

Mixed-Alcohol-Synthesis

Abbildung A-5 zeigt den Reaktionsmechanismus der Alkoholysnthese via CO-Hydrierung an FeCu-
Katalysatoren nach Fang et al. [267]. Dabei dient die Fe-Komponente der CO-Dissoziation, dem
Kettenwachstum (dhnlich wie bei FT-Synthese) sowie der Hydrierung und die Cu-Komponente der
molekularen Adsorption von CO.
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Katalysatoren [267] (mit Genehmigung von Elsevier, Lizenznummer
4575830854486)

Dem in Abbildung A-5 dargestellten Reaktionsmechanismus zu Folge erscheint eine Riickfiihrung von

Methanol als sinnvoll.

B.7. Kraftstoffeigenschaften: Ether

Tabelle A-7: Kraftstoffeigenschaften (1/2) von DME und OME
Dichte Cetanzahl Viskositat
bei 15 °C / kg/m3 /- bei 40 °C / mm?/s
DIN EN 590 [91] 820-845 min. 51 2-4,5
Fossiler Diesel [102] 780-840 50-54 3.5-3,9
55[116, 123, 382];
668 [408]; 55-60 [25, 102]; .
DME 661 [375] (at -25 °C); > 55 [378]; ;2’21_[03185' 3%82]]'
667 [378]; 55-66 [658]; ! !
44-60 [673]
867 [408]; 864.5 50225&;33?]; 0,3184 [674];
OME; (Methylal) [674]; 850 [197]; 863 ! 0,33 [60];
[60]; 868 [443] 29[116, 123, 487]; 0,36 [443]
! 30[197]; 37,6 [60] !
OME, 961 [408]; 63 [116, 123, 408, 0,56 [443];
971 [443] 411, 415]; 68 [443] 0,64 [408]
OME, 1021 [408]; 70 [123, 408]; 0,87 [443];
1035 [443] 72 [443]; 78 [116] 1,05 [408]
OME, 1059 [408]; 84 [443]; 1,33 [443];
1079 [443] 90 [116, 123, 408] 1,75 [408]
OME: 1100 [116, 411]; 100 [116, 411]; 1,96 [443];
1111 [443] 93 [443] 2,63 (bei 25 °C) [59]
OMEs 1130 [116, 411] 104 [116, 411]
OME2,3,4 [116, 409] 1019 78.6 -

Diesel + 5 % OME; [415]
Diesel + 30 % OME; [415]
Diesel + 50 % OME; [415]

2,83
2,21
1,74
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Tabelle A-8: Kraftstoffeigenschaften (2/2) von DME und OME [59, 92, 254, 409, 411, 431, 443,
674-676]
Sauerstoff- | Viskositdt = Heiz- Schmelz- . Flamm-
Siedepunkt
gehalt (40 °C) wert punkt punkt
Einheit Gew. % mm?2 s MJ/kg °C °C °C
Diesel 250°C:<65%
DIN EN - 2-4,5 - - 350°C:>85% >55
590 360 °C: max. 98 %
Fossiler
. 0 - 42,83 - 180-360 -
Diesel
Methanol 50,0 0,6% 19,66 -98 64,8 11
DME
34,8 0,177 27,33 -138; -25 -
(OME)
Methylal
42,1 0,318 22,44 -105 42 <-20
(OME;)
OME; 45,3 0,559 20,32 -65 105 16
OME; 47,1 0,866 19,14 -41 156 54
OME, 48,2 1,330 18,38 -7 202 88
OMEs 49 1,960 17,86 18,5 242 115
OMEs 49,6 - 17,47 58 280 -
a3 20 °C® 25°C
B.8. Kraftstoffeigenschaften: FT-Diesel
Tabelle A-9: Kraftstoffeigenschaften von FT-Diesel
Dichte Cetanzahl Viskositat
bei 15 °C / kg/m3 /- bei 40 °C / mm?/s
DIN EN 590 [91] 820-845 min. 51 2-4,5
Fissile Diesel [102] 780-840 50-54 3,5-3,9
n-Alkane Co—C3s [25] 719-801 [677] - 0,7089
n-Alkane C10—Cis [115] 727-777 [677] - 0,7266-3,756
n-Alkane C13—C>; [117] 756-794 [677] - -
n-Alkane C1—Ca3 [116] 830 56,5 4,13 (bey 20 °C)
Syn. Diesel [536] 780 - -
GTL-FT-Diesel (Sasol) [169] 770-800 >70 2
GTL-FT-Diesel (Shell) [58] 770-795 - 3-4
GTL-FT-Diesel [678] 770-785 73-81 3,2-4,5
GTL-FT-Diesel [487] 783 79 3,47
GTL-FT-Diesel [679] 784.6 79 3,497
BTL-FT-Diesel [115] 770-790 75-85 -
BTL-FT-Diesel [680] 720-820 55-99 2,1-3,5
CTL-FT-Diesel [112] 760 >74 2,764
B/C/GTL-FT-Diesel [42] 761-786 73-85 1,55-4,5
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B.9. Gefahrenhinweise und WGK fiir verschiedene Kraftstoffe und Substanzen

Gefahrenhinweise gemaR Verordnung (EG) Nr. 1272/2008 (CLP), entnommen aus entsprechenden
Sicherheitsdatenblattern [64-79] und abgeglichen mit der PubChem-Stoffdatenbank [80] und der
GESTIS-Stoffdatenbank [81].

Wassergefahrdungsklassen (WGK) [681]:
e WGK 1: schwach wassergefahrdend,
e WGK 2: deutlich wassergefdhrdend,
¢ WGK 3: stark wassergefahrdend.

Methanol (WGK 1 [64]; WGK 2 [81])
e Akut toxisch. [64, 80, 81]
H225 - Flussigkeit und Dampf leicht entziindbar. [64, 80, 81]
H301+H311+H331 - Giftig bei Verschlucken, Hautkontakt oder Einatmen. [64, 80, 81]
H370 - Schadigt die Organe. [64, 80, 81]
Vergleichbare Schutzanforderungen wie bei konventionellem Ottokraftstoff [4]

Ethanol (WGK 1 [73, 81])
H225 - Flussigkeit und Dampf leicht entziindbar. [73, 80, 81]
H319 - Verursacht schwere Augenreizung. [73, 81]

1-Butanol (WGK 1[70, 81])

H226 - Flussigkeit und Dampf entziindbar. [70, 80, 81]

H302 - Gesundheitsschadlich bei Verschlucken. [70, 80, 81]

H315 - Verursacht Hautreizungen. [70, 80, 81]

H318 - Verursacht schwere Augenschaden. [70, 80, 81]

H335 - Kann die Atemwege reizen. [70, 80, 81]

H336 - Kann Schlafrigkeit und Benommenbheit verursachen. [70, 81]

2-Butanol (WGK 1 [75, 81])

H226 - Flussigkeit und Dampf entzlindbar. [75, 80, 81]

H319 - Verursacht schwere Augenreizung. [75, 80, 81]

H335 - Kann Atemwege reizen. [75, 80, 81]

H336 - Kann Schlafrigkeit und Benommenheit verursachen. [75, 80, 81]

iso-Oktanol (WGK 2 [81, 632])

H315 - Verursacht Hautreizungen. [71, 80, 81]

H319 - Verursacht schwere Augenreizung. [71, 80, 81]
H332 - Gesundheitsschadlich bei Einatmen. [71, 80, 81]
H335 - Kann die Atemwege reizen. [71, 80, 81]

DME (WGK 1 [65, 81])
H220 - Extrem entziindbares Gas. [65, 80, 81]
H280 - Enthalt Gas unter Druck; kann bei Erwarmung explodieren. [65, 81]
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OME; (WGK 1 [66, 81])
e Akut toxisch. [80] (Nicht akut toxisch [66, 81])
H225 - Flussigkeit und Dampf leicht entziindbar. [66, 80, 81]
H310 - Lebensgefahr bei Hautkontakt. [80]
H315 - Verursacht Hautreizungen. [80]
H319 - Verursacht schwere Augenreizung. [80, 81]
H335 - Kann die Atemwege reizen. [80]
EUHO019 — Kann explosionsfahige Peroxide bilden. [81]

OMEss (WGK 1 [72])
H226 - Flussigkeit und Dampf entziindbar. [72]
Geringes Gefahrenpotenzial als E-Benzin oder E-Methanol [4]

Fossiles Benzin (WGK 3 [67, 68])

H224 - Flussigkeit und Dampf extrem entziindbar. [67-69]

H304 - Kann bei Verschlucken und Eindringen in die Atemwege tddlich sein. [67-69]
H315 - Verursacht Hautreizungen. [67-69]

H319 - Verursacht schwere Augenreizung. [69]

H336 - Kann Schlafrigkeit und Benommenheit verursachen. [67-69]

H340 - Kann genetische Defekte verursachen. [67-69]

H350 - Kann Krebs erzeugen. [67-69]

H361 - Kann vermutlich die Fruchtbarkeit beeintrachtigen oder das Kind im Mutterleib schadigen.
[67]

H361d - Kann vermutlich das Kind im Mutterleib schadigen. [68, 69]

H411 - Giftig fir Wasserorganismen, mit langfristiger Wirkung. [67-69]

FT-Diesel (WGK 1 [74]; WGK 2 [4])

H304 - Kann bei Verschlucken und Eindringen in die Atemwege todlich sein. [74]
EUHO066 - Wiederholter Kontakt kann zu spréder und rissiger Haut flhren. [74]
Paraffinische Kraftstoffe sind ungiftig, geschmacks- und geruchslos [9]

n-Hexadecan (WGK 1 [81])
H304 - Kann bei Verschlucken und Eindringen in die Atemwege tddlich sein. [80, 81]
EUHO066 - Wiederholter Kontakt kann zu spréder und rissiger Haut flhren. [81]

FT-Kerosin

R65 (H304) - Kann bei Verschlucken und Eindringen in die Atemwege tédlich sein. [78]
R10 (H223) - Entzlindbares Aerosol. [78]

R66 (EUHO066) - Wiederholter Kontakt kann zu sproder und rissiger Haut fiihren. [78]

Fossiles Kerosin (Jet A-1) (WGK 2 [79])

H226 - Flussigkeit und Dampf entziindbar. [79]

H304 - Kann bei Verschlucken und Eindringen in die Atemwege todlich sein. [79]
H315 - Verursacht Hautreizungen. [79]

H336 - Kann Schlafrigkeit und Benommenheit verursachen. [79]

H411 - Giftig fiir Wasserorganismen, mit langfristiger Wirkung. [79]
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Fossiler Diesel (WGK 2 [76])

H226 - Flussigkeit und Dampf entziindbar. [76, 77]

H304 - Kann bei Verschlucken und Eindringen in die Atemwege tddlich sein. [76, 77]
H315 - Verursacht Hautreizungen. [76, 77]

H332 - Gesundheitsschadlich bei Einatmen. [76, 77]

H351 - Kann vermutlich Krebs erzeugen. [76, 77]

H373 - Kann die Organe schadigen bei langerer oder wiederholter Exposition. [76, 77]
H411 - Giftig fir Wasserorganismen, mit langfristiger Wirkung. [76, 77]

Methylfuran (WGK 1 [81])
e Akut toxisch [80, 81]
H225 - Flussigkeit und Dampf leicht entzlindbar. [80, 81]
H301 - Giftig bei Verschlucken. [80, 81]
H319 - Verursacht schwere Augenreizung. [80]
H330 - Lebensgefahr bei Einatmen. [80, 81]
H331 - Giftig bei Einatmen. [80]
H411 - Giftig fiir Wasserorganismen, mit langfristiger Wirkung. [80]

2-Butanon (WGK 1 [81])

H225 - Flussigkeit und Dampf leicht entziindbar. [80, 81]

H319 - Verursacht schwere Augenreizung. [80, 81]

H336 - Kann Schlafrigkeit und Benommenheit verursachen. [80, 81]
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(x)

1-2

1-2

k.A.
2
3

Jet A-1 (fossil)
Diesel (fossil)
Benzin (fossil)

Methanol
Ethanol
1-Butanol
2-Butanol
iso-Oktanol
DME

OME:1
OME:ss
FT-Diesel
FT-Kerosin
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B.10. RWGS-Technologie und -Reaktionsmechanismus, Analyse
(Verweise in Kapitel 2.4.2, 4.1 und 5.6.1)

Reaktionsmechanismus im RWGS-Reaktor [225]:

RWGS-Reaktion COz + Hy 4 CO + Hy0, AH%9g = 42,1 ki/mol Gl. A1
Methanisierung CO+3H; & CH4 + H20, AHO%g9g = -206,5 kJ/mol Gl. A-2
Sabatier-Reaktion  CO2 + 4 H, &> CHz+2H0, AH%gs=-165,0 kJ/mol Gl. A-3

Nach dem Prinzip von Le Chatelier begiinstigt eine Druckerhéhung die Methanisierung (Gl. A-2) und
die Sabatier-Reaktion (Gl. A-3). Unter 600 °C ist die Methanisierung die bevorzugte Reaktion. Fir die
Modellierung im Rahmen dieser Arbeit wird das Aspen Plus® RGibbs-Reaktormodell verwendet, bei
dem die Produktzusammensetzung basierend auf der Bestimmung der minimalen Gibbs’schen
Energie ermittelt wird. Aufgrund der hohen Temperaturen, der Gasphasenreaktion und der kurzen
Verweilzeit kénnen Reaktionskinetiken vernachlassigt werden. Die Verweilzeit betragt laut Kaiser et
al. [224] weniger als 0,1 Sekunden.

Thermodynamische Analysen
Stand der Technik ist die Beheizung des RWGS-Reaktors durch elektrischen Strom oder Feuerung bei
hohen Temperaturen. Es folgt eine thermodynamische Analyse, in der der Strombedarf fiir die
Eduktvorheizung sowie das Potenzial zum autothermen Betrieb ermittelt wird.
Betrachtet werden zwei Falle:

1. Fall: Stromvorheizung, Reaktor adiabat

2. Fall: keine Heizung, Reaktor adiabat
In beiden Fallen wird das thermodynamische Modell RKS-BM (siehe Anhang C.4) verwendet. Die
Eduktzufuhr von H; und CO; erfolgt bei 25 °C und 30 bar (vgl. Tabelle A-13). Die Reaktortemperatur
wird als isotherm bei 900 °C angesehen. Da Synthesen ausgehend von Synthesegas in der Regel bei
héheren Driicken durchgefiihrt werden, sei der Reaktordruck, wie der Pipelinedruck der Edukte des
Prozesses (gleich Produkte der Elektrolyse), 30 bar. Die thermische Vorheizung des Eduktstroms mit
Hilfe des Produktstroms wird variiert (keine thermische Vorheizung (tV), tV auf 850 °C, tV auf 880 °C).
Die Produktverteilung wird per Minimierung der Gibbs’schen Energie ermittelt. Die Verschaltung ist
in Abbildung A-6 dargestellt.
Fir den ersten Fall erfolgt die elektrische Beheizung des Eduktstroms unmittelbar vor dem Reaktor.
Die maximale Eduktstromtemperatur durch Vorheizung ist auf 1000 °C (vgl. Kapitel 2.4.2:
Demonstrationsanlage der Sunfire GmbH) limitiert. Es wird der Strombedarf abhangig von der
thermischen Vorheizung ermittelt. In der Regel liegen fiur Synthesen geeignete H,/CO-Verhiltnisse
bei etwa 2 [225]. Als Vorgabe soll das H,/CO-Verhiltnis im Produktstrom 1,8 sein, da dieses fiir den
Betrieb vom FT-LTFT mit Co-Katalysatoren geeignet ist (vgl. Kapitel 5.6.1). Flr den zweiten Fall wird
das Hy/CO,-Verhaltnis im Eduktstrom so angepasst, dass sich ein Betrieb ohne thermische und/oder
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elektrische Beheizung des Eduktstroms oder des Reaktors realisieren lasst. Es wird das sich
ergebende H,/CO-Verhiltnis im Produktstrom ermittelt.

E-HEATER

O Temperature (C)
D Pressure (bar)

Abbildung A-6: Aspen Flowsheet des RWGS

[e]

Wie in Abbildung A-6 zu erkennen, ist die Temperatur des Feed-Stroms durch elektrische Vorheizung
nicht 1000 °C, sondern 938 °C, was an der Vorgabe der Reaktortemperatur liegt. Bei elektrischer Vor-
heizung auf 1000 °C wiirde sich eine Reaktoraustrittstemperatur von 922 °C einstellen. Die Ergebnisse
der Falluntersuchungen sind in Tabelle A-11 und Tabelle A-12 aufgefiihrt.

Tabelle A-11: Ergebnisse der Voruntersuchungen zum RWGS-Reaktor

1. Fall: elektrische Thermische Vorheizung
Vorheizung ohne auf 850 °C auf 880 °C
Strombedarf bezogen auf den Ha-Input (LHV) = 20,57 % 2,14 % 1,41 %

Wie in Tabelle A-11 aufgefiihrt, nimmt der Strombedarf fiir die elektrische Vorheizung deutlich ab,
wenn der Eduktstrom bereits thermisch mit Hilfe des Produktstroms vorgeheizt wurde.

Tabelle A-12: Edukte und Produkte fiir die Falle der thermodynamischen RWGS-Analysen

H.O H> co CO; CH4 H2/CO; H2/CO
mol.-% | mol.-% | mol.-% | mol.-% @ mol.-% | (Edukt) (Produkt)
1. Fall: Edukt - 66,7 - 33,3 - 2 -
1. Fall: Produkt 26,5 38,3 21,0 11,5 2,8 - 1,8
2. Fall: Edukt
. - 73,1 - 26,9 - 2,7 -
(850 °C Vorheizung)
2. Fall: Produkt
) 25,4 45,6 17,4 7,7 4,0 - 2,6
(850 °C Vorheizung)
2. Fall: Edukt
) - 71,1 - 28,9 - 2,5 -
(880 °C Vorheizung)
2. Fall: Produkt
25,8 43,2 18,6 8,8 3,6 - 2,3

(880 °C Vorheizung)
Die CO;-Mengen im Produkt konnten zwar beispielsweise (lber Membranverfahren abgeschieden

werden, werden aber bei FT-Prozessen dem FT-Reaktor zugefiihrt, anschlieBend mit den anderen
nicht umgesetzten Edukte und kurzen Kohlenwasserstoffen (Ci-Cs) abgetrennt und zum RWGS-
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Reaktor zurtickgefuihrt [224]. Laut P6hlmann et al. [226] haben kleinere CO,-Anteile keinen Effekt auf
die Aktivitat von Co-Katalysatoren oder die Selektivitdt der Kettenwachstumsreaktion im FT-Reaktor.
Hohere CO»-Anteile flihren allerdings zu unerwiinschter Methanisierung [224, 226].

Beim Einsatz von Fe-Katalysatoren wird zuvor der Wasseranteil abgeschieden [224], wie in Abbildung
A-7 dargestellt. Aus Tabelle A-12 geht hervor, dass mit thermischer Vorheizung des Eduktstroms
durch den Produktstrom ein Betrieb ohne zusatzlichen Warmeeintrag durch Feuerung oder
elektrische Beheizung moglich ist. Beim Beispiel von Reaktoraustritttemperaturen von 900 °C kénnen
H,/CO-Verhiltnisse von 2,3-2,6 erreicht werden. Fir Fischer-Tropsch-Synthesen sind diese
Verhéltnisse allerdings zu hoch, kénnen jedoch durch den Einsatz eines ATR zum Recycling der
Nebenprodukte.

H,, CO, H,, CO,

{

{

H,0

e————

-» CO, H,, CO,
¥

€O, H,, CO,, H,0

FT-Synthese mit
Fe-Katalysator

FT-Synthese mit
Co-Katalysator

Produkt-
auftrennung

Produkt-
auftrennung

FT-Produkte FT-Produkte

Abbildung A-7: Rickfiihrstrome bei Kombination von RWGS und FT-Synthese nach Kaiser et al.
[224]

Schlussfolgerungen:

e Strombedarf signifikant
e moglichst hohe thermische Vorwarmung des Eduktstroms mit Hilfe des Produktstroms sinnvoll

B.11. ATR-Technologie und -Reaktionsmechanismus

(Verweise in Kapitel 2.4.2)

ATR (autotherme Reformer) kommen groRtechnisch beispielsweise bei GTL-Anlagen zum Einsatz. Im
Rahmen dieser Arbeit sollen mit Sauerstoff betriebene ATR zum Einsatz kommen. Diese werden auch
beim Lurgi MegaMethanol-Prozess verwendet. Neben den GI. A-1, Gl. A-2 und GI. A-3 finden vor
allem die exothermen Reaktionen nach Gl. A-4 (AgH%sg(cHa) = 206 kJ/mol) und Gl. A-5 statt [232].

Dampfreformierung CoHm+nH0 & nCO+(n+m/2)H, Gl A4

Partielle Oxidation (POX) CoHm+n/2 0, & n CO + (m/2) Hy Gl. A-5
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Totaloxidation (TOX) CoHm + (n+m/4) 02 & n CO; + (m/2) H,0 Gl. A-6

Ist CO; Teil des Eduktstroms, kann auch die stark endotherme Trockenreformierung (Gl. A-7) eine
Rolle spielen [238].

. CHz + CO> & 2 CO+2Hy,
Trockenreformierung Gl. A-7
ArHO%0s = 247 kJ/mol

Wie auch der RWGS-Reaktor wird der ATR in Aspen Plus® mit dem Aspen Plus® RGibbs-Reaktormodell
dargestellt, welches auch von Rafati et al. [238] fiir die Simulation eines ATR verwendet wurde.
Allerdings wird bei der Auslegung auf die adiabatische Verbrennungstemperatur innerhalb der POX-
Zone geachtet (vgl. Kapitel 2.4.2).

C. Erganzende Informationen zu Kapitel 3

C.1. Simulationsprogramm Aspen Plus®

(Verweise in Kapitel 3.2)

Innerhalb des Programms Aspen Plus® kdnnen viele verfahrenstechnische Operationen wie
Reaktoren, Destillationskolonnen, Warmelbertrager und Verdichter auf einer visuellen Oberflache
verschaltet und auf Basis von hinterlegten Berechnungsmodellen analysiert werden. Die einzelnen
Bauteile werden im FlieBbild unter Verwendung verschiedener Algorithmen sequenziell-modular
simuliert. Fiir ndhere Beschreibungen, siehe beispielsweise: Chaves et al. [546], Luyben [548], Towler
und Sinnott [547] sowie Aspen Plus® User Guide [549].

C.2. Anlagenkomponenten der Modellierung

An dieser Stelle werden einige der verwendeten Modelle in Aspen Plus® zur Abbildung von Reaktoren
und Destillationskolonnen kurz benannt und ihre Funktion beschrieben. Wenn nicht anders
vermerkt, werden die Reaktoren als isotherm mit isothermer Warmeab- und zufuhr beschrieben. Fiir
weitere Erklarungen siehe Literatur [546-549].

RGibbs Das RGibbs-Reaktormodell berechnet den Reaktionsumsatz eines Reaktors durch
Minimierung der freien Gibbsenergie der Reaktionsedukte und Produkte unter
Beriicksichtigung der Atombilanz, des thermodynamischen Gleichgewichts und
des chemischen Gleichgewichts.

RYield Das RYield-Reaktormodell modelliert einen Reaktor durch Vorgabe des Reaktions-
umsatzes hinsichtlich jeder Komponente in Abhangigkeit des eingehenden
Stoffmengenstroms.

REquil Das REquil-Reaktormodell berechnet den Zustand des chemischen und

thermodynamischen Gleichgewichts flir Reaktionen. Mit diesem Modell kénnen
auch Gleichgewichtskonstanten bestimmt werden.

262



Anhang — Ergdnzende Informationen

RPlug Das RPlug-Reaktormodell bildet einen Rohrreaktor mit Pfropfenstrémung ab. Die
Berechnung des Umsatzes erfolgt dabei durch Vorgabe von unter anderem
Katalysatormasse, Reaktorvolumen und Reaktionskinetik.

DSTWU Das DSTWU-Destillationskolonnenmodell berechnet unter Vorgabe von Schwer-
und Leichtsieder sowie der erforderlichen Reinheit tber die Winn-Underwood-
Gilliland-Methode:

e das Riicklaufverhaltnis,

e die Anzahl an theoretischen Stufen,

e die optimale Stufe fir die Einspeisung des zu trennenden Gemischs,
e das Verhéltnis von Destillatstrom zu Eingangsstrom,

e sowie den Warmebedarf von Kondensator und Verdampfer.

Diese Werte konnen anschlieBend zur Spezifikation des Radfrac-
Destillationskolonnenmodells verwendet werden.

Radfrac Das Radfrac-Destillationskolonnenmodell ist das Standardmodell zur Abbildung
von Destillationskolonnen in Aspen Plus’®. Zur Spezifikation des Modells miissen
geeignete Parameter, wie zum Beispiel die Stufenanzahl, das Riicklaufverhaltnis
und das Verhéltnis von Destillatstoffmengenstrom zu Eingangsstrom bekannt
sein. Diese lassen sich mit dem DSTWU-Modell ermitteln

PetroFrac Das Petrofrac-Destillationskolonnenmodell verfigt Uber alle erforderlichen
Elemente, um alle Arten von komplexen Trennaufgaben zu simulieren, die in der
Petrochemie durchgefiihrt werden. Dieses Modell kann eine wassrige Phase
darstellen und auf jeder Stufe dekantieren. Die Berechnung erfolgt fiir den
Gleichgewichtszustand.

C.3. Erweiterte thermodynamische Grundlagen

Dampf-Fliissiggleichgewichte

Besonders in den untersuchten Teilprozessen der OME-Syntheserouten treten komplexe
Stoffgemische auf, deren Verhalten stark von dem Verhalten idealer Lésungen und Gasgemische
abweicht. Eine zentrale Rolle bei der Simulation der Teilprozesse spielt die Berechnung von Dampf-
Flussigkeit-Gleichgewichten (VLE). Dabei wird die Abweichung zwischen idealem und realem
Verhalten durch die sogenannte Fugazitdt beriicksichtigt [682]. Jede Komponente besitzt eine
phasenspezifische Fugazitat, welche als Mal fiir das Bestreben, diese Phase zu verlassen, verstanden
werden kann [554, S. 243 ff.]. Als MaR fir die Abweichung vom idealen Verhalten dienen Fugazitats-
und Aktivitatskoeffizienten. Fugazitatskoeffizienten kénnen sowohl fiir die Gas- als auch fir die
Flussigphase durch kubische Zustandsgleichungen berechnet werden. Diese Realgasgleichungen
stellen einen funktionalen Zusammenhang zwischen Druck, Temperatur, Volumen und Zusammen-
setzung eines Gemisches dar. Klassische kubische Zustandsgleichungen werden in erster Linie zur
Berechnung von unpolaren Stoffsystemen eingesetzt. Modifizierte Zustandsgleichungen kénnen
auch das reale Verhalten polarer Gemische beschreiben. Verhalt sich die Fllssigphase stark
nichtideal, was in polaren Stoffsystemen oftmals der Fall ist, sollte die Fugazitdt der Flissigphase
durch Aktivitatskoeffizienten ausgedriickt werden [682]. Die zur Berechnung von Aktivitatsko-
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effizienten verwendeten Modelle werden daher beispielsweise in Kombination mit einer kubischen
Zustandsgleichung eingesetzt, welche die Fugazitdtskoeffizienten der Gasphase ermittelt.
Aktivitatskoeffizientenmodelle werden (iblicherweise bis zu einem Systemdruck von 10 bar
eingesetzt [554].

Modellierung von Dampf-Fliissiggleichgewichte

Unter der Annahme, dass in einem Stoffsystem nur geringe Driicke nahe des Umgebungsdrucks
(1,01325 bar) vorliegen, kann das reale Verhalten der Gasphase (G) als ideal angenommen werden
[683]. Es wird lediglich die Abweichung vom idealen Verhalten der Flussigphase (F) betrachtet. Diese
Annahme wird hdufig mit dem Raoult'schen Gesetz verknlpft (Gl. A-8), was bereits in vielen
Lehrbichern behandelt wurde [683-686].

Yib = XiVib; Gl. A8

Die Variablen y; und x; beschreiben die Molanteile der Komponente i in der Gas- und Flissigphase.
Die Aktivitatskoeffizienten y; bericksichtigen fir samtliche Komponenten i im Stoffsystem die
Abweichung zum idealen Losungsverhalten in der Flussigphase und kénnen mit Hilfe von
sogenannten gf-Modellen wie z.B. UNIFAC [474], NRTL [479] und Wilson [687] mittels der freien
Exzessenthalpie (gf) vorhergesagt werden (siehe Anhang C.4). Mit y; = 1 lisst sich dementsprechend
die ldealitdat der Fllssigphase annehmen, wodurch sich Gleichung A-8 wieder zum originalen
Raoult'schen Gesetz reduziert. p; beschreibt den Sattigungsdampfdruck der reinen Komponente i
und wird aufgrund der temperaturabhangig meist durch Dampfdruckgleichungen korreliert.

Chemisches Gleichgewicht
Smith et al. [683] beschreiben das chemische Gleichgewicht flir Fliissigphasenreaktionen unter
Verwendung der aktivitatsbasierten Gleichgewichtskonstanten K durch Gleichung A-9.

H(xm)”" =K Gl. A9
i

Die Gleichgewichtskonstante ist temperaturabhangig, wahrend der Druckeinfluss beziglich der
Syntheseprozesse zur Herstellung von OME wiederum vernachlassigt werden kann. Weiterhin ist v;
der stochiometrische Koeffizient der Komponente i in der entsprechenden chemischen Reaktion. Ist
K bekannt, mussen zur Bestimmung der Molanteile x; in der Flissigphase nur noch die
Aktivitatskoeffizienten y; bestimmt werden, was beispielsweise mit der UNIFAC-Methode maoglich
ist. Dazu ist jedoch ein komplexes, iteratives Berechnungsverfahren erforderlich [683].

C.4. Verwendete Thermodynamische Modelle

(Verweise in Kapitel 5.1.2)

Die in dieser Arbeit zur VLE-Berechnung eingesetzten Modelle werden in den nachsten Absatzen kurz
vorgestellt. Weiterfiihrende Beschreibungen zu Phasengleichgewichtsmodellen und deren
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Anwendung bei Prozesssimulationen findet sich in einschlagiger Literatur [546-548, 688]. Gamma-
Modelle, wie NRTL, geben dabei bindre Messdaten von Phasengleichgewichten wieder bzw. inter-
polieren diese.

NRTL Non-Random-Two-Liquid

NRTL-RK Non-Random-Two-Liquid erweitert mit Redlich-Kwong-Zustandsgleichung zur
Berechnung der Gasphase

RKS Redlich-Kwong-Soave kubische Zustandsgleichung

RKS-BM Redlich-Kwong-Soave kubische Zustandsgleichung mit Boston-Mathias Alpha-
Funktion zur Berechnung der thermodynamischen Eigenschaften

PRWS Peng-Robinson-Wong-Sandler Zustandsgleichung

PR Peng-Robinson kubische Zustandsgleichung

PRMHV2 Peng-Robinson Zustandsgleichung mit Mischungsregeln nach Huron-Vidal und
Berechnung der thermodynamischen Eigenschaften nach UNIFAC

SR-POLAR  Schwarzentruber and Renon Zustandsgleichung

REFPROP REFerence fluid PROPerties; Modell: NIST Reference Fluid Thermodynamic and
Transport Properties Database

PSRK Predictive Soave-Redlich-Kwong Zustandsgleichung
BK-10 Braun K-10
UNIFAC Universal quasichemical functional group activity coefficients Vorhersagemodell

RKS-BM und PR

Die Zustandsgleichungen RKS und PR werden auf dem Gebiet der Gasverarbeitungs- und
Raffinerieanwendungen weit verbreitet verwendet. Fiir die Berechnung des Dampf-Fliissigkeits-
Gleichgewichts fir Kohlenwasserstoffgemische und leichte Gase, wie H, und CO; im Uberkritischen
Bereich, sind RKS und PR weniger geeignet. Daher sind Modifikationen der Anziehungsparameter der
Modelle RKS und PR erforderlich. Deshalb wird fur die Berechnung der thermodynamischen
Stoffeigenschaften, beispielsweise im ATR- und RWGS-Reaktor, das RKS-BM (RKS mit Boston-
Mathias-Modifikation). RKS anstelle von PR wird gewahlt, weil zur Simulation der atmospharischen
Destillation im Fischer-Tropsch-Prozess die Aktivitdtskoeffizientenmethode NRTL-RK (NRTL mit
Redlich-Kwong-Modifikation) verwendet wird. Typische Anwendungsgebiete sind ATR- und RWGS-
Reaktor.

BK-10
Das Modell BK-10 kommt bei Anwesenheit von Petroleum-Pseudokomponenten (z.B. FT-Prozess)
zur Bestimmung der Fugazitatskoeffizienten und K-Werte zum Einsatz.

NRTL

Mit dem NRTL-Modell (Non-Random-Two-Liquid) kdnnen die Aktivitdtskoeffizienten in Fliissigkeiten
mit hochgradig nicht-idealem Verhalten berechnet werden, wodurch sich neben dem Dampf-Flissig-
keit-Gleichgewicht auch das Gleichgewicht zweier Flissigphasen (LLE) beschreiben Idsst [479]. Dabei
geht das NRTL-Modell von einer nicht zufélligen Anordnung der Molekiile innerhalb der Flissigkeit
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aus. Stattdessen stellen sich wechselwirkungsbedingt lokale Zusammensetzungen ein, welche von
der Gesamtzusammensetzung abweichen. Das NRTL-Modell ist in der Lage, das Verhalten von
Mehrstoffgemischen  nur  auf  Grundlage von  experimentell ermittelten bindren
Wechselwirkungsparametern zu beschreiben [682]. In dieser Arbeit wird das NRTL-Modell zur
Simulation von Prozessen bei maRigen Temperaturen und Driicken von maximal 10 bar eingesetzt.
Unter diesen Bedingungen verhalt sich auch die Gasphase dieser Stoffsysteme nahezu ideal. Fir die
bindren Systeme DME-Wasser und DME-Methanol werden NRTL-Parameter verwendet, welche mit
experimentellen Literaturdaten validiert wurden (siehe Anhang E.8). Im System DME-Wasser liefert
das NRTL-Modell mit diesen Parametern genauere Werte als verschiedene UNIFAC-Variationen.

PSRK

Mit dem PSRK-Modell kdnnen beispielsweise Gasloslichkeiten besser dargestellt als mit dem SRK-
Modell. Der zweite van der Waals Term des SRK-Modells wird durch UNIFAC-Vorhersagen ersetzt,
wobei die UNIFAC-Messungen angepasst werden miissen. Das Modells ist besonders fir die
Vorhersage von CO;-Léslichkeit geeignet.

UNIFAC

Das UNIFAC (universal quasichemical functional group activity coefficients)-Modell ist fiir diese Arbeit
von besonderer Relevanz, da es im Rahmen der Prozesssimulationen in Microsoft Excel
implementiert wurde. Das UNIFAC-Modell kommt in der Regel zum Einsatz, wenn keine Messdaten
vorliegen und die Stoffdaten deshalb abgeschatzt werden missen. Anders als beispielsweise das
NRTL-Modell bestimmt das UNIFAC-Modell Aktivitatskoeffizienten einer nichtidealen Mischung
anhand der Molekilstruktur einzelner Gemischkomponenten [474]. UNIFAC wird auch als
Gruppenbeitragsmodell bezeichnet und beruht im Gegensatz zu anderen AktivitdtskoeffizienteO-
nmodellen auf der Annahme, dass ein Gemisch aus Strukturgruppen und nicht aus Molekiilen
besteht. Bei den Strukturgruppen handelt es sich neben immer wiederkehrenden Bausteinen wie -
CH;- und -CHs auch um funktionelle Gruppen wie -OH. Somit kénnen die Aktivitatskoeffizienten einer
Mischung berechnet werden, wenn die Wechselwirkungen der einzelnen Strukturgruppen
untereinander bekannt und die der Molekiile unbekannt sind [688].

Die Molekiilgruppen erhalten nach UNIFAC jeweils einen Volumenparameter R, und einen
Oberflachenparameter Q. Weiterhin werden die Wechselwirkungen zwischen den verschiedenen
Molekilgruppen i und j durch entsprechende skalare Wechselwirkungsparameter ¥;; und ¥y
berlcksichtigt, die an experimentelle Daten angepasst werden. Die Berechnung der Aktivitdts-
koeffizienten erfolgt durch mehrere Gleichungen (Gl. A-10 bis A-18), die von Fredenslund et al. [474]
entwickelt wurden.

Iny; = Iny;¢ + Iny® Gl. A-10
c (pi z 9[ (pi
Iny; =lnx—i+§fh lnai'l'li_x_izjlej Gl. A-11
Z
= E(ri —q)—(r;—1); z=10 Gl. A-12
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9, = qixi o TiXi 6l A13
CoXjan T L '
qi =Z veDQy; 1 =Z v DR, Gl. A-14
k k
InyR = Z Uk(i)[ln I, — lan(i)] Gl. A-15
k
00 ¥Ym
InT, = [1—ln(z 0¥ )—z _mTkm_ Gl. A-16
k Qk m mTmk mZn Onlpnm
21 Dy,
v, X X
Xy = L.I; = Qm—m Gl. A-17
Zj van(])xj Zn Qan
_ Anm
Yo = exp (— T) Gl. A-18

UNIFAC wurde kontinuierlich weiterentwickelt, um immer mehr Stoffsysteme darstellen zu konnen.
Daraus entstanden modifizierte Modelle, wie das Lyngby UNIFAC [689] und das Dortmund UNIFAC
[690], die auch temperaturabhédngige Wechselwirkungsparameter betrachten.

Schwartzentruber-Renon (SR-Polar)

Das Modell von Schwartzentruber und Renon [691] stellt eine Weiterentwicklung der Soave-Redlich-
Kwong-Zustandsgleichung dar und erzielt auch bei der Berechnung nichtidealer polarer Stoffsysteme
hohe Genauigkeiten. Fehlende experimentell ermittelte bindre Wechselwirkungsparameter werden
Uber die UNIFAC-Methode abgeschéatzt. Das Einsatzgebiet dieses Modells erstreckt sich bis hin zu
hohen Driicken und Temperaturen, weshalb es in dieser Arbeit fir die Simulation der DME- und
Methanolsynthese bei Driicken Giber 10 bar verwendet wird [692]. In Aspen Plus’ ist dieses Modell
unter dem Namen ,,SR-Polar” verfligbar.
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C.5. Annahmen und Randbedingungen
(Verweise in Kapitel 3, 6.1, 7, Anhang C.12)

Tabelle A-13: Annahmenkatalog bzgl. Bilanzraum und Verfahrenstechnik

Wert Referenz | Anmerkung und Diskussion

Bilanzraum
[25, S. e Systemwirkungsgrad bezogen auf LHV
0,7 490, 620, (Gl. 3-1)
621] e weitere Erklarungen/Diskussion: s. u.
— MEA-basierte CO,-Abscheidung aus
Industrieabgasen von Zementanlagen

Wirkungsgrad der PEM-
Elektrolyse

Energieaufwand der CO»-

1,2 Mler/k 622
Bereitstellung ei/kgco [622]

oder Steinkohlekraftwerken
— weitere Erklarungen/Diskussion: s. u.

o 25°C - — Eduktkonditionen
CO,-Verteilerpipeline
30 bar [693] — 25 °C=Standardtemperatur der IUPAC
. - 25°C - — Eduktkonditionen
Ha-Verteilerpipeline
30 bar [694, 695] - 25 °C = Standardtemperatur der IUPAC
Verfahrenstechnik
Temperaturdanderung
. 20-25°C - -
Kiihlwasser
Temperaturanderung
. 30-35°C - -
Kiihlluft
Hochdruckdampf 250 °C — Sattdampftemperaturen
Mitteldruckdampf 175 °C - — kann zum Heizen und Kiihlen
Niederdruckdampf 125°C verwendet werden
Isentroper i Re Zentrifugalk q
— fir groBe Zentrifugalkompressoren un
Wirkungsgrad von 76 % [605, 696] & . . 8 . P
mehrstufige Radialverdichter
Kompressoren
— flr Kreiselpumpen
Wirkungsgrad von [605, 696, - nim.r.‘nt.mit steigenc.i.em Volumen.strom
60 % zu; Ublicher Wert fiir Pumpen mit
Pumpen S.762] . . )
Férdervolumen tiber 500 m3/h ist 83 %
[696, S. 756]
Maximales bei mehrstufigen Verdichtern mit
Verdichtungs- 3 - Zwischenkiihlung
verhdltnis pro Stufe 2,5-4 [605]
Min. Temp.-differenz 10K - 5 K bei Kiihlwasser

Druckverluste
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Tabelle A-14: Annahmenkatalog bzgl. Wirtschaftlichkeitsanalyse

Wert Referenz | Anmerkung und Diskussion
. nach — Sensitivitatsanalyse notig
Kosten fiir Hz 4,6 €/kgn2 ) ) ) )
[544] — weitere Diskussion: siehe unten
. aus Zementwerk
Kosten fiir CO; 70 €/tcoz [373] i ] ) )
— weitere Vergleichswerte/Diskussion: s. u.
— Vergleichswert: 15 €/MWh [559]
Kosten fiir Sattdampf 32 €/t [553] — Vergleichswert: 20 USS/t [697]
— Vergleichswert: 30 €/MWh [373]
Kosten fiir — Vergleichswert: 0,0025 USS/MJ [Aspen
o 0,0187 €/MJ .
Hochdruckdampf (250 °C) el Economic Analyzer]
ermitte
Kosten fiir — Vergleichswert: 0,0022 USS/MJ [Aspen
. o 0,0158 €/MJ aus )
Mitteldruckdampf (175 °C) 32 €/t Economic Analyzer]
Kosten fiir — Vergleichswert: 0,0019 USS/MJ [Aspen
. o 0,0146 €/MJ .
Niederdruckdampf (125 °C) Economic Analyzer]
. . — Vergleichswert: 0,04 €/kWh [559]
Kosten fiir Betriebsstrom 0,0976 €/kWh [623] .
— Vergleichswert: 0,063 USS/kWh [214]
Kosten fiir Kiihlwasser 0,1€/t [553] — Vergleichswert: 0,09 USS/m?3 [697]
Kosten fiir Kiihlluft 0 - -
Kosten fiir Frischwasser 0 - — Vergleichswert: USS2/t [214]
Abwasser 0 - — Vergleichswert: 0.86 US$/m?3 [529]
. — vgl. Kapitel 3.1
AnlagengréRRe =300 MW -
— Base Case
4, 145,
Betriebsdauer der Anlagen 20 Jahre 214, -
559]
— Vergleichswert: 4 % [30]
Zinssatz 8% [559] — Vergleichswert: 7 % [512]
— Vergleichswert: 8 % [216, 283, 559]
Wadhrungsumrechnung USS/€=1,21 [624] — Durchschnittswert von 1999 bis 2017
— Einplanung von Wartung, Inspektion,
Betriebsstunden pro Jahr 8000 h/a [547] Sauberung, Katalysatorerneuerung
— typischer Wert: 90-95 % von 8760 h [547]
Abschreibungsmethode Annuitat - -
. . [536,p. | — fir Berechnung des Dieseldquivalents
Heizwert von Diesel (LHV) 35,9 MJ/I . ) .
13] (Ioe), Diskussion siehe Anhang C.6
[536, p. | — firBerechnung des Benzindquivalents
. . 32,2 MJ/I . . .
Heizwert von Benzin (LHV) 13] (Ise), Diskussion siehe Anhang C.6
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C5.1. Erkldrungen und Diskussionen zu den in Tabelle A-13 aufgefiihrten Werten:

Bilanzraum
Eduktbereitstellung: Ha

PEM-Elektrolysetechnologie, da flexibler Betrieb moglich
Signifikante Auswirkung auf den Power-to-Fuel-Wirkungsgrad = Sensitivitdtsanalyse notig
Speicherung von Wasserstoff ist zwar mit Verlusten verbunden [698, 699], diese werden

jedoch vernachlassigt.

Elektrolysewirkungsgrad der PEM-Elektrolyse

Wirkungsgrad nuz,.mv = 0,7 ist ein Zielwert, der Konsens in der aktuellen Forschung findet
Eine Diskussion Uber den Einfluss des Elektrolysewirkungsgrades auf den Power-to-Fuel-
Wirkungsgrad findet sich im Kapitel 3.2.3.

Buttler und Spliethoff [56] veréffentlichten eine Ubersicht (iber kommerzielle Systeme. Die
Wirkungsgrade der liegen derzeit zwischen 60—68 %.nv [56]. Flir 2030 werden in der Literatur
Werte von 62—-79 %.1v angenommen [373].

Energieaufwand der CO,-Abscheidung

Nach Ho und Wiley [622, S. 729] ist der Energiebedarf eines chemisch-absorptiven PCC (post
combustion capture)-Prozess eines Zementwerks vergleichbar mit dem MEA-basierten
Prozess eines Kohlekraftwerks und variiert zwischen 1,2-1,5 MJelektrisch/Kgcoz. Als Basisfall wird
deshalb 1,2 Mleiektrisch/kgco2 angenommen. Veneman [700, S. 15] gibt mit 1,49 MJe/kgcoz
einen Wert dhnlicher GréRenordnung an.

Vergleichswerte: CO,-Abscheidung aus Industrieabgasen: dena [16, S. 68]

Vergleichswerte: COz-Abscheidung aus Luft: 3,65 MJe/kgco2 [701]; dena [16, S. 66] (ZSW:
Absoprtion/Elektrodialyse)

Wirtschaftlichkeitsanalyse

Hy-Kosten
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H,-Kosten hdangen malgeblich von Elektrolyseur- und Stromkosten ab. Elektrolyseurkosten
sind von Smolinka et al. [537] mittels einer Expertenbefragung fiir 2050 auf 500

(+/- 50 %) €/kWpem und vom NREL durch eigene Berechnung auf 350 €/kWpem [538]
ermittelt.

Preis in dieser Arbeit basierend auf einem Szenario einer vollstdndigen H-Infrastruktur
(inklusive Produktion, Kompression, Speicherung in Salzkavernen und Pipelinesystem) fiir
den Verkehrssektor nach Abzug der Kosten fiir Tankstellen und Distributionsnetz:

4,6 €/kgna(Entsprechender Strompreis: 6 €ct/kWh) [544]

Machhammer et al. [631] geben fir H, hergestellt via Windstrom-Elektrolyse einen
Durchschnittswert von 6 €/kg und fir H; aus der Elektrolyse ohne Netzgebtihren ein
Durchschnittswert von 3 €/kg.

Weitere Werte sind in den Arbeiten von Detz et al. [214], Brynolf et al. [373], Smolinka et al.
[702], NOW-Studie [703] zu finden.
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e Pivovar et al. [704] haben mit Hilfe von H2A-Modellen [705] H,-Gestehungskosten in
Abhéangigkeit verschiedener Parameter ausgerechnet.

CO,-Kosten: Vergleichswerte

e Basiswert in den Analysen von Detz et al. [214]: 50 $/tcoz

e Fasihi, Breyer [706]: Kosten fiir aus der Luft gewonnenes CO; in 2050 fiir unter 50 €/tcoz

e Krekel et al. [701] haben in ihrer techno-6konomischen Untersuchung die Bereitstellungs-
kosten fiir CO aus der Umgebungsluft auf 0,792 €/kg geschétzt. Diese hohen spezifischen
Kosten resultieren hauptsachlich aus den hohen CAPEX fir CO2-Abscheideanlagen.

e Brynolf et al. [373] geben fiir CO; aus Industrieabgasen einen minimalen Preis von 0,02 €/kg
fur Erdgaskraftwerke und einen maximalen Preis von 0,17 €/kg fur Kohlekraftwerke an. Der
Basiswert fiir die harmonisierten Berechnungen von Brynolf et al. [373] ist 30 €/tcoa.

e 25-65 €/tco; fur Stahl; 65-135 €/tco, flir Zement [707]

e 2004: 28 €/tco; fur Zement, 29 €/tco, fur Stahl [708]

e 94-232 S/tco; fuir atmosphérische CO2-Abscheidung [709]

Tabelle A-15: CO,-Abscheidekosten zusammengetragen von Brynolf et al. [373]

CO»-Abscheidungskosten,
kurz- und mittelfristig in €2015/tco2

CO>-Abscheidungskosten,
langfristig in €2015/tco2

Erdgaskraftwerk 20-60 10-60
Kohlekraftwert 30-170 10-100
Erdélraffinerie 60-140 30-90
Zementindustrie 70-150 30-50
Eisen- und Stahlindustrie 50-70 30-60
Ammoniakindustrie <20 <20
Bioethanol, Biogas <20 <20
Luft - 20-950
Verfahrenstechnik
Reaktoren
Tabelle A-16: Raumgeschwindigkeiten in den verschiedenen Reaktionen
Produkt (Edukt) Raumgeschwindigkeit = Prozessbeschreibung Bemerkung
(GHSV, LHSV),
Verweilzeit T
HSV = In kgcat™® 7
DME (H2+CO3) E_ls 8800 Ivkeca™ 550,260 °C, 50 bar 1387]
. Kat.: Cu/Zn/zZr
(im Normzustand)
DME (MeOH) GHSV = 6000 h 260 °C, 16 bar Ermltt'elt mit
Reaktions-
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Methanol (H2+CO)

Methanol (H2+CO)

Methanol (H+CO,)

FA (Methanol)

Ethanol = Ethen

Methylal (FA+MeOH)

OME3 s (FA+MeOH)

OMEs3.5 (OME +Trioxan)

OME3.s (DME+Trioxan)

Trioxan (Formalin)

MTG (Methanol)

ATR

(Kohlenwasserstoffe)

Aldolkondensation
Aldolkondensation
(Ethanol)

272

GHSV = 8000 h1[529]

GHSV = 10.500 ht
[291]

GHSV = 6000 h? [710,

711]

7=0,0426s

7=498,8s

LHSV = 1-8 h'! [714]
angenommen: 5 h!

LHSV = 1-8 h'1 [714]
angenommen: 5 h!
angenommen: 5 h!
LHSV =1 h1[428,S.
143]

GHSV =18.000 h!

GHSV =30.000 h!
[119]
7=25s

LHSV 4,3 h'1[340]

Kat.: CuO/ZnO/Al,03
250 °C (peak 283 °C), 70 bar

Kat.: CuO/ZnO/Al,03
250 °C, 80 bar

180-500 °C [492]
Kat.: sauer, z.B. Zeolithe
und SAPO

Kat.: Amberlyst 15 [440]
e 1-5h1[713]

Kat.: Amberlyst 46 [447]
®  Toperatingmax= 120 °C
[714]
Kat.: Amberlyst 46 [465]
®  Toperatingmax = 120 °C
[714]
Kat.: Amberlyst 36
Kat.: Zeolith H-BEA 25 [468]
Kat.: Schwefelsdure [428, S.
16]
TReaktor = 90 °C, 1 bar [428]

QReaktion = 1,74 MJ/kg [715]

Gasphase, Kat.: fest, 300 °C

enthalpie von 7,39
kJ/mol [272, 605]

Vergleichsweise

konservativer

Wert:

e 10.500 h
[291]

e 10.000h?
[712]

aus Simulation

ermittelt mit

Kinetik

aus Simulation
ermittelt mit
Kinetik

abgeschatzt nach
Woods [605]

[605, S. 221]
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T = 3-40000 s [605, S.

Hydroformylierung

222]
Fischer-Tropsch 7=405[605,S. 222]
RWGS 7<0,15[224]

GHSV = 4883 h'1[716];
LHSV angenommen:

DME
Carbonylierung

4,8 h?

7 =0,06 s Khan et al.

Buten (1-Butanol)

[500]
2-Butanol (Buten) LHSV = 1,5 h'1[352] Kat.: HZSM-5
Dehydrierung 7=55([605,S. 223] gas, Kat.: Metall, Metalloxid

LHSV =0,3-3 h'1 [718]
angenommen: 3 h!

iso-Oktanol (Butanal)

Warmeilibertrager

Vergleichswert:
LHSV 0,1-10 h?
[717]

Tabelle A-17: Typische Warmedurchgangskoeffizienten fiir Rohrbiindelwarmeubertrager [719]

Bauart

Ubertragungsbedingung

Typischer
k-Wert
W/(mZK)

Rohrbiindelwarmeiibertrager

Rohrbiindel-Verdampfer

Rohrbiindel-Kondensator

Gas (1 bar) innerhalb und Gas (1 bar) auRRerhalb
der Rohre

Gas (200 bis 300 bar) auBerhalb und Gas (200 bis
300 bar) innerhalb der Rohre

Flussigkeit auBerhalb (innerhalb) und Gas (1 bar)
innerhalb (auBerhalb der Rohre

Gas (200 bis 300 bar) innerhalb und Flissigkeit
auRerhalb der Rohre

Flussigkeit innerhalb und auRerhalb der Rohre

Heizdampf aullerhalb und Flissigkeit innerhalb
der Rohre

Heizdampf aulerhalb der Rohre (natirlicher
Umlauf, diinne Flissigkeiten)

Kihlwasser innerhalb und organische Dampfe
auBerhalb der Rohre

5-35

150-500

15-70

200-400

150-1200

300-1200

600-1700

300-1200

(far die Apparateauslegung wurden stets die hdheren Werte genommen)

273



Anhang — Ergdnzende Informationen

Druckverluste

Innerhalb chemischer Anlagen kommt es innerhalb jeder Rohrleitung und jeder Prozessoperation zu
Druckverlusten. So ist beispielsweise der Druckverlust durch die Katalysatorschiittung eine wichtige
AuslegungsgroRe und kann durch Katalysatorkérnung und Durchstrémung der Katalysatorschiittung
beeinflusst werden [121]. Druckverluste wurden bei den im Rahmen dieser Arbeit entwickelten
Modellen zur Verbesserung des Konvergenzverhaltens — insbesondere unter Verwendung des
UNIFAC-Models — und zur Vereinfachung der Vereinheitlichung vernachlassigt. Druckverluste
innerhalb der Anlage hatten eine héhere Leistungsaufnahme von Pumpen und Verdichtern zur Folge.
Eine einfache Mdglichkeit der Berlicksichtigung von Druckverlusten der Gesamtanlage ware die
pauschale Beaufschlagung eines Druckverlusts im Rickfiihrstrom, beispielsweise von 0,3 MPa [227].
Weitere Beispiele flir annehmbare Druckverlust sind in Tabelle A-18 aufgefiihrt.

Tabelle A-18: Beispiele fiir mogliche Druckverluste innerhalb der Anlagen

Dpveriust Anmerkung
0,3 bar [238] -
Warmetauscher 0,1 bar [563, S. 371] Fir Siedezustand
0,2-0,62 bar [563, S. 371] -
Fischer-Tropsch Reaktor 2 bar [238] bei 22 bar Betriebsdruck
ATR-Reaktor 1 bar [238] bei 20 bar Betriebsdruck
RWGS-Reaktor 1 bar [224]
Kolonnenboden 0,007 bar [563]
Reaktorbett mit Amberlyst® 46 | 1 bar [714]
OME;-Destillationskolonne 40 bar [440]
Atmosphdrische Destillation 0,0003-0,001 bar [720] pro Packung: Sulzer Mellapak
Atmosphdrische Destillation 0,0138 bar [721] pro Stufe

Hinweis zum Druckverlust beim Methanolreaktor: Druckverlust ist bei CO,-Hydrierung wahrschein-
lich héher als bei CO-Hydrierung, da CO2 als Feed eine héhere Dichte hat als CO.

C.6. Kraftstoffaquivalent
(Verweis auch in Kapitel 2.5)

Das Kraftstoffaquivalent dient der energetischen Normierung, da die verschiedenen Elektrokraft-
stoffe verschiedene Heizwerte haben. So kénnen beispielsweise der spezifische Kosten- und Energie-
aufwand verglichen werden. Der Energiegehalt von Diesel- und Ottokraftstoff ist nicht definiert und
ergibt sich aus der stofflichen Zusammensetzung. Im Rahmen dieser Arbeit wird auf die vom Joint
Research Centre (JRC: CONCAWE, EUCAR, European Commission) veroffentlichten Werte zuriick-
gegriffen: LHVpiesel = 35,9 MJ/I (43,1 MJ/kg) und LHVgenzin = 32,2 MJ/I (43,2 MJ/kg) [536, p. 13]. Der
Energiegehalt von 1 kg H, mit 119,96 MJ/kg [651] entspricht demnach dem Energiegehalt von
3,34 Liter konventionellem erddlbasierten Dieselkraftstoff bzw. 3,73 Litern konventionellem erdol-
basierten Benzin. Dieseldquivalent (DE) ist eigentlich fur beispielsweise Methanol unpassend, wird
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aber trotzdem der Vergleichbarkeit halber verwendet, da die meisten der in dieser Arbeit
betrachteten Elektrokraftstoffe fiir den Dieselmotor geeignet sind. Zur Berechnung der Werte
bezogen auf das Benzindquivalent missen die jeweiligen Werte lediglich mit 1,115 (35,9/32,2)
multipliziert werden.

An dieser Stelle sei angemerkt, dass auch hier Ergebnisse stets von gewahlten Annahmen und Werten
abhingen: Wird fur die Berechnung des Dieseldquivalents eine Energiemenge von 35,358 MJ/L
(ermittelt aus 42,6 MJ/kg und 0,83 kg/L [59]) oder 34,7 MJ/L [722] gewahlt, so dndern sich die
berechneten Werte, wie beispielsweise Wirkungsgrade dementsprechend um knapp zwei Prozent-
punkte. Weitere Literaturwerte fiir den unteren Heizwert fossilen Diesels sind in Tabelle A-26 im
Anhang D.6 aufgefiihrt. Fiir den in dieser Arbeit anstrebten Vergleich ist das zwar irrelevant, kann
aber zu Verfalschungen beim Vergleich der Werte dieser Arbeit mit anderen Literaturwerten fiihren.
So ist auch eine wichtige Botschaft von Haarlemmer et al. [180], dass die Interpretation einer
einzelnen Berechnung auf Grund des Einflusses der Annahmen zu falschen Schlussfolgerungen
flhren kann.

C.7. Lernkurveneffekt

Lerneffekte und Erfahrungen durch die wiederholte Verwendung einer Technologien kdénnen die
Investment- und die Produktionskosten senken [723]. Dieser sogenannte Lernkurveneffekt wurde
Ubersichtlich von Saba et al. [210] erklart. Da es keine durchschnittlichen Chemieanlagen gibt und
diese sehrindividuell sind, ist der Lernkurveneffekt bei Chemieanlagen mit 10 % [214] deutlich kleiner
als beispielsweise bei Elektrolysetechnologien (20 % [214]). Fiir Power-to-Fuel-Anlagen sind keine
Daten verfligbar.

Der zu erwartende Lernkurveneffekt kann auch Einfluss auf die Wahl der Technologie haben. So wird
von der PEM- und der SO-Elektrolyse ein starkerer Lernkurveneffekt und damit Kostensenkungs-
potenzial als von der alkalischen Elektrolyse erwartet [214].

Kostenermittlungsmethoden zur Schatzung zukiinftiger Kosten von ausgereiften kommerziellen
Kraftwerken (Nth-of-a-kind) anhand der Kosten erster Anlagen (First-of-a-kind) wurden vom National
Energy Technology Laborator (NETL) [724] veroffentlicht. Mogliche Einschrankungen der
Verwendung von Lernkurven fiir energiepolitische Zwecke wurden von Ferioli et al. [723] untersucht.
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C.8. Klassifikation der Genauigkeit von Kostenschiatzungen nach AACE International
(Verweis in Kapitel 3.3.2, 6.3.1)
Je nach Projektfortschritt bzw. vorhandenen Planen und Informationen konnen Kostenschatzungen
mit entsprechenden Genauigkeiten durchgefiihrt werden [563].

Tabelle A-19: Klassifikation der Kostenschatzungen nach AACE Interational [561]

Projekt- Typische . Erwartete
fortschritt Anwendung Methodik Schatzgenauigkeit
Vorlaufige - N: -20 % bis -50 %
—7 O,
Klasse 5 0-2% Prozessauswahl Kapazitatsmethode H: +30 % bis + 100%

N: -15 % bis -30 %

YN . .
Klasse 4 1-15% Machbarkeitsstudie | Zuschlagsfaktormethode H: 420 % bis +50 %
Budget- . - .
. Semi-detaillierte N: -10 % bis -20 %
_ 0,
Klasse 3 10-40% genehmigung oder Strukturmethode H: + 10% bis +30 %
Budgetsteuerung
Steuerung oder Detaillierte N: -5 % bis -15 %
Klasse 2 30-70 % & Kostenschatzung ’ ’ y

Ausschreibung H: +5 % bis +20 %

basierend auf Angeboten
Detaillierte Kosten-

Kontrollschatzung kalkulation mit finalen N: -3 % bis -10 %

. 0,

Klasse 1 >0-100 % oder Ausschreibung Planen und H: +3 % bis +15 %
Apparatekosten

N: untere Grenze; H: obere Grenze

C.9. Berechnung der Personalkosten

(Verweise in Kapitel 3.3.1, 6.2)

Fir die Ermittlung der Personalkosten wird die Methode nach Alkhayat und Gerrard [571] verwendet.
Danach wird die Anzahl der benétigten Arbeiter pro Schicht Np nach Gleichung A-19 abgeschatzt.

Np = (6,29 +31,7- P2 + 0,23 - Ny, Gl. A-19

Dabei ist P die Anzahl der Prozessschritte mit und N, die Anzahl ohne partikuldre Stoffen.
Prozessschritte mit partikuldaren Stoffen schlieBen den Transport und die Verteilung, die Partikel-
groBenkontrolle und die Partikelabscheidung ein, wahrend Schritte mit nicht-partikuldren Stoffen die
Kompression, das Erhitzen, Kihlen, Mischen und die Reaktion umfassen. Folglich werden als
Prozessschritte in Gas-Flissig-Prozessen die Anzahl der betriebenen Kompressoren, Kolonnen,
Reaktoren, Warmeibertrager und Erhitzer erfasst. Pumpen und Behalter zahlen hier jedoch nicht
dazu.

In der Regel werden chemische Anlagen in der Petrochemie 24 Stunden in Betrieb gehalten. Fiir einen
Mitarbeiter wird eine durchschnittliche Arbeitszeit von 8 Stunden pro Schicht angenommen, was zu
1.095 Schichten im Jahr flihrt. Nach Abzug aller arbeitsfreien Tage von den 365 Betriebstagen im Jahr,
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zu denen die reguldaren Wochenenden, durchschnittlich 10,8 Krankheitstage [725], 7 Feiertage und
30 Urlaubstage [726] zdhlen, ergeben sich 212,7 Schichten pro Mitarbeiter und Jahr. Nach Division
der Anzahl der Schichten im Jahr durch die Anzahl der Schichten pro Mitarbeiter ergeben sich 5,15
Mitarbeiter pro Arbeitsplatz, die bendtigt werden.

Das Bruttomonatsverdienst der vollzeitbeschaftigten Arbeitnehmer in der Chemieindustrie in
Deutschland betragt fur das Jahr 2016 durchschnittlich 4.663 € [727]. Unter Berlicksichtigung der
Lohnnebenkosten von 28 % [728] ergeben sich durchschnittliche Kosten fir einen Mitarbeiter von
rund 77.592 € pro Jahr. Die Personalkosten Cp werden abschliefend mit Gleichung A-20 berechnet.

Cp =515+ (6,29 +31,7- P* + 0,23 Ny,)"" - 77.592 €/a Gl. A-20

C.10. Verwendete Bauteilkostenmethode

(Verweise in Kapitel 3.3.2)

Da die Daten fir die Apparatekosten im Grundzustand CB aus den USA und aus dem Jahr 2001
stammen, wird fir die Preisanpassung der Investitionssumme der Chemical Engineering Plant Cost
Index (CEPCI) angewandt, der von der Zeitschrift ,Chemical Engineering” neu geschatzt und
monatlich veréffentlicht wird. Der Warenkorb des CEPCI besteht aus vier Hauptkomponenten mit
unterschiedlichen Gewichtungen: Apparate und Maschinen (50,675 %), Gebdude (4,575 %),
Engineering und Uberwachung (15,75 %) und Bauarbeiten (29 %) [729]. Um die Investitionssumme
preislich anzupassen (vgl. Gl. A-21), mussen die CEPCI-Werte aus dem Jahr, in dem die Daten erhoben
wurden, und dem Bezugsjahr bekannt sein. Der CEPCI betragt flr das Jahr 2001 den Wert 394 und
flr das Jahr 2017 (Marz) den Wert 562 [730].

CEPCI;
) Gl. A-21

CO = CO . (
pJ PO \CEPCI,
Mit:C%,; = Apparatekosten im Bezugsjahr, (%0 = Apparatekosten im Jahr der Erhebung, CEPClj=Kostenindex im
Bezugsjahr, CEPClo= Kostenindex im Jahr der Erhebung

AnschlieBend muss eine Wahrungsanpassung von US-Dollar in Euro erfolgen. Hierfir wird der
durchschnittliche Wechselkurs des Euros gegenliber dem US-Dollar von 1999-2017 verwendet,
welcher 1,21 US Dollar/Euro betréagt [624]:

CO

p,$,2017
Cz(;),€,2017 = (71’21 ) Gl. A-22

Die Apparatekosten beziehen sich auf den Grundzustand. Spezifische Druck- und Materialfaktoren
(Fp und Fy) berlcksichtigen zusatzliche Kosten, die entstehen, wenn ein anderer Systemdruck
vorliegt oder ein anderer Werkstoff verwendet werden soll.

Die Ermittlung der Bauteilkosten im Grundzustand sowie die Verrechnung mit entsprechenden
Zuschlagsfaktoren erfolgt wie von Turton et al. [563] beschrieben nach folgenden Gleichungen A-24
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bis A-27. Die Auflistung der Gleichungen soll an dieser Stelle lediglich den Charakter der bauteil-
spezifischen Kostenschdatzmethode zeigen.

loglo CZ(J) = Kl + K2 - 10g10(Z) + K3 : [1Og10(z)]2 Gl A-23

Mit: Co° = Apparatekosten im Grundzustand [€], Z = GréRenparameter/Kapazitit, K13 = Koeffizienten

Cpezo17 = Cz?,€,2017 “Fy - Fp Gl. A-24

Mit: Cp,e2017= Apparatekosten, C%,¢ 2017 = Apparatekosten im Grundzustand, Fp= Druckfaktor, Fm= Materialfaktor

loglO Fp = C]_ + CZ . loglo(P) + C3 . [loglo(P)]Z Gl. A-25
Mit: Fp= Druckfaktor, Ci.3 = Koeffizienten, P = Systemdruck [bar]
p-D +CA

F _2:S'E—-12'p Gl. A-26
=

tmin
Mit: tmin = Mindestdicke des Behalters, 0,0063 m, p = Betriebsdruck [bar], CA = Korrosionstoleranz in m, S = maximal
zulassiger Belastungsdruck [bar], E = SchweiRnahteffizienz, D = Durchmesser in m

Com = Cpez017° (Bi+ By Fy " Fp) = Cpeo17 " Fm Gl. A-27

Mit: Cam = Bauteilkosten, Bi-2 = Koeffizienten, Fsv = Bauteilkostenfaktor
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Tabelle A-20: Einflussfaktoren auf die Kostenschatzung der Investitionssumme nach Turton et al.

[563, S. 194]

1. Direkte Kosten
Apparatekosten

Anschlussmaterialien und
Maschinen fir Installation

Installationsarbeit

Anschaffungskosten der Apparate

Rohrleitungen, Isolation, Feuerschutz, Fundament,
Bautechnik, Messausristung, elektrische Anlagen,
Lackierung

Arbeit, die fur die Installation der gesamten Apparate
und Materialien benétigt wird

2. Indirekte Kosten

Fracht, Versicherung und
Steuern

Ingenieursstunden

Gemeinkosten fur den Bau

Transportkosten der Apparate und Maschinen zum
Anlagenstandort

Lohnnebenkosten, Personalgemeinkosten, Lohnneben-
und Personalgemeinkosten fiir das Aufsichtspersonal

Gehalter und Gemeinkosten fur Planung und Auslegung,
Projektmanagement, Design-Engineering

3. Unvorhergesehenes

Gebiihren
Unvorhergesehenes
Vertragsgebiihren

und

Kosten zur Abdeckung von unvorhergesehenen
Vorfallen, bspw. Unféllen

Gebuhren variieren abhangig vom Anlagentyp

4. Hilfseinrichtungen

Baulandentwicklung

Hilfs- und
Zusatzeinrichtungen

Nebenanlagen und
Betriebsmittel

Grundstlickserwerb, Ausschachtung, Installation der
elektrischen Anlagen, Wasser- und Abwasserleitungen,
StraBenbau, Gehwege, Parkpladtze

Blirogebaude, Wartungshalle, Kontrollrdaume, Lagerhalle,
Dienstleistungsgebdude (Cafeteria, Umkleiderdume,
Krankenstation)

Lagerung, Be- und Entladeausstattungen fiir Rohstoffe
und Produkte, notwendige Apparate, um Betriebsmittel
bereitzustellen (z.B. Kuhlwasser, Dampferzeugung),
Umweltschutzeinrichtungen (z.B. Abwasserbehandlung),
Feuerschutzsysteme
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C.11. Skaleneffekt fiir Investitionskosten

(Verweis in Kapitel 3.3.2)

Skaleneffekte (engl.: economies of scale) werden in der Produktionstheorie allgemein als der
Zusammenhang zwischen einer proportionalen Erhdhung der Produktionsfaktoren und einem {ber-
proportional steigenden betrieblichen Output definiert. Dieser Zusammenhang ist hauptsachlich auf
Effizienzvorteile zurickzufiihren [731]. Skaleneffekte sind demnach Kostendegressionen und
zeichnen sich dadurch aus, dass die Herstellkosten (Grenzkosten) mit steigender Jahresproduktion
sinken [573]. Uberschlagsrechnungen durch alleinige Skalierung der Kapazitit aus Literaturwerten,
wie in der Regel in Studien [5, 6, 16] vorzufinden, erreichen eine Genauigkeit der AACE Klasse 5 (vgl.
Tabelle A-19) und dienen zur Ermittlung der GréRenordnung der Investitionssummen.

Haufig liegen Preise nur fiir eine jeweilige Apparate- oder AnlagengroRe bzw. Apparate- oder
Anlagenkapazitit vor. In diesem Fall kann fiir eine Uberschlagsschitzung fiir verschiedene
Kapazitaten folgende Gleichung 3-10 (siehe Kapitel 3.3.2) verwendet werden. Die Referenzkosten
und -kapazitdt des Apparates oder der Anlage miissen demnach bekannt sein und kénnen entweder
aus der Literatur oder aus realen Angebotspreisen stammen. Der Degressionskoeffizient d variiert fir
samtliche Apparate zwischen 0,3 und 1 [562]. Erreicht ein Apparat aus bautechnischen Griinden seine
maximale GréRe, was dem maximalen Wert des GroRenparameters entspricht, ist der Skaleneffekt
jedoch nicht mehr fir diesen anwendbar. Fiir groRere Kapazitaten werden daher entsprechend
mehrere Apparate parallel bzw. in Reihe geschaltet, um die gleichen Durchsatze bzw. Leistungen zu
erreichen. Des Weiteren wirkt sich der Skaleneffekt fiir Mess-, Steuerungs- und Regelungsanlagen
(MSR-Anlagen) deutlich starker aus als fiir Gbliche Maschinen [534].

Fiir eine Gesamtanlage kann ein Wert von d = 0,6 angenommen werden [48, 547, 562, 563], was auf
der Annahme beruht, dass sich die Variationen der Degressionskoeffizienten einzelner Bauteile bei
Betrachtung der gesamten Anlagen ausgleichen. Diese Kostenkorrelation ist allgemein auch als die
,0,6-Regel” (engl.: six-tenth-rule) bekannt. Der Faktor 0,6 ergibt sich, da die Kapazitat eines Behalters
vom Volumen, die Kosten aber von der Oberflache abhéngen:

SYIBDL~SBC~I2D> L~ Y2 | €~ 523~ 5066 mit C = Kosten, L = Liange, S = Kapazitat.
Typischerweise verwendete Degressionskoeffizienten sind auch 0,7 [180, 373], 0,65 [420] und 0,6
[48, 547]. Laut Towler und Sinnott [547] kann fir Prozesse mit einem hohen Anteil an mechanischer
Arbeit oder Gaskompression in der Regel ein Faktor von 0,8 bis 0,9 fiir Prozesse angenommen
werden. Typische petrochemische Anlagen besitzen daneben einen Wert von 0,7. Besonders stark
macht sich der Skaleneffekt flir kleine Prozesse mit einer grofen Ausstattung an Mess- und
Steuergerdten bemerkbar, wie z.B. fiir pharmazeutische Anlagen, fir die haufig ein Faktor von 0,4 bis
0,5 verwendet wird. Chilton [732] verglich die Kostenschdtzungen von insgesamt 36 verschiedenen
Prozessen und ermittelte schlieRlich einen arithmetischen Mittelwert von 0,62 [733]. Jedoch konnte
er fur Anlagen mit vielen Prozessstufen bzw. mehreren Grundoperationen Degressionsexponenten
bis zu 1 aufzeigen, was bedeutet, dass die maximale Kapazitaten einer Einstranganlage bzw. der
Bauteile erreicht wurden und zur Erh6hung der Kapazitat die Anzahl der Apparate und Maschinen
steigen misste [732].
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Humphrey [572] empfiehlt, dass es besser sei, den Degressionsexponent selbst zu berechnen, falls
genlgend Daten fiir verschiedene BauteilgrofRen oder Anlagenkapazitdten zur Verfligung stehen, als
einen allgemeinen Wert von 0,6 oder 0,7 anzunehmen. Darliber hinaus kann sich der Faktor oft fur
eine grolRe Spannweite der Kapazitat dndern [572]. Der Empfehlung Humphreys wird in dieser Arbeit
Folge geleistet. Eine weitere Option ist, bereits vertéffentlichte Degressionsexponenten einzusetzen.
Garrett [628] hat beispielsweise Kurven fiir Kapitalkosten in Abhangigkeit der Anlagenkapazitat fir
mehr als 250 verschiedene Prozesse erschlossen.

Zusammenfassend lasst sich festhalten, dass die 0,6-Regel die ungenaueste Kostenschatzung
darstellt, jedoch am wenigsten Vorwissen erfordert und die Schatzgenauigkeit wahrscheinlich am
duBeren Rand einer AACE Klasse 5-Schatzung liegt, also zwischen -50 % und +100 %. Weiterhin kann
der Skaleneffekt mithilfe bekannter Kosten ahnlicher Anlagen und spezifischen Degressions-
exponenten eine bessere GroRBenordnung einer Investitionssumme liefern. Dennoch erreicht die
Schatzgenauigkeit auch hier maximal die Klasse 5. Um die Genauigkeit zu erhéhen, also um eine AACE
Klasse 4-Schatzung zu erreichen, muss fiir den betrachteten Prozess mindestens ein Verfahrens-
flieBbild vorliegen. Auf dessen Grundlage kann eine akkuratere Kostenschadtzung vorgenommen
werden, die auf den einzelnen Kosten der Bauteile beruht und zuséatzliche Kosten fir den Bau der
Anlage mithilfe von Zuschlagsfaktoren beriicksichtigt.

C.12. Apparatedimensionierung

(Verweise in Kapitel 3.3.2)

Fir die Kostenschatzung der Apparate und Maschinen nach Gleichung A-23 miissen zunachst die
GroRRenparameter der einzelnen Bauteile basierend auf den ProzessflieBbildern bestimmt werden.
Alle Maschinen und Apparate werden zur konservativen Schatzung ihrer Bauteilkosten aus Edelstahl
ausgelegt. Die zugehorigen Material- und Bauteilkostenfaktoren fiir Edelstahl wurden von

Turton et al. [40] Gbernommen. Damit wird eine erhdhte Korrosionsbestandigkeit und gleichzeitig
ein geringerer Aufwand fiir Wartungs- und Reparaturarbeiten gegeniber Karbonstahl sichergestellt.
Die Dimensionierung der Apparate erfolgt nach Biegler et al. [734], was eine schnelle und solide
Bestimmung der bendtigten GroRenparameter fir die Apparatekostenschatzung erlaubt. Die
Berechnungen fiir die Dimensionierung von Warmedlbertragern, Reaktoren, Destillationskolonnen
und weiteren Behaltern sind im Folgenden vorgestellt. Fliir die Berechnungen miissen Massen-,
Warme- und Stoffstréme sowie die Betriebstemperaturen und -driicke bekannt sein [734]. Diese
ergeben sich aus den Prozesssimulationen.

Als Warmelibertrager werden stets Rohrbiindelwdrmeiibertrager angenommen. Diese werden in
chemischen Anlagen am haufigsten verwendet [697]. Zur Gaskompression kommen Zentrifugal-
verdichter zum Einsatz, die einen Druck von bis zu 300 bar erzeugen kénnen und fir die ein
Wirkungsgrad von 76 % angenommen wird [605, 696]. Des Weiteren wird vereinfacht immer von
einstufigen Radialverdichtern ausgegangen. Die Verwendung von mehrstufigen Verdichtern ist
aufgrund limitierter Kostenkorrelationen nicht méglich. Es ist davon auszugehen, dass mehrstufige
Verdichter héhere Bauteilkosten mit sich tragen und somit die CAPEX entsprechend steigen wiirde.
Die Antriebe von Verdichtern werden immer als komplett umschlossen ausgelegt. Als Pumpen
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werden Kreiselpumpen mit einem konstanten Wirkungsgrad von 60 % [605, 696, S. 762]
angenommen. In der Realitdat nimmt der Wirkungsgrad mit steigendem Volumenstrom zu und so liegt
ein Ublicher Wert fiir Pumpen mit einem Férdervolumen Gber 500 m3/h bei 83 % [696, S. 756].
Destillationskolonnen werden, wenn nicht anders angegeben, als Fiillkérperkolonnen dimensioniert.
Diese garantieren einen guten Massentransferaustausch zwischen der Gas- und Flissigphase. Als
Material wird stets Edelstahl angenommen. Als Fiillkérper werden der Raschig-Ring genutzt, der als
klassisches Fullkorpermaterial hdufig Anwendung findet [261]. Bei der atmospharischen Destillation
des FT-Verfahrens kommen allerdings strukturierte Packungen zum Einsatz. Die Wahl fallt dabei auf
Mellapak 250.X/250.Y [720] der Sulzer AG.

Flir komplexe Reaktoren oder bei geringer Informationsgrundlage ist mit gréReren Unsicherheiten
zu rechnen. Die einheitliche Auslegung unterschiedlicher Reaktoren erfolgt (ber das Reaktor-
volumen, welches wiederum (iber die Raumgeschwindigkeit bestimmt wird. Festbettreaktoren
werden als Rohrblindelreaktoren betrachtet, in dem die Katalysatorpellets in Rohren sind, die
wiederum mantelseitig mit Kiihl- oder Heizmedium in Kontakt sind [261].

Warmeilibertrager
Die Warmeibertragungsfliche A in m? eines Gegenstrom-Rohrbiindelwdrmeibertragers kann
mithilfe des Warmestroms @ in W, dem WarmeUbertragungskoeffizienten k in W/(m? K) (siehe
Tabelle A-17 und der mittleren logarithmischen Temperaturdifferenz AT}, in K nach Gleichung A-28
ermittelt werden.

Q

= Gl. A-28
k ' ATln

A

AT, wird mittels der Ein- und Austrittstemperaturen (T und t) der beiden Medien (1 und 2) nach
Gelichung A-29 berechnet.

(T —t) — (T, — 1)
it Gl. A-29
(T; — t1)

ATln =

Die Warmelibertrager werden entweder als luftgekiihlter Apparate oder Rohrbiindelwarme-
Ubertrager ausgelegt. Tabelle A-17 listet die Warmeubertragungskoeffizienten k fir Rohrbiindel-
warmeulbertrager nach dem VDI-Warmeatlas [719]. Fiir die Auslegung der Warmeibertrager werden
stets die oberen k-Werte angenommen, da besonders geeignete Ubertragungsbedingungen (z.B.
groBe Stromungsgeschwindigkeit, diinne Flissigkeitsschichten) innerhalb der Rohre vorausgesetzt
werden [719]. Der Sicherheitszuschlag betragt 50 % des Systemdrucks. Dies ist insbesondere fiir den
Druckfaktor Fp (siehe Gleichung A-24) wichtig, fiir dessen Ermittlung der erh6hte Druck eingesetzt
wird [734].
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Reaktoren

Als erste Abschatzung erfolgt die Dimensionierung der Reaktoren als Behalter mit oder ohne Warme-
Ubertrager. Daflir muss bei katalytischen Reaktionen die Raumgeschwindigkeit s (Englisch: Gas
Hourly Space Velocity/GHSV oder Liquid Hourly Space Velocity/LHSV) angenommen werden bzw.
bekannt sein. Die Raumgeschwindigkeit ist dabei der Kehrwert der Verweilzeit. In Tabelle A-16 sind
die verschiedenen Prozesse verwendeten Raumgeschwindigkeiten bzw. Verweilzeiten aufgelistet.
Damit kann das Katalysatorvolumen und anschlieRend das Reaktorvolumen abgeschatzt werden. Wie
von Biegler et al. [734] vorgeschlagen wird eine Katalysatorporositdt von € = 50 % zugrunde gelegt.
Unter der Annahme, dass das Katalysatorvolumen Vi, ungefahr dem Reaktorvolumen V entspricht,
kann dieses unter Beriicksichtigung der Raumgeschwindigkeit und der Porositat nach Gleichung A-30
berechnet werden, wobei 7 der Stoffstrom mol/s und p die molare Dichte in mol/m3 ist.

v = ke 2000 Gl. A-30
1—¢ s'p
Ist der betrachte Reaktor ein Festbettreaktor, so erfolgt dessen Auslegung in dieser Arbeit als
Rohrbiindelreaktor, in dem die Katalysatorpellets in den Rohren lagern. Die Berechnung der
Rohrbiindelreaktoren ist an die Auslegung von Otto angelehnt [272]. Fiir die Dimensionierung wird
ein vertikaler Behalter mit eingesetztem Rohrbiindelwdarmeibertrager angenommen. Dement-
sprechend wird zum Behéltervolumen das Volumen der gesamten Rohre des Rohrbiindels hinzua-
ddiert. Um das Volumen zu berechnen, das die Rohre einnehmen, wird die Wéarmetber-
tragungsflache nach Gleichung A-28 mit eingesetzter Heiz- bzw. Kiihlleistung ermittelt und ein Rohr-
auBendurchmessers von 1,91 cm angenommen, was ein typischer Wert fiir nahtlose Rohre bei
Rohrbiindelwadrmeibertragern ist [563].
Reaktoren mit homogenkatalysierten Reaktionen in der Flissigphase werden als ummantelte Rihr-
kesselreaktoren (jacketed agitated) ausgelegt. Diese kommen bei homogen katalysierten
Polymerisationsreaktionen, wie der Trioxansynthese aus MGs und den OMEn-Synthesen, zum Einsatz.
Bei der OME;-Synthese kommt, wie auch bei den Experimenten von Drunsel et al. [464] ein rohr-
formiger Festbettreaktor zum Einsatz (vgl. Kapitel 5.3.9). Das entsprechende Reaktorvolumen V
dieser Reaktoren berechnet sich mit Hilfe der Verweilzeit T und des Volumenstroms V nach Gleichung
A-31. Das Volumen des Katalysators wird dabei vernachlassigt. Der Volumenstrom wird aus den
Simulationen bezogen, die Verweilzeit wird basierend auf der Reaktion abgeschétzt (siehe Tabelle
A-16).

V=V-1 Gl. A-31

Rektifikationskolonnen

Der Durchmesser und die Stufenanzahl der Kolonne werden aus Aspen Plus® entnommen. Aus der
Stufenanzahl und der Stufenhéhe kann die Kolonnenhdhe ermittelt werden. Bei Fillkdrperkolonnen
wird die Stufenhohe, die als HETP bezeichnet wird (Englisch: Height Equivalent to a Theoretical Plate),
vereinfacht zu 0,6 m angenommen. Ferner werden 1,5 m fir Raum fiir den Einlauf, 3 m fiir den Kopf-
und den Sumpfbereich und 1,5 m fiir die Standzarge angerechnet [734]. Sowohl der Verdampfer als
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auch der Kondensator werden als Rohrblindelwdrmeibertrager ausgelegt, die im Normalfall
Wasserdampf als Heizmedium bzw. Kiihlwasser als Kiihimedium verwenden [261].

Molekularsiebe fiir Adsorption

Bei der OME3.5-Synthese via Route A kommen zur Wasserabtrennung adsorptive Molekularsiebe zum
Einsatz. Aus der im Anhang E.19 und E.20 beschriebenen Fahrweise geht hervor, dass pro
Adsorbereinheit zwei Behélter und ein Luftvorwarmer benétigt wird. Um die kontinuierliche Fahr-
weise zu gewahrleisten und der Abkiihlung des Adsorberbetts genug Zeit einzurdumen, kann in der
technischen Umsetzung der Bedarf nach einen weiteren Adsorberbett pro Adsorbereinheit bestehen.
Der mit Hochdrucksattdampf beheizte Luftvorwarmer (Luft von 30 °C auf 235 °C) wird als Luft-
Warmedibertrager (Air Cooler) ausgelegt. Die benodtigte Warmeleistung Q wird nach Gleichung A-61
(Anhang E.20) berechnet. Die Behalter werden vereinfacht wie ,sonstige Bauteile” (siehe unten)
ausgelegt.

Sonstige Bauteile
Flr die Dimensionierung sonstiger Bauteile, wie Entspannungsverdampfer, Lagerbehilter, Dekanter
und Reaktoren ist das Behaltervolumen V nach Gleichung A-32 ausschlaggebend.

FL T
PL

V=2 Gl. A-32

F; stellt den flissigen Massenstrom dar, der aus dem Entspannungsverdampfer austritt, p; ist die
Flussigkeitsdichte und 7 ist die Verweilzeit, welche nach Biegler et al. [734] zu fiinf Minuten
festgesetzt wird. Flr das Verhéltnis L/D eines Behilters wird fiir allgemeine Kostenschatzungen der
Wert 4 angenommen [734]. Falls der Durchmesser grofer als 1,2 m ist, wird der Behalter horizontal
ausgelegt. Ebenfalls muss hier der Sicherheitszuschlag von 50 % fiir den Systemdruck fiir die
Ermittlung des Druckfaktors beachtet werden [734].
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D. Ergdnzende Informationen zu Kapitel 4

D.1. Informationen zu Syntheserouten fiir Alkohole

Tabelle A-21: Produkte, Syntheseschritte, Edukte und Literaturstellen zu Teilprozessen der
Alkoholsynthese

Zielprodukt TRL Syntheseschritt Edukte Literatur
Alkohole 8 Mixed-Alcohol-Synthesis CO, H [266, 267, 307, 310]
9 Direktsynthese COy, H2 [44, 272-275, 282]
Methanol -
SoA Direktsynthese CO, H [277-279]
[308, 316-318, 607,
4 - DME + CO, H2
716]
Ethanol -
Direktsynthese, [271, 300, 303-307,
5-9 . . CO, H
Mixed-Alcohol-Synthesis 309-315]
SoA Hydroformylierung Ethen, CO, H» [320, 324, 735, 736]
4 Hydroformylierung (direkt) Ethen, CO2, H2 [322-324]
Propanol SoA - Propanal [320]
. Ethanol,
2 Aldolkondensation [320, 325]
Methanol
Hydroformylierung, Reppe-
T yierung, =epp Propen, CO, H, = [329-334, 671, 737]
Prozess
Butanol -
4 Hydroformylierung Propen, CO, H; [331, 335, 339]
3-4 Aldolkondensation Ethanol [340-346, 348, 738]
. Ethanol,
. 2 Aldolkondensation [739]
iso-Butanol Methanol
3 Direktsynthese CO, H2 [349]
2-Butanol SoA Hydratation Buten, H20 [329, 350]
Pentanol SoA Hydroformylierung Buten, CO, H2 [353]
Ethanol, iso-
2-Pentanol 3 Aldolkondensation [354]
Propanol
Cyclohexen
Cyclohexanol SoA - [355]
Phenol
iso-Hexanol
4 Aldolkondensation Propanol [264]
Hexanol 1 Hydroformylierung Penten, CO, H -
Heptanol SoA Hydroformylierung Hexen, CO, H; [321]
1-Oktanol 1 - - -
SoA Hydroformylierung Hepten, CO, Ha [361, 740]
iso-Oktanol SoA Aldolkondensation Butanal [331, 362-364]
4 Aldolkondensation (direkt) Butanal [264, 366]
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Tabelle A-22: Zwischenprodukte

Zielprodukt TRL Syntheseschritt Edukt Literatur
€O, H 8-9 ATR Kohlenwasserstoffe [238]
€O, H 6 RWGS CO2, H2 [163]
SoA MTD Methanol [279, 396-401]
DME 4 - CO,, H2 [274, 387-395]
SoA STD CO, H2 [385, 386]
Ethen 9 Dehydratation Ethanol [337, 493-496]
2-3 Dehydratation Propanol [336, 741]
Propen .
2-3 Dehydratation 2-Propanol [497-499]
Buten 3-4 Dehydratation 1-Butanol [351, 500-502]
Butanal 4 Dehydrierung 1-Butanol [365]
Penten 3-4 Dehydratation 3-Pentanol [742]
Hexen 3 Dehydratation Hexanol [743]
Hepten 3 Dehydratation Heptanol [744]
SoA Methanol-to-Olefins Methanol, Hy, CO [289, 503-507]
Alkene SoA Fischer-Tropsch Olefins H,, CO [508, 672]
(Gemische) SoA DME-to-Olefins DME (510, 511]

D.2. Simulationsergebnisse zu MAS fiir Alkohole
(Verweise in Kapitel 4.1; MAS ist nicht in Abbildung 4-1 aufgefiihrt)

Auch ein reprasentativer Prozess der Mixed-Alcohol-Synthesis (MAS) wurde fiir eine Synthese aus H,
und CO; durch Vorschaltung eines RWGS-Reaktors im Rahmen dieser Arbeit konzipiert, simuliert,
analysiert und mit den anderen PTL-Prozessen verglichen. Als primare Quelle fiir das Reaktordesign
wurde auf die Arbeit von Sahoo et al. [266] verwendet. Die Reaktionsbedingungen im Reaktor sind
300 °C und 125 bar. Fur die Eduktbereitstellung (H2/CO) wurde ein RWGS-Reaktor mit thermischer
Eduktvorheizung mittels Produktstrom und elektrischer Eduktvorheizung auf 1000 °C (vgl. Kapitel
5.6.1) verwendet.

Innovationen bei dem im Rahmen dieser Arbeit entwickelten Verfahren sind die Installation einer
Expandereinheit zur Energiertickgewinnung, die Deckung des gesamten Dampfbedarfs durch interne
Warmeintegration und die Verwendung eines innovativen Molekularsiebes zur Umgehung des
Azeotropes zwischen Wasser und Ethanol.

Die Investitionskosten (FCI) wurden fir eine Anlagenkapazitdt von 300 MW mittels der in Kapitel 3
beschriebenen Methode auf 76,53 Mio. abgeschatzt. Mit der in Kapitel 3 beschriebenen Methode
ergeben sich Herstellkosten von 8,19 €/kg. Im Vergleich mit anderen Herstellrouten zeigt die MAS-
Route deutlich geringere Wirkungsgrade (nuwv = 55,0 %, na = 39,6 %; f = 0,72; ner. = 29,0 %) und
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deutlich héhere Herstellkosten (8,19 €/kg). Produktverteilung der Alkohole liegt bei > 60 % Methanol
und > 20 % Ethanol (siehe . Beim von El Fouih und Bouallou [216] vorgestellten Verfahren ist der
Methanol-Gehalt mit 0,055 kgweon/kgeton zwar deutlich geringer, jedoch fallen auch hier erhebliche
Mengen an CHas an (0,663 kgcha/kgeton).

Tabelle A-23: Produkverteilung des Simulierten MAS-Verfahrens

Methanol Ethanol Propanol
kg/kg 0,69 0,22 0,09
MW/ MW 0,63 0,25 0,12

Insgesamt sind die schlechte Wirkungsgrade sind auf den hohen Energiebedarf und den schlechten
Umsatz zurlickzufiihren. Die groRen CO,-Mengen, die wadhrend der Reaktion entstehen, werden
zurlick zum RWGS-Reaktor geleitet. Das erhéht den Energiebedarf der elektrischen Vorheizung. Auf
Grund der gewahlten Kinetik [266] war die Riickfiihrung von Methanol innerhalb der Simulation nicht
moglich, obwohl dies entsprechend dem Reaktionsmechanimus theoretisch funktionieren musste
(vgl. Abbildung A-5 im Anhang B.6). Der schlechte Umsatz flihrt zu enormen Riickflihrstromen, woftr
wiederum riesige Anlagekomponenten und Verdichter notig sind.

Wird die MAS mit einem RWGS-Reaktor gekoppelt, besteht die Problematik der CHs-Anreicherung
im Ruckfihrstrom. Wird dann im Rickfiihrstrom ein Purge von beispielsweise 2 % eingesetzt, geht
im Endeffekt 20 % des eingesetzten Edukts durch den Purge verloren. Weiterhin besteht die wenn

D.3. Informationen zu Syntheserouten fiir Ether

Zielprodukt TRL Syntheseschritt Edukte Literatur
9 Direktsynthese CO,, H2 [272-275]
Methanol -
SoA Direktsynthese CO, Ha [277-279]
Formalin (FA) SoA Oxidative Dehydrierung Methanol [148, 472, 610, 611]
Trioxan 5 - Formalin [428]
SoA Methanol-to-DME (MTD) Methanol [279, 396-401]
DME 4 Direktsynthese CO, H2 [274, 387-395]
SoA Syngas-to-DME (STD) CO, H, [385, 386]
OME; 25 - Methanol, FA [440, 463, 464, 613]
[431, 442-446, 448,
OME3.s 4 (Route A) Methanol, FA
449]
OMEs.s 4 (Route B) OMEy, TR [419, 448, 454-462]
OME3ss 4 (Route C) DME, TRI [468, 469]
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D.4. Informationen zu Syntheserouten fiir Kohlenwasserstoffe

Zielprodukt TRL Syntheseschritt Edukte Literatur
9 Direktsynthese COy, H2 [272-275]
Methanol -
SoA Direktsynthese CO, H; [277-279]
CO, H, 8-9 ATR Kohlenwasserstoffe [232, 234-238]
[163, 190, 222-
CO, H, 6 RWGS COy, H2 226]
Synth. Benzin/Diesel = SOA MOGD Olefine [504]
[176, 283, 504,
Synth. Benzin SoA MTG Methanol 52]
Synth. Diesel SoA | LTFT an Co-Katalysator CO, H, [156, 224, 236,
509, 548, 597, 616,
Synth. Kerosin SoA | LTFT an Co-Katalysator CO, H; 745-747]

D.5. Herstellungsseitig nicht untersuchte Kraftstoffe
(siehe auch Anhang B.9)

Tabelle A-24: Herstellungsseitig nicht untersuchte Kraftstoffe

Begriindung und Anmerkung

Dimethylcarbonat

Methan

Ammoniak
Hydrazin
Carbazol
2-Butanon

1-Oktanol

Propanol,
Pentanol,
Hexanol,

Heptanol

Prozess: MTO

Prozess: ATJ

- mit 15,78 MJ/kg deutlich geringerer Heizwert als andere potenzielle Elektro-
kraftstoffe

- geringer Marktwert, wirtschaftliche Produktion kaum maoglich.

- Vorteil: Sabatier-Reaktion sehr einfach groRtechnisch durchfiihrbar
Geringes wirtschaftliches Durchsetzungspotenzial

Bedenken bzgl. Sicherheit, Umweltvertraglichkeit, Akzeptanz

Bedenken bzgl. Sicherheit, Umweltvertraglichkeit, Akzeptanz
Losungsmitteleigenschaften dhnlich wie Aceton

TRL1

Anstelle von 1-Oktanol wurde die Herstellung von iso-Oktanol aus Hy/CO2
untersucht, da d&hnliche Eigenschaften und Herstellungsmoglichkeiten
bekannt.

- Herstellung kaum untersucht
- Vergleichsweise wenige Untersuchungen hinsichtlich Kraftstoffeignung
- Andere Alkohole besser geeignet

- Geringe Selektivitat.
- Produktdiversitat kann aber ausgenutzt werden.
Kerosin einfacher herzustellen via MTO und FT

Biokraftstoffe, die nicht mit dem PTL-Konzept direkt vereinbar sind: 2-Methylfuran, FAME, HVO,

HEFA-SPK, HFS-SIP.
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D.6. Heizwerte und niuv,max der Elektrokraftstoffe

(Verweise u.a. in Kapitel 4.5)

Tabelle A-25: Heizwerte (LHV) und maximal erreichbare chemische Umsetzungsgrade fiir Alkohole

und Ether
LHV LHV NLHV,max
R NLHV, max R
Komponente (Reinstoffe) MJ/kg MJ/kg Vergleichswert
. (berechnet)
(QVALNET) = Vergleichswerte e
Wasserstoff 119,9575 - 1 -
19,66 [249];
0,886 [48]
19,9 [536, p. 13];
Methanol 19,91751 0,8797 0,88 [44]
20,1 [48];
0,89 [539]
19,58-20,08 [250]
26,77 [249];
Ethanol 26,80759 26,8 [536, p. 13]; 0,8511 -
26,78-26,83 [250]
1-Butanol 33,10722 31,91-33,1 [250] 0,8341 -
2-Butanol 32,99929 - 0,8314 -
1-Oktanol 37,58725 - 0,8434 -
iso-Oktanol 37,56498 - 0,8429 -
28,4 [536, p. 13]; 0,915 [48]
DME 28,83498 28,9 [48]; 0,9155 0,92 [44]
27,33348 [116] 0,88 [539]
23,3 [59];
OME: 23,65191 22,4 [368]; 0,8269 0,80 [539]
22,44474 [116]
19,6 [59];
OMEs - 0,7356 -
19,13765 [116]
19,0 [59];
OME,4 - 0,7253 -
18,3806 [116]
18,5 [59];
OMEs - 0,7147 -
17,85532 [116]
OME:.s [422] (0,14 % OME;,
46,85 % OME;, 29,23%
- 19,26 [422] - -
OME;,, 16,54 % OME:;, 5,5 %
OMEg)
OME:.s [539] - - - 0,72
OME; s [556] (0,43 g/g
OME3, 0,34 g/g OME,, 22 - 19,16 - 0,63

g/g OMEs, 1 g/g OMEq)
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Tabelle A-26: Heizwerte (LHV) und maximal erreichbare chemische Umsetzungsgrade fir

Kohlenwasserstoffe

LHV

LHV n NLHV,max
Komponente (Reinstoffe) MJ/kg MJ/kg (be::\::r:;t) Vergleichswert
(QVALNET) | Vergleichswerte e
Wasserstoff 119,9575 - 1 -
44,0 [58, 536, p.
. . . 13]
FT-Diesel (aus Simulation, 0,834 [48]
. . 43,871 43,2 [48] -
siehe Kapitel 5.6.1) 0,84 [539]
43,65 [487]
43,9 [112]
FT-Kerosin (aus Simulation,
. . 44,20 - R
siehe Kapitel 5.6.1)
MTG-Benzin (aus
Simulation, siehe Kapitel 43,49 - - -

5.6.2)

Konv. Dieselkraftstoff -

Konv. Ottokraftstoff -

43,1[536, p. 13]
41,64 [25, S. 14]
42-44 [250]
42,9 [58]
42,5 [104]
43,2 [102]
42,83 [411]
42,1 [415]
43,2 [536, p. 13]
42,7-43,5 [249] - -

42,5[25, S. 14]

LHV, 64 = (19,917 + 1,324) M)/Kgye0n
nLHV,max (LHVE'54 °C) = 0,937

LHVrp = 28,835 MJ/kgoye
r)LHV,max (LHVSTP) = 0,9155

64°C | +1,324 MJ/KEyeon
v latm (isobare Erwarmung und Verdampfung)
= 25°C MeOH;
1atm

LHV¢p= 19,917 MJ/K€eon
nLHV,max (LHVSTP) = 0,8797

25°C | -0,408 MJ/Kgoue
1at
v atm (isotherme Verflissigung)
= 25°C DME,
5,909 bar fl

LHV 6 bar = (28,835 — 0,408 )MJ/kgpme
”LHV,max (LHVfI,G bar) = 0'903

Abbildung A-8: Veranschaulichung der Rechnung aus Kapitel 4.5
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E. Ergdnzende Informationen zu Kapitel 5

E.1. Genauigkeit des integrierten Vorhersagemodells Aspen Plus® PCES

(Verweise in Kapitel 2.4.4.5 und 5.1.1)

Fir den Vergleich der Stoffdaten aus den Datenbanken von Aspen Plus® von OME1, DME und Trioxan
und den durch die Vorhersagemodelle geschatzten Stoffdaten wurden die relativen Abweichungen
im Vergleich zu den Datenbanken bestimmt, bei der die Stoffdaten durch die reine Molekiilstruktur
(Fall 1) sowie durch die zusatzliche Vorgabe des Normalsiedepunkts (Fall 2) geschatzt werden. Die

Ergebnisse sind in Tabelle A-27 aufgefiihrt.

Tabelle A-27: Vergleich der kritischen GroRen aus den Datenbanken von Aspen Plus mit den
integrierten Vorhersagemodellen
Aspen Plus’ Fall 1: Vorhersage durch | Fall 2: Vorhersage durch
Datenbank Strukturformel Strukturformel + T'g
Stoff Tg/K T¢/K pc/bar Ts/K Tc/K pc/bar | Tg/K | T¢/K pc/bar
3129 4774 42,2 315,0 | 480,7 42,2
07% | 39% | 68% | 00% |33% | (68%)
267,6 4279 49,1 248,3 | 397,2 49,1
78% | 70% | 86% | 00% | 0,7% | (86%)
373,1  585,0 59,6 387,7 | 607,8 59,6
38% | 32% | 25% | 00% | 06% | (2,5%)

OME; 315,0 | 497,0 39,5
DME 248,3 | 400,0 53,7

TRI 387,7 | 604,0 58,2

Vorgegeben wurden die Strukturformel und in Fall 2 zusatzlich der Normalsiedepunkt Ts, welcher fur
Fall 1 auch per Vorhersagemodell anhand der Strukturformel abgeschéatzt wurde. Als BezugsgréRen
sind die kritische Temperatur T; und der kritische Druck p. herangezogen, da diese in vielen
Zustandsgleichungen verwendet werden und mit deren Hilfe sich wiederum die Zustdnde von
thermodynamischen Systemen beschreiben lassen. Die relativen Abweichungen der geschéatzten
Daten zu den Daten aus der Datenbank sind unterhalb der geschatzten Daten angegeben. An den
unterschiedlichen Parametern ist zu erkennen, dass mit verschieden hohen Abweichungen gerechnet
wurden muss (hier: bis zu 8,56 %), falls die bendtigten Stoffdaten geschatzt werden. Wahrend der
kritische Druck fiir beide Falle identisch geschatzt wird, lasst sich die relative Abweichung fir die
kritische Temperatur hingegen teilweise stark reduzieren, wenn neben der Molekiilstruktur ebenfalls
der Normalsiedepunkt der Komponenten vorliegt. Die Molekilstruktur der zu berticksichtigen
Komponenten ist generell bekannt, weshalb diese Arbeit besonderen Fokus auf die Bestimmung der
Normalsiedepunkte legt. Diese kénnen zwar auch durch die Vorhersagemodelle geschatzt werden,
die Schatzungen sind aber mit weiteren Abweichungen verbunden, die so vermieden werden

kénnen.
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E.2. Modifikation der Stoffdaten vorhandener Komponenten

(Verweise in Kapitel 2.4.4.5 und 5.1.1)

Die Dampfdricke der in Tabelle A-28 aufgefiihrten Komponenten wurden auf Basis experimenteller
Daten in verschiedenen Literaturquellen durch temperaturabhangige Dampfdruckgleichungen
korreliert. Die zugehdrigen Terme wurden aus allen verwendeten Literaturquellen beziglich der
Dampfdricke in der Gleichung 5-1 zusammengetragen [428, 471, 579, 587, 588, 592].

Wird der Normaldruck pg (1,01325 bar) in die Gleichung 5-1 eingesetzt, so ldsst sich unmittelbar der
Normalsiedepunkt T berechnen. Die entsprechenden Normalsiedepunkte sind neben den
Korrelationsparametern in Tabelle A-28 aufgefiihrt und in Aspen Plus® implementiert. Auf Basis der
Korrelationsparameter wurden die Dampfdriicke mit Aspen Plus® berechnet und in Abbildung A-9
veranschaulicht. Alle anderen vorhandenen Stoffdaten wurden nicht verdndert.

Tabelle A-28: Korrelationsparameter der Dampfdruckgleichung (Gl. 5-1) und daraus berechneten
Normalsiedepunkte relevanter Stoffe

Stoff A B C D Ts/°C Referenz
Wasser 16,2886 | -3816,44  -46,13 0,0 100,0 [471]
Methanol 16,5725 | -3626,55 | -34,29 | 0,0 64,5 [471]
Formaldehyd 14,4625 | -2204,13 | -30,15 | 0,0 -19,1 [471]
Methylal (OME1) | 14,2473 | -2640,84 | -41,22 | 0,0 42,3 [588]
. von Gritzner [428] nach
Trioxan 14,3796 | -3099,47 | -68,92 0,0 113,3
Albert [587]
50 o S S S A S |
45 b A A A e A 1
——Formaldehyd | | 1 1
40 - —Methylal | o A G o |
= | | | i
835 Methanol [~ prommoooes P prommmoees ;
%30 —Wasser |- ennnnnne o feeeennnees bennnnnnnnes
g 25 ‘—Tr|oxan ! ! !
[ 1 1
2 20 "
E |
10 jL |
5 l l
0 l ! i
0 25 50 75 100 125 150

Temperatur/ C

Abbildung A-9: Mit Aspen Plus® berechnete Dampfdriicke auf Basis der Korrelationsparameter
aus Tabelle A-28
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E.3.

Generierung von Stoffdaten fiir OME,

(Verweise in Kapitel 5.1.1.1)

90

¢ Korrelationsparameter A Tromoooomomoooes el 1
——Lineare Regression !
. 85 + T g H [ -
T = 6,318x + 55,587 | |
S a0 | YTOIexesSSET . R A‘
°E’ | | |
R e
(1] ) ] ]
2 ! : :
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Abbildung A-10: Lineare Regression von Korrelationsparameter A der Dampfdruckgleichung 5-1 fiir
OME2-5 nach Boyd [579]
-6000 t----------o-- mommoeoo- ERRRRE ¢ Korrelationsparameter B
—Lineare Regression
-7000 +------------- 4= - - - oo R R (EEEEEEEEEEEES Femeeeeeees ;
< i ' y=-1370,9x - 44946
& -8000 -----mmmmmm N L REEEEEEEEE R dommeoeoes e !
i i
S 29000 - N b
g |
@ 10000 - -m o N T 1
c | |
2 : :
® -11000 +------------- Rl mm-mmmmm-o-- R N G ;
© : : : ‘ :
S -12000 % l % l j
x 1 2 3 4 5 6

Kettenlédnge / -

Abbildung A-11: Lineare Regression von Korrelationsparameter B der Dampfdruckgleichung 5-1 fur

OME3-s nach Boyd [579]
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Abbildung A-12: Lineare Regression von Korrelationsparameter C der Dampfdruckgleichung 5-1 fir
OME3-s nach Boyd [579]

Tabelle A-29: Korrelationsparameter der Dampfdruckgleichung 5-1 und Normalsiedepunkte fiir

OME,

Kettenldange n A B C D T/ °C | Referenz
2 75,01 | -7223,44 0,0 | -8,25 104,7 [579]
3 70,59 | -8042,31 0,0 -7,41 155,6 [579]
4 88,12 | -10017,28 0,0 | -9,75 201,3 [579]
5 93,85 | -11323,17 | 0,0 -10,40 | 241,7 [579]
6 100,40 | -12720,00 | 0,0 | -11,15 | 276,6 *
7 106,72 | -14091,90 0,0 -11,87 3079 *
8 113,04 | -15462,80 | 0,0 | -12,59 | 335,7 *
9 119,36 | -16833,70 | 0,0 | -13,31 | 360,7 *
10 125,67 | -18204,60 | 0,0 | -14,03 | 383,1 *

*Lineare Regression (Daten von Boyd [579])

Anmerkung zu Abbildung A-10, Abbildung A-11, Abbildung A-12 und Tabelle A-29: Die Dampfdruck-
gleichungen beziehen sich auf die Einheit Torr und wurden zunachst in die Einheit kPa umgerechnet.
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E3.1.

Korrelation fiir OME,-Reinstoffparameter

Die molare temperaturabhangige Verdampfungsenthalpie Ah,,,(T) in der Einheit kl/mol wird fir
OME mit der folgenden Korrelation bestimmt [455]:

mit

T \°"
Ah,,,n(T) =A," <1 - —)
TC,TL

n A, B, T.n
2 52,246 0,3624 552,2
3 58,545 0,2938 603,4
4 72,458 0,3613 646,9
5 81,911 0,3595 683,7
6 92,022 0,3581 714,8
7 101,940 0,3575 743,0
8 111,860 0,3580 769,2
9 121,760 0,3600 794,6
10 131,660 0,3636 819,9

Gl. A-33

Die isobare molare Warmekapazitdt des idealen Gases ¢, ,(T) in der Einheit J/(mol - K) wird fir

OME mit einer weiteren Korrelation berechnet [455]:

mit

E,
cpn(T) = Co+ Dy - |[——
sinh (Tn)
n C, D, E,
2 94,91 216,35 -787,75
3 112,74 277,19 -769,63
4 130,39 338,31 -758,08
5 147,95 399,59 -750,07
6 165,45 460,97 -744,20
7 182,91 522,41 -739,71
8 200,34 583,89 -736,16
9 217,75 645,40 -733,29
10 235,15 706,94 -730,91

Gl. A-34
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E.4. Generierung von Stoffdaten fiir MG, und HF,
(Verweise in Kapitel 5.1.1.2)
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Abbildung A-13: Durch die Vorhersagemodelle von Aspen Plus® geschitzten Normalsiedepunkte
von MGz.10 und HF1.10

Die in Abbildung A-13 dargestellten Werte sind in Tabelle 5-2 im Kapitel 5.1.1.2 aufgefihrt.

E.5. In Aspen Plus® implementiertes thermodynamisches Modell
(Verweise in Kapitel 2.4.4.5 und 5.1.2)

Maurer [471] modelliert die Reaktionen mit aktivitatsbasierten Gleichgewichtskonstanten (vgl. Gl.
A-9) und hat diese durch temperaturabhangige Korrelationen nach Gleichung A-35 beschrieben.

c

ln(Kin) =A +T/_K+W

Gl. A-35
Die Korrelationsparameter von Maurer [471] zur Bestimmung der jeweiligen aktivitdtsbasierten
Gleichgewichtskonstanten sind in Tabelle A-30 aufgeflihrt.

Tabelle A-30: Korrelationsparameter fir Gleichung A-35 [471]

In(Kyg,) In(Kyr,)
n A B C A B C
1* | -22,570 | 7368,00 0,0 -16,271  6462,14 | 0,0
-7,027 | 6844,10 -1391790 @ -2,097 -49,15 0,0
-7,825 | 7053,34 | -1391790 | -1,635 -53 0,0
-7,852 | 7073,25 | -1391790 @ -1,682 -53 0,0
-7,868 | 7085,19  -1391790 @ -1,709 -53 0,0
-7,878 | 7093,15 | -1391790 @ -1,728 -53 0,0
-7,886 | 7098,84  -1391790 @ -1,741 -53 0,0
-7,892 | 7103,11  -1391790  -1,751 -53 0,0
-7,896 | 7106,43  -1391790 @ -1,759 -53 0,0

10  -7,900 | 7109,08 | -1391790 -1,765 -53 0,0
*Gleichgewichtskonstante der Gasphasenreaktion

W 0 N O U & WN
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Die Korrelationen fur Ky, und Ky, beziehen sich auf die Gasphase und alle anderen auf die Flussig-
phase. Die entsprechende Umrechnung zwischen Gas- und Flissigphase erfolgt Uber die bereits
ermittelten Dampfdriicke (vgl. Kapitel 5.1.1)

5.s
L _ XmG; YMmG, _ ,c DPwDFa
K, = = Kic, = Gl. A-36
XwXrFaYwVFa Pmec,Po
s s
KL — XHF Yur, ¢ PMeoHPFa Gl A-37
HF = Y - A
XMeOHXFA YMeOHYFA Pur, Po

Fir die Gleichgewichtskonstanten der langeren MGn und HF, gelten die Gleichungen A-38 und A-39.

L XM Aw Yme,Yw
MG, =

n=2 Gl. A-38
XMGp1XMGy YMGr_1 Y MG,

XHF,XMeoH YHF, Y MeOH
Kfip, = — - n=2 Gl. A-39
n
XHFy,_1XHF, YHF,_,VHF,

Aus Kifl und unter Berlicksichtigung der allgemeinen SchlieBbedingung (Gl. A-40) lasst sich durch

Vorgabe eines Molanteils im Gleichgewicht die gesamte Gleichgewichtsverteilung der Komponenten

in der FlUssigphase berechnen. Als Vorgabe wurde in dieser Arbeit der Molanteil von FA gewahlt.
n

an =1 Gl. A-40

i
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Tabelle A-31: UNIFAC Gruppenaufteilung

Stoff Molekiilgruppe Referenz
Wasser H,0 [471]
Formaldehyd CH,0 [471]
Methanol CH3;0H [471]
MG, CH,(OH), [471]
(hn-1) | -CH,0-
MG:.-10 2 -OH [471]
1 -CH,-
1 CHsO-
HF110 1 | -CH,0H 4711
Trioxan (CH,0)3 von Gritzner [428], nach Albert [587]
Methylal CsHs0; von Drunsel [464], nach Kuhnert [592]
C,HeO Annahme
Dimethylether
1CHsO /1 CHs Annahme
OME; 10 n_| (CH:0ome [591]
1 C3HsO2
Tabelle A-32: UNIFAC Volumen- und Oberflachenparameter
Nummer | Molekiilgruppe R Q Referenz
1 -OH 1,0 1,2 [471]
2 -CH,0- 0,9183 | 0,78 [471]
3 (CH20)ome 0,9183 | 0,78 [591]
4 -CH»- 0,6744 0,54 [471]
5 -CHs 0,9011 | 0,848 [474]
6 H,O0 0,9200 @ 1,4 [471]
7 CH,(OH), 2,6744 | 2,94 [471]
8 CHsOH 1,4311 | 1,432 [471]
9 CH30- 1,1450 | 1,088 [471]
10 -CH,0OH 1,2044 | 1,124 [471]
11 (CH,0)s3 2,754 | 2,34 | von Gritzner [428], nach Albert [587]
12 C3Hs0; 2,9644 | 2,716 | von Drunsel [464], nach Kuhnert [592]
13 C,HsO 1,23 0,418 eigene Regression
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Tabelle A-34: Temperaturabhdngige Wechselwirkungsparameter und deren Berechnung fiir den

Fall T=353 K
Molekiilgruppen Korrelationsparameter | Wechselwirkungsparameter
i i A B A+B*T(T=353,15K)
-CH20- (CH20)3 554,9 -2,479 -320,6
(CH20)3 -CH,0- 16980 -39,47 3041,2
H.0 C3HgO2 -225,5 0,7205 28,9
C3HsO2 H20 1031 -1,749 413,3
CHz(OH): C3HgO: -225,5 0,7205 28,9
C3HsO2 CH2(OH), 1031 -1,749 413,3
(-CH20-)ome = (CH20)3 554,9 -2,479 -320,6
(CH20)3 (-CH20-)ome 16980 -39,47 3041,2
H.0 (-CH20-)ome 168,9 -0,8776 -141,0
E5.1. Ausgleichsrechnung fiir fehlende Gleichgewichtskonstanten

(Verweise in Kapitel 5.1.2.3)

Um die fehlenden Gleichgewichtskonstanten ebenfalls in Aspen Plus® zu integrieren, miissen die
Korrelationen von Maurer [471] in das Format von Gleichung 5-15 Gberfiihrt werden. Die dafiir nétige
Parametrisierung der Korrelationen wurde mithilfe einer Ausgleichsrechnung durchgefiihrt, welche
auf der Methode der kleinsten Quadrate nach Gauss [582] basiert. Diesbeziiglich wurde die
Fehlerquadratsumme FQS; fur alle relevanten Gleichgewichtskonstanten nach Gleichung A-41
minimiert.

373,15K 2
Fosi= Y 0Ky ) = (KL, ()] Gl. A-41

lAspen

Die Ausgleichsrechnung wurde fiir 0 — 100 °C durchgefiihrt, weil das der Temperaturbereich ist, in
dem die wassrigen und methanolhaltigen Formaldehydlésungen bei der OME-Synthese betrachtet
werden miissen. Dabei beschreiben Kf

IMaurer

und K&Spen die Gleichgewichtskonstanten fiir die
Bildungsreaktion von Komponente i beziiglich der Korrelation nach Maurer [471] bzw. nach Aspen
Plus®. Die jeweiligen Parameter nach Gleichung 5-15 miissen solange variiert werden, bis die
Fehlerquadratsumme fiir die betrachtete Komponente moglichst gering ist. Die Parametervariation
wurde mit den integrierten Ldsungsalgorithmen von Microsoft Excel durchgefiihrt. Da die
resultierenden Ergebnisse aber noch qualitativ unzureichend waren, wurde die weitere Ausgleichs-
rechnung grafisch vollzogen und die dadurch generierten Korrelationsparameter in Aspen Plus®
definiert. Alle Parameter, die sich aus dieser Vorgehensweise ergeben, sind in Tabelle A-35 enthalten.
Die Fehlerquadratsummen sind ebenfalls hinterlegt. Dabei ist noch zu erwdhnen, dass der letzte
Term von Gleichung 5-15 fir die Ausgleichsrechnung nicht mit einbezogen wurde, da mit den
anderen Termen bereits ein ausreichend genaues Ergebnis erzielt werden konnte.
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Tabelle A-35: In Aspen Plus® verwendete Korrelationsparameter der Gleichgewichtskonstanten der
Flussigphasenreaktionen von FA-W und FA-MeOH und zugehdrige
Fehlerquadratsummen

ln(KkIGn) ln(KlI:IFn)
n A B Cc FQs A B C | FQs
1 -242,1 17180 33,547 | 3,131 | 73,85 600 -11,7 | 1,945
2 | 151,9215 -8666,63 | -21,5084 0,230 @ -2,097 -49,15 0,0 0
3 152,41 -8508,3 | -21,7035| 0,259 | -1,635 -53 0,0 0
4 | 152,372 -8502,62 | -21,6948 | 0,199 @ -1,682 -53 0,0 0
5 152,367 -8491,15 | -21,6964 0,200 -1,709 -53 0,0 0
6 | 152,363 -8470,65 | -21,7035 | 0,252 | -1,728 -53 0,0 0
7 152,358 -8470 -21,7015 | 0,232 | -1,741 -53 0,0 0
8 152,351 -8477 -21,696 | 0,187 | -1,751 -53 0,0 0
9 152,334 -8468,75 | -21,6961 0,205 -1,759 -53 0,0 0
10  152,3375 -8464,4 -21,698 | 0,216 | -1,765 -53 0,0 0

Die Fehlerquadratsummen hinsichtlich der Gleichgewichtskonstanten K,\L,,G1 und K,ﬁFl sind
verhaltnismaRig deutlich gréRer als die anderen. Dies liegt daran, dass die jeweiligen Parameter hier
zusatzlich angepasst wurden, damit die Phasengleichgewichte besser mit den experimentellen Daten
Ubereinstimmen. Dadurch werden die Abweichungen der Ausgleichsrechnung gréRer, weshalb die
Fehlerquadrate entsprechend ansteigen. An dieser Stelle hdtten auch andere Parameter mittels der
Optimierung angepasst werden kdnnen. Die Bildungsreaktionen von MG1 und HF1 haben hingegen
den groBten Einfluss auf das Phasengleichgewicht, weshalb die zugehorigen Korrelationsparameter
flr eine Beeinflussung der berechneten Phasengleichgewichte am besten geeignet sind.

E.6. Numerischer Losungsansatz des thermodynamischen Modells

(Verweise in Kapitel 5.1.2.1)

Das vorliegende Iterationsproblem der in Kapitel 5.1.2.1 beschriebenen Zirkelbeziehung zwischen
UNIFAC-Methode und dem Modell von Maurer [471] wurde mit einem programmierten Algorithmus
(Makro mit der Programmiersprache Microsoft Excel VBA) automatisiert. Das Makro setzt die
Zellbeziige der AusgangsgréfRen solange in die Zellbezlige der jeweiligen EingangsgroRen ein, bis ein
bestimmtes Abbruchkriterium erfullt wird. Fiir den ersten Iterationsschritt missen die Aktivitats-
koeffizienten geschatzt werden. Zu Beginn wurde daher eine ideale Flissigphase (y; = 1)
angenommen. Bezliglich des Abbruchkriteriums wurde der Aktivitatskoeffizient von Wasser gewahlt.
Die relative Abweichung von zwei aufeinanderfolgenden Iterationsschritten soll einen vorgegebenen
Wert unterschreiten (Gl. A-42). Es kdnnen ersatzweise auch andere Kriterien gewahlt werden, wie
z.B. Aktivitatskoeffizienten anderer Stoffe oder Stoffmengenanteile im Gleichgewicht.

Yw, ~ Ywps| Gl. A-42

Yw,
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Der Rechenaufwand des Algorithmus steigt mit hoherer Genauigkeit. Daher wurde eine relative
Abweichung von maximal 0,1 % angenommen, um einen Kompromiss zwischen beiden Aspekten zu
schaffen.

Losung von Konvergenzproblemen

Das beschriebene Iterationsverfahren konvergiert nicht ohne Weiteres, weil das Abbruchkriterium
nie erfullt wird. Der Grund dafir ist jedoch keine thermodynamische Instabilitat, sondern ein rein
numerisches Problem. So ist der Zielwert ein instabiler Punkt, der immer in zwei stabile Punkte
zerfallt, unabhangig davon wie weit sich diesem angendhert wird. Beide stabilen Punkte sind jedoch
thermodynamisch inkonsistent und kénnen die experimentellen Daten nicht reprasentieren.

Der programmierte VBA-Algorithmus wurde daher um eine zusatzliche Konvergenzstrategie erganzt,
um eine Transformation des instabilen Punktes zu einem stabilen Punkt zu ermdglichen. Der
Algorithmus beruht auf der Berechnung eines Iterationsschrittes aus den letzten drei
Iterationsschritten nach Gl. A-43.

Vi, = 05V, 4 +0.25y;, , +0.25y;,_, Gl. A-43
Es werden jeweils 90 Stutzpunkte zur Darstellung der Phasendiagramme in Microsoft Excel

berechnet, die in geeigneten Intervallen ausgewahlt wurden.

E.7. Numerische Losung der Phasengleichgewichte FA-MeOH und FA-H,O
(Verweise in Kapitel 5.1.2.2, 5.1.2.3)

o
)

Druck / bar
o
(9]

o
>

B Experimentelle Datén 90°C
®- iExperimentelle Daten 70°C
i EExperimejnteIIe Datén 50°C
== Aspen Plus®-90 °C -

—fAspen PIu;s“’ 70°C ;

st Aspen Plus®50 °C - !

e o
MW

o
i

T T T

1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
i
1

0 0,1 0,2 0,3

0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9
Molanteil Formaldehyd / mol mol-1

Abbildung A-14: Phasengleichgewicht des Stoffsystems FA-H20 nach Aspen Plus’ fiir verschiedene
Temperaturen im Vergleich zu experimentellen Daten [471, 482-484]
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Abbildung A-15: Phasengleichgewicht des Stoffsystems Formaldehyd-Methanol nach Aspen Plus

fiir verschiedene Temperaturen im Vergleich zu experimentellen Daten [484]
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Abbildung A-18: Gleichgewichtsverteilung in der Gasphase des Stoffsystems FA-W fiir 90 °C
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Abbildung A-19: Gleichgewichtsverteilung in der Gasphase des Stoffsystems FA-MeOH fiir 80 °C

E.8. Regression fehlender UNIFAC-Parameter
(Verweise in Kapitel 5.1.2.4, Anhang C.4)

Tabelle A-36: NRTL-Parameter des Stoffsystems TRI-MA und Datenregression der UNIFAC-
Wechselwirkungsparameter

NRTL-Parameter [419] A UNIFAC-Parameter (Regression)

QATRI,DMM 0,3 ¥(CH,0)3,C3H350, 142,2
ApMM,TRI 0,3 LngHst,(CHzO)s -22,0
bTRI,DMM 251,45 - -
bDMM,TRI 33,22 - -

DME-Variante 1: Zerlegung in vorhandene UNIFAC-Gruppen

DME kann in die UNIFAC-Gruppen CH30- und -CHs zerlegt werden. Wahrend CH30- bereits in Aspen
Plus® vorliegt, muss die Gruppe -CHs noch ergdnzt werden, welche aber unmittelbar auf -CH,-
zurtickgefuihrt werden kann. Nach Fredenslund et al. [474] werden -CH3 und -CHs- (und auch =CH-)
der Alkangruppe untergeordnet. Alle Untergruppen unterscheiden sich nur in den Oberflachen- und
Volumenparametern. Die entsprechenden Parameter nach Fredenslund et al. [474] fir die -CHs-
Gruppe wurden daher der Tabelle A-32 im Anhang E.5 hinzugefligt und alle Wechselwirkungs-
parameter von der -CH,-Gruppe (lbernommen (vgl. Tabelle A-33). Damit lasst sich DME vollstandig
beschreiben.
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Variante 2: Entwicklung einer autonomen Gruppe mittels Regression

Analog zu Wasser, Methanol, Trioxan und Methylal kdnnte Dimethylether auch als autonome Gruppe
C,HeO definiert werden. Dementsprechend fehlen aber alle zugehoérigen UNIFAC-Parameter, die
durch experimentelle Daten bestimmt werden mussen. Diese existieren in der Literatur allerdings
bisher nur far die bendtigten Stoffsysteme DME-H,0 und DME-MeOH.
[485, 748-750]. Tabelle A-37 enthélt bindre NRTL-Parameter fiir die beiden Stoffsysteme, welche aus
den Datenbanken von Aspen Plus® [651] entnommen wurden. Die jeweiligen UNIFAC-Parameter fiir
DME kénnen damit unter Verwendung des Daten-Regressions-Systems bestimmt werden.

Tabelle A-37: NRTL- und UNIFAC-Parameter der Stoffsysteme DME-W und DME-MeOH
NRTL-Parameter [651] | UNIFAC-Parameter (Regression)

aApME-Ww -0,223052 RCzHeo 1,23
Ay _pME 3,59543 QCzHe,O 0,418
bpue—w 611,456 lPCszo.Hzo -447,4
by_puE -550,5 WYH,0,¢,Hg0 80,3
CDME-W 0,362916 WCZHGO,MEDH -364,1
apMe-meon | 24526 Y MeoH,CoHg0 -69,4

Ayeon-pme | -1,2715 - -
bpme-meon | -541,8811 - -

byeon-pme 480,9184 - _

CDME-MeOH 0,3 - -

Die Modellierung des Stoffsystems DME-W ist aufgrund der vorliegenden Mischungsliicke weitaus
komplexer als das von DME-MeOH, weshalb daflir moglichst viele Regressionsparameter verwendet
werden sollten. Neben den beiden Wechselwirkungsparametern des Systems wurde deswegen
zusatzlich der Oberflachen- und Volumenparameter der DME-Gruppe fiir die Regression gewahilt.
AnschlieBend wurden mit dem erhaltenen Oberflachen- und Volumenparameter die Regression der
Wechselwirkungsparameter des Stoffsystems DME-MeOH durchgefiihrt.

Vergleich der Varianten

Da nur die experimentellen Daten der Stoffsysteme DME-H,0 [748, 749] und DME-MeOH [750]
(bezogen aus der Datenbank NIST TDE [485]) vorliegen, wurden diese mit Variante 1 und 2 verglichen.
In Abbildung A-20 und Abbildung A-21 sind deshalb die Phasendiagramme beider Varianten
dargestellt sowie die Daten der NRTL-Methode, welche Grundlage fiir die Regression von Variante 2
sind.
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Abbildung A-21: Vergleich der Phasengleichgewichte von Variante 1 und 2 anhand experimenteller
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2 verfehlen die experimentellen Daten nur geringfiigig und konnen diese daher beide reprasentieren.
Am Stoffsystem DME-W (Abbildung A-21) sind allerdings gréRere Abweichungen ersichtlich. Hier
liefert die NRTL-Methode im Vergleich zu den experimentellen Daten die besten Ergebnisse. Die
Zerlegung von DME in die bereits bestehenden Molekilgruppen (Variante 1) fihrt hingegen dazu,
dass die Mischungsliicke des Stoffsystems nicht korrekt modelliert werden kann. Variante 2 kann
diesen Bereich weitaus besser beschreiben, erreicht die experimentellen Daten aufgrund der
Regression aber nicht so prazise wie die NRTL-Methode.

E.9. Verfahrenstechnische Auslegung der Kompressionskaltemaschine
(Verweise in Kapitel 3.2.2.1, 5.3.3, 5.3.4)

Die Kompressionskdltemaschine wird fiir Anlagenkomponenten eingesetzt, welche bei einer
Temperatur von < 30 °C arbeiten. Die Kompressionskaltemaschine wurde nach dem von Otto [272]
entwickelten Kihlkreislauf ausgelegt. Abbildung A-22 zeigt den Kihlkreislauf der im Rahmen dieser
Arbeit entwickelten Kompressionskadltemaschine mit einem beispielhaften Verbraucher, bei dem
Wasser von 25 °C auf -30 °C gekiihlt wird.

g O Temperature (C)
DEMAND D Pressure (bar)
1 o i B

CL-CMP
L-v1

CL-HE
CL-2 > CL-3

Abbildung A-22: Kompressionskaltemaschine

Der Druck auf der Niederdruckseite (oberer Teil), wird entsprechend liber das Ventil CL-V1 geregelt,
dass die Temperaturdifferenz zwischen dem ausgehenden kalten Strom am Verbraucher (vgl.
Abbildung A-22 Wairmetauscher DEMAND, Strom 2) und dem eingehenden kalten Strom im
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Kihlkreislauf (vgl. Abbildung A-22 Warmetauscher CL-COOL, Strom CL-4) 10,5 K betragt. Weiterhin
wird der Massenstrom entsprechend geregelt, dass die Temperaturdifferenz zwischen ausgehendem
und eingehendem kaltem Strom (Tcii1-Tcis) 5,5 K entspricht. So wird gewdhrleistet, dass das
verdampfte Kihlmittel leicht Uberhitzt ist, und im Verdichter CL-CMP nicht auskondensiert. Der
Verdichter verdichtet das KiihImittel auf 9,501 bar. Dieser Wert weicht von dem nach Otto [272] ab,
da Otto [272] in seinen Modellen zum Auskondensieren des verdichteten Kihlmittels durch den
Warmetauscher CL-HE Wasser mit einer niedrigeren Temperatur verwendete. In dem entwickelten
Kihlkreislauf wird Wasser mit einer Temperatur von 20 °C (vergleiche Tabelle 3-1) zum Kihlen des
verdichteten Kiihimittels verwendet. Der Warmetauscher CL-HE unterkiihlt das auskondensierte
Kihlmittel um 7,5 K. Auf eine Modellierung des Verdichters als Kompressor mit Zwischenkiihlung
wurde, um Konvergenzprobleme zu vermeiden, verzichtet. Als KihIimittel wurde R134a (CyH3Fa)
verwendet. Dieses wurde fiir alle Temperaturbereiche unabhangig von den Betriebstemperaturen
verwendet, um Konvergenzprobleme durch eine Kaskadenschaltung mit unterschiedlichen
Kihlmitteln zu vermeiden. Als thermodynamisches Modell wurde das REFPROP-Modell (Refrigerants,
Hydrocarbons and Natural Gas Systems) verwendet [272]. Kompressionskdltemaschinen sind Stand
der Technik (TRL > 9) zur industriellen Kiihlung.

E.10. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von Methanol aus Hz und CO;
(Verweis in Kapitel 5.3.1 und 5.4)

Verfahrensbeschreibung

Das VerfahrensfleiRbild ist in Abbildung 5-14 auf Seite 118 dargestellt. H, und CO, werden der Anlage
in einem bestimmten Mengenverhdltnis zugefiihrt, sodass sich unter Berlcksichtigung der
Ruckflihrungen am Eintritt des Reaktors R-1 ein molares H;:CO»-Verhaltnis von 4 einstellt [272]. Die
Wahl dieses Wertes ist zwar thermodynamisch schliissig (leicht Gberstochiometrisch), der Einfluss
auf Nebenprodukte ist allerdings kaum untersucht. Industriell werden hohere H,/(CO,+CO)-
Verhaltnisse von 8-10 gefahren.

Die auf 80 bar verdichteten Edukte werden vor dem Eintritt in den Reaktor R-1 im Warmeitibertrager
W-1 auf 230 °C vorgewarmt, da konventionelle CuO/ZnO/Al,O3-Katalysatoren erst oberhalb dieser
Temperatur arbeiten [25, 294]. Die Lage des Gleichgewichtes und die daraus resultierende
Produktzusammensetzung wird in der Simulation durch die Minimierung der freien Gibbs-Energie
bestimmt, wofiir in Aspen Plus® das Reaktormodell R-Gibbs zur Verfiigung steht. Da die Reaktionen
nach Gleichung 5-18 bis 5-20 in der Summe stark exotherm sind, muss der Reaktor R-1 auf die
Betriebstemperatur von 250 °C gekihlt werden, wobei die abgefiihrte Warme zur Erzeugung von
Mitteldruckdampf genutzt wird. Verwendung des durch die Reaktorkiihlung entstehenden Dampfes
fir Destillation ist Stand der Technik [298].

Das Reaktoraustrittsgemisch kondensiert bei der Eduktvorwdarmung im Warmelibertrager W-1
bereits leicht aus (erkennbar an dem Knick in Abbildung A-23) und wird im Wéarmeubertrager W-2
zur Erzeugung von Niederdruckdampf weiter auf 135 °C abgekdihlt.

Im Behélter B-1 erfolgt bei rund 80 °C und 75 bar die Auftrennung in Gas- und Fliissigphase. Die
Gasphase besteht Gberwiegend aus nicht umgesetzten Edukten, welche im Verdichter V-3 auf 80 bar
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rickverdichtet werden. Das in der aus Methanol und Wasser bestehenden Flissigphase
(Rohmethanol) geloste Kohlenstoffdioxid entweicht groRtenteils im Behalter B-2 (55 °C, 1 bar) und
wird im Verdichter V-4 ebenfalls auf 80 bar riickverdichtet. Nach der Vorwarmung in den Warme-
Gbertragern W-5 und W-3 wird das zu rund 36 Gew.-% Wasser enthaltende Rohmethanol (Flissig-
phase von Behilter B-2) in der Kolonne K-1 aufgereinigt. Restliches im Rohmethanol geléstes CO;
reichert sich am Kolonnenkopf an und wird Uiber die Gasphase des Purge-Abscheiders B-3 abgetrennt.
In der Flussigphase des Behilters B-3 fallt Methanol mit einer Reinheit von 99,9 Gew.-% an und kann
so als Feed fir die nachgeschaltete Formaldehydsynthese verwendet werden [148]. Der Reboiler der
Kolonne K-1 ist der einzige Verbraucher von thermischer Energie. Tabelle A-38 bietet eine Ubersicht
Uber alle Warmequellen und -senken des Verfahrens.

270
250

—Edukte — Reaktoraustrittsgemisch

0 50000 100000 150000 200000 250000 300000 350000
iibertragene Warmemenge / W

Abbildung A-23: Temperaturverlaufe im Warmeubertrager W-1 aus Abbildung 5-14 fiir eine
Anlagenkapazitdt von rund 730 kgmeon/h

Tabelle A-38: Warmequellen und -senken der Methanol-Synthese aus H, und CO,

Apparat Wairmemenge Temperaturniveau ) Heiz-{
MIJ pro kg MeOH °C Kiihimedium
Reaktor R-1 -1,655 250 Mitteldruckdampf
Dampferzeuger W-2 -0,878 135 Niederdruckdampf
Reboiler Kolonne K-1 0,785 100 Niederdruckdampf

Bei den nicht gelisteten Warmedlbertragern handelt es sich um Luftkiihlung, sofern in ihnen kein
Warmeaustausch zwischen zwei direkt am Prozess beteiligten Stromen stattfindet. Dem Prozess
muss kein Dampf zugefiihrt werden, da der Warmedibertrager W-2 mehr Warme abgibt als zur
Sumpfheizung der Kolonne K-1 benétigt wird.
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E.11. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von DME aus Methanol

(Verweise in Kapitel 5.3.2)

DME
™ N
W-6
1
14 K-1
W-1
1 21
P-1
Methanol
K2 <
D-2
31

Wasser o oy
< MM

W-9 w-8

Abbildung A-24: VerfahrensflieRbild der DME-Synthese aus Methanol
T 1,0
9
s § 0,8
g
@& 06 ——Wasser
£ 2 ——Methanol
§ é 0,4 Methano
o — .
P 0,2 Dimethylether
0,0 —

1 3 5 7 9 11 13 15 17 19 21 23
Kolonnenstufe

Abbildung A-25: Konzentrationsprofile der Kolonne K-1 aus Abbildung A-24

Verfahrensbeschreibung

Das Edukt Methanol liegt zufolge der Prozesskette bei 1 bar vor (siehe Kapitel 5.3.1) und wird nach
der Verdichtung auf den Reaktordruck von 15,5 bar (Pumpe P-1) im Warmeubertrager W-1 vor-
gewdrmt. Zur Vorwarmung wird gasformiges, nicht umgesetztes Methanol aus dem Kopf der Kolonne
K-2 verwendet, welches im Warmelibertrager W-1 vollstindig kondensiert. Somit kann eine
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energetisch deutlich glinstigere Pumpe anstelle eines Verdichters zur Rickverdichtung dieses
Methanolstromes auf 15,5 bar eingesetzt werden. Zur weiteren Vorwdarmung wird Mitteldruck-
sattdampf bendtigt, um den Dampfanteil des bei ca. 150 °C siedenden Methanols im Warme-
Ubertrager W-3 von 0 auf 75 % zu erhohen. Das mit 380 °C aus dem adiabaten Reaktor R-1
austretende Gemisch aus DME, Methanol und Wasser ist nur in der Lage, die Edukte bis auf 150 °C
(W-2) bzw. 260 °C (W-4) vorzuwarmen. Der Reaktor R-1 wird dhnlich wie der Reaktor der Methanol-
synthese als Gibbs-Reaktor in Aspen Plus® modelliert, da die DME-Bildung aus Methanol eine typische
Gleichgewichtsreaktion ist[291]. Am Kopf der bei 10 bar betriebenen Kolonne K-1 wird DME mit einer
Reinheit von 99,9 Gew.-% abgezogen und kann nach anschlieBender Kihlung in flissiger Form
gespeichert werden. Die im terndren Stoffsystem DME-Methanol-Wasser bei niedrigen
Methanolgehalten auftretende Mischungsliicke (siehe Abbildung A-26) wird bei dem Trennvorgang
in der Kolonne K-1 umgangen, was aus Abbildung A-25 ersichtlich wird. Niedrige Methanolgehalte
von weniger als 10 Mol.-% werden erst in der Ndhe des Kolonnenkopfes erreicht und liegen somit
aullerhalb der aus dem Bindrsystem DME-Wasser resultierenden Mischungsliicke. Der die Kolonne
K-1 verlassende Sumpfstrom wird in der Kolonne K-2 bei 7 bar in Wasser und Methanol aufgetrennt.
Dieser Druck wird gewdhlt, um den Reboiler der Kolonne K-2 mit Mitteldrucksattdampf beheizen zu
kdénnen und gleichzeitig frisches Methanol im Warmeibertrager W-1 ausreichend vorzuwarmen. Die
Warmegquellen und -senken des vorgestellten Verfahrens sind in Tabelle A-39 aufgefiihrt.
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Die in Abbildung A-26 dargestellte Mischungsliicke wurde mit dem NRTL-Modell in Aspen Plus® fiir
einen Druck von 10 bar berechnet.

0.05 0.95 == Phase envelope 1 (PRES = 10 bar)
= Tie line 1 [PRES = 10 bar)
0.10 0.90 === Tie line 2 (PRES = 10 bar)
=== Tie line 3 [PRES = 10 bar)
= Tie line 4 [PRES = 10 bar)

= Tic line 5 (PRES = 10 bar

Azeotrope 6 (PRES = 10 bar)

005 010 015 020 025 030 035 040 045 050 055 080 085 070 075 080 085 080 085
Malefrac H2O

Abbildung A-26: Mischungsliicke (blaue Linie) im ternaren System DME-MeOH-W bei 10 bar

Die in Abbildung A-26 dargestellte Mischungsliicke wurde mit dem NRTL-Modell in Aspen Plus® fiir
einen Druck von 10 bar berechnet.

Tabelle A-39: Warmequellen und -senken der DME-Synthese aus Methanol

Warmemenge | Temperaturniveau Heiz- /
Apparat o . .
MJ pro kg DME C Kithimedium

Dampferzeuger W-5 -0,514 135 Niederdruckdampf
Dampferzeuger W-8 - 0,057 135 Niederdruckdampf
Verdampfer W-3 1,142 153 Mitteldruckdampf
Verdampfer Kolonne K-1 0,160 152 Mitteldruckdampf
Verdampfer Kolonne K-2 0,662 165 Mitteldruckdampf
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E.12. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von Ethanol aus DME/H;/CO;
(Verweise in Kapitel 5.3.3)

Verfahrensbeschreibung
Nach weitestgehender Aufheizung des Eduktstroms des RWGS-Reaktors R-2 durch Warme-

integration erfolgt eine elektrische Aufheizung auf 1000 °C. Die Produktverteilung des adiabaten
RWGS-Reaktors wird durch Minimierung der Gibbs’schen Energie bestimmt. (vgl. Anhang B.10). Das
im RWGS-Reaktor gebildete Stoffgemisch aus H; (58,2 Mol.-%), CO (14,4 Mol.-%), CO, (0,03 Mol.-%),
CHs (0,09 Mol.-%) und H,0 (15,6 Mol.-%) wird nach Wasserabtrennung und Verdichtung zusammen
mit dem DME-Eduktstrom dem Reaktor R-1 zugefiihrt. Die Produktverteilung des Reaktors R-1 wird
ebenfalls durch Minimierung der Gibbs’schen Energie bestimmt und ist in Tabelle A-40 aufgefiihrt.

Tabelle A-40: Molare Produktverteilung des Ethanol-Synthesereaktors

DME | H; CO CO2 | CHs Methylacetat = Methanol @ Ethylacetat | Ethanol
0,00 | 0,239 0,00 | 0,132 0,09 0,00 0,00 0,02 0,517

Sowohl die Reaktorabwarme als auch die Abkiihlung des Produktstroms wird zur Erzeugung von
Mitteldrucksattdampf verwendet. Nach Drosselung auf 30 bar werden in der Kolonne K-1 zunachst
die leichten Komponenten abgetrennt. Der Riickfiihrstrom dieser Kolonne besteht hauptsachlich aus
CO2 (28,4 Mol.-%), H2 (51,5 Mol.-%) und CH4 (20,0 Mol.-%) und wird zu 75 % zum RWGS-Reaktor R-2
und zu 25 % zum autothermen Reformer (ATR) R-3 geflihrt. Die Aufteilung ist notwendig, da es sonst
zur Anreicherung von CHs kommt. Dem ATR wird zusatzlich so viel Wasser zugefihrt, dass das H,0/C-
Verhiltnis 0,6 betragt. Die O,-Zufuhr des ATR wird so geregelt, dass sich im Reaktoraustritt eine
Temperatur von 950 °C einstellt.

Da die Kolonne K-1 bei 30 bar betrieben wird, muss der Riickfiihrstrom nicht verdichtet werden. Fir
den Verdampfer der Kolonne K-1 wird Hochdrucksattdampf bendtigt. Nach Drosselung des
Sumpfstroms der Kolonne K-1 auf 1 bar wird dieser der Kolonne K-2 zugefiihrt. Mit 71,86 °C entspricht
die Kondensatortemperatur der Kolonne K-2 ziemlich genau der Temperatur des bindren Azeotropes
Ethanol-Ethylacetat von 71,47 °C. Kopf- und Sumpftemperatur der Kolonne K-2 haben nur eine
Temperaturdifferenz von knapp 6 K. Trotz des hohen Riicklaufverhaltnisses von fast 20 kann der
Warmebedarf des Verdampfers prozessintern durch Mitteldrucksattdampf gedeckt werden. Der
Kopfstrom der Kolonne K-1 wird ebenfalls zum ATR gefihrt.
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Abbildung A-27: Phasendiagramme: Bindres Ethanol-Ethylacetat-Azeotropes bei 30 bar und 1 bar

Tabelle A-41: Warmequellen und —senken der Ethanolsynthese aus DME, H, und CO;

Apparat M‘lejr:)mkegnl];tezgsol Temperaotcurniveau Heiz- / Kithimedium
Ethanolreaktor -2,153 205 Mitteldruckdampf
Dampferzeuger W-2 -0,250 205-185 Mitteldruckdampf
Dampferzeuger W-5 -0,056 167-135 Niederdruckdampf
Dampferzeuger W-7 -0,027 156-135 Niederdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-1 0,421 200 Hochdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-2 0,629 78 Niederdruckdampf
Kéltemaschine -0,619 64-30 Kiihlwasser

E.13. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von 1-Butanol aus Ethanol

(Verweise in Kapitel 5.3.4)

Kinetik fiir Aldolkondensation zu 1-Butanol aus Ethanol [348]

R1 C2HsOH €= CoH40 + H2 Gl. A-44
R2 2 CoHsOH ¢ C3H70H + H20 Gl. A-45
R3 2 CoHsOH € C4Hg0O2 + 2 Ha Gl. A-46
R4 C2H40 + 2 CoHsOH ¢ CeH1402 + H20 Gl. A-47
R1 = ki exp(-E1 * R*T?) - Cethanol Gl. A-48

Rz = ka2 exp(-E2 * R*T?) - Cethanol® Gl. A-49

Rs = k3 exp(-E3 * R*T™) * Cethanol® Gl. A-50

Ra = k3 exp(-Ea * R™1T?) - Cethanol® * Cacetaldehyd Gl. A-51
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Tabelle A-42: Kinetische Parameter fur Aldolkondensation von Ethanol zu Butanol nach [348]

k1 3,63542e-07
ka 4,26131e-07
ks 6,17586e-07
ka 1,62933e-06
E1 75922000 J kmol?
Ez 12552400 J kmol?
Es 18222200 J kmol?
Ea 196,73581 J kmol?!

Berechnung der Katalysatordichte und des Volumenanteils des Katalysators im Reaktor fiir die

Aldolkondensation von Butanol aus Ethanol:
Nach Riittonen et al. [348] betragt die Reaktorlange 16 mm, wovon 7 mm durch den Katalysator
eingenommen werden. Der Volumenanteil des Katalysators im Reaktor betragt somit 7/16 = 43,75 %.

Riittonen et al. [348] verwenden einen Katalysator bestehend aus 5 Gew.-% Kupfer und 95 Gew.-%
Al,03. Mit einer Kupferdichte von 8,96 g/cm?® und einer Al,0s-Dichte von 3,95 g/cm? betrigt die
Materialdichte des Katalysators 4,069 g/cm?3.

Verfahrensbeschreibung

Das entwickelte Verfahren ist in Abbildung 5-16 auf Seite 124 dargestellt. Im Reaktor werden
97,24 Mol.-% des Ethanols umgesetzt. Der Produktstrom besteht aus 2,2 Mol.-% Ethanol, 5 ppb
Acetaldehyd, 31,6 Mol.-% Butanol, 11,5 Mol.-% Ethylacetat, 45 ppb 1,1-Diethoxyethan, 23 Mol.-% H;
und 31,6 Mol.-% H,0. Durch Minimierung der Gibbs’schen Energie wiirde sich der Produktstrom aus
49,9 Mol.-% Butanol und 49,9 Mol.-% H,0 zusammensetzen. AnschlieBend erfolgt im Phasentrenner
das Abtrennen von entstandenem H; (Gl. 5-25 und Gl. 5-26) bei 1 atm und -21,53 °C. Die Betriebs-
temperatur des Phasentrenners wurde dabei als Funktion des Stoffmengenanteils an Wasser im
gasférmigen Ausgangsstrom des Phasentrenners bestimmt, wobei diese 99,5 Mol.-% betragen soll.
Zur Kiihlung des Phasentrenners (F-1 in Abbildung 5-16) ist eine Kompressionskaltemaschine (siehe
Anhang E.9) notwendig. Im nachfolgenden Dekanter wird Wasser mit einer Reinheit von 99,9 Mol.-
% abgetrennt. Voraussetzung fir diese Trennung ist eine unterschiedliche Polaritdt der zu
trennenden Stoffe. Wasser ist polar. Der Anteil an unpolarem Butanol im Gemisch am Eingang des
Dekanters (D-1 in Abbildung 5-16) betragt 41,1 Mol.-%. Durch die polaren Komponenten im Gemisch
(Ethanol 2,9 Mol.-%, Ethylacetat 14,8 Mol.-% und Acetaldehyd 6 ppb) verbleibt ein Stoffmengen-
anteil von 2,8 Mol.-% Wasser am Ausgang des Dekanters im Gemisch. In der Destillationskolonne K-
1 werden 99,9 Mol.-% des zugefiihrten 1-Butanols mit einer Reinheit von 99,9 Mol.-% (>99,9 Gew.-%)
Uber den Sumpf abgezogen. Die Nebenprodukte sowie nicht umgesetztes Ethanol verlassen die
Kolonne Gber Kopf. Das molare Verhaltnis von Kopf- zu Sumpfstrom ist 0,47. Der Ethanolanteil des
Kopfstroms betragt lediglich 1,4 Gew.-%, der Ethylacetat-Anteil dagegen 95,9 Gew.-%. Deshalb wird
von einer weiteren destillativen Auftrennung abgesehen.
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Der Kopfstrom wird kondensiert, mittels der Pumpe P-2 auf 30 bar verdichtet und mittels Sauerstoff
autotherm zu Synthesegas reformiert. Dem autothermen Reformer (ATR; R-2 in Abbildung 5-16) wird
zuséatzlich so viel Wasser zugefiihrt, dass das H,O/C-Verhiltnis 0,6 betragt. Die O-Zufuhr des ATR
wird so geregelt, dass sich im Reaktoraustritt eine Temperatur von 950 °C einstellt. Bei einer
technischen Umsetzung ist darauf zu achten, dass die Sauerstoffzufuhr kalt (25 °C) erfolgt und das
heiBe Edukt des Reformers erst im Reaktor mit dem O3 in Kontakt kommt. Die Druckerhéhung auf 30
bar verschlechtert zwar das thermodynamische Gleichgewicht innerhalb des Reformers, verringert
aber die ApparategrofRe und spart im Hinblick auf die Riickfihrung Verdichterleistung ein, da der
Volumenstrom des ATR-Produkts etwa dreimal so groR ist wie der des ATR-Edukts.

E.14. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von 2-Butanol aus 1-Butanol

(Verweise in Kapitel 5.3.5)

W-5 W-6 W-7

1-Butanol

W-1 W-2 W-3
P-1

H, Brenner WR1

Luft

> )

Abgas W-8 W-5 2-Butanol

Abbildung A-28: VerfahrensflieRbild der 2-Butanol-Synthese aus 1-Butanol

Kinetik: Dehydratisierung von 1-Butanol [500]

Gleichung 5-29: R1 = k1 exp(-E1 * RIT) * c1-utanol Gl. A-52

G|eiChung 5-30: RZ = k2 eXp(-Ez " R-lT-l) . (c1-Butano|2 - kZ,rev * CWwasser * CDBE) Gl. A-53

Gleichung 5-31: R3 = k3 exp(-E3 * RITY) - cpge Gl. A-54
mit:

ki = 5440000000; ka2 = 687000; kz,rev = 1/Keq (393,85 °C) = 286250; ks = 2930000000
E1 =135 ki/mol; E2 = 102 kJ/mol; E3= 130 ki/mol

E14.1. Verfahrenstechnische Auslegung des Wasserstoff-Brenners

(Verweis in Kapitel 5.3.5)

Der Wasserstoff-Brenner wird zum Heizen von Anlagenkomponenten verwendet, welche eine
Betriebstemperatur von liber 239 °C aufweisen und deshalb nicht mehr mit Sattdampf (vgl. Kapitel
3.2.2.1) geheizt werden kénnen. Es werden keine anderen Brenngase fiir die Verbrennung benutzt,
da im Rahmen der entwickelten Methodik als Ressourcen ausschlieBlich H, und CO; zur Verfligung
stehen. Abbildung A-29 zeigt das FlieBbild des entwickelten Wasserstoff-Brenners.
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Abbildung A-29: VerfahrensflieRbild des Wasserstoff-Brenners

Der Brenner wird in Aspen Plus® durch einen adiabaten RGibbs-Reaktor modelliert. Der Brenner wird
bei einem Betriebsdruck von 1 atm betrieben. Die Ausgangstemperatur des Reaktors wird durch
Regelung der zugefiihrten Luft (vgl. Abbildung A-29, Stream AIR) auf 1300 °C eingestellt, um die NOx
Bildung zu minimieren. Auch Selvatico et al. [514] haben einen Brenner als adiabaten RGibbs-Reaktor
in Aspen Plus® modelliert und die Ausgangstemperatur iiber den zugefiihrten Sauerstoff auf 1300 °C
reguliert. Der Stoffstrom an H; (vgl. Abbildung A-29 Stream H2-BURN) ist entsprechend geregelt, dass
die Temperatur des Abgases am Ausgang des ersten Warmetauschers HE-BURN (Stream Exhaust1)
eine Temperaturdifferenz von 25 K zum Ausgangsstrom des Verbrauchers aufweist (Stream 2). Diese
Temperaturdifferenz weist auch das Heizmittel Fired Heat auf, welches in Aspen Plus® zum Heizen
auf hohe Temperaturen verwendet werden kann (aber im Rahmen der entwickelten Methodik nicht
aus dem Verbundstandort bezogen werden kann und deshalb nicht verwendet wird). Die
verbleibende Warme wird Uber die Warmetauscher HE-BURN2 und HE zum Vorheizen des
eingehenden Luftstroms verwendet. Die Luft hat eine angenommene Zusammensetzung von 21 Vol.-
% Sauerstoff und 79 Vol.-% Stickstoff [514]. Es wird eine vollstandige Verbrennung angenommen, so
dass die Ausgangsprodukte des Reaktors H,O, Oz, N2, NO und NO; sind. Bei den gewdhlten
Randbedingungen besteht das Abgas aus 2 Mol.-%o. NO,, 7ppm NO, 77,6 Mol.-% N, 18,9 Mol.-% O,
und 3,4 Mol.-% H»0. Als thermodynamisches Modell wurde RKS-BM verwendet. Der TRL des
Wasserstoff-Brenners wird auf 8-9 geschatzt. Dies hat keine Auswirkung auf die technologische
Bewertung der Synthesewege.
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E.15. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von iso-Oktanol aus 1-Butanol

(Verweise in Kapitel 5.3.6)

Tabelle A-43: Wichtige Azeotrope bei der iso-Oktanolsynthese bei 1 atm

Iso- Iso- Buttersdure-
Temperatur H20 Butanal | Butanol | Oktanal Oktanol Buttersdaure N-Butylester
°C Mol.-% | Mol.-% | Mol.-% Mol.-% | Mol.-% Mol.-% Mol.-%
68,58 0,2814 | 0,7186 0 0 0 0 0
93,59 0,7795 0 0,2205 0 0 0 0
93,70 0,8706 0 0 0,1294 0 0 0
97,13 0,9308 0 0 0 0,0692 0 0
99,83 0,9767 0 0 0 0 0,0233 0
90,34 0,8335 0 0 0 0 0 0,1665
161,44 0 0 0 0,4075 0 0,5925 0
160,22 0 0 0 0 0 0,5326 0,4674

E.16. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von Formalin aus Methanol

(Verweise in Kapitel 5.3.7)

Kinetisches Modell

Zur Beschreibung der Reaktionen wird die von Panzer und Emig [610] gegebene Kinetik bei

600 °C verwendet. Die Reaktionsgeschwindigkeiten 7; sind durch die folgenden Gleichungen

definiert. Die entsprechenden kinetischen Parameter sind in Tabelle A-44 gegeben.

1 | A-5
11 = K1PmeonPo,? Gl. 5
1 | A-5
73 = kyPrabo,? Gl. 6
1 I A-5
73 = k3PymeonDo,? Gl. 7
A-5
Ty = k4p022 Gl.
8
Tabelle A-44: Korrelationsparameter zur Beschreibung der Kinetik nach Panzer und Emig [610]
flir die FA-Synthese
i 1 2 3 4
k; 5,32 0,189 1,156 2,723
L. mol mol mol mol
Einheit
s kPa3/2 | s kPa? | s kPa3/? | s kPa?

Mithilfe der Kinetik werden Sensitivitatsanalysen durchgeflihrt, um den Prozess zu optimieren.
Abbildung A-30 zeigt den Umsatz an Methanol, Ausbeute und Selektivitdit von FA bezogen auf
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Methanol sowie Stoffmengenanteile am Reaktoraustritt in Abhangigkeit des molaren Verhaltnisses
von Sauerstoff zu Methanol am Reaktoreintritt flr Treaktor = 600 °C und Mgatalysator = 10 g.

Der Umsatz an Methanol steigt der veranschaulichten Sensitivitdtsanalyse zu Folge mit
zunehmendem Stoffmengenverhiltnis noa/nmeon allerdings sinkt damit auch die Selektivitit von FA,
weil dadurch die Oxidationsreaktionen (Gl. 5-41 und Gl. 5-42) beglinstigt werden. Dementsprechend
entsteht CO; als unerwiinschtes Nebenprodukt, welches aber nur in geringen Anteilen vorliegt. Bei
einem unterstéchiometrischen Stoffmengenverhaltnis ng, /ey von ca. 0,25 ist die FA-Ausbeute
hingegen maximal. Dieses Verhaltnis bietet einen optimalen Ausgleich zwischen FA-Bildung und
voranschreitender Oxidation.

o S R

- - = Formaldehyd Selektivitat
_______ - - = = Formaldehyd Ausbeute

- - = = Methanol Umsatz

Anteil Methanol

Anteil Formaldehyd

Anteil Wasserstoff

Anteil Kohlenstoffdioxid

Anteil Sauerstoff

Anteil Wasser

- ———-a

05 N\ s

——

0 - T T T 1
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5

Stoffmengenanteil in mol/mol,
Ausbeute, Umsatz, Selektivitat

Stoffmengenverhiltnis Sauerstoff/Methanol / mol/mol

Abbildung A-30: Sensitivitdtsanalyse FA-Reaktionsmechanismus in Abhdngigkeit vom Stoffmengen-
verhéltnis O2/Methanol

Auf Basis der Ergebnisse dieser Sensitivitdtsanalyse wurde eine weitere Sensitivitdtsanalyse
durchgefiihrt, welche sich diesmal auf die Katalysatormasse im Reaktor bezieht. Das zugehorige
Diagramm ist in Abbildung A-31 dargestellt. Die Abbildung A-31 zeigt den Umsatz an Methanol,
Ausbeute und Selektivitdt von FA bezliglich Methanol sowie Stoffmengenanteile am Reaktoraustritt
in Abhangigkeit der Katalysatormasse flr Tgeaktor = 600 °C und noz/nmeon = 0,25. Hier lasst sich ein
weiteres Optimierungspotential identifizieren, da alle stochiometrischen ReaktionsgréfRen ihr
Maximum bei einer Katalysatormasse von ca. 15 g annehmen. In diesem Bereich liegen auBerdem
ein minimaler Methanolanteil sowie ein maximaler FA- und Wasserstoffanteil am Reaktoraustritt vor.
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Abbildung A-31: Sensitivitdtsanalyse FA-Reaktionsmechanismus in Abhdngigkeit der Katalysator-
masse (Reaktorbetthohlraum = 0,5; Methanolzufuhr = 1 kg/s)

Verfahrensbeschreibung

Das Verfahrenskonzept ist in Abbildung 5-18 auf Seite 131 dargestellt. Das Edukt Methanol wird
zunachst im Warmelbertrager W-3 verdampft, mit vorgewarmter Luft vermischt und im Warme-
Ubertrager W-2 mit Hilfe des Produktstroms des Reaktors weiter auf 600 °C erwarmt. Die Luft liefert
den fir die im Reaktor R-1 ablaufenden Reaktionen nach Gl. 5-41 und Gl. 5-42 benétigten O,.
Wegen der verwendeten Kinetik (Gl. A-55 bis Gl. A-58) muss eine Optimierung beziglich des Stoff-
mengenverhaltnisses von Sauerstoff zu Methanol sowie der Katalysatormenge durchgefiihrt werden.
Diese Aufgabe wurde mit Aspen Plus® gelést. Da der Eingangsstrom von Methanol 1 kg/s betragt,
wurde die Optimierung fir eine Luftzufuhr von 0,5-2 kg/s und einer Katalysatormasse von 1-100 g
durchgefiihrt. Die resultierenden BetriebsgroRen sind in Tabelle A-45 zusammengefasst.

Tabelle A-45: Optimierte ReaktorbetriebsgroRen der Formaldehydsynthese
Einheit | Optimierung

Eduktmassenstrom MeOH | kg s 1
Luftzufuhr kg st 1,379
Produktmassenstrom FA | kg s 0,533
Katalysatormasse g 16,08
MeOH Umsatz - 0,724
Formaldehyd Ausbeute - 0,569

(bezliglich MeOH)
Formaldehyd Selektivitat
(beziiglich MeOH)

0,787

Theoretisch lieBe sich anstelle der Luft auch reiner Sauerstoff, beispielsweise aus der Wasser-
elektrolyse, einsetzen. In ersten Simulationen bewirkte jedoch schon die Anreicherung der Luft mit
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Sauerstoff stark erhohte Temperaturanstiege auf Gber 1000 °C, weshalb im Rahmen dieser Arbeit
von weiteren Untersuchungen abgesehen wurde. Bereits im Verfahren mit nicht angereicherter Luft
wird die freigesetzte Reaktionswdrme zur Dampferzeugung abgefiihrt, um den Anstieg der
Temperatur auf 630 °C zu begrenzen. Am Reaktoraustritt liegt Formaldehyd mit einem Anteil von
21,5 Gew.-% im Gasgemisch vor. Neben Formaldehyd enthalt das Reaktoraustrittsgemisch auch
Wasser und nicht umgesetztes Methanol, weshalb wahrend der abkiihlungsbedingten Taupunkt-
unterschreitung im Warmelibertrager W-3 die Oligomerisierungsreaktionen nach Gleichung 5-3 bis
Gleichung 5-6 erstmalig ablaufen und Formaldehyd zum Teil in der Fliissigphase binden. In der
technischen Umsetzung miisste an dieser Stelle gegebenenfalls Waschwasser eingespritzt werden,
um einem potenziellen Feststoffausfall des Formaldehyds zuvorzukommen. Nach der weiteren
Kihlung auf 40 °C (Warmelbertrager W-4) wird das Reaktoraustrittsprodukt im Absorber K-1 in
flissige und gasférmige Bestandteile aufgetrennt. Dabei werden die in der Gasphase enthaltenen
Zielproduktkomponenten Methanol und Formaldehyd mit Wasser ausgewaschen. Die Wassermenge
wird dabei so eingestellt, dass Formaldehyd und Wasser am Kolonnensumpf mit einem pauschalen
Massenverhaltnis von 1:1 vorliegen. Ein geringer Verlust an fliichtigem Methanol Gber den Kopf des
Absorbers K-1 ist jedoch nicht zu vermeiden. Wird reines Wasser zur Gaswasche eingesetzt, dann
sind bis zu 1,65% des der Anlage zugefiihrten Methanols im Absorber-Kopfstrom (Restgas)
enthalten. Dieser Verlust lasst sich um mehr als 50 % absenken, wenn FA-haltiges Abwasser aus der
nachgeschalteten Methylalsynthese anstelle des Frischwassers als Waschflissigkeit (Absorbens)
eingesetzt wird. Der pauschale FA-Gehalt von rund 5 Gew.-% im Abwasser bewirkt, dass Methanol
vermehrt in Form von Hemiformalen (Gl. 5-4 und Gl. 5-5) in der Fliissigphase gebunden und somit
selektiv aus dem Restgas abgetrennt wird. Selbst das nur ca. 1 Gew.-% Formaldehyd enthaltende
Abwasser der Trioxansynthese reduziert den Methanolverlust, wenn es zur Gaswasche im Absorber
K-1 eingesetzt wird. Da in jedem Fall mehr als die zur Gaswasche erforderliche Menge FA-haltigen
Abwassers anfallt, wird diese MalRnahme in den Simulationen routenspezifisch eingebaut. Weitere
positive Nebeneffekte sind zudem der minimierte FA-Verlust sowie der reduzierte Aufwand bei der
Abwasserbehandlung.

Das Restgas enthdlt noch rund 21 Mol.-% Wasserstoff und kann daher im Brenner R-2 zur
anschlieBenden Dampferzeugung in den Warmelibertragern W-5 bis W-7 verbrannt werden [148].
Aufgrund seines niedrigen Sauerstoffgehaltes muss das Restgas zuvor mit Luft vermischt werden. Um
alle ablaufenden Verbrennungsreaktionen, wie beispielsweise die Bildung von Stickoxiden, zu
bericksichtigen, wird die Produktzusammensetzung und Abwarme des Brenners R-2 mittels
Minimierung der Gibbs’schen Energie (Aspen Plus®-Modell RGibbs) berechnet. Aus einem hohen
Luftliberschuss (1 = 2,5) resultieren Verbrennungstemperaturen von rund 800 °C, wodurch der von
Aspen Plus’ berechnete Gehalt an Stickoxiden® im Abgas bei ca. 100 mg/m?3 liegt. Dieser Wert steigt
mit einer erhéhten Verbrennungstemperatur an und kénnte zu Problemen fiihren, falls der Brenner
als GroRfeuerungsanlage eingestuft wird [751]. Am Sumpf des Absorbers B-2 fillt mit Formalin |
bereits das erste Zielprodukt der Anlage an. Formalin Il wird hingegen in der Kolonne K-2 bis auf 99,5

16 Stickstoffdi- und Stickstoffmonoxid bezogen auf das wasserfreie Abgasvolumen im Normzustand.
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Gew.-% (FA + W) aufgereinigt, da es als Edukt zur Trioxansynthese eingesetzt werden soll [428]. Fir
die destillative Abtrennung von Methanol aus Formalinlésungen wird an dieser Stelle ein hohes
Rucklaufverhaltnis von 18,1 bendtigt, womit ein erheblicher energetischer Aufwand einhergeht
(siehe Tabelle A-46). Bei der Feedvorwarmung im Warmedibertrager W-8 darf Formalin Il nur bis auf
60 °C abgekilhlt werden, da langkettige Methylenglykole sonst als Feststoff ausfallen konnten [148].
Das Uiber den Kopf der Kolonne abgetrennte Methanol besitzt eine Reinheit von Giber 99 Gew.-% und
wird dem Reaktor R-1 gemeinsam mit frischem Methanol und Luft zugefiihrt. Die sich in Abhéngigkeit
von Zielprodukt und Anlagenfahrweise ergebenden Warmequellen und -senken veranschaulicht
Tabelle A-46.

Tabelle A-46: Warmequellen- und Senken der Formalinsynthese

Warmemenge T t
M pro kg Formalin emperatur- Heiz- /
Apparat - - - niveau " A
Formalin | Formalin | Formalin °c Kiihimedium
la Ib 1

Reaktor R-1 -2,183 -2,119 -2,665 630 Hochdruckdampf
Dampferzeuger W-5 -1,964 -1,830 -2,385 260 Hochdruckdampf
Dampferzeuger W-6 -0,264 -0,256 -0,322 185 Mitteldruckdampf
Dampferzeuger W-7 -0,174 -0,168 -0,212 135 Niederdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-2 - - 4,892 99 Niederdruckdampf
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E.17. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von Trioxan aus Formalin

(Verweise in Kapitel 5.1.2.5 und Kapitel 5.3.8 )
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k-3 [ s 1
) 3
L 6
17
Trioxan K-2
K-4 1
W-4 b2 18
10 ‘éj'/ 13
Wasser K-1
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Formalin Il W-2
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Abbildung A-32: VerfahrensflieBbild der Trioxansynthese

Verfahrensbeschreibung

Im realen Verfahren wiirde die zur homogenen Katalyse eingesetzte schwerfliichtige Schwefelsdure
im Kreis gefahren werden (siehe Abbildung A-32: R-1, W-2, Sumpf K-1, W-1) und dadurch die
Reaktionszone ausdehnen [428]. Simuliert wird hingegen nur, dass sich das Gleichgewicht der
Reaktion 5-9 bei 90 °C vor dem Eintritt in die Kolonne K-1 einstellt. In der Kolonne selbst werden
weiterhin die Oligomerisierungsreaktionen nach den Gleichungen 5-3 und 5-6.

Unter der Annahme, dass die Verweilzeit in einem sehr langen Rohrreaktor deutlich groBer ist als im
Abtriebsteil der Kolonne K-1, ist diese Vereinfachung bei nicht zu hohen Reaktionsgeschwindigkeiten
durchaus gerechtfertigt. Der Warmelibertrager W-1 kann somit auch als Kihlmantel des
Rohrreaktors R-1 aufgefasst werden. Auf den Vorwarmer W-2 kénnte aufgrund der verhaltnismaRig
geringen in ihm Ubertragenen Warmemenge auch verzichtet werden. Weiterhin wird das mit einem
Anteil von 0,5 Gew.-% im Formalin Il enthaltene Methanol nicht berlicksichtigt. Vermutlich wiirde es
sich aufgrund seiner Fliichtigkeit am Kopf der Kolonne K-3 anreichern. Gleiches gilt auch fiir die in
geringen Mengen anfallenden leichtfliichtigen Nebenprodukte der Reaktion 5-9, weshalb der
Kondensator der Kolonne K-3 in einer realen Anlage moglicherweise einen geeigneten Ort fir eine
Purge-Entnahme darstellt.
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Der Eduktstrom der Anlage (Formalin Il) wird zundchst mit einem 30-fach gréReren Stoffstrom
dhnlicher Zusammensetzung vermischt, welcher in dieser Dimension aufgrund der ungilinstigen Lage
des Gleichgewichtes von Reaktion 5-9 zurlickgefiihrt wird. Dieser Umlaufstrom besitzt eine
Temperatur von 100 °C und wird zur Reaktion im Reaktor R-1 auf 90 °C gekiihlt. Der Reaktor selbst
wird mithilfe der ermittelten Gleichgewichtskonstante (siehe Abschnitt 5.3.8) in Aspen Plus® als
Gleichgewichtsreaktor (Aspen Plus®-Modell RStoic) modelliert. Die Zusammensetzung am Reaktor-
eintritt und -austritt ist in Abbildung 5-21 im Kapitel 5.3.8 dargestellt.

Abbildung A-33 zeigt das ternare Stoffsystem Formaldehyd-Wasser-Trioxan. Links in Abbildung A-33
sind die Destillationslinien bei einem Druck von 1 bar und rechts ist die druckabhangige Verschiebung
des terndren Azeotropes dargestellt. Die dunklen Bereiche kennzeichnen den Feststoffausfall durch
langkettige Methylenglyklole [752]. Die Achseneinteilung ist in pauschalen Massenanteilen. Die
Destillationslinien zeigen eine komplexe Topologie. Der Umgang mit den gezeigten Dreiecks-
diagrammen ist von Gritzner et al. [429] erklart: Wie links in Abbildung A-33 gezeigt, existieren zwei
bindre und ein terndres Azeotrop. Letzteres ist der insgesamt niedrig siedenden Knoten im System.
Die resultierenden Destillationsgrenzen trennen das System in drei Destillationsbereiche und kdnnen
nicht mit einem einfachen Destillationsverfahren Giberwunden werden. Die rechts in Abbildung A-33
signifikante Druckabhangigkeit des Systems kann in einer Druckwechseldestillation genutzt werden.
Hinter dem Reaktor stellt sich ein sehr niedriger Trioxananteil von 1,65 Gew.-% ein, weshalb in der
Kolonne K-1 zunachst eine Aufkonzentrierung auf rund 15 Gew.-% bei 1 bar erfolgt. Die im Sumpf der
Kolonne K-1 anfallende trioxanfreie Formalinlésung wird zum Reaktor R-1 zuriickgefiihrt. Am Kopf
der Kolonne K-2 stellt sich bei 1 bar das in Abbildung A-33 erkennbare ternare Leichtsiederazeotrop
ein. Die Lage dieses reaktiven Azeotropes (ca. 71 Gew.-%, Trioxan, 91 °C) wird von dem in dieser
Arbeit entwickelten UNIFAC-Modell korrekt vorausgesagt, was die Gite des entwickelten thermo-
dynamischen Modells zeigt (vgl. Kapitel 5.1.2.5). Durch Druckerhéhung wird das Azeotrop in der
Kolonne K-3 bei 4,2 bar (iberwunden (siehe Abbildung A-33), sodass Trioxan mit einer Reinheit von
99,98 Gew.-% am Sumpf anfallt. Da die Temperatur im Kondensator bei dem vorliegenden Druck 135
°C betragt, kann bei der Kopfkiihlung Niederdrucksattdampf (125 °C) erzeugt werden. Der Kopfstrom
der Kolonne K-3 enthélt 66 Gew.-% Trioxan und wird nach der Entspannung im Drosselventil D-2 dem
Kopfbereich der Kolonne K-2 zugefiihrt.

Wasser reichert sich im trioxanfreien Sumpf der Kolonne K-2 auf tiber 60 Gew.-% an und kann daher
am Sumpf der bei 3,4 bar betriebenen Kolonne K-4 in nahezu reiner Form abgezogen werden. Diese
Trennung kann aufgrund der Lage des bindren Azeotropes im System FA-Wasser nicht bei
atmospharischem Druck erfolgen (siehe Abbildung A-33). Zudem ergibt sich bei 3,4 bar eine Kopf-
temperatur von 135 °C, weshalb der Kondensator der Kolonne K-4 als Niederdruckdampferzeuger
fungiert. Der den Kopf verlassende Gasstrom wird im Warmel(bertrager W-5 kondensiert und erzeugt
dabei ebenfalls Niederdruckdampf. Fir die Kondensatoren der Kolonnen K-1 und K-2 ist eine
Luftkiihlung vorgesehen. Insgesamt handelt es sich bei der Trioxansynthese jedoch um ein sehr
energieintensives Verfahren, was auch aus Tabelle A-47 und Tabelle 5-14 hervorgeht.
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= Distillation Boundary
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100,0°C 112,9°C

Abbildung A-33: Terndres System Formaldehyd-Wasser-Trioxan bei 1 bar und druckabhangig [429]
(mit Genehmigung von Elsevier, Lizenznummer 4571351456140)

Tabelle A-47: Warmequellen und —senken der Trioxansynthese

Apparat gy armemenge | Temperatumiveal e/ Kihimedium
Kondensator Kolonne K-3 -14,551 135 Niederdruckdampf
Kondensator Kolonne K-4 -9,851 135 Niederdruckdampf

Dampferzeuger W-4 - 0,066 135 Niederdruckdampf

Dampferzeuger W-5 - 8,307 135 Niederdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-1 27,783 100 Niederdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-2 2,956 99 Niederdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-3 15,620 167 Hochdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-4 18,913 138 Mitteldruckdampf

E.18. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von OME; aus MeOH und FA
(Verweise in Kapitel 5.3.9)

Kinetisches Modell der OME;-Synthese aus Methanol und Formalin
Die OME;1-Synnthese nach Gl. 5-44 kann nach Drunsel [440] durch das folgende aktivitatsbasierte (a;)
reaktionskinetische Modell (Gl. A-59) beschrieben werden:

E,/1 1 E. /1 1

r= k(T exp [ (7~ )| aome, a0 ~ ke (To) - exp [T (7~ 7)) ameon - au, Gl A5
mit
Parameter Ty ky,(Ty) k. (Ty) Ep E,  lonenaustauschkapazitat

Einheit K mol/(molps+-s) kJ/mol mmolu+/gkat

Wert 333,15 0,322 0,0125 54,65 54,74 4,88
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Die gegebene Kinetik wurde in Aspen Plus® implementiert und mit experimentellen Daten [440]
mittels einer Sensitivitatsanalyse auf Richtigkeit Gberprift.

Formalin |
> :@ > Q { ’—
Methanol W-1 P-1 R-1
2
D-1 X
Methylal
—

W-3 P-2 W-2
1 20

K-3 |-18 Wasser

%J\—D 1
N 2

Abbildung A-34: VerfahrensflieRbild der OME1-Synthese aus MeOH und FA

Verfahrensbeschreibung

Formalin | und frisches Methanol werden mit aus der Kolonne K-3 stammendem Methanoldampf
vermischt, kondensiert, verdichtet und anschlieRend dem Reaktor R-1 bei 60 °C und 2 bar zugeflhrt.
Die Menge des frisch zugefiihrten Methanols wird dabei so eingestellt, dass sich vor dem Reaktor ein
pauschales Massenverhiltnis von 8:1:1 (MeOH:W:FA) einstellt [440]. Ein zur geringer Methanol-
gehalt wiirde zur Bildung von OME mit langeren Ketten fihren. Die Reaktormodellierung erfolgt mit
Hilfe der beschriebenen Kinetik und einem Rohrreaktormodell (Aspen Plus®-Modell RPlug). Am
Austritt des Reaktors R-1 stellt sich die folgende pauschale Zusammensetzung ein: Methanol 61,7
Gew.-%; OME; 22,2 Gew.-%; Wasser 15,3 Gew.-%; FA 0,8 Gew.-%. Am Kopf der bei 1 bar betriebenen
Kolonne K-1 fallt das im bindren System Methylal-Methanol auftretende Leichtsiederazeotrop mit
einem Methylalgehalt von 86,7 Mol.-% bzw. 93,9 Gew.-% an (siehe Abbildung A-35 und Abbildung
A-36). Durch einen Druckwechsel auf 4 bar kann dieses Azeotrop in der Kolonne K-2 umgangen
werden, was ebenfalls in Abbildung A-35 ersichtlich ist.
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Abbildung A-35: VLE des Systems Methanol-OME; bei 1 und 4 bar, berechnet mit UNIFAC

Abbildung A-35 zeigt das Dampf-Flussig-Gleichgewicht (engl.: vapor-liquid equilibrium; VLE) des
Stoffsystems Methanol-OME1, welches mit dem UNIFAC-Modell berechnet wurde.
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Abbildung A-36: Konzentrationsprofile der Kolonne K-1 aus Abbildung A-34

Abbildung A-36 zeigt die Konzentrationsprofile in der Fliissigphase von Wasser, Methanol und OME1
(Methylal) der Kolonne K-1 aus Abbildung A-34. Die Zuldufe befinden sich auf den Stufen 5 und 8. Der
Seitenabzug befindet sich auf Stufe 16. Stufe 27 ist der Verdampfer und Stufe 1 der partielle
Kondensator. Die Massenanteile von Formaldehyd und seinen Oligomeren sind nicht dargestellt.
Dieser Konzentrationsverlauf ist qualitativ sehr dhnlich zu dem aus den Experimenten und
Simulationen von Drunsel [440, S. 57].

Am Sumpf der Kolonne K-2 fallt Methylal mit einer Reinheit von 99,9 Gew.-% an. Der Kopfstrom der
Kolonne K-2 liegt mit einem Methylalgehalt von 79,1 Mol.-% dicht an dem bei 4 bar auftretenden
Azeotrop (siehe Abbildung A-35) und wird daher zum Kopf der Kolonne K-1 zurlickgefiihrt. Anhand
der Abbildung A-36 lasst sich der in der Kolonne K-1 ablaufende Trennvorgang nachvollziehen.
Methanol stellt in dem am Reaktoraustritt vorliegenden Stoffgemisch den Mittelsieder dar und
reichert sich im mittleren Bereich der Kolonne K-1 stark an. Folglich enthalt der methylalfreie
gasférmige Seitenabzug neben 94,0 Gew.-% Methanol noch geringe Wasseranteil. Uber den Sumpf
der Kolonne K-3 erfolgt daher die Wasserabscheidung, sodass Methanol am Kopf der Kolone K-3 mit
einer Reinheit von tGber 99,0 Gew.-% vorliegt und anschlieBend als Edukt im Reaktor R-1 eingesetzt
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wird. Das energieintensive Abfilhren des bereits zu 94,0 Gew.-% aus Methanol bestehenden
Seitenabzuges lber den Kopf der Kolonne K-3 (siehe Tabelle A-48) kann nur durch eine direkte
Rickfiihrung des Seitenabzuges zum Reaktor R-1 umgangen werden. Aufgrund des enthaltenen
Wassers ware damit jedoch eine Verschiebung des Gleichgewichtes der Reaktion nach Gl. 5-44
zugunsten der Edukte verbunden, was groRere Umlaufstrome zur Folge hat. Daraus resultiert ein
erhohter Dampfbedarf in den Verdampfern der Kolonnen K-1 und K-2. Die Simpfe der Kolonnen K-1
und K-3 bestehen ausschlieBlich aus Wasser und einer geringen Formaldehydmenge und werden
daher als Waschflissigkeit (Absorbens) in der Formaldehydsynthese eingesetzt (siehe Abschnitt
5.3.7). Die Trennvorgange laufen bei niedrigen Temperaturen ab, weshalb alle Kolonnen mit Nieder-
druckdampf beheizt werden. Die bendétigten Energiemengen sind in Tabelle A-48 dargestellt:

Tabelle A-48:  Warmequellen und -senken der OME;-Synthese aus MeOH und Formalin |

Apparat Warmemenge Temperaoturniveau ) Heiz-{
MJ pro kg Methylal C Kithimedium
Verdampfer Kolonne K-1 6,782 99 Niederdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-2 1,509 88 Niederdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-3 2,335 99 Niederdruckdampf

E.19. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von OME3.s aus MeOH und FA
(Verweise in Kapitel 5.3.10)

Laut Oestreich et al. [444] kann das chemische Gleichgewicht der Reaktionen Gl. 5-45 (ber die
stoffmengenbasierte Gleichgewichtskonstante K, gemaR Gl. A-60 in Abhangigkeit von der Ketten-
lange n beschrieben werden:

In(K,) = «a +§ Gl. A-60
mit

n 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

a | -0,7576 | -09705 | -1,1832 | -1,3961 | -1,6088 | -1,8217 | -2,0345 | -2,2472 | -2,4600 | - 2,6728

B 875,6 908,3 941,0 973,8 1006,4 1039,1 1071,8 1104,5 1137,2 1169,9
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Abbildung A-37: Produktverteilung der OME-Synthese aus methanolhaltigen FA-Losungen
verglichen mit den Simulationsergebnisse von Schmitz et al. [447] (oben; mit
Genehmigung; Copyright 2016 American Chemical Society)

In Abbildung A-37 ist die Produktverteilung im Gleichgewicht einer Simulation der OME-Synthese aus
einer methanolhaltigen FA-LOsung mit pauschalen Anteilen von 60 Gew.-% FA und 40 Gew.-%
Methanol bei 70 °C (unten) sowie dariber zum Vergleich die Simulationsergebnisse unter gleichen
Eingangsparametern von Schmitz et al. [447] gezeigt.
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Ads

Abbildung A-38: Verfahrenskonzept von Schmitz et al. [447] zur OME3s.s-Synthese aus Methanol
und wassrigen Formaldehydlésungen (verwendet mit Genehmigung; Copyright
2019 American Chemical Society)

In Abbildung A-38 kennzeichnet R den Reaktor, C1 und C2 die Destillationskolonnen und Ads den
Adsorber. Im Verfahren nach Schmitz et al. [447] wird eine methanolhaltige und leicht wassrige FA-
Losung (Strom 1) als Feed eingesetzt. Die Produktverteilung am Reaktoraustritt dhnelt der in
Abbildung A-37. Am Sumpf der Kolonne C1 liegen nur OMEs.1o vor, alle anderen Komponenten
werden Uber den Kopf abgetrennt. Die selektive Ausschleusung von Wasser (Strom 8) erfolgt durch
Anlagerung an die Oberflache von Molekularsieben (Ads). Am Kopf der Kolonne C2 fallt mit einem
Gemisch aus OMEs.s (Strom 6) das Zielprodukt an. Besonders anspruchsvoll gestaltet sich der in der
Kolonne C1 durchgefiihrte Trennvorgang, da das terndre Subsystem aus Formaldehyd, Wasser und
OME; ein reaktives Azeotrop enthalt, wie Abbildung A-39 zeigt:

Formaldehyde
0.00

1.00

/ / T ™ 4 >-0.00
OME; o0.00 0.25 0.50 0.75 1.00 Water

Abbildung A-39: Terndres Stoffsystem FA-Wasser-OMEz [447] (verwendet mit Genehmigung;
Copyright 2019 American Chemical Society)
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Abbildung A-39 zeigt das terndre Stoffsystem FA-Wasser-OMEs [447]. Die schwarzen Punkte
kennzeichnen druckabhéngige Azeotrope, die Pfeil-Linien kennzeichnen Destillationsgrenzen, die
gestrichelten Linien kennzeichnen mogliche Zusammensetzungen am Austritt eines Gleichgewichts-
reaktors bei 70 °C (pauschaler Wasseranteil am Reaktoreintritt: 0 Gew.-%, 10 Gew.-%, 20 Gew.-%;
von links nach rechts), der helle Bereich kennzeichnet die Mischungsliicke und der dunkle Bereich
kennzeichnet den Feststoffausfall. Die Achseneinteilung ist in Gew.-%.

OME3.10 kdnnen am Sumpf der Kolonne C1 (siehe Abbildung A-38) nur dann in reiner Form gewonnen
werden, wenn zwischen dem Zustand am Reaktoraustritt und dem OME-Reinstoff keine
Destillationsgrenze liegt (siehe Abbildung A-39). Daher kann das in Abbildung A-38 dargestellte
Verfahren von Schmitz et al. [447] nur unter der Bedingung eingesetzt werden, dass die Kolonne C1
bei erhéhtem Druck betrieben wird und zudem nur wenig Wasser am Reaktoreintritt vorliegt [447].
Wassrige FA-Losungen, wie Formalin |1, fallen herstellungsbedingt mit hohen Wassergehalten an
(siehe Kapitel 5.3.7) und missten erst in aufwandigen Zwischenschritten aufkonzentriert werden, um
fir das Verfahren aus Abbildung A-38 als Edukt infrage zu kommen. Da Wasser zudem als
Koppelprodukt in den OME-Bildungsreaktionen Gl. 5-45 anféllt, wiirde sich das chemische Gleich-
gewicht bei hoheren Wassergehalten am Reaktoreintritt weiter auf die Seite der Edukte verlagern,
wodurch sich das Verfahren insgesamt sehr energieintensiv gestaltet.

Verfahrensbeschreibung

In dem in Abbildung 5-22 erweiterten Verfahren zur Herstellung von OMEs.s aus Formalin | und
Methanol werden die Edukte auf 3 bar verdichtet und mit dem Kopfstrom der Kolonne K-1 vermischt,
welcher neben Methanol und FA in Form von Hemiformalen tUberwiegend OME1.; enthélt. Hohe
Ausbeuten an OMEs.s werden erzielt, wenn Formaldehyd und Methanol am Reaktoreintritt mit
einem pauschalen Massenverhaltnis von 3:2 (FA:MeOH) vorliegen [447], was durch die Mengen-
zufuhr der Edukte geregelt wird. Im Adsorber A-1 wird Wasser durch Anlagerung an die Oberflache
eines Molekularsiebes (Molsieb) fast vollstandig abgeschieden. Bei dem Adsorber handelt es sich um
Behalter, in denen das Molsieb als Festbett aus Partikeln vorliegt. Ein vollstindig mit Wasser
beladenes Molsieb muss zunachst regeneriert werden, bevor es wieder Wasser aufnehmen kann.
Durch Parallelschaltung mehrerer Adsorberbehélter, welche abwechselnd beladen und regeneriert
werden, kann die Entfernung von Wasser aus einem Stoffstrom kontinuierlich ablaufen. Bei 25 °C
kann Wasser durch Adsorption bis zu einem Restgehalt von 0,01 Gew.-% aus einem FA-, methanol-
und OME-haltigem Stoffstrom entfernt werden, was von Schmitz et al. [753] experimentell bewiesen
wurde. Der minimale auftretende Wassergehalt von 0,04 Gew.-% (Austritt Adsorber A-2) ist daher
ein realistischer Wert. Die Adsorption wird durch tiefe Temperaturen beglinstigt, weshalb das
Eduktgemisch im Warmelbertrager W-1 mit Kihlwasser bis auf 25 °C abgekihlt wird. Da der
Adsorptionsvorgang leicht exotherm verlauft, muss gegebenenfalls eine Zwischenkiihlung mit
Kihlwasser erfolgen, um moglichst niedrige Temperaturen und somit Wassergehalte am Austritt des
Adsorbers zu gewadbhrleisten. In Austrittsstrom beider Adsorber liegt FA aufgrund der Anwesenheit
von Methanol liberwiegend in Form von kurzkettigen Hemiformalen vor. Die nach Schmitz et al. [447]
glinstige Reaktortemperatur von 70 °C wird durch Vorwdarmung im Warmeibertrager W-1 und die
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Zugabe des heilen Sumpfstromes aus Kolonne K-2 erreicht. Im Reaktor stellt sich das Gleichgewicht
der Reaktionen Gl. 5-45 ein, wobei Wasser als Koppelprodukt anfallt.

Im Gegensatz zu dem Verfahren von Schmitz et al. [447] (siehe Abbildung A-38) wird dieses Wasser
bereits vor dem Eintritt in die Kolonne K-1 im Adsorber A-2 abgeschieden, um in der Kolonne K-1 eine
scharfe Trennung zwischen OMEs.10 (Sumpf) und den restlichen im Produktstrom enthaltenen
Komponenten (Kopf) zu erméglichen. Anders als das ternare Subsystem Formaldehyd-Wasser-OME3
(siehe Abbildung A-39) weist das hinter dem Adsorber A-2 vorliegende Stoffsystem aus FA, Methanol
und OME; kein Azeotrop [447] auf. Da hinter dem Adsorber A-2 noch eine geringe Wassermenge
enthalten ist, wird die Kolonne K-1 bei 3 bar betrieben (siehe Abbildung A-39). Das aus OMEsz.10
bestehende Sumpfprodukt der Kolonne K-1 wird in der bei 0,3 bar betriebenen Vakuumkolonne K-2
aufgereinigt, sodass das die gewiinschten OMEs.s am Kopf anfallen. Das Prinzip dieser
Vakuumkolonne und des dazugehérigen Vakuumsystems wurde bereits im Kapitel 5.3.11 und im
Anhang E.22 beschrieben. Die Warmequellen und -senken des Verfahrens zur Herstellung von OMEs.
5 aus Methanol und Formalin | sind in Tabelle A-49 zusammengefasst:

Tabelle A-49: Warmequellen und -senken der OME-Synthese aus MeOH und Formalin |

Wiarmemenge  Temperaturniveau Heiz- /
Apparat R . .
MJ pro kg OME C Kiihlmedium

Verdampfer Kolonne K-1 14,581 215 Hochdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-2 0,412 239 Hochdruckdampf
Adsorber A-1 5,112 235 Hochdruckdampf
Adsorber A-2 1,083 235 Hochdruckdampf
Kondensator Kolonne K-2 -0,238 154 Niederdruckdampf

E.20. Beschreibung und Energiebedarf zur Adsorber-Regeneration
(Verweise in Kapitel 5.3.10, Anhang E.19)

Die Adsorber A-1 und A-2 (siehe Abbildung 5-22) werden in Aspen Plus® als Component Separator
simuliert. Mit dieser Operation kann eine Komponente selektiv aus einem Gemisch abgetrennt
werden, ohne dass dazu ein physikalischer Hintergrund vorliegen muss. So ldsst sich die Wassermasse
bestimmen, welche das Molsieb aufnehmen muss und anhand der sich der Energiebedarf fir die
Molsiebregeneration abschatzen lasst. Zur Regeneration wird das beladene Molsiebbett mit heiller
Luft durchstromt, welche das Wasser austreibt. Gewohnliche Temperaturen zur Regeneration liegen
zwischen 200 °C und 300 °C [447]. In dieser Arbeit wird eine Temperatur von 235 °C gewahlt, um die
Regenerierluft mit Hochdrucksattdampf (250 °C) bei einer Temperaturdifferenz von 15 K vorwarmen
zu konnen. Die erforderlichen Ausrlstungen zur Molsieb-Regeneration sind in Abbildung 5-22 nicht
dargestellt. Bei der Anlagerung der Wassermolekile an die Molsieboberfliche wird die
Adsorptionswadrme qp freigesetzt, welche bei der Regeneration wieder zugefiihrt werden muss, um
die Wassermasse myy von der Molsieboberflache abzulésen. AuBerdem muss die Molsiebmasse my
zu Beginn der Regeneration von 25 °C auf 235 °C erwdarmt werden. Die Summe Qg beider
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Energiebetrdage muss in Form von Hochdrucksattdampf zugefiihrt werden und wird nach Gleichung
A-61 berechnet:

A-6
QR=mw'qD+mM'Cp'M'AT Gl.

Die erforderliche Molsiebmasse my; wird aus der zu adsorbierenden Wassermasse myy; und der im

Adsorptionsgleichgewicht vorliegenden Beladung bq nach Gl. A-62 bestimmt:

my A-6
Gl.
2

my =
eq

Die Berechnung der Beladung b4 erfolgt Uber die systemspezifische Adsorptionsisotherme Gl. A-63,

welche von Schmitz et al. [447] angegeben wird:

Keq " XW,eq A-6

Beq = bumay -
4T M ] 4 Keg  Xweq

Die fiir die Berechnung erforderlichen Parameter sind in Tabelle A-50 aufgefiihrt:

Tabelle A-50: Parameter zur Berechnung der Desorptionswarme [447, 754]

Parameter Formelzeichen Einheit Wert
Wadrmekapazitit des Molsiebes CpM kJ/kgwasser 0,96
Adsorptionswirme qp kJ/(kg * K) 4187
maximale Beladung (25 °C) bmax kgwasser/kgmolsieb | 0,166
Adsorptionskonstante (25 °C) Keq - 491

Mit diesen Parametern, der aus der angenommenen Adsorptions- und Regenerationstemperatur
resultierenden Temperaturdifferenz von AT =210K, den durch Prozesssimulation berechneten
Werten fir die Wassermasse my, und den am Austritt der Adsorber vorliegenden Massenanteil des
Wassers xy,eq wird der Regenerationsaufwand nach Gleichung A-61 bis Gleichung A-63 berechnet.
Die zur Regeneration der Adsorber A-1 und A-2 erforderlichen Warmemengen sind in Tabelle A-49
gelistet.

E.21. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von OME3z.s aus OME; und TRI
(Verweise in Kapitel 5.1.2.5 und Kapitel 5.3.11)
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Abbildung A-40: VerfahrensflieRbild der OMEs.s-Synthese aus OME; und TRI

Verfahrensbeschreibung

Der zur Warmeintegration eingesetzte Warmeubertrager W-2 ist im Verfahren von Burger et al. [455]
nicht vorhanden. Die Edukte werden dem in Abbildung A-40 dargestellten Verfahren bereits bei 70
°C (siehe Kapitel 5.3.8) und 50 °C (siehe Kapitel 5.3.9) zugefiihrt. Dabei wird das Mengenverhaltnis so
eingestellt, dass die Edukte unter Berlicksichtigung der zurlckgefiihrten Stoffstrome am Eintritt des
Festbettreaktors R-1 mit einem Massenverhaltnis von 2:1 (OME1:Trioxan) vorliegen. Dadurch wird
Untersuchungen von Burger et al. [454] zufolge eine hohe Ausbeute an gewiinschten OME3s erzielt.
Die bei atmosphéarischem Druck gewadhlte Reaktortemperatur betragt 70 °C, um die Bildung von
unerwiinschten Nebenprodukten zu unterbinden (siehe Kapitel 2.4.4.4). Aufgrund der hohen
Temperaturen zurilickgefiihrter Strome muss das Eduktgemisch in den Warmelibertragern W-1 und
W-2 (siehe Abbildung A-40) von 98 °C auf 70 °C abgekiihlt werden.

In Aspen Plus® wird der Reaktor R-1 als Gleichgewichtsreaktor (Aspen Plus®-Modell REquil) simuliert.
Das chemische Gleichgewicht nach Gl. 5-46 und Gl. 5-47 |asst sich mittels der stoffmengenbezogenen
Gleichgewichtskonstante Kx gemaR Gl. A-64 berechnen [755]:

Reaktion a B B
Gl. 5-46 -1,7759 -2986 In(K,) = a +7 Gl. A-64
Gl. 5-47 0,3221 1292

Das Reaktoraustrittsgemisch mit der Zusammensetzung gemaf? Abbildung A-41 wird dadurch im
Warmeibertrager W-1 auf 87 °C erwdrmt, wodurch sich der thermische Energiebedarf des gesamten
Verfahrens um rund 15 % reduzieren ldsst. Wie aus Abbildung A-41 hervorgeht, besteht das Reaktor-
produkt aus signifikanten Mengen an OME1., und OMEge.10, Zielprodukt ist allerdings OMEs.s.

Uber den Kopf der bei 1 bar betriebenen Kolonne K-1 werden Trioxan, Formaldehyd, OME; und OME;
aus dem Reaktoraustrittsgemisch abgeschieden. Im Vergleich zu der von Burger et al. [455]
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ausgelegten Kolonne K-1 mit vollstandiger Kopfkondensation fiihrt der Einsatz eines partiellen
Kondensators an dieser Stelle zu einem reduzierten Gesamtenergieverbrauch. In der Vakuumkolonne
K-2 werden die gewilinschten OMEsz.s von OMEe.10 abgetrennt und fallen am Kopf als Gemisch an. Der
Sumpfstrom wird durch die Pumpe P-1 auf atmospharischen Druck verdichtet und mit den Edukten
vermischt.
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S 0,10
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Abbildung A-41: Produktverteilung am Austritt von R-1 (Abbildung A-40)

Weder der Sumpf- noch der Kopfstrom von Kolonne K-2 kann trotz seiner hohen Temperatur von
230 °C (Sumpf) bzw. 156 °C (Kopf) in Form einer Kolonnenfeed-Vorwarmung zur Entlastung der
Verdampfer abgekiihlt werden. Im Sumpf der Kolonne K-2 reichern sich langkettige OME mitn>6
an, welche bei Temperaturabsenkungen moglicherweise als Feststoffe ausfallen [455]. Um Blockaden
von Rohrleitungen und Warmedibertragern zu verhindern, wird der Sumpfstrom der Kolonne K-2 mit
den Edukten und dem deutlich groReren Kopfstrom der Kolonne K-1 vermischt, bevor die weitere
Abklhlung im Wéarmedlbertrager W-1 erfolgt. Der Kopfstrom der Kolonne K-2 wird hingegen direkt in
das Vakuumsystem (siehe Anhang E.22) gefiihrt und dort abgekihlt. Wie in Tabelle 5-18 aufgefiihrt,
entstehen bei der Simulation zwar keine Nebenprodukte, um einer moglichen Anreicherung von
Methylformiat entgegenzuwirken, misste aber bei einer technischen Umsetzung wahrscheinlich im
Kopfstrom von Kolonne K-1 (siehe Abbildung A-40) eine destillative Purge-Abscheidung installiert
werden [455]. Der energetische Aufwand fiir ein solches System kann allerdings vernachlassigt
werden. Tabelle A-51 bietet eine Ubersicht iiber die Warmequellen und -senken des optimierten
Verfahrens:

Tabelle A-51:  Warmequellen und -senken der OMEs.s-Synthese aus OME; und TRI

Apparat Warmemenge Temperaturniveau ) Heiz- /
MJ pro kg OME °C Kiihlmedium
Verdampfer Kolonne K-1 0,678 191 Hochdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-2 0,374 230 Hochdruckdampf
Kondensator Kolonne K-2 - 0,087 156 Niederdruckdampf

E.22. Auslegung des Vakuumsystems fiir die OME;.s-Synthese aus OME1 und TRI
(Verweise in Kapitel 5.3.11)
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Der Druck in der Kolonne K-2 wird so gewahlt, dass das Kopfprodukt bei einer maximalen Sumpf-
temperatur von 240 °C ungefahr 0,5 Gew.-% OMEs enthdlt. In der hier vorgestellten Verfahrens-
variante wird die Kolonne K-2 bei 0,28 bar betrieben.

In herkémmlichen kontinuierlich betriebenen Vakuumkolonnen wird in der Regel Wasserdampf als
Treibmittel verwendet [756]. Ubertragen auf den vorliegenden Fall wiirde sich die anschlieBende
Trennung von Wasser und OMEs.s jedoch energetisch sehr aufwandig gestalten, da Gemische aus
Wasser und OME3.s Azeotrope haben [447]. Aus diesem Grund werden in dieser Arbeit OME3.s selbst
als Treibmittel in Betracht gezogen. Fir diesen Anwendungsfall wird eine Flissigkeitsstrahlpumpe
eingesetzt, in welcher Treibmittelstrom und Saugstrom somit aus dem Zielprodukt OMEj3.5 bestehen
[615]. In der Flissigkeitsstrahlpumpe wird flissiges Produktgemisch mit erhéhtem Vordruck auf
atmospharischen Druck entspannt, wobei das Kopfprodukt der Vakuumkolonne K-2 mitgerissen und
dadurch verdichtet wird. Um die Vakuumerzeugung besonders effizient zu gestalten, sollte die
Treibmitteltemperatur moglichst gering sein, damit das aus gesattigtem Dampf bestehende
Kopfprodukt unverziglich kondensiert [615].

Das FlieRbild des Vakuumsystems ist in Abbildung A-42 dargestellt. Die Treibflssigkeit wird in der
Umlaufpumpe auf 5 bar verdichtet und anschliefend in der Fliissigkeitsstrahlpumpe P-1 auf 1 bar
entspannt, wobei der Kopfproduktstrom aus der Vakuumkolonne K-2 mitgerissen und auf 1 bar
verdichtet wird. Bevor der Endproduktstrom aus dem Treibmittelumlaufstrom ausgeschleust wird,
erfolgt die Kiihlung auf 30 °C im Warmeubertrager W-1 durch Kihlwasser. Strahlpumpen selbst
arbeiten generell fremdenergiefrei, weshalb nur die Umlaufpumpe P-2 elektrische Energie bendtigt.
Die Auslegung erfolgte unter der konservativen Annahme, dass in der Kolonne K-2 ein Druck von 0,2
bar vorliegen muss. Um dieses Vakuum bei einem Treibmittelvordruck von 5 bar zu erzeugen wird
eine im Vergleich zum Saugstrom rund 100-fache Treibmittelmenge benétigt [614]. In Aspen Plus®
wurde die zur Vakuumerzeugung erforderliche elektrische Energie Gber den Energieverbrauch einer
simulierten Pumpe bestimmt, welche die 100-fache Menge des Kopfproduktstromes aus der Kolonne
K-2 bei 30 °C von 1 bar auf 5 bar verdichtet.

)
| 4
P2
OME; 5
© >
P-1 W-1

0ME3.5 aus K-2

Abbildung A-42: System zur Vakuumerzeugung der Kolonne K-2 in Abbildung A-40

E.23. Verfahrenstechnische Auslegung der Synthese von OMEs.s aus DME und TRI
(Verweise in Kapitel 5.3.12)

Aus Laboruntersuchungen von Haltenort et al. [468] wird ersichtlich, welche Produktverteilungen
sich in Abhangigkeit von der Reaktionszeit in einem Batch-Reaktor einstellen (siehe Abbildung A-43):
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Abbildung A-43: Produktverteilung eines Batch-Reaktor in Abhédngigkeit der Reaktionszeit bei 80 °C
und einem molaren Trioxan:DME-Verhéltnis von 1:4 [468] (mit Genehmigung von
Elsevier, Lizenznummer 4570810461831)

Bei in Abbildung A-43 angegebenen Massenanteile handelt es sich um jene in der Fliissigphase. In
Batch-Reaktoren stellt sich das chemische Gleichgewicht bei einer unendlich langen Reaktionszeit
ein. Aus Abbildung A-43 wird daher ersichtlich, dass im Gleichgewicht in erster Linie das kurzkettige
Methylal (OME;) vorliegt und die gewiinschten OMEz.s kaum vorhanden sind. Fir die Durchfiihrung
einer kontinuierlichen OME-Synthese aus DME und Trioxan muss der Reaktor so dimensioniert
werden, dass der Gehalt an gewiinschten OMEs.5 am Austritt des Reaktors bei der entsprechenden
Verweilzeit moglichst hoch ist. Gleichzeitig darf der Anteil an OME mit Kettenlangen von n 2> 6 nicht
zu hoch sein, um den Feststoffausfall in diversen Anlagenkomponenten zu verhindern und die
geschlossene Verfahrensfithrung zu gewéhrleisten. Fir die Simulation in Aspen Plus® wurden die
Reaktionen nach Gl. 5-49 durch Festsetzen der Variable k zu k = 1 auf die Reaktionen nach Gl. A-65
reduziert, wobei DME als OME, mit der Kettenldge n = 0 anzusehen ist:

OME; + OME,, = DME + OME,,,,;, 10>m >0 Gl. A-65

Durch die Begrenzung der Variable m wird die Bildung von OME bis zu einer Kettenldnge von n = 10
limitiert. OME, mit hoheren Kettenldangen sind fir die Synthese von OME3_s nicht von Bedeutung. Da
es sich bei der Reaktion GI. 5-48 um eine einseitige Reaktion handelt, muss die Pseudogleichgewichts-
konstante Kp dieser Reaktion deutlich gréRere Werte annehmen als die der Reaktionen Gl. A-65.
Zudem wird angenommen, dass alle Reaktionen nach Gl. A-65 identische Pseudogleichgewichts-
konstanten besitzen.
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Abbildung A-44: Produktverteilung im Pseudogleichgewicht bei einer Temperatur von 80 °C

und molarem TRI:DME-Verhaltnis von 1:4

Mit Werten von Kp = 7 fir die Reaktion Gl. 5-48 und Kp = 0,3 fiir die Reaktionen Gl. A-65 ergibt sich
unter identischen Bedingungen eine mit den Messwerten von Haltenort et al. [468] vergleichbare
Produktverteilung (siehe Abbildung A-43), welche in Abbildung A-44 dargestellt ist. Diese Produkt-
verteilung dhnelt der Zusammensetzung im Batch-Reaktor bei einer Reaktionszeit von 48 Stunden
und stellt ein potenzielles Reaktoraustrittsgemisch dar.

Verfahrensbeschreibung
Das Verfahrenskonzept ist in Abbildung 5-23 auf Seite 144 dargestellt. Wie von Haltenort et al. [468]

vorgeschlagen wird der Dampfdruck der leichtfllichtigsten Komponente (DME) als Reaktordruck
gewahlt. Bei 80 °C muss der Druck im Reaktor R-1 17 bar betragen, damit DME als Edukt in fllissiger
Form vorliegt und die Synthesereaktionen in der Flissigphase ablaufen kdnnen. Die Driicke in den
Kolonnen K-1 und K-2 wurden so gewdhlt, dass die in Kapitel 5.3.11 beschriebene Produktreinheit
von 99 Gew.-% OMEj3.s bei einer maximalen Sumpftemperatur von 240 °C eingehalten wird. Dadurch
kann thermische Energie in Form von Hochdrucksattdampf (250 °C) bezogen werden, wodurch die
minimale Temperaturdifferenz im Verdampfer 10 K betrdgt. Trioxan wird im Reaktor R-1 nahezu
vollstandig gemall Reaktion Gl. 5-48 umgesetzt und hat keinen mafRgeblichen Einfluss auf die in den
Kolonnen K-1 und K-2 ablaufenden Trennvorgdnge.

DME wird der Anlage in flissiger Form mit 30 °C und 10 bar zugefiihrt (siehe Kapitel 5.3.2) und kann
daher in der Pumpe P-2 auf 17 bar verdichtet werden. Trioxan liegt bei 70 °C als Flissigkeit vor und
wird ebenfalls auf 17 bar verdichtet. Die Zufuhr der Edukte wird so geregelt, dass sich vor dem
Reaktor R-1, wie von Haltenort et al. [468] vorgeschlagen, ein molares Verhaltnis von 1:4
(Trioxan:DME) einstellt. Die Zusammensetzung des Reaktoraustrittsgemisches wird iber das Pseudo-
gleichgewicht bestimmt und ist in Abbildung A-45 dargestellt:

339



Anhang — Ergdnzende Informationen

0,35

_ 030

@ 0,25

§ 0,20

g 0,15

8 0,10

Z 005 I
q\ & O @@ % O
IR N OGRS @“ @ @“ @“ ¥ @”@0

Abbildung A-45: Produktverteilung des Reaktors R-1 (Abbildung 5-23), berechnet mittels
Pseudogleichgewichtskonstanten

Nach der Entspannung im Drosselventil D-1 und der Vorwarmung im Warmeubertrager W-1 wird das
Reaktoraustrittsgemisch in der bei 3 bar betriebenen Kolonne K-1 aufgetrennt. Das aus DME und
OME1-; bestehende Kopfprodukt der Kolonne K-1 wird vor der Riickverdichtung auf 17 bar durch
Wasserkiihlung auf 33 °C bis auf einen Dampfanteil von ca. 20 % auskondensiert. Dadurch kann ein
GroRteil des zurlckgefiihrten Stromes in der Pumpe P-4 verdichtet werden. DME reichert sich
aufgrund seiner Flichtigkeit stark in der Dampfphase des Phasenabscheiders B-1 an. Im Abscheider
sollte bei einer apparativen Auslegung ein Demister installiert sein, um den Verdichter V-1 bei der
anschlieBenden Kompression der Dampfphase vor Tropfenerosion zu schiitzen. Die Zwischenkiihlung
des zweistufig ausgefiihrten Verdichters V-1 darf aus diesem Grund nicht auf Temperaturen unter 50
°C erfolgen. Am Austritt des Verdichters werden daher Temperaturen von tber 100 °C erreicht. Vor
dem Reaktor R-1 stellt sich in der Simulation eine Mischtemperatur von 82 °C ein. Gegebenenfalls
misste das im FlieBbild aus Abbildung 5-23 dargestellte Verfahren am Eintritt des Reaktors R-1 um
einen Warmelibertrager zur Kihlung oder Vorwarmung auf die Reaktortemperatur von 80 °C
erweitert werden. Der Einsatz von Fremdwarme zur Vorwarmung kann im Hinblick auf die OME-
Synthese aus Methylal und Trioxan (siehe Kapitel 5.3.11) an dieser Stelle moglicherweise durch eine
niedrigere Reaktortemperatur von beispielsweise 70 °C umgangen werden. Uber den Kopf der bei
0,24 bar betriebenen Vakuumkolonne K-2 wird das Zielprodukt OME3s.s von OME hoherer Kettenldnge
abgetrennt. Dieser Trennvorgang ahnelt der in Anhang E.20 beschriebenen Vakuumkolonne (K-2 in
Abbildung A-40) . Auch die Vakuumerzeugung erfolgt in dem in Absatz Anhang E.22 vorgestellten
Vakuumsystem. Tabelle A-52 bietet einen Uberblick iiber die Warmequellen und -senken des

entwickelten Verfahrens:

Tabelle A-52: Warmequellen und -senken der OMEz.s-Synthese aus DME und TRI

Apparat Wirmemenge Temperaturniveau ) Heiz-/.
MJ pro kg OME3;.5 °C Kithimedium
Verdampfer Kolonne K-1 1,023 237 Hochdruckdampf
Verdampfer Kolonne K-2 0,216 236 Hochdruckdampf
Kondensator Kolonne K-2 -0,104 153 Niederdruckdampf
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E.24. Verfahrenstechnische Auslegung des Fischer-Tropsch-Verfahrens

(Verweise in Kapitel 5.6.1)
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Abbildung A-46: FlieBbild der Fischer-Tropsch-Verfahrens basierend auf H, und CO>
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Tabelle A-53:  Auslegungsparameter und Annahmen fiir das Fischer-Tropsch-Verfahren

Thermo-
Prozesseinheit Auslegungsparameter dynamisches Reaktortyp
Modell
Ho, CO2 =30;T=25°C RKS-BM
(Edukte) p=sbit=
RWGS-Reaktor | p=30bar; T=950-910 °C RKS-BM adiabater Festbettreaktor
p =30 bar; T =950 °C; Isothermer
Reformer RKS-BM
H,0/C=0,6 Festbettreaktor
p =30 bar; T=210°C; H,/CO = 1,8; .
FT-Reaktor BK-10 Blasensaulenreaktor
CO-Umsatz pro Durchlauf =0,8
FT-Produkt- p =30 bar;
RKS-BM, BK-10 -
auftrennung T1=210°C; T, =80°C; T3 =40 °C
p =50 bar; T=350 °C; Festbettreaktor mit zwei
Hydrocracker BK-10
C21+ Umsatz pro Durchlauf = 0,6 Betten
Preflash p =1bar,94°C NRTL-RK -
Atmospharische Destillation
Thermodynamisches Modell NRTL-RK
Stufenanzahl der Hauptkolonne 30
Betriebsdruck 1-1,4 bar
Betriebstemperatur siehe Abbildung A-48
Stufe der Zufuhr 25
Stufenanzahl der Stripper (S-1) fir Kerosin 4
Abzug- und Riickfiihrstufe fiir Kerosinstripper 10und 9
Stufenanzahl der Stripper (S-2) fiir Diesel 4
Abzug- und Rickfiihrstufe fiir Dieselstripper 20 und 19

Dampfzufuhr im Abtriebsteil der Hauptkolonne

4,54 kg ngampf/bb|Sumpfprodukt [721]

Dampfzufuhr in den Strippern

2,27 ngampf/bb|Seitenprodukt [721]

Sumpfabzug kg/kg

0,007 - Zufuhrstrom(Feed)

Kerosinfraktion kg/kg

0,353 - Zufuhrstrom(Feed)

Dieselfraktion kg/kg

0,588 - Zufuhrstrom(Feed)

Verdampfer einstufig mit flussigem Ricklauf (fractional
overflash = 0,032 kg/kg [548, p. 341])

Kondensator partiell

Druck im Kondensator 1 bar

Druckverlust pro Boden

1,38 kPa [721]

Pumparounds

P-1: Abzug und Ruckfuhr | P-2: Abzug und Ruckfuhr | AT

12und 10 | 18 und 16 | 40 K
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Tabelle A-54: Warmequellen und -senken des Fischer-Tropsch-Verfahrens abzgl. interner
Wadrmeintegration

Apparat warmemenge | Temperaturmiveal  yei,/ Kihimedium
FT-Reaktor (R-2) -14,654 210°C Mitteldrucksattdampf
Warmelibertrager W-2 0,918 880-910 °C Elektrischer Strom
Wadrmeilibertrager W-3 -5,829 210-135°C Niederdruckdampf
Warmelibertrager W-4 -1,296 135-80 °C Kihlwasser
Warmeilibertrager W-10 0,215 95-165 °C Mitteldrucksattdampf

E 24.1. Synthesegasbereitstellung

Werden beide gasformigen Rickfiihrstrome komplett dem Reformer zugefiihrt, so maximiert sich
der Bedarf an Sauerstoff. Da im Produkt kein Sauerstoff enthalten sein soll, muss jeglicher Sauerstoff,
der dem Verfahren zugefiihrt wird, durch Wasserabscheidung ausgefiihrt werden. Dafiir wird
wiederum Wasserstoff bendtigt, der mittels Elektrolyse unter Einsatz von Strom bereitgestellt wird.
Je hoher also der O,-Einsatz im Reformer, desto hoher ist der H,-Bedarf der Gesamtanlage. Wird ein
groBerer Anteil des Rickfiihrstroms dem RWGS-Reaktor und nicht dem Reformer zugefiihrt, so
erhoht sich der Bedarf an elektrischer Leistung fiir die Heizung. Das ideale Aufteilungsverhaltnis des
Rickfihrstroms zum RWGS-Reaktor und zum Reformer hdngt damit im Endeffekt von den
Wasserstoffkosten bzw. dem Elektrolysewirkungsgrad ab.

Beim hier vorgestellten Verfahren wurde 25 % des Rickfiihrstroms aus der Produktauftrennung
hinter dem FT-Reaktor vor dem RWGS-Reaktor und 75 % zum Reformer geleitet. Dieser Stoffstrom
ist massenbezogen gut 5-Mal groRer als der von der Destillationskolonne (inkl. Preflash) abge-
trennten Stoffstrom (in Abbildung 5-25: Gas). Die Zusammensetzung der beiden Rickflhrstréme ist
sehr unterschiedlich, wie Tabelle A-55 zeigt. Daneben ist in Tabelle A-55 auch der sich ergebende
Eduktstrom des RWGS-Reaktors aufgefiihrt, dessen Massenstrom gut 6-Mal grofer ist als der
Ruckfiihrstrom von der Produkttrennung.

Tabelle A-55: Zusammensetzung der Riickfliihrstrome des FT-Verfahrens

[Gew.-%] H2 H.0 co CO2 CHs | C2-Cg
Riickfiihrstrom von Produkttrennung 0,1 0,3 23,3 56,9 13,2 5,0
Ruckfiihrstrom von Destillation 0,03 | 16,5 0,6 8,1 0,7 71,2
Eduktstrom des RWGS-Reaktors 11,0 0,2 3,8 79,6 0,2 2,9

Ein weiterer Aspekt des Zusammenfiihrens der Produktstrome von RWGS-Reaktor und Reformer sind
die unterschiedlichen H2/CO-Verhiltnisse. Je hdher das H,/CO-Verhéltnis im Produktstrom des
RWGS-Reaktors, desto geringer ist der spezifische Bedarf an thermischer Energie flr die Vorheizung.
Hier ware sogar der autotherme Betrieb ohne Beheizung des RWGS-Reaktors maoglich. Der Reformer
dagegen liefert ein niedriges H2/CO-Verhiltnis. Das H»/CO-Verhiltnis hat Einfluss auf die
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Produktverteilung des FT-Reaktors und kann direkt vor dem FT-Reaktor auch noch lber eine Ha-
Beimischung eingestellt werden.

Nach Gleichung A-2 (siehe Anhang B.10) wiirde nach dem Prinzip von Le Chatelier eigentlich eine
Druckabsenkung der mit 30 bar in den Anlage eintretenden Edukte die Methanisierung reduzieren.
Allerdings wird von Drosselung und Rickverdichtung abgesehen, da der Betriebsdruck des FT-
Reaktors ebenfalls 30 bar ist.

Sowohl beim RWGS-Reaktor als auch beim Reformer erfolgt die Bestimmung der Produktzusammen-
setzung Uber die Minimierung der Gibbs’schen Energie, da aufgrund der hohen Temperaturen, der
Gasphasenreaktion und der kurzen Verweilzeit Reaktionskinetiken vernachldssigt werden kdnnen.
Bei beiden Reaktoren erfolgt eine Produktvorwarmung mit Hilfe des Eduktstroms, wie in Abbildung
A-46 dargestellt. Der Eduktstrom des adiabaten RWGS-Reaktors wird zusétzlich elektrisch auf 950 °C
aufgeheizt. Der Produktstrom hat eine Temperatur von 909 °C.

Beim Reformer erfolgt die Temperaturregelung liber die O,-Zugabe, welche so geregelt wird, dass
sich im Reaktoraustritt eine Temperatur von 950 °C einstellt. Zur Vermeidung von Koksbildung wird
dem Eduktstrom des Reformers so viel Wasser zugefiihrt, dass das H,O/C-Verhiltnis 0,6 betragt, was
ein industriell erprobter Wert ist [232, 236]. Unter der Annahme, dass in der ersten Reaktionszone
im Reformer durch Sauerstoffmangel kein CO und H2O gebildet wird und demnach keine
Totaloxidation nach Gleichung A-6 stattfindet, betragt die adiabate Verbrennungstemperatur 1085
°C. Dieser Wert ist fur die technische Umsetzung wichtig.

E 24.2. Fischer-Tropsch-Reaktor

Der FT-Reaktor wird als isothermer Blasensdulenreaktor mit einem Betriebsdruck von 30 bar
modelliert. Anwendung findet das Aspen Plus®-Reaktormodell RStoic. Unter der Annahme, dass CO
die limitierende Komponente ist, werden 32 parallele Reaktionen mit fraktionsspezifischen CO-
Umwandlungen beriicksichtigt. Die Produktverteilung des FT-Reaktors wird nach Gleichung A-66
naherungsweise iber den Anderson-Flory-Schulz (ASF)-Ansatz bestimmt [236, 745].

C,=a"1(1-a) Gl. A-66

Dabei ist C die molekulare Fraktion an linearen gesattigten Kohlenwasserstoffen mit Kettenlange n
und a die Kettenwachsstumswahrscheinlichkeit. a bestimmt dabei die Produktselektivitdt. Beim von
Vervloet et al. [746] entwickelten Modell ist a das Verhaltnis der Kettenwachstumsrate (engl.: chain
propagation rate; p) und der Kettenwachstumsabbruchrate (engl.: termination rate; t) auf der aktiven
Seite des Katalysators. Wird die Kettenwachstumsrate durch einen temperaturabhdngigen
Arrhenius-Ansatz beschrieben, kann a mit Gleichung A-67 ausgedriickt werden .

1
a =
cuz\P AE, 1 1 Gl. A-67
1+kq (cw) exp( 2 (z035-7)
mit:
Ka Verhiltnis der Geschwindigkeitskonstanten fur t und p (kwo/kpo = 0,0567)
B engl.: synthesis gas ratio power constant (B = 1,76)
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AE,  Differenz der Aktivierungsenergien von t und p (E: — Ep = 12,04 kJ/mol)
R Universelle Gaskonstante (R = 8,314 J/mol)

Sowohl ein niedriges H,/CO-Verhiltnis als auch eine niedrige Temperatur fluhren zu langeren
Molekilketten. Fiir einen hohen Anteil an Mitteldestillaten schldgt de Klerk [597] einen a-Wert um
0,88 vor. Typische a-Werte liegen zwischen 0,7 und 0,95 [236]. Mit einem H»/CO-Verhiltnis von 1,8
und einer Reaktortemperatur von 210 °C ist in dieser Arbeit a = 0,92. Im RStoic-Reaktormodell wird
die fraktionsspezifische CO-Umwandlung nach den Gleichungen A-66 und A-67 U(ber einen
Calculator-Block mit implementierter Excel-Datei realisiert. Die Kettenwachstumswahrscheinlichkeit
und damit die Produktverteilung ist den Gleichungen A-66 und A-67 zu Folge Uber das H,/CO-
Verhaltnis sowie die Temperatur einstellbar.

Durch die adaptierbare Kettenwachstumswahrscheinlichkeit ist das Modell fiir Optimierungen sowie
die Modellierung von Reaktoren geeignet, bei denen entlang des Reaktors das H»/CO-Verhiltnis
und/oder die Temperatur gedndert wird, wie beispielsweise bei Mikroreaktorstrukturen. Fur
weiterfilhrende Prozessmodellierungen koénnen auch Kinetiken implementiert werden, wie
beispielsweise von Yates und Satterfield [747].

Die gewahlten Betriebsbedingungen fiir die Modellierung des FT-Reaktors sind bereits in Tabelle A-53
aufgefiihrt. Abbildung A-47 zeigt die Produktverteilung des FT-Reaktors. Hinsichtlich der
Kohlenwasserstoffe sind der CHs-Anteil von 5,5 Gew.-% sowie der Anteil der Cas:-Wachsfraktion von
1,86 Gew.-% aus Darstellungsgriinden nicht aufgefiihrt. Die Massenanteile der Wachsfraktionen der
Pseudokomponenten Cso-35 und Css.a7 (vgl. Tabelle 5-5) wurden fur die Darstellung gleichmaRig
aufgeteilt.

Neben H; und CO im molaren Verhéltnis von 1,801 enthélt der Eduktstrom unter den gewahlten
Bedingungen 13 Mol.-% H,0, 8 Mol.-% CO, und 5 Mol.-% CHa.

0,007

0,006 plus (nicht gezeigt) |
, 40 Gew.-% H,0
— 0,005 24 Gew.-% CO, F—
= c = 10 Gew.-% CO
£ 0,004 £ S 55Gew.% CH, |

29

S 0,003 g %‘8 \ 1,86 Gew.-% Cyg+
3 = = \
S 0,002 2.3 aQ

0,001 < S ao

0
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

Kettenlédnge n

Abbildung A-47: Produktverteilung des FT-Reaktors bei H,/CO = 1,8 und 210 °C

Die Reaktorabwiarme wird Uber die Enthalpiedifferenz des Ein- und Austrittsstroms bestimmt. Die
Reaktionsenthalpie betrdgt -165 klJ/mol [605, S. 222] und ist damit vergleichsweise hoch. Unter der
Annahme der Verwendung eines Blasensdulenreaktors wurde die CO-Umwandlung pro
Reaktordurchsatz auf 0,8 festgelegt, wie auch bei den Arbeiten beispielsweise von Becker et al. [211]
und Trippe [534].
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E 24.3. Hydrocracker

Die Hydrocracker-Einheit dient zur Umsetzung hohermolekularer Kohlenwasserstofffraktionen zu
den Zielprodukten mit Hilfe von Wasserstoff. Bezogen auf die Gesamtanlage werden fiir den hier
vorgestellten Auslegungsfall 29 % des Wasserstoffs dem Hydrocracker zugefiihrt. Grund dafir ist,
dass der Hx-Partialdruck hoch genug sein muss, katalytisches Cracken sowie RuBbildung zu vermeiden
[757]. Der Hz-Anteil im Eduktstrom sollte deshalb 6-15 Gew.-% betragen [616]. In dieser Arbeit wird
ein Hy/Ca1+Wachs-Verhiltnis von 0,1 kg/kg gewahlt, was ein typischer Wert fiir Hydrocracker ist [758].
Der Hydrocracker wird als zweistufiger isothermer Reaktor mit einem Gesamtumsatz von 60 %
ausgelegt. Typische Werte liegen zwischen 20-80 % [527, 616]. Fir beide Reaktorbetten wird ein
RYield-Reaktormodell mit hinterlegter Excel-Datei verwendet. Basierend auf den Berechnungen von
Subiranas [759] und den Experimenten von Calemma et al. [760] wird von ,idealem Hydrocracking”
ausgegangen. Dabei wird von einer symmetrischen C,-Verteilung um das durchschnittliche Molekail
des Eduktstroms ausgegangen. Die Selektivitdten zu allen Cs bis Cn.4 abgeleitet von einem C,-Edukt
sind gleich; die Selektivitdaten zu Cs- und Cn-3-Produkten sind geringer [761]. Als Betriebsbedingungen
wurden 50 bar und 350 °C gewahlt. Wegen des , Pore-Mouth-Key-Lock“-Mechanismus wird von
einem formselektiven Katalysator hinsichtlich Molekiilen mit Siedepunkten Uber 350 °C aus-
gegangen, sodass nur die C21+-Wachsfraktion gecrackt wird. Laut Pabst et al. [520] ist diese Annahme
konsistent zur Produktverteilung eines Hydrocrackers nach Sie et al. [762].

Wegen des unvollstandigen Umsatzes hat die Hydrocracker-Einheit einen internen Riickflihrstrom
der flissigen Phase des Produktstroms des zweiten Reaktorbetts. Die Abkiihlung des Gasstroms mit
anschlieBender Drosselung erfolgt zur verbesserten Warmeintegration des Gesamtprozesses
stufenweise. Der bei 100 °C und 30 bar abtrennte Gasstrom enthélt 97 Mol.-% H; und wird deshalb
vor dem RWGS-Reaktor geleitet.

E24.4. Tragerdampfdestillation

Die Zufuhrstrome zur Destillation sind der Produktstrom der Hydrocracker-Einheit sowie die beiden
flissigen Stoffstrome der FT-Produktauftrennung nach Abkihlung. Zusammen sind in diesen
Stromen 0,17 Gew.-% Pseudokomponenten (Cso-35, C36-47, Cas+). Die Anteile der Pseudokomponenten
werden der realen Komponente Cy9Heo zugeordnet, was die Verwendung des thermodynamischen
Modells NRTL-RK fiir die Kolonne ermdoglicht.

Wie in der Literatur vorgeschlagen wird der atmosphdarischen Destillation eine Trommel zur
Entspannungsverdampfung (engl.: preflash drum) B-2 vorgeschaltet. In dieser wird beim simulierten
Verfahren 3,5 Gew.-% des aufzutrennenden Produktstroms abgetrennt. Dabei handelt es sich um
96 Gew.-% des CO-, 100 % des CHs- und 48 Gew.-% des C,-Cs-Anteils. Der restliche Stoffstrom wird
durch interne Warmeintegration weitestgehend aufgeheizt und anschlieBend dem Verdampfer
(engl.: furnace) der Kolonne zugefuihrt, welcher wiederum durch den Reformer beheizt wird.

Die Hauptkolonne hat 30 Stufen und die Zufuhr erfolgt auf Stufe 26, also nahe des Sumpfes. Der
Hauptkolonne wird Gber den Abtriebsteil Dampf zugefiihrt, was den Partialdruck der Kohlenwasser-
stoffe senkt. Durch die stark unterschiedliche Polaritat ist Wasser nicht mit dem zu trennenden
Stoffgemisch mischbar. Anders als typischerweise bei Raffineriekolonnen hat die hier ausgelegte
Kolonne nur zwei Seitenabziige via Stripper mit je vier Stufen und eigener Dampfzufuhr. Der
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Kerosinstripper befindet sich zwischen Stufe 9 und 10 und der Dieselstripper zwischen Stufe 19 und
20 der Hauptkolonne, wie in Abbildung A-48 erkennbar.

Pumparounds Stripper
Abzug Rickfuhr AT [K] Stufen Abzug Rickfuhr
P-1 12 10 -40 |S-1(K) 4 10 9
P-2 18 16 40 1s2(D) 4 2 ® Verdampfer (Furnace
350 i 025 g
0 300 ~ —y >
Z 250 /\ 1| %< 0,20 S
‘§ 200 W_ : r 01 ——T ture / °C
© S-2 1 emperature
§. 150 Ja— LN o ] - 0,10 ——fliissig C11H24
£ 100 7 e \ —a—fliissig C17H36
3 / i 0,05
= %0 P o ——
0 i : At 0,00
0 5 10 15 20 25 30
Stufenzahl

Abbildung A-48: Temperaturverlauf in der atmospharischen Destillation

Abbildung A-48 zeigt zudem Verlauf der flissigen Strome der Molekile C11H24 und Ci7H3s in der
Kolonne. Die Anreicherung an den Abzligen der fir die Stripper ist deutlich erkennbar. C11H24 und
C17H36 sind die massenbezogen die durchschnittlichen Molekiile der Kerosin- und Dieselfraktion, wie
Abbildung A-49 zeigt.

0,080 r,—,—....‘ Durchschnittliche Molekile
. Diesel: C447
£ 0,060 /f\ ! Kerosin: Cqg 5
g’; 0,040 3 — e Kolonnenzufuhr
3 / . Rckfiihrgas
2 0,020 7 : Kerosinfraktion
' / \ ' —— Dieselfraktion
0 000 [ B - T LI B B | ; | B B s e e R B B L WaCthrakthn

10 13 16 19 22 25 28
Kohlenstoffkettenlange n

1 4 7

Abbildung A-49: Produktverteilung der atmospharischen Destillation des FT-Verfahrens

Der Seitenabzug fiir die Rohbenzinfraktion entfillt. Die eigentliche Rohbenzinfraktion wird dem Gas
(siehe Abbildung 5-25 und Abbildung A-49: Ruckfiihrstrom) zugeordnet und zusammen mit dem Gas-
strom der Preflash-Trommel zum Reformer geleitet.

Wie bei den anderen im Rahmen dieser Arbeit ausgelegten Destillationskolonnen gilt es auch hier
einen Kompromiss zwischen Produktreinheit bzw. -qualitdt und Energieverbrauch zu finden. Bei der
Destillation von Kohlenwasserstoffen gibt es dafiir mit den sogenannten ,,Pumparounds” sowie
,Strippern weitere Stellschrauben. Die Pumparounds dienen in erster Linie der Warmertick-
gewinnung innerhalb der Kolonne, reduzieren die Dampfstréme und erhéhen die Flissigkeitsstrome
[548]. Wie in Tabelle A-53 aufgefiihrt, wurden die Kolonnen des FT-Verfahrens mit zwei
Pumparounds versehen. Beim Konzept der Pumparounds wird auf einer Stufe ein bestimmter Strom
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abgefiihrt und einer anderen Stufe wieder zugefiihrt, was dafiir sorgt, dass die entsprechenden
Dampfe aus dem darunter liegenden Abschnitt der Kolonne kondensiert werden. Dabei kann auch
eine Temperaturdanderung erfolgen. Ohne Pumparounds wiirde der Dampfstrom vom Verdampfer
die Kolonne bis zum Kondensator passieren, was zu hohen Riicklaufverhéltnissen fuhrt. Allerdings
waren ohne Pumparounds die Seitenstrome schéarfer fraktioniert. Dem kann allerdings durch die
Verwendung von Strippern entgegengewirkt werden.

Der Druckverlust pro Boden wird bei dieser Kolonne beriicksichtigt. Die gewahlten Betriebs-
parameter der Destillationskolonne des FT-Verfahrens sind in Tabelle A-53 aufgefiihrt. Insgesamt
wird die Kolonne so eingestellt, dass die Produkte aus den Seitenabziigen bzw. den Strippern die
geforderten Kraftstoffeigenschaften aufweisen. Die Produktverteilungen der Kerosin- und Diesel-
fraktion aus der FT-Synthese sind in Tabelle A-56 aufgefiihrt.

Tabelle A-56: Produktverteilungen der Kerosin- und Dieselfraktion aus der FT-Synthese in kg/kg

n-Alkan | Kerosinfraktion | Dieselfraktion | n-Alkan | Kerosinfraktion | Dieselfraktion
Cs 0,0000 0,0000 Cis 0,0000 0,1273
Cs 0,0003 0,0000 Cio 0,0000 0,1263
C; 0,0058 0,0000 C20 0,0000 0,1253
Cs 0,1302 0,0000 Ca 0,0000 0,0094
Co 0,1686 0,0002 Ca2 0,0000 0,0073
Cio 0,1904 0,0010 C2 0,0000 0,0055
Cu 0,1966 0,0040 Caa 0,0000 0,0042
Ci2 0,1859 0,0139 Cxs 0,0000 0,0032
Ci3 0,1102 0,0611 Ca 0,0000 0,0023
Cia 0,0114 0,1213 Cx 0,0000 0,0015
Cis 0,0006 0,1281 Cas 0,0000 0,0008
Cie 0,0000 0,1283 Ca9 0,0000 0,0012
C17 0,0000 0,1280 - - -
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E.25. Verfahrenstechnische Auslegung des MTG-Verfahrens
(Verweise in Kapitel 5.6.2)

Verfahrensbeschreibung

Das Verfahren ist in Abbildung 5-27 dargestellt. Der Kopfstrom der Kolonne K-1 wird kondensiert und
mittels einer Pumpe auf den Reaktoreintrittsdruck von 14,5 bar verdichtet, wodurch sich ohne
Kiihlung eine Temperatur von 318 °C ergibt. Durch Ubertragung von Warme vom Produkt auf den
Eduktstrom wird letzterer auf 330 °C erwarmt. Das Produkt des MTG-Reaktors wird mehrstufig ab-
gekuhlt, wobei die Temperaturen entsprechend der zur Sattdampferzeugung notwendigen
Temperatur gewahlt wurden. Anschliefend erfolgt die Entfernung 95 % des Wassers physikalisch
basierend auf der Dichte und Polaritdt mittels eines Dekanters. Ungefdhr ein Drittel dieses Wassers
wird bei der Dampfzufuhr des ATR wiederverwendet. Anschliefend wird der Strom zur Destillations-
kolonne K-2 geleitet, in der die Benzinfraktion von der Fraktion leichterer Gase getrennt wird. Die
Kolonne wird so geregelt, dass der Dampfdruck des Zielprodukts 60 kPa betrégt. Das Destillat/Zufuhr-
Verhiltnis (engl.: distillate to feed ratio) betragt dabei 0,323 und das Ricklaufverhaltnis ist 1. Der
Sumpfstrom der Kolonne wird weiter abgekiihlt und der Wassergehalt mittels eines Dekanters weiter
reduziert.

Tabelle A-57:  Auslegungsparameter und Annahmen fiir das MTG-Verfahren

Thermo-
Prozesseinheit Auslegungsparameter dynamisches
Modell
Methanol- . . .
T=250"°C; p=80 bar PSRK siehe Kapitel 5.3.1
Reaktor
Teintritt = 330 °C; Peintritt = 14,5 bar Produktverteilung nach
MTG-Reaktor | " Peintrit RKS-BM ” 8
Taustritt = 400 °C; paustrice = 12,8 bar Phillips et al. [529]
Produktverteilung via
ATR T=950°C, p=12,8 bar RKS-BM Minimierung der Gibbs-
Energie; s.u.
Reformer

Die Produktverteilung wird mittels des thermodynamischen Gleichgewichts (errechnet durch
Minimierung der Gibbs-Energie) fiir eine Reaktoraustrittstemperatur von 900 °C bestimmt. Diese
Temperatur kann auch héher oder niedriger sein. Eine hdhere Temperatur beglinstigt die Lage des
thermodynamischen Gleichgewichts, ist aber apparatetechnisch schwieriger umzusetzen. Der
Eduktstrom wird mit dem Produktstrom auf 870 °C vorgeheizt.

Fur die Reformierungsreaktion ist die Zugabe von Wasser (in den Eduktstrom oder den Reaktor)
notwendig. Wie beim FT-Verfahren wurde hier ein H,0/C-Verhiltnis von 0,6 gewahlt. Die O,-Zugabe
in den Reaktor wurde so geregelt, dass der Reaktor autotherm und die Austrittstemperatur 900 °C
ist. Anders als beim FT-Verfahren wird der Reformer nicht bei einer Austrittstemperatur von 950 °C,
sondern 900 °C betrieben. Der Grund ist die adiabate Verbrennungstemperatur in der POX-Zone (vgl.
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Kapitel 2.4.2 und Anhang B.11). Wiirde der Reformer einstufig betrieben (wie beim FT-Verfahren), so

wirde die adiabate Verbrennungstemperatur unter der Annahmen, dass nur partielle und keine

totalen Oxidationen stattfinden, 1270 °C betragen.

Um eine technische Umsetzbarkeit zu

gewihrleisten, wird an dieser Stelle ein zweistufiger Betrieb vorgeschlagen (1. POX-Zone - 1.

katalytische Reformierungszone = 2. POX-Zone -> 2. katalytische Reformierungszone). In den POX-
Zonen wird jeweils die Halfte des fur die partielle Oxidation notwendigen O, zugegeben. Dadurch
steigt die maximale adiabate Verbrennungstemperatur im Fall des in Kapitel 5.6.2 vorgestellten
Verfahrens auf lediglich 1087 °C

Tabelle A-58: Produktverteilung der Benzinfraktion aus der MTG-Synthese fiir einen
Dampfdruck von 60 kPa
Stoff Gew.-% | Stoff Gew.-% | Stoff Gew.-%
H20 0,160 ) 124 9,726 Toluol 1,928
Trimethylbenzol
Methanol - Propen 0,000 n-Pentan | 19,307
Methan 0,000 n-Nonan 2,714 1-Nonen | 2,602
Ethan 0,000 n-Butan 4,380 1-Penten | 2,780
Ethen 0,000 n-Oktan 2,727 n-Heptan | 7,964
Propan 0,000 1,2,4,5-Tetra- 0,679 n-Hexan | 18,783
methylbenzol (Durol)
1-Octen 6,230 Isobutan 0,248 1-Hexen 2,699
1,2,3,4-Tetramethylbenzol | 0,863 Xylene 8,527 Cyclohexan | 0,000
Ethylbenzol 1,086 1-Buten 0,392 - -
Benzol 1,649 1-Hepten 5,252 - -
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F. Ergdnzende Informationen zu Kapitel 6

Tabelle A-60: Ubersicht iiber FCl und Ny der Teilprozesse

Produkt Kapazitdt / t/h | MW | FCI / Mio. €2017 | CAPEX [/ €2017/kW | Ny,

9,0 50 16,64 382,8 23

36,1 200 43,40 249,6 30
Methanol 39,5 218 46,57 245,2 31

54,2 300 60,02 230,1 33

79,7 441 87,87 229,3 44
Ethanol 40,4 300 34,1 130,6 16
1-Butanol 32,6 300 29,4 112,8 25
2-Butanol 32,7 300 14,2 54,5 15
iso-Oktanol 28,8 300 118,4 453,8 37

16,6 133 9,91 87,5 15
DME

37,5 300 17,9 68,8 16

27,6 181 29,19 19
OME, 185,5

45,7 300 46,8 179,3 27
Formaldehyd la 97,2 - 52,0 - 51

30,5 - 17,9 - 20
Formaldehyd Ib

50,6 - 28,3 - 27

58,1 - 88,5 - 52
Formaldehyd Il

80,1 - 121,1 - 68

. 28,8 - 133,7 - 107

Trioxan

39,7 - 182,7 - 142
OMEs3s (A) 56,2 300 62,5 239,5 245
OME:3s (B) 56,3 300 20,9 80,0 33
OME:3.s (C) 56,4 300 12,9 49,3 15
MTG 24,8 300 79,7 305,4 46
Fischer-Tropsch 24,5 300 170,0 651,6 93
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Tabelle A-61: Zielwertanalyse hinsichtlich des H,-Preises fiir Herstellungskosten von 1 €/Ipe

Hz-Preis bei 70 €/tcoz fiir Hz-Preis bei 20 €/tco, fiir
Herstellkosten von 1 €/lpe | Herstellkosten von 1 €/Ipe

H: 3,34 3,34
Methanol 2,07 2,43
Ethanol 1,53 1,86
1-Butanol 1,11 1,41
2-Butanol 1,03 1,32
iso-Oktanol 0,52 0,82
DME 2,11 2,47
OME; 0,80 1,16
OME3_5 via Route A - 0,23

OMEs3.s via Route B - -
OMEs3. s via Route C - -
MTG 2,05 2,41
Fischer-Tropsch 1,46 1,78

F.1. Tornado-Diagramme zur Sensitivitdtsanalyse der Herstellkosten
(Verweise in Kapitel 6.3.1, 6.3.2)

Das dargestellte Intervall der y-Achse in den folgenden Abbildungen ist zur Vergleichbarkeit identisch
mit dem in Abbildung 6-4 und Abbildung 6-5 im Kapitel 6.3.1. Die gewdahlten Grenzen sind in Tabelle
6-11 aufgefiihrt und im 6.3.1 diskutiert.

H2 1,56 I 2,72
co2 2,05 N 2,43
FCI 2,14 B 2,25
Zinssatz 2,16 I 2,20
Dampf 2,17 | 2,18
Kiihlwasser 2,17 | 2,19
Betriebsstrom 2,14 B 2,21

13 1,5 1,7 1,9 21 2,3 2,5 2,7 2,9 31
€/l

Abbildung A-50: Sensitivitdtsanalyse fiir die Herstellkosten von Ethanol aus H; und CO;
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H2 1,79 I 3,05
CO2 2,34 1N 2,72
FCI 2,40 W 2,57
Zinssatz 2,43 0 2,49
Dampf 2,45 | 2,48
Kiihlwasser 2,46 | 2,48
Betriebsstrom 22 0 2,51
1,5 1,7 1,9 2,1 2,3 2,5 2,7 2,9 3,1
€/15e

Abbildung A-51: Sensitivitdtsanalyse fiir die Herstellkosten von 1-Butanol aus Hz und CO»

H2 1,85 NN 3,14
co2 2,41 1IN 2,79
FClI 2,47 2,65
Zinssatz 2,50 B 2,56
Dampf 2,52 | 2,55
Kiihlwasser 2,52 | 2,54
Betriebsstrom 2,48 M 2,58
1,6 1,8 2,0 2,2 2,4 2,6 2,8 3,0 3,2
€/l

Abbildung A-52: Sensitivitatsanalyse fiir die Herstellkosten von 2-Butanol aus H; und CO;

H2 2,07 I 3,36
co2 2,63 N 3,01
FCI 2,65 1N 2,93
Zinssatz 2,70 @ 2,80
Dampf 270 @ 2,81
Kahlwasser 2,75 | 2,77
Betriebsstrom 2,70 | 2,80

1,9 2,1 2,3 2,5 2,7 2,9 3,1 3,3 3,5
€/lp
Abbildung A-53: Sensitivitdtsanalyse fiir die Herstellkosten von iso-Oktanol aus H, und CO;
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H2
CcOo2
FCI
Zinssatz
Dampf
Kihlwasser
Betriebsstrom

1,29 I 2,29
1,70 N 2,06
1,79 1 1,87
1,811 1,83
1,82 1,82
1,82 1,82
1,81 1 1,84

1,3 1,5 1,7 1,9 2,1 2,3 2,5 2,7
€/loe

Abbildung A-54: Sensitivitdtsanalyse fiir die Herstellkosten von DME aus H, und CO;

H2
Cco2

FCI
Zinssatz
Dampf
Kuhlwasser
Betriebsstrom

1,91 I 3,16
2,43 N 2,88
252 W 2,67
2,55 0 2,60
2,4 R 2,69
2,56 Il 2,59
2,58 2,58

2,0 2,2 2,4 2,6 2,8 3,0 3,2 3,4
€/loe

Abbildung A-55: Sensitivitdtsanalyse fiir die Herstellkosten von OME; aus H; und CO;

H2
Cc0o2

FCI
Zinssatz
Dampf
Kihlwasser
Betriebsstrom

2,58 I 4,10

3,21 3,76
3,32 3,52
3,21 3,58
3,15 I 3,64
3,39 | 3,40
3,37 1 3,42

2,8 3,0 3,2 3,4 3,6 3,8 4,0 4,2
€/lpe

Abbildung A-56: Sensitivitdtsanalyse fiir die Herstellkosten von OME3.s via Route A aus H; und CO;
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H2 2,79 I

CO2 3,42 1N 3,98
FCI 3,47 IR 3,84
Zinssatz 3,53 @ | 3,67
Dampf 3,33 I 3,83
Kiihlwasser 3,59 | 3,62
Betriebsstrom 3,58 | 3,63
2,6 2,8 3,0 3,2 3,4 3,6 3,8 4,0 4,2
€/

4,32

4,4

Abbildung A-57: Sensitivitdtsanalyse fiir die Herstellkosten von OME3s.s via Route B aus H, und CO;

H2 1,32 I 2,33
CO2 1,74 1R 2,10

FCI 1,83 0 1,90

Zinssatz 1,84 | 1,87
Dampf 1,86 1,86
Kiihlwasser 1,86 1,86
Betriebsstrom 1,84 | 1,87

0,9 1,1 1,3 1,5 1,7 1,9 2,1 2,3 2,5
€/l

Abbildung A-58: Sensitivitdtsanalyse fiir die Herstellkosten via MTG aus H; und CO;

H2 1,61 I 2,79
co2 2,11 2,49
FCI 2,18 2,34
Zinssatz 221 B 2,27
Dampf 2,24 2,24
Kahlwasser 2,24 2,24
Betriebsstrom 2,23 | 2,25
1,3 1,5 1,7 1,9 2,1 2,3 2,5 2,7 2,9
€/lp

2,7

31

Abbildung A-59: Sensitivitatsanalyse fiir die Herstellkosten via Fischer-Tropsch aus H, und CO;
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(Verweise in Kapitel 6.1.1, 6.2; Erklarungen im Kapitel 3.3.2 und Anhang C.11)

F.2. Spezifische Degressionsexponenten

Wie Tabelle A-60 erkennbar, wurden im Rahmen dieser Arbeit mit Hilfe der Bauteilkostenmethode
die Kosten von Anlagen mit verschiedenen Kapazitaten berechnet. Mittels Gleichung 3-11 kdnnen
zusatzlich zu den fiir Methanol bereits in Tabelle 6-4 aufgefiihrten Degressionsexponenten die in
Tabelle A-62 aufgefiihrten spezifischen Degressionsexponenten berechnet werden.

Tabelle A-62: Spezifische Degressionsexponenten

Prozess/Syntheseroute

Intervall der Anlagenkapazitit

Degressionsexponent d

Methanol

DME (Teilprozess)

FA Ib (Teilprozess)

FA Il (Teilprozess)
Trioxan (Teilprozess)
OME; (Teilprozess)
OME; (Syntheseroute)

Vergleichswerte von Garrett [628]

Methanol:

Formaldehyd (1,67-41,67 kg/h ):

50-200 MW 9-36,1t/h
200-300 MW | 36,1-54,2 t/h
300-441 MW 54,2-80 t/h
133-300 MW = 54,2-79,7 t/h
- 30,5-50,6 t/h
- 58,1-80,1 t/h
- 28,8-39,7 t/h
181-300 MW = 27,6-45,7 t/h
181-300 MW = 27,6-45,7 t/h
d=0,78
d=0,66

0,691
0,800
0,991
0,732
0,901
0,977
0,970
0,933
0,896
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