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m. A. allozierte Gesamt-THG-Emissionswerte

MA Mitarbeiter

max Maximum

MBV mechanische Brudenverdichtung

Mio. Million

min Minimum

MONG engl. matter organic non-glycerol, organisches, nicht-glycerinhaltiges Material

n.n. nicht nachweisbar

Vil



Abklrzungsverzeichnis

Abkirzung Erklarung

NawaRo nachwachsende Rohstoffe

NfE stickstofffreie Extraktstoffe

NIR Nahinfrarotspektrometer

NRTL engl. non-random-two-liquid-model (Aspen)

NRW Nordrhein-Westfalen

0.A. nicht-allozierte Gesamt-THG-Emissionswerte

OFR engl. oscillatory flow reactor

oTS organische Trockensubstanz

p.a. lat. pro anno, pro Jahr

PBR Photobioreaktor

PEFC engl. polymer electrolyte fuel cell, Polymerelektrolytbrennstoffzelle
PEM Polymer-Elektrolyt-Membran

ppm engl. parts per million (106)

ppmv engl. parts per million by volume

PSA engl. pressure swing adsorption, Druckwechseladsorption

PSKR engl. predictive-soave-redlich-kwong-model (Aspen)

PVA Polyvinylalkohol

r. F. relative Feuchte

RME Rapsmethylester

RSTOIC engl. stoichiometric-based reactor (Aspen)

RuBisCO Ribulose-1,5-bisphosphat-Carboxylase / Oxygenase

STEAMNBS Wasserdampftabellen, aufgenommen vom NBS (National Bureau of Standards (USA))
TBV thermische Bridenverdichtung

THG Treibhausgas

TS Trockensubstanz

UBA Umweltbundesamt

uco engl. used cooking oil, Altspeisedle / -fette

UCOME engl. used cooking oil methyl ester, Biodiesel auf Basis von Altspeisedlen / -fetten
UFOP Union zur Férderung von Oel- und Proteinpflanzen e. V.

VDB Verband der Deutschen Biokraftstoffindustrie e. V.

VHG engl. very high gravity

WEO Bioethanolproduktion aus starkehaltigen Rohstoffen (Weizen-Ethanol) - Optimiert

Vil
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Abklrzungsverzeichnis

Abkirzung Erklarung

WEO_BG Bioethanolproduktion aus starkehaltigen Rohstoffen (Weizen-Ethanol) - Optimiert mit
Biogaserzeugung aus Dunnschlempe

WEQO_CO02 Bioethanolproduktion aus starkehaltigen Rohstoffen (Weizen-Ethanol) - Optimiert mit
CO2-Ruckgewinnung und -Verflissigung

WEOQO_MBV Bioethanolproduktion aus starkehaltigen Rohstoffen (Weizen-Ethanol) - Optimiert mit
mechanischer Bridenverdichtung

WER Bioethanolproduktion aus starkehaltigen Rohstoffen (Weizen-Ethanol) - Referenz

ZER Bioethanolproduktion aus zuckerhaltigen Rohstoffen (Zuckerriben-Ethanol) - Referenz

ZEO Bioethanolproduktion aus zuckerhaltigen Rohstoffen (Zuckerriben-Ethanol) - Optimiert

ZEO_BG Bioethanolproduktion aus zuckerhaltigen Rohstoffen (Zuckerriben-Ethanol) - Optimiert
mit Biogaserzeugung aus Rubenschnitzeln und Vinasse

ZEO_CO2 Bioethanolproduktion aus zuckerhaltigen Rohstoffen (Zuckerriben-Ethanol) - Optimiert
mit CO2-RUckgewinnung und -Verflissigung

ZEO_MBV Bioethanolproduktion aus zuckerhaltigen Rohstoffen (Zuckerriben-Ethanol) - Optimiert

mit mechanischer Briidenverdichtung




Einheiten- und Symbolverzeichnis

Einheit / Symbol Erklarung

°C Grad Celcius (Temperatur)

a lat. annus, Jahr

A Angstrom (Lange; 4 x 10-8cm)
bar Bar (Druck)

C2HsO Ethanol

CsH1206 Sorbose

C11H10 1-Methylnaphthalin

Ci6Haa Hexadecan

CaCOs Calciumcarbonat

Ca0 Calciumoxid

CHsOH Methanol

CHa Methan

CHaN20 Ammoniumcyanat

Cco Kohlenstoffmonoxid

CO2 Kohlenstoffdioxid

ct Eurocent

Cz Cetanzahl

d lat. dies, Tag

dm3 Kubikdezimeter (Volumen)

dt Dezitonne (Masse)

g Gramm (Masse)

GJ Gigajoule (Energie, Arbeit, Warme)
GWh Gigawattstunde (Energie, Arbeit, Warme)
n gr. eta (Wirkungsgrad, Ausbeute)
h lat. hora, Stunde

HNO3 Salpetersaure

Hz Wasserstoff

H20 Wasser

H2S Schwefelwasserstoff

H2S04 Schwefelsaure
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Einheit / Symbol Erklarung
H3PO4 Phosphorsaure
ha Hektar (Flacheninhalt)
hl Hektoliter (Volumen)
Hu unterer Heizwert
K Kelvin (absolute Temperatur)
K2S04 Kaliumsulfat
K3PO4 Kaliumphosphat
kg Kilogramm (Masse)
kHz Kilohertz (Frequenz)
kJ Kilojoule (Energie, Arbeit, Warme)
kmol Kilomol (Stoffmenge)
KOH Kaliumhydroxid
kPa Kilopascal (Druck)
kW Kilowatt (Leistung)
kWh Kilowattstunde (Energie, Arbeit, Warme)
| Liter (Volumen)
[VFS Mikrogramm (Masse)
um Mikrometer (Lange)
m Meter (Lange)
m?2 Quadratmeter (Flacheninhalt)
m3 Kubikmeter (Volumen)
m.-% Massenanteil (in %)
mbar Millibar (Druck)
MeOH Methanol
mg Milligramm (Masse)
MgS0a4 Magnesiumsulfat
MJ Megajoule (Energie, Arbeit, Warme)
mm Millimeter (Lange)
mm?2 Quadratmillimeter (Flacheninhalt)
mmol Millimol (Stoffmenge)
mol Mol (Stoffmenge)
MPa Megapascal (Druck)

X



Einheiten- und Symbolverzeichnis

Einheit / Symbol Erklarung

MW Megawatt (Leistung)

N, N2 Stickstoff

N20 Distickstoffmonoxid

NaCl Natriumchlorid

NaOH Natriumhydroxid

NHs Ammoniak

NHa* Ammonium-lon

nm Nanometer (Lange)

Ns Newtonsekunde (Impuls)

02 Sauerstoff

PJ Petajoule (Energie, Arbeit, Warme)
rpm engl. revolutions per minute, Umdrehungen pro Minute (Frequenz)
s Sekunde (Zeit)

SO2 Schwefeldioxid

t Tonne (Masse)

T Temperatur

9 gr. theta, Temperatur

TiO2 Titan(IV)-oxid

/4 Volumenstrom (in m3 / s)

vol.-% Volumenprozent (Volumenanteil)
ZrO2 Zirconium(lV)-oxid

Xl
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Biokraftstoffe erweisen sich derzeit als eine der bedeutendsten erneuerbaren Alternativen im Mobili-
tatssektor und sollen kunftig mafigeblich zu einer nachhaltigen Mobilitat beitragen. Im Verkehrsbereich
stellen die Bioethanolherstellung aus Getreide und Zuckerriben sowie die Biodieselherstelllung aus
Raps, Soja, Palmdl und anderen Pflanzendélen aus heutiger Sicht kommerziell verfugbare und langjahrig
erprobte Optionen dar, fossile Energietrager zu ersetzen. Die Herstellung und Verwendung von Biokraft-
stoffen ist in Europa seit 2011 an besondere Anforderungen beziglich ihrer nachhaltigen Erzeugung
gebunden. Im Zuge der Debatte um die Sicherstellung nachhaltiger Biokraftstoffproduktionssysteme
mussen bestehende und neue Anlagen hohen Anforderungen gerecht werden. Durch die in der Bio-
kraftstoff-Nachhaltigkeitsverordnung (Biokraft-NachV) geregelte Bemessung der Biokraftstoffquote an-
hand der Treibhausgas-Minderungspotenziale seit dem Jahr 2015 wird ein zusatzlicher Anreiz flr die
Optimierung der THG-Bilanz bestehender Biokraftstoffproduktionsanlagen gegeben. Diese Optimierun-
gen sind mit zusatzlichen Investitionen verbunden und haben einen Einfluss auf die Wirtschaftlichkeit
der Biokraftstoffanlagen.

Vor diesem Hintergrund war das Ziel des Vorhabens, technische Optimierungspotenziale innerhalb der
Produktionsanlagen zu untersuchen. Durch eine Bestandsaufnahme der Anlagen sowie eine Uberpri-
fung der verfahrenstechnischen Moglichkeiten zur Senkung der THG-Emissionen und deren 6konomi-
schen Auswirkungen sollten Verbesserungsmaoglichkeiten aufgezeigt werden. Damit sollte in Bezug auf
die Okonomie, die Okologie und den Klimaschutz eine nachhaltige Bereitstellung heimisch erzeugter
Biokraftstoffe wirkungsvoll unterstutzt werden. In diesem Sinne werden die Weichen fur eine nachhalti-
ge und gleichzeitig wettbewerbsfahige Ausrichtung der deutschen Biokraftstofferzeugung gestellt.

Die Bearbeitung der oben genannten Zielstellung wurde anhand von vier aufeinander aufbauenden
Arbeitspaketen verfolgt.

Verfahrenstechnische Bestandsaufnahme der Biodiesel- und Bioethanolanlagen in Deutschland Als
Ausgangspunkt der Untersuchungen wurde eine Bestandsaufnahme bestehender Bioethanol- und Bio-
dieselanlagen in Deutschland sowie eine Recherche der eingesetzten Verfahrenstechnik durchgefihrt.
Anhand der verfugbaren Informationen wurden fir Bioethanol- und Biodieselproduktion je zwei Refe-
renzkonzepte gebildet, in denen verfahrenstechnisch vergleichbare Anlagen zusammengefasst sind.
Dazu wurde die verfligbare Fachliteratur gesichtet, Produktionsanlagen besichtigt sowie Expertise von
weiteren Wissenstragern, wie Anlagenbauern und -betreibern, eingebunden. AbschlieSend fand ein
Abgleich der Anlagenstandorte mit den entsprechenden Fachverbanden statt.

Modellierung und Bilanzierung von reprasentativen Anlagentypen Im Anschluss an die Konzeptbil-
dung erfolgte sowohl eine Recherche zu den Betriebsparametern als auch die Festlegung von Rahmen-
parametern. Daraufhin wurden fur alle Referenzkonzepte FlieRschema-Simulationsmodelle in ASPEN
Plus erstellt. Diese dienten der Berechnung von Stoff- und Energiebilanzen.
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Erhebung und Analyse moglicher Optimierungsansatze zur Senkung der THG-Emissionen Dann wur-
de eine Ubersicht verfahrenstechnischer Anséatze zur Senkung der THG-Emissionen fir die Bioethanol-
und Biodieselproduktion zusammengetragen. Ausgewahlte Optionen wurden in die Simulationsmodelle
der Referenzkonzepte integriert. AnschlieBend wurden die Auswirkungen auf Stoff- und Energiebilanzen
im Vergleich zu den Referenzkonzepten analysiert sowie die THG-Minderungspotenziale gegenuber fos-
silen Kraftstoffen ausgewertet.

(Untersuchungsgegenstand \ Methode
4 Literaturabgleich
‘ Erfassung aller produzierender Biokraftstoffanlagen in Deutschland | Betreiberbefragung
\ Informationen der Verbande
L
_— . _— Diskussion mit
Definition von je zwei typischen Referenzkonzepten R e a1 e
I L
Ve
‘ Software: ASPEN Plus
‘ Flowsheet-Simulationen Recherche von
‘ Anlagenparametern, Kennzahlen,
| Referenzmodelle Anlagenbesichtigungen
‘Optimierte Modelle Wissenschaftliche Recherche
‘ Software: ASPEN Plus, Excel,
‘ Erstellung von Massen- und Energiebilanzen Validierung mit Literaturwerten,
\ Anlagendaten
) IT
‘THG-BiIanzierung EU-RED Methode
. Investitionskosten
‘ Kostenrechnung Betriebskosten
\ THG-Minderungskosten

Abbildung 1.1: Schematische Darstellung der methodischen Vorgehensweise

Bewertung und Diskussion der Optimierungsansatze unter Beriicksichtigung der THG-Minderungs-
kosten Zuletzt erfolgte die Berechnung der Produktgestehungskosten anhand der ausgewahlten Refe-
renzkonzepte sowie der optimierten Konzepte. AbschlieBend wurden die anfallenden Kosten der durch
die Optimierungen erreichten THG-Minderungen aufgezeigt.

Ein Schema der Vorgehensweise ist in Abbildung 1.1 dargestellt. Dabei sind auf der rechten Seite je-
weils die verwendeten Instrumente und Methoden genannt.
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Die Darstellung der verfahrenstechnischen Prozesse mittels Flowsheet-Simulationen erfolgt, um die
erarbeiteten Optimierungsansatze hinsichtlich ihrer Wirksamkeit gegenuber dem Stand der Technik
bewerten zu kdnnen. Zur bilanziellen Untersuchung der erarbeiteten Konzepte werden alle Verarbei-
tungsschritte den in Abbildung 1.2 dargestellten Anlagenbereichen zugeordnet.

Rohstoffaufbereitung

Rohstoffannahme
100| 200 /-trennung
I
v
I -
Umwand ‘ung/ —— Produktaufbereitung ——>
300 Konversion 500
l Lager
Hilfsmittel- Nebenprodukt- ‘
‘00| @ufbereitung 600 Pehandlung et ‘
| Kraft-Warme-Anlage Utilities |
1800 900 ‘

Abbildung 1.2: Gliederung der Verarbeitungsschritte in Anlagenbereiche

Der Bereich 100 umfasst alle Prozessschritte, die unmittelbar mit dem Rohstoffhandling vor der Nut-
zung zusammenhangen. Alle nachfolgenden Schritte der Rohstoffaufbereitung bis zur Umsetzung zum
Kraftstoff (Bereich 300) sind im Bereich 200 zusammenfasst. Alle hierflr erforderlichen Hilfsstoffe und
deren Zubereitung verbergen sich hinter dem Bereich 400, der Hilfsmittelaufbereitung. Die immer er-
forderliche Aufreinigung des Produktes bis zur geforderten Reinheit ist im Abschnitt 500 beschrieben,
wonach der fertige Kraftstoff ins Lager (700) gelangt und die anfallenden Nebenprodukte im Bereich
600 bis zur Vermarktbarkeit aufbereitet werden. Nebenaggregate zur Prozesswarmebereitstellung wer-
den im Bereich 800 abgebildet. Der allgemeine Energiebedarf (fir Infrastruktur, Gebaude, etc.) ist im
Bereich 900 (Utilities) zusammengefasst. Die Einteilung wird in den Kapiteln 5.1 und 10.1 bei der Be-
schreibung der Prozesssimulation weiter konkretisiert.

Im Allgemeinen kommt flr die Treibhausgasbilanzierung im Rahmen einer 6kologischen Bewertung das
Instrument der Okobilanzierung zum Einsatz. Fiir die Erstellung einer solchen Bilanz existieren die in-
ternational giiltigen Normen DIN 1SO 14040 [1] und DIN ISO 14044 [2]. Innerhalb einer Okobilanzie-
rung wird der Lebensweg des untersuchten Produkts von der Rohstoffgewinnung Uber die Produktion
sowie Nutzung bis zur Entsorgung analysiert. Dabei werden alle von der Rohstoffbereitstellung bis zur
Distribution verwendeten Hilfs- und Betriebsstoffe erfasst, bilanziert und die mit der Produktion dieser
Hilfs- und Betriebsstoffe sowie der sonstigen Produkte und Dienstleistungen verbundenen Emissionen
beriicksichtigt. Die Methodik der Okobilanzierung kann grob in vier Bestandteile (Abbildung 1.3) unter-
teilt werden: (i) Festlegung von Ziel und Untersuchungsrahmen, (ii) Sachbilanz, (iii) Wirkungsabschat-
zung und (iv) Auswertung. Der erste Schritt - Ziel und Untersuchungsrahmen - beschreibt u. a. die Bi-
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lanzgrenzen und definiert die funktionelle Einheit. In der Sachbilanz werden alle Emissionen entlang der
Prozesskette innerhalb des Bilanzierungsrahmens ermittelt und im Schritt der Wirkungsabschatzung
sortiert, verdichtet und im Hinblick auf mégliche Umweltwirkungen ausgewertet. Der Schritt der Auswer-
tung dient der Interpretation der Resultate aus Sachbilanz und Wirkungsabschatzung.

Abbildung 1.3: Methodischer Ansatz nach DIN ISO 14040 [1, S. 14.040]

Da die Berechnung des THG-Minderungspotenzials eines Biokraftstoffes gegenuber einer definierten
fossilen Referenz in der Erneuerbare Energien Richtlinie (EU RED) [3] und deren nationalen Umsetzung,
der Biokraftstoffnachhaltigkeitsverordnung [4] klar geregelt ist, muss die in Anhang 1 der Biokraft-
NachV befindliche Methode hier Anwendung finden. Die Methodik zur Berechnung der THG-Emissionen
gemafd Biokraft-NachV orientiert sich im Wesentlichen am Aufbau der DIN ISO 14040, schrankt aller-
dings die Freiheitsgrade der Bilanzierung stark ein. Der Ansatz der Biokraft-NachV unterscheidet sich in
verschiedenen Punkten von dem der DIN ISO 14040. So gibt es bei der Bilanzierung entsprechend der
Biokraft-NachV u. a. klare Vorgaben bezuglich der zu betrachtenden Systemgrenzen, der Berucksichti-
gung erzeugter Nebenprodukte, der CO2-Charakterisierungsfaktoren und der fossilen Referenzsysteme.
Die wesentlichen Aspekte zur Berechnung der THG-Emissionen und des THG-Minderungspotenzials sind
in Tabelle 1.1 zusammengefasst.

Tabelle 1.1: Methodische Annahmen zur Berechnung des THG-Minderungspotenzials gemaf Biokraft-NachV
Systemgrenzen Well-to-Wheel
THG-Minderungspotenzial 35 % ab Inkrafttreten
50 % ab 2017; 60 % ab 2018
Fossiles Referenzsystem Benzin / Diesel 83,8 g CO2-Aq. / MJ
Umgang mit Kuppelprodukten Allokation nach unterem Heizwert
CO2-Charakterisierungsfaktoren IPCC 2001 (z. B. CHa: 24; N20: 296)
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Ziel und Untersuchungsrahmen Ziel dieser Bewertung ist es, die Treibhausgasemissionen der betrach-
teten Konzepte zur Biokraftstoffbereitstellung zu berechnen um sie untereinander vergleichen zu kén-
nen.

Funktionelle Einheit Die funktionelle Einheit, auf die sich die gesamten Emissionen und Aufwendungen
beziehen, wird in dieser Betrachtung als 1 MJ Biokraftstoff frei Tankstelle gemafd Biokraft-NachV defi-
niert.

Verwendete Methodik der Gestehungskosten Die Ermittlung der Gestehungskosten einer Tonne
Kraftstoffs erfolgt anhand eines methodischen Ansatzes, der sich an der Richtlinie 6025 des Vereins
Deutscher Ingenieure e. V. (VDI) orientiert. Dabei werden alle wesentlichen Kosten, die wahrend des
Herstellungsprozesses entstehen, mit Erlésen, die aus dem Verkauf von Nebenprodukten erzielt werden
kénnen, verrechnet. Unter BerUcksichtigung der erzeugten Kraftstoffmenge lassen sich dann deren
spezifische Gestehungskosten ableiten. Dieser Ansatz ist in Abbildung 1.4 grafisch dargestellt.

Die Systemgrenze, die dabei gleichermafien fir alle untersuchten Kraftstoffoptionen gilt, ist die der
Konversionsanlage einschlieflich der Rohstofflagerung und -konditionierung. Das heifdt, dass die Kos-
ten der Vorkette Uber Marktpreise einflieBen und die Kosten der Kraftstoffdistribution nicht berticksich-
tigt werden.

Die Kapitalkosten errechnen sich aus den erforderlichen Investitionen in den Konversionsanlagen unter
Berucksichtigung von Zinsen, der Lange des Betrachtungszeitraumes usw. Dabei werden periodische
und nichtperiodische Zahlungen innerhalb des Betrachtungszeitraumes mit Hilfe der Annuitdtenmetho-
de in periodisch konstante Zahlungen transformiert. Zu den variablen Betriebskosten zahlen die Kosten
fir Rohmaterial, Hilfs- und Betriebsstoffe sowie der eingesetzten Energietrager. Dazu kommen die Kos-
ten der Entsorgung von Rest- und Abfallstoffen, die wie die anderen variablen Betriebskosten mit der
Auslastung der jeweiligen Anlage schwanken. Die fixen Betriebskosten ergeben sich aus den Ausgaben
fUr Personal, Instandhaltung und Versicherung, da diese im Gegensatz zu den variablen Betriebskosten
nicht unmittelbar von der Auslastung der Konversionsanlage abhangen.
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Abbildung 1.4: Methodischer Ansatz zur Berechnung der Gestehungskosten

Von der Summe der Kosten werden Erlose, die aus dem Verkauf von Nebenprodukten erzielt werden
kénnen, abgezogen. Die so ermittelten Netto-Kosten werden anschliefiend auf die jahrlich erzeugte
Kraftstoffmenge verteilt und somit die spezifischen Kraftstoffgestehungskosten abgeleitet. Die relative
Vorteilhaftigkeit der untersuchten Biokraftstoffoptionen untereinander wird schlieSlich durch den Ver-
gleich der einzelnen Kraftstoffgestehungskosten abgeschatzt.

Methodik zur Berechnung der Treibhausgasminderungskosten Die THG-Minderungskosten werden
aufbauend auf den ermittelten Gestehungskosten und THG-Minderungspotenzialen der einzelnen Biok-
raftstoffoptionen ermittelt. Hierzu dient ein vereinfachter Ansatz, in dem die Gestehungskosten und
THG-Emissionen der Biokraftstoffe denen der jeweiligen fossilen Referenz gegenubergestellt werden.
Der Ansatz ist in der nachfolgenden Gleichung dargestellt:

Koy = BX— Krer
€Ref — kgk
Ktvem = Treibhausgasminderungskosten
Ksx = Gestehungskosten des Biokraftstoffs
Kref = Gestehungskosten der fossilen Referenz
€8k = Emissionen des Biokraftstoffs
€Ref = Emissionen der fossilen Referenz

Far die Emissionen der fossilen Referenz werden hierbei Werte der europaischen Erneuerbare-Ener-
gien-Richtlinie (EU-RED) herangezogen. Fir die Gestehungskosten der fossilen Referenz werden die
durchschnittlichen Produktendpreise der jeweiligen Kraftstoffe entsprechend der Rotterdamer Notie-



DBFZ Einleitung

rung von Mai 2013 bis April 2014 unterstellt. Die fossile Referenz des Biodiesels ist dabei Dieselkraft-
stoff und die des Bioethanols ist Benzin (Ottokraftstoff). Fur die Ermittlung der THG-Minderungskosten
werden durchschnittliche Gestehungskosten von 57,66 ct/ | (16,07 EUR / GJ) fur fossilen Dieselkraft-
stoff und 53,71 ct/1(16,54 EUR / GJ) fur fossiles Benzin angenommen [5].
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Die Konversion von biogenen Rohstoffen in Biokraftstoffe kann in drei grofe Verfahrensgruppen einge-
teilt werden: Physikalisch-chemische Verfahren, biochemische Verfahren und thermochemische Verfah-
ren. Je nach Art der zu verarbeitenden Rohstoffe und Anforderungen an die Kraftstoffe sind unter-
schiedliche Technologien fir die Produktion von Biokraftstoffen einsetzbar (siehe Abbildung 2.1). Der
Stand von Wissenschaft und Technik bei den einzelnen Umwandlungspfaden unterscheidet sich jedoch
stark.
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Abbildung 2.1: Ubersicht (iber Biokraftstoffpfade [6, S. 1]

Unter Biokraftstoffen der heutigen Generation werden Kraftstoffe biogener Herkunft betrachtet, die
derzeit bereits in bedeutenden Mengen auf dem Kraftstoffmarkt zur VerfUgung stehen. Dabei stellen
sowohl Bioethanol als auch Biodiesel die wichtigsten Vertreter dar. In zunehmendem Maf3 etablieren
sich hydrierte biogene Ole (engl.: Hydrotreated Vegetable Qil, Abk.: HVO) und hydrierte biogene Ester
und Fettsauren (engl.: Hydroprocessed Esters and Fatty Acids, Abk.: HEFA). Folgendermafien stellen
sich auch die Marktzahlen dar:

Im Jahr 2012 wurden in Deutschland insgesamt 3,8 Mio. t Biokraftstoffe (131 PJ) in den Verkehr ge-
bracht, was 5,6 % des Gesamtverbrauchs an Kraftstoffen (53 Mio. t, 2.342 PJ) ausmachte (siehe Abbil-
dung 2.2). Im Wesentlichen wurden diese flissigen Biokraftstoffe in Form von Biodiesel (FAME oder
HVO) und Bioethanol sowie als gasformiges Biomethan vermarktet und teilen sich bezogen auf den
Gesamteinsatz von 5,6 % folgendermafen auf: Biodiesel (FAME), eingesetzt als Beimischung zum fossi-
len Diesel oder als Reinkraftstoff, ist mit einem Anteil von 2,8 % der mengenmagig wichtigste Biokraft-
stoff in Deutschland. Der Einsatz von Bioethanol erfolgt fast vollstédndig Uber die Beimischung zu dem
konventionellen Ottokraftstoff als E5 oder E10 und betrug 2012 rund 1,4 %. Die hydrierten Pflanzendle
weisen einen Anteil von 0,6 % auf. Pflanzendle, z. B. aus Raps gewonnen, kdnnen auch direkt als Kraft-
stoff genutzt werden. Der Einsatz war jedoch im Jahr 2012 mit anteilig 0,1 %, genauso wie der Einsatz
von Biomethan, lediglich in speziellen Marktnischen vorzufinden.
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Kraftstoff im Verkehr 2012: 2.342 PJ davon Biokraftstoffe: 131 PJ (5,6 %)

Hydrotreated Pflanzendl (HVO/HEFA), 0,6 %

Dieselkraftstoff,
56,4 %

Biodiesel aus Pflanzendl (FAME), 2,8 %

LPG/ Autogas, 0.5 % - Biodiesel aus Altspeisedl/-fett (UCOME), 0,6 %
utogas, 0,
’ Pflanzendl, 0,1 %

Ottokraftstoff, 31,6 %
Erdgas, 0,4 %
Bioethanol, 1,4 %

Biomethan, 0,1 %

Datenquellen: BAFA, BLE 2013, BMF 2013, DVFG 2014, Bundestag 17/14641 © DBFZ, 08/2014

Abbildung 2.2: Kraftstoffverbrauch des Jahres 2012 in Deutschland nach Energiegehalt, geanderte Darstellung auf Basis
von [7]

Die Entwicklung der Biokraftstoffbranche ist stark von den politischen Rahmenbedingungen abhangig.
Diese werden im nachfolgenden Kapitel 2.1 thematisiert. Auf die speziellen Entwicklungen im Bioetha-
nol- und Biodieselsektor auf dem deutschen Markt wird in den Kapiteln 2.2 bzw. 2.3 gesondert einge-
gangen.

Ohne staatliche Unterstitzung und entsprechende gesetzliche Rahmenbedingungen sind Biokraftstoffe
gegenuber fossilen Kraftstoffen in der Regel nicht konkurrenzfahig. Vor allem aus strategischen und
klimapolitischen Grinden gibt es weltweit zahlreiche politische Mafinahmen, die die Produktion und
Verwendung von Biokraftstoffen in unterschiedlichem Mafe férdern. In Deutschland handelt es sich
dabei in erster Linie um vorgeschriebene Mindestanteile an Biokraftstoffen, die seit dem Jahr 2007
eingehalten werden mussen, wenn Kraftstoffe in den Verkehr gebracht werden (Biokraftstoffquotenge-
setz, Abk.: BioKraftQuG). Die genaue Ausgestaltung dieses stark regulierten Marktes ist im Laufe der
Zeit durch eine steigende Zahl rechtlicher Regelungen und Vorschriften gelenkt und beeinflusst worden.
Nachfolgend werden entscheidende Gesetzgebungen in der Biokraftstoffbranche aufgefihrt.

EU-RED, § 37 BImSchG und 36. BimschV (Quotenregelung) Zur Umsetzung der EU-Richtlinie

2003/ 30/ EG zur Forderung der Verwendung von Biokraftstoffen oder anderen erneuerbaren Kraft-
stoffen im Verkehrssektor und der EU-Richtlinie 2003 / 96 / EG zur Restrukturierung der gemeinschaft-
lichen Rahmenvorschriften zur Besteuerung von Energieerzeugnis-sen und elektrischem Strom wurde
2006 das Gesetz zur Einfiihrung einer Biokraftstoffquote durch Anderung des Bundes-
Immissionsschutz-Gesetzes (BlmschG) und zur Anderung energie- und strom-steuerrechtlicher Vor-
schriften (BioKraftQuG) erlassen. Die derzeit glltige Erneuerbare Energien Richtlinie (EU-RED)
2009/ 28 / EG ersetzt seit April 2009 die Vorgangerrichtlinie 2003 / 30/ EG. In der novellierten Versi-
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on ist das gemeinsame Ziel der EU-Staaten von 10 % erneuerbaren Energien im Verkehrssektor bis zum
Jahr 2020 definiert.

Das Biokraftstoffquotengesetz verpflichtet die Mineraldlwirtschaft einen wachsenden Mindestanteil von
Biokraftstoffen, bezogen auf die jahrliche Gesamtabsatzmenge an Otto- und Dieselkraftstoff (ein-
schliellich des Biokraftstoffanteils) eines Unternehmens, in den Verkehr zu bringen. Der Mindestanteil
an Biokraftstoffen kann durch eine Beimischung zum konventionellen Kraftstoff (z. B. als E5 oder E10)
oder durch das Inverkehrbringen reinen Biokraftstoffs erbracht werden. Die Quotenverpflichtung ist
durch das betroffene Unternehmen selbst oder einen sich dazu verpflichtenden Dritten (Ubertragung
der Quote) zu erfullen. Auferdem erfolgt durch das BioKraftQuG die Neuregelung der Steuerentlastung
von Biokraftstoffen durch § 50 im Energiesteuer-Gesetz (EnergieStG), wobei fur Biodiesel und reines
Pflanzendl bis 2012 jahrlich sinkende Steuerentlastungen festgeschrieben wurden. Die steigenden
Mindestanteile von Biokraftstoffen in Benzin und Diesel wurden im BimschG vorgeschrieben.

Durch das Gesetz zur Anderung der Férderung von Biokraftstoffen (BioKraftFAndG) erfolgte eine Verrin-
gerung der Quote fir Biokraftstoffe. So war fur das Jahr 2009 eine energiebezogene Gesamtquote von
5,25 % zu erflllen. Von 2010 bis 2014 ist die Biokraftstoffquote auf 6,25 % festgelegt. Die Mindestquo-
te fur den Anteil Biokraftstoffe an Ottokraftstoffen liegt, statt wie bisher bei 3,6 %, nun bei 2,8 %. Die
Mindestquote Biodiesel bleibt konstant bei 4,4 %. Zudem ist es moglich, dass Biomethan zur Quotener-
flllung angerechnet werden kann. Dies erfolgt analog der Anrechnung von Reinkraftstoffen durch ver-
tragliche Ubertragung der Quotenverpflichtung. Die Verpflichtung zur Erfillung der Quote liegt weiterhin
bei den Inverkehrbringern von Otto- und Dieselkraftstoffen und orientiert sich auch an der Gesamtmen-
ge flussiger Kraftstoffe. Fur Biokraftstoffmengen, die auf die Quote angerechnet werden, muss die volle
Energiesteuer entrichtet werden. Bei einer Quotenubertragung entsprechend rickwirkend.

Ab 2015 erfolgt zur Minimierung der THG-Emissionen durch Biokraftstoffe eine Umstellung von der
energetischen Biokraftstoffquote auf eine THG-Quote. Verankert ist diese MafRnahme im BioKraftFAndG
vom 15. Juli 2009. Die zu erreichende THG-Minderung durch die Beimischung von Biokraftstoffen zu
Otto- und Dieselkraftstoff betragt 3 %. Diese THG-Minderung soll ab dem Jahr 2017 4,5 % und ab dem
Jahr 2020 7 % betragen (BioKraftFAndG i. d. F. von 2009). Der Ubergang von der Mengen- zur THG-
Quote sowie dementsprechende Biokraftstoffmengen bis 2020 sind in Abbildung 2.3 dargestellt. Trotz
Anstieg der THG-Quote von 3 % auf 4,5 % (Vermeidung von Treibhausgasemissionen durch in Verkehr
gebrachten Kraftstoff gegenuber fossiler Referenz) nimmt der absolute Bedarf an Biokraftstoffen durch
die steigende spezifisch erforderliche THG-Vermeidung bei Biokraftstoffen (von 35 % ab 2015 auf 50 %
in 2017) wahrscheinlich nicht stark zu. Mit steigender THG-Quote in 2020 von 4,5 % auf 7 % steigt der
Biokraftstoffbedarf wiederum entsprechend an. Der Gesamtbedarf an Biokraftstoffen fur die Quotener-
fallung sinkt in Abhangigkeit davon, wie stark die in Verkehr gebrachten Biokraftstoffe ab 2015 die spe-
zifischen THG-Vermeidungsanforderungen Gbererfullen.

Das heifdt also, die maximal bendétigte Biokraftstoffmenge ergibt sich aus der Erflllung der Mindestan-
forderungen von 35 % (2015 / 2016) sowie 50 % (ab 2017 fur Bestandsanlagen und 60 % fir Neuan-
lagen) THG-Emissionsminderung. Bei Erfullung dieser Mindestanforderungen steigt der Biokraftstoffbe-
darf in 2015 zunachst an. Werden Biokraftstoffe mit héherem THG-Minderungspotenzial zur
Quoten-erfullung eingesetzt, wie dies bereits in 2011 und 2012 der Fall war, ist die erforderliche Men-
ge ab 2015 entsprechend geringer. Beispielsweise bliebe beim Einsatz von Biokraftstoffen ausschlief3-
lich aus Abfall- und Reststoffen (theoretische Annahme: 80 % THG-Minderung) der Mengenbedarf bis
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2019 unter dem der derzeitigen energetischen Quote von 6,25 %. In 2020 wurde er auf etwa 200PJ / a
steigen.

Biokraft-NachV: mind. 35% THG-Minderung mind. 50% THG-Minderung

8%
6% >

4% -
204 - ‘::::‘
0% -

14% /c
12% /
?

8% | TI

6% - = A

'

THG-Vermeidung

[N
o
2
o
S

1]
m

Biokraftstoffanteil

>
[

4% - A—

2% 1
2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019 2020

Korridor der energetischen

Biokraftstoffanteil: Quote
Biokraftstoffmenge ab 2015

physisch
—¥— inkl. Doppelanrechnung
——&— bei Erflllung der Mindestanforderungen
—a— bei 80% THG-Minderung
THG-Vermeidung: = = Quote

—e— auf Basis Standardwert © DBFZ
Datenquellen: BImSchG, BAFA,
—— auf Basis Typischer Wert BMF, BLE, nREAP

Abbildung 2.3: Biokraftstoffquote und -bedarf in Deutschland bis 2020 [8]

In Abhangigkeit von der Klimarelevanz der eingesetzten Biokraftstoffe ergeben sich die in Abbildung 2.3
dargestellten Bandbreiten fur die bendtigten Mengen zur Quotenerfullung. Biokraftstoffe, wie sie laut
Bundesanstalt fur Landwirtschaft und Erndhrung (BLE) nach Art und Menge in Deutschland genutzt
wurden, erreichten in 2012 auf Basis der Standardwerte 2,4 % THG-Minderung sowie auf Basis der
typischen Werte nach RED 2,9 % THG-Minderung. Da Anlagenbetreiber weiter zunehmend eigene THG-
Bilanzen erstellen werden, kann der Standardwert zukunftig nur als untere Grenze betrachtet werden
[6,S.3fl].

Energiesteuergesetz Im § 50 des EnergieStG sind die Steuerentlastungen fur Biokraftstoffe (Pflanzendl
und Biodiesel) verankert, die seit 2007 einer gestaffelten Erhdhung unterliegen. Zuséatzlich erfolgt im
Gesetz eine Auflistung besonders forderungswurdiger Biokraftstoffe, die von der Energiesteuer befreit
sind. Dazu zahlen:
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synthetische Kohlenwasserstoffe oder Kohlenwasserstoffgemische, die mittels thermo-chemischer
Biomasse-Umwandlung gewonnen werden (z. B. Fischer-Tropsch-Diesel);

Alkohole, die durch biotechnologische Verfahren zum Aufschluss von Zellulose gewonnen werden;

Energieerzeugnisse, die einen Bioethanolanteil von mindestens 70 vol.-% enthalten.

Kraftstoffgemische mit einem geringeren Bioethanolanteil unterliegen einer Vollbesteuerung. Biome-
than ist als Kraftstoff bis 2015 steuerbefreit (EnergieStG i. d. F. von 2006).

Biokraftstoff-Nachhaltigkeitsverordnung Um die Vorgaben der EU-Richtlinien 2009 / 30 / EG und
2009/ 28/ EG zu erfullen, sind bei der Bio-kraftstoffproduktion bestimmte Nachhaltigkeitskriterien zu
berucksichtigen. Diese sind in der Biokraftstoff-Nachhaltigkeitsverordnung (Biokraft-NachV, seit
30.09.2009 in Kraft) entsprechend geregelt. Eine Energiesteuerentlastung fur Biokraftstoffe und eine
Anrechenbarkeit der Biokraftstoffe auf die Quote kdnnen nur gewahrleistet werden, wenn die bei der
Kraftstoffherstellung eingesetzte Biomasse dkologischen sowie sozialen Anforderungen an eine nach-
haltige Produktion (nachhaltige Landwirtschaft) sowie den Schutz natlrlicher Lebensraume erfullt. Zu-
satzlich muss der Biokraftstoff eine bestimmte Treibhausgasminderung aufweisen [6, S. 8].

Der Nachweis der nachhaltigen Biomasseproduktion muss seit 2011 Uber installierte Zertifizierungssys-
teme erbracht werden. Die Berechnung der THG-Emissionen erfolgt nach der in der Verordnung festge-
legten Methodik. Der Nachweis Uber die Einhaltung dieser Anforderungen erfolgt Uber daflr installierte
Zertifizierungssysteme (Biokraft-NachV i. d. F. von 2009).

In Deutschland wurden die ersten Anlagen zur Produktion von Ethanol fur den Kraftstoffsektor im Jahr
2005 in Betrieb genommen [9]. In den Jahren bis 2010 erfolgte der Bau weiterer Produktionsanlagen.
Einige konnten jedoch nie Uber einen langeren Zeitraum betrieben werden und sind mittlerweile aufier
Betrieb. Derzeit findet an sechs Standorten in Deutschland die Erzeugung von Bioethanol fir den Kraft-
stoffsektor statt (siehe Tabelle 2.1). Weiterfuhrende Informationen zur Entwicklung der Branche in den
letzten Jahren kdnnen dem DBFZ Report Nr. 11 entnommen werden [6].

In der groften deutschen Bioethanolanlage mit Standort in Zeitz werden als Rohstoffe sowohl Getreide
als auch Zuckerribensafte eingesetzt. Die Bioethanolanlagen in Zeitz, Klein Wanzleben sowie Anklam
befinden sich in unmittelbarer Nahe einer Zuckerfabrik und verarbeiten die am Standort anfallenden
Rubensafte. Die Anlagen in Zorbig und Schwedt setzen vor allem Getreide ein (Weizen, Roggen, Tritica-
le). Der Standort Straubing ist eine Demonstrationsanlage. Die Produktionsmengen fallen mit 1.000 t/a
vergleichsweise gering aus. Es ist allerdings die einzige Anlage, in der lignocellulosehaltige Rohstoffe
zur Ethanolproduktion eingesetzt werden. Die Lage der Produktionsstandorte ist auf der Karte in Abbil-
dung 2.5 dargestellt.
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Tabelle 2.1: Bioethanolproduzenten in Deutschland (Stand 05 / 2014)
Betreiber Standort Rohstoff kzr::zl:gﬁr}z
CropEnergies AG Zeitz Getreide / Zuckerriiben  284.400
Verbio Ethanol Schwedt GmbH & Co. KG Schwedt / Oder Getreide 200.000
Fuel21 GmbH & Co. KG (Nordzucker AG) Klein Wanzleben  Zuckerriben 102.700
Verbio Ethanol Zérbig GmbH & Co. KG Zorbig Getreide 79.000
Anklam Bioethanol GmbH (Suiker Unie Anklam) Anklam Zuckerrliben 52.550
Sid-Chemie AG (Clariant) Straubing Lignocellulose 1.000
Gesamtkapazitat der Anlagen in Betrieb 2014 719.650

Obwohl in den letzten Jahren kein Anlagenzubau mehr stattgefunden hat, kann ein leichter Zuwachs
der Bioethanolproduktion verzeichnet werden, da die bestehenden Kapazitaten besser ausgelastet und
zu héheren Ausbeuten hin optimiert wurden (siehe Abbildung 2.4). Im Jahr 2013 stand in Deutschland
eine installierte Produktionskapazitat von 900.000t/a Bioethanol zur Verfigung, demnach fast
230.000t/a mehr als produziert wurden. Der Bioethanolabsatz lag in 2013 bei 1,194 Mio. t, was eine
Reduzierung um 55.000 t im Vergleich zum Vorjahr bedeutete. Circa 520.000 t Bioethanol wurden aus

anderen Landern importiert.
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Abbildung 2.4: Entwicklung der Produktion und des Absatzes von Bioethanol sowie der Anlagenkapazitat in Deutschland

bis 2013; Darstellung auf Basis von [10], [11]
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Abbildung 2.5: Produzierende Bioethanolanlagen in Deutschland (Stand 05 / 2014)

Die Aufschlisselung der Produktionsmengen nach Art der eingesetzten Rohstoffe zeigt, dass zuletzt
etwa 60 % der Jahresproduktionsmenge an Bioethanol aus Getreide stammt (Abbildung 2.6). In erster
Linie kommt Getreide in Futtermittelqualitdt zum Einsatz. Die Produktionsmengen des Jahres 2012
entsprechen einem Einsatz von ca. 1,2 Mio. t Futtergetreide (Stand 20. 02. 2014, [10]). Insgesamt un-
terliegt der Getreidemarkt erheblichen Preisschwankungen, was sich mitunter auch auf die Produkti-
onsmengen auswirken kann, wenn aufgrund der Marktsituation ein Anlagenbetrieb vorubergehend un-
wirtschaftlich wird.
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Abbildung 2.6: Aufschlisselung der deutschen Bioethanolproduktion nach den eingesetzten Rohstoffen (Stand 2014),
nach [10]

In Deutschland wurden 2011 ca. 1,5 Mio. t Getreide zur Bioethanolproduktion (rund 407.000 t) einge-
setzt, dies entspricht ungefahr 3,6 % der deutschen Getreideernte von 41,4 Mio. t in 2011. Dabei ka-
men zur Bioethanolherstellung mengenmafig die in Abbildung 2.7 aufgeflihrten Getreidesorten zum
Einsatz. Vorwiegend wurden Weizen, Gerste sowie Roggen eingesetzt. Der Bioethanolherstellung auf
Basis von Mais kommt in Deutschland nur eine geringe Bedeutung zu [12]. Indes sind vorwiegend im
europaischen Ausland und den USA maisbasierte Bioethanolanlagen in Betreib [13, S. 49]. Die men-
genmafige Verteilung eingesetzter Rohstoffe hangt stark von den Erntebedingungen und den aktuellen
Rohstoffpreisen ab und kann daher jahrlich variieren.

Triticale Andere

Getreidesorte Einsatzin t Anteil
Weizen 648.000 42,3 %
Gerste 338.000 22,0%
Roggen 324.000 21,1%
Mais 159.000 10,4 %
Triticale 63.000 4,1%
Andere 1.000 0,1%
Gesamt 1.533.000 100 %

Abbildung 2.7: Anteile der eingesetzten Getreidesorten zur Bioethanolproduktion (2011), nach [14]
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Andere starkehaltige Rohstoffe wie die Kartoffel haben vor allem im Lebensmittel-Sektor bei der Her-
stellung von Trinkalkohol eine Bedeutung. Biokraftstoffe werden aus Kartoffeln aufgrund der hohen
Kosten flr den Rohstoff, die Lagerung und die Verarbeitung, der bedingten Einsetzbarkeit der Schlem-
pe sowie des hohen Abwasseraufkommens in Deutschland nicht erzeugt. Auch Topinambur ist u. a.
durch hohe Lagerungs-, Reinigungs- und Verarbeitungskosten sowie der lediglich saisonalen Nutzung
der Pflanze als Rohstoff flr den Biokraftstoffsektor wenig attraktiv. Sie wird ausschliefllich in Obstbren-
nereien verwertet [13, S. 50].

Die Menge des aus Zuckerriben hergestellten Ethanols ist in den vergangenen Jahren kontinuierlich
gestiegen (siehe Abbildung 2.6). Im Jahr 2013 erfolgte eine Verarbeitung von insgesamt ca. 2,8 Mio. t
Zuckerruben zu Ethanol, was einem Anteil von rund 11 % der deutschen Zuckerribenerzeugung ent-
spricht [10]. Bei den unter sonstigen Stoffen gefuhrten Rohstoffen handelt es sich um Ruckstande aus
der Lebensmittelindustrie sowie lignocellulosehaltige Reststoffe, die allerdings im Jahr 2013 nicht in
die Bioethanolerzeugung eingegangen sind.

Die Nachfrage nach Ethanol besteht weltweit im Wesentlichen in den Bereichen des Kraftstoffsektors
(ca. 66 %), des chemisch-technischen Sektors (ca. 21 %) sowie des Nahrungsmittelsektors (13 %). Das
aus Anbaubiomasse hergestellte Ethanol / Bioethanol stellt einen der wichtigsten Chemierohstoffe dar
und findet in zahlreichen Produkten Verwendung, so z. B. als Desinfektionsmittel, in Kosmetik und als
Lésungsmittel in Farben. Synthetisch hergestelltes Ethanol findet ausschlieflich in der chemischen
Industrie sowie als Energietrager Verwendung. Kommt Ethanol im Nahrungsmittelsektor zum Einsatz,
wird er Uberwiegend als Ethanol oder Trinkalkohol bezeichnet. Ethanol erzeugt aus Biomasse, welcher
vorwiegend in Verbrennungsmotoren zum Einsatz kommt, wird als Bioethanol gehandelt [13, S. 129].
Das im Kraftstoffsektor eingesetzte Bioethanol wird vorrangig als Beimischung zum Ottokraftstoff in
Form von E5 oder E10 vermarktet (siehe Abbildung 2.8). Der in Deutschland im Februar 2011 einge-
fuhrte E10-Kraftstoff hatte erhebliche Akzeptanzprobleme. Erst im Jahr 2013 erreichte E10 nach steti-
gem Anstieg des Absatzes einen Marktanteil von 15,9 % bei Ottokraftstoffen [15]. Rund 87 % des Bio-
ethanols werden dem Benzin direkt beigemischt, wobei sich eine energetische Beimischungsquote von
4,3 % ergibt. Weiterhin erfolgt die Verwendung des Bioethanols zur Herstellung von Ethyl-tert-butylether
(ETBE), was zur Verbesserung der Klopffestigkeit dem Benzin beigemischt wird [16]. Der Einsatz von
E85 konnte sich in Deutschland aufgrund mangelnder Infrastruktur und Serienfahrzeuge (sog. Flexible
Fuel Vehicles) bislang nicht durchsetzen [17] und liegt bei weniger als 20.000 t/ a.
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Abbildung 2.8: Verwendung von Bioethanol in Deutschland (Stand 20. 02. 2014), nach [10]
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In Deutschland wird Biodiesel im industriellen Maf3stab seit 2004 produziert. Die hohen politischen Ziel-
vorgaben zur Beimischung von Biodiesel fihrten bis zum Jahr 2008 zu einem starken Zubau von Anla-
genkapazitaten sowohl im Olmiihlenbereich als auch bei den Biodieselanlagen. Allerdings ist der Absatz
seit 2008 mit der Ricknahme der gewahrten Steuerermafigung (§ 50 EnergieStG) und zeitweise stark
erhéhten Pflanzendlpreisen wieder ricklaufig, was in der Konsequenz zu einer Anlagenauslastung von
unter 50 % fuhrt (siehe Abbildung 2.9). Zahlreiche, vor allem kleine Anlagen mit Produktionskapazitaten
von bis zu 20.000t / a Biodiesel, wurden dadurch unrentabel und sind aufier Betrieb. Die dargestellten
Produktionskapazitdten umfassen ausschliefllich in Betrieb befindliche Anlagen.
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Abbildung 2.9: Entwicklung der Biodieselproduktion in Deutschland (Stand Juni 2014), nach [18]

Die rucklaufigen Absatzzahlen beim Biodiesel resultieren v. a. aus dem schrittweisen Verschwinden des
Reinkraftstoffmarktes und der doppelten Anrechnung von Biodiesel auf Basis von Altspeisedlen / -fetten
(engl.: Used Cooking Oil Methyl Ester, UCOME) auf die Quote (36. BImSchV). Diese minimiert die absolu-
te Biokraftstoffmenge innerhalb der Quotenverpflichtung.

Die Produktionskapazitaten verteilen sich nach aktuellem Stand auf 28 Standorte, an denen Biodiesel
in Deutschland produziert wird (vgl. Abbildung 2.10 auf Seite 20). Dabei stehen sechs Anlagen mit einer
Kapazitat von Uber 200.000t/ a und weitere 17 mit Kapazitaten zwischen 50.000 und 200.000t/ a
zur Verfugung. Funf Biodieselanlagen weisen eine Jahresproduktionskapazitat von 2.000 bis 12.000 t
auf. Die Bestandsanlagen lassen sich weiterhin nach den eingesetzten Verfahren unterscheiden
(Tabelle 2.2).
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Tabelle 2.2: Ubersicht (iber Biodieselproduktionsanlagen in Deutschland (Stand 29. 01. 2014)
Betreiber Standort Kapazitatt/a Verfahren
ADM Hamburg AG Leer 120.000 Connemann
ADM Oelmuhle Hamburg AG Hamburg 580.000 Connemann
ADM Soya Mainz GmbH & Co. KG Mainz 275.000 Connemann
Bioeton Kyritz GmbH Kyritz 80.000 AT-Verfahren
Biopetrol Industries GmbH Rostock 200.000 Lurgj-Verfahren
Biowerk Sohland GmbH Sohland a. d. Spree 80.000 Munzbergverfahren
BKK Biodiesel GmbH Rudolstadt 4.000 osterr. Verfahren
Bunge Deutschland GmbH Mannheim 100.000 Lurgi-Verfahren
Cargill GmbH Frankfurt am Main 300.000 Lurgi-Verfahren
ecoMotion GmbH Sternberg 100.000 Connemann
ecoMotion GmbH Linen 100.000 BDI-Verfahren
ecoMotion GmbH Malchin 12.000 BDI-Verfahren
gbf german biofuels GmbH Falkenhagen 132.000 Connemann/Wimmer
KFS Biodiesel GmbH & Co. KG Niederkassel 120.000 Lurgi-Verfahren
KFS Biodiesel GmbH & Co. KG Kaufungen 50.000 Lohrlein
KFS Biodiesel GmbH & Co. KG Cloppenburg 50.000 Lbhrlein
Louis Dreyfus commodities GmbH Lutherstadt Wittenberg 200.000 Lurgj-Verfahren
NEW Natural Energy West GmbH Marl 250.000 Lurgj-Verfahren
Osterlander Biodiesel GmbH & Co. KG Schmélin 4.000 nicht bekannt
OTD Oil Trading Deutschland GmbH Halle 60.000 Lurgi-Verfahren
Petrotec AG Emden 100.000 Eigenbau
Petrotec AG Sidlohn 85.000 Eigenbau
Rapsol GmbH Libz 7.000 IBG Monforts
Tecosol GmbH Ochsenfurt 70.000 AT-Verfahren
VERBIO Diesel Bitterfeld GmbH & Co. KG Bitterfeld 200.000 Eigenbau
VERBIO Diesel Schwedt GmbH & Co. KG Schwedt / Oder 250.000 Eigenbau
VESTA Biofuels Brunsbuttel 250.000 AT-Verfahren
Vogtland Bio-Diesel GmbH GroRfriesen 2.000 AT-Verfahren
Gesamtkapazitat von Anlagen in Betrieb 3.781.000
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Die sechs grofiten Biodieselanlagen mit einer Produktionskapazitat von jeweils Gber 200.000t/ a sind
in der Nahe von Raffineriestandorten angesiedelt. Diese befinden sich unmittelbar an groflen Flussen,
wie Elbe, Rhein, Main sowie Oder. Die Standortwahl ist logistisch durch die Anlieferung der Rohstoffe
aus Ubersee und die Einhaltung einer méglichst kurzen Entfernung zu den Mineraldlkonzernen zur Bei-
mischung des Biodiesels bedingt. Anderseits sind die kleintechnischen Anlagen mit einer Kapazitat von
unter 50.000t/ a dezentral verteilt. Die Rohstofflieferung erfolgt zumeist durch direkte Liefervertrage

ortsnaher Landwirte in einem kleinen Einzugsgebiet.

Abbildung 2.10:
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Die Abbildung 2.11 zeigt die Entwicklung des Inlandverbrauches an Biodiesel als Reinkraftstoff und zur
Beimischung. Wahrend im Jahr 2007 etwa 1,8 Mio. t als Reinkraftstoff (B100) vermarktet wurden, wa-
ren es im Jahr 2013 nur noch 30.000 t. B100 war im Jahr 2007 an Uber 1.900 o6ffentlichen Tankstellen
erhaltlich. Trotzdem wurden Uber diesen Vertriebsweg nur etwa 14 % abgesetzt. Die groite Menge an
reinem Biodiesel verbrauchten die Nutzfahrzeuge des Transportgewerbes und der Landwirtschaft [19].
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Abbildung 2.11: Einsatz von Biodiesel in den Jahren 2007 bis 2013, nach (UFOP, 2014)

Zeitgleich ist auch die Produktion von Pflanzenél in dezentralen Olmiihlen zuriickgegangen. Von 544 Ol-
muhlen im Jahr 2006 gab es 2012 nur noch 155 dlsaatverarbeitende Betriebe. Dabei wurden 2012
rund 132.500 t Olsaaten zu 45.000 t Ol sowie 87.500 t Presskuchen verarbeitet. Im Jahr 2006 erfolgte
im Vergleich dazu noch die Pressung von 889.000 t Olsaaten. Die prozentuale Aufteilung des 2012
produzierten Pflanzendls gestaltet sich nach unterschiedlichen Verwendungsmaglichkeiten wie folgt:
19 % des kaltgepressten Ols wurden direkt als Kraftstoff eingesetzt (9 % mobile Zwecke, 10 % BHKW)
und 17 % zur Erzeugung von Biodiesel verwendet. Die weiteren 64 % des erzeugten Ols wurden als Fut-
terdl (20 %), Speisedl (30 %) und fur technische Zwecke (14 %) verwendet. Der Presskuchen ging zu fast
100 % als eiweifdreiches Futtermittel an Tierhalter [20, S. 33 ff.].

Insgesamt wurden im Jahr 2013 in Deutschland folgende Rohstoffe zu Biodiesel verarbeitet: Rapsol
(64 %), Palmol (13 %), Sojadl (10 %), Abfalle wie Altspeisefette (8 %), Fettsauren (3 %) sowie tierische
Fette (2 %) [21]. Die Zusammensetzung des tatsachlich eingesetzten Biodiesels kann sich durch Impor-
te von der Zusammensetzung der verarbeiteten Rohstoffe unterscheiden.
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Die Eigenschaften der einsetzbaren Rohstoffe bedingen die Verfahrenstechnik bei der Bioethanolpro-
duktion. Daher werden zunachst starke- (Kapitel 3.1.1) und zuckerhaltige Rohstoffe (Kapitel 3.1.2) vor-
gestellt. Auf die resultierende Verfahrenstechnik zur Verarbeitung der Rohstoffe wird in Kapitel 3.2 de-
tailliert eingegangen.

Verfahrenstechnisch bestehen bei der Herstellung von Ethanol kaum Unterschiede zwischen Bioetha-
nolanlagen unterschiedlicher Gréfe. Die Konversion der Ausgangsstoffe hin zu alkoholischen Verbin-
dungen verlauft vergleichbar, allerdings unterscheidet sich die Produktaufbereitung am Ende des Pro-
zesses bezogen auf die gewlnschte Produktqualitat. Auch die Auswahl der Rohstoffglte variiert von-
einander, wobei in Brennereien Rohstoffe in Lebensmittelqualitat verarbeitet werden und in Bioethanol-
anlagen auch Rohstoffe in Futterqualitat zum Einsatz kommen. Beide Typen unterliegen gemafd dem
Spirituosengesetz den Bestimmungen und der Aufsicht des Zolls. Da Ethanol als reiner Stoff eindeutige
physikalisch-chemische Eigenschaften aufweist (Tabelle 3.1), ist fur die Qualitatssicherung lediglich die
Verunreinigung mit Fremdstoffen geregelt. Weitere Kriterien, wie z. B. die Anforderungen an die Octan-
oder Cetanzahl sowie die Dichte, sind fur Biokraftstoffe in der Fuel Quality Directive (98 / 70 / EC) gere-
gelt.

Tabelle 3.1: Auflistung chemisch-physikalischer Eigenschaften von Ethanol [16]

Eigenschaften

Chemische Formel C2Hs0H

Heizwert 26,64 MJ / kg

Brennwert 29,52 MJ / kg

Molare Masse 46,06844 kg / kmol

Dichte 0,789 kg / dm3 (bei 20 °C)
Siedepunkt 78,32 °C

Schmelzpunkt -114,5 °C

Azeotroper Zustand Ethanol bildet bei Umgebungsdruck

ein Azeotrop mit Wasser bei einer
Konzentration von 95,52 vol.-%
(95,57 m.-%) Ethanol.

Sonstiges Ethanol ist mit Wasser in jedem Ver-
haltnis mischbar und hygroskopisch.

Erfolgt der Einsatz des Ethanols im Treibstoffsektor (E85 / E10), werden folgende Anforderungen ge-
stellt:

Bioethanol muss vergallt werden, z. B. durch Benzin, ETBE, Methanol;
Ethanol sollte frei von phosphor-, eisen-, mangan-, bleihaltigen Verbindungen sein;

die Additivzusatze zur Qualitatsverbesserung durfen keine bekannten Nebenwirkungen aufweisen.
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Die im Bioethanol enthaltene Energie (siehe Tabelle 3.1) liegt gegenlber dem fossilen Referenzkraft-
stoff Benzin (42,7 - 44,2 MJ / kg) niedriger [22]. Bei dessen Substitution kann ein Kraftstoffaquivalent
von 0,65 zugrunde gelegt werden, wobei 1 Liter Bioethanol 0,65 Liter Ottokraftstoff ersetzt.

Grundsatzlich konnen fur die Produktion von Bioethanol alle Rohstoffe eingesetzt werden, die ausrei-
chend Zucker oder Zuckerverbindungen, wie Starke oder Cellulose, enthalten. Besonders gut verarbeit-
bar sind die in Tabelle 3.2 dargestellten zucker- und starkehaltigen Pflanzen- und Pflanzenteile.

In Deutschland werden verschiedene Getreidesorten fir die Bioethanolerzeugung eingesetzt, vorwie-
gend Weizen, Roggen, Gerste und Triticale. Alternativ zu starkehaltigen Rohstoffen werden auch Pflan-
zen(teile) mit hohem Zuckergehalt verarbeitet. Hier kommen in Deutschland Zuckerriben zum Einsatz.
Weiterhin eignen sich zuckerhaltige Pflanzen, wie Zuckerrohr oder Zuckerhirse (der Gattung Sorghum),
zur Bioethanolproduktion. Aufgrund der klimatischen Bedingungen spielen diese jedoch in Deutschland
keine relevante Rolle [23, S. 8].

Tabelle 3.2: Verfligbare zucker- und stérkehaltige Rohstoffe und deren Ertrédge bei der Bioethanolproduktion
nach [24], [25]
Rohstoff Bioethanollertrag
(inl/t)
Reis 230
Mais 360
Weizen 340
Gerste 250
Maniok 180
Sufkartoffel 125
Zuckerrlbe 110
Kartoffel 110
Zuckerrohr 70
Zuckerhirse 60

Daruber hinaus lasst sich Bioethanol auch aus lignocellulosehaltiger Biomasse, wie Stroh oder Rest-
holz, gewinnen. Dazu ist es jedoch notwendig, die Cellulose vor der Vergarung in einzelne Zuckermole-
kule aufzuspalten. Da die Cellulose einem intensiven stofflichen Verbund mit Lignin, Hemicellulose und
anderen Bestandteilen unterliegt, gestaltet sich die Aufbereitung verhaltnismafig schwieriger im Ver-
gleich zur Verarbeitung von zucker- oder starkehaltigen Rohstoffen. Die Aussicht auf Verfahren zur Nut-
zung grofer Mengen an lignocellulosehaltiger Rohstoffe hat in den vergangenen Jahren zu erheblichen
Forschungs- und Entwicklungsaktivitaten gefuhrt. Da lignocellulose-verarbeitende Bioethanolanlagen
fur den wirtschaftlichen Betrieb aber erst gebaut werden, wurden die dazugehdrigen Technologien und
Rohstoffe in diesem Projekt nicht naher betrachtet.
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Von den starkehaltigen Rohstoffen werden in Deutschland lediglich unterschiedliche Getreidesorten zur
Produktion von Bioethanol eingesetzt. Bei der Zusammensetzung des Getreides ist eine Unterscheidung
nach Starke, Proteinen, Zucker, Rohfaser, Rohfett und Mineralstoffen zweckmaRig. Typische Zusam-
mensetzungen von Winterweizen, Roggen, Wintergerste und Triticale nach diesen Bestandteilen sind in
Tabelle 3.3 zusammengefasst.

Tabelle 3.3: Kenndaten zur Futterqualitdt von Getreide (Mittelwerte nach DLG-Futterwerttabelle und Ubersichten der
Landwirtschaftskammer NRW), nach [34]-[36]

Winterweizen Roggen Wintergerste Triticale

(Triticum aestivum) (Secale cereale) (Hordeum vulgare) (Triticosecale)
Trockensubstanzgehalt 88 88 88 88
(TSin %)
[nhaltsstoffe
(8/kgTS)
Starke 675 645 600 667
Rohprotein 138 113 125 145
Zucker 32 63 26 40
Rohfaser 29 28 57 30
Rohfett 20 18 27 18
Mineralstoffe 19 22 27 23
Mineralstoffe
(8/kgTS)
Calcium 0,7 0,9 0,8 0,5
Phosphor 3,9 3,3 3,9 4,3
Natrium 0,2 0,2 0,5 0,2
Kalium 5,0 6,0 4,0 6,3
Magnesium 1,3 1,4 1,2 1,3
Aminoséauregehalte
(8/kgTS)
Lysin 3,9 4,5 4,0 5,0
Methionin 2,2 2,0 2,1 25
Methionin + Cystin 5,3 49 49 6,0
Threonin 4,0 4,0 4,2 4,7
Tryptophan 1,6 1,1 1,4 1,5
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Starke Starke ist die Komponente mit dem gréfiten Massenanteil im Getreide. Das Polymer besteht aus
Amylose (20 - 30 %) und Amylopektin (70 - 80 %). Die Amylose ist ein lineares Makromolekll aus o-
1,4-glykosidisch verknupften Glucoseeinheiten. Amylopektin hat dieselbe Grundstruktur wie Amylose,
verflugt zudem aber noch zu 5 - 6 % Uber B-1,6-glykosidisch verknupfte Verbindungen und verleiht da-
mit dem Molekll eine verzweigte Struktur. Innerhalb der Getreidekdrner ist die Starke im Endosperm,
dem Mehlkorper, lokalisiert. Abbildung 3.1 stellt den Aufbau eines Starke-MolekUls dar [26]-[29].

o1 d-glveosidic linkages

HO OH

Abbildung 3.1: Polymerstruktur von Glucose in Starke [30]

Proteine Zu 8 - 16 m.-% bestehen Getreidekorner aus Proteinen, welche vor allem im Endosperm loka-
lisiert sind. Die Proteine kdnnen in zwei Gruppen unterteilt werden: in Gluten- und Nicht-Gluten-
Proteine. Die Nicht-Gluten-Proteine (entsprechen im Weizen ca. 15 - 20 m.-% des Gesamtproteinge-
halts) bestehen aus Albuminen (wasserloslich) und Globulinen (wasserunléslich, 16slich in verdinnten
Salzlésungen) [31]. Die Hauptspeicherproteine (Reserveproteine, Klebereiweifde) im Getreide sind die
Gluten-Proteine (entsprechen im Weizen ca. 80 - 85 m.-% des Gesamtproteingehalts), welche wasser-
unléslich sind [32]. Der Proteingehalt des Getreides ist ein indirektes Maf fur den Klebergehalt [33]. Er
hangt ferner mafigeblich von der Sorte, dem Standort (Klima und Boden) sowie der DUngung ab.

Nicht-Starke-Polysaccharide Weizen enthalt neben der Starke auch Nicht-Starke-Polysaccharide (un-
I6sliche Polysaccharide), die die pflanzliche Gerustsubstanz ausmachen. Diese kommen vor allem in
der Getreideaufienhille, der Endosperm-Zellwand und Aleuronschicht vor. Die Nicht-Starke-
Polysaccharide bestehen u.a. aus Cellulosen, Hemicellulosen, B-Glucanen, Pentosanen und Ligninen
[29], [32], [37], [38]. Die Faserfraktion macht grofitenteils den Kleieanteil (14 - 19 m.-%) eines Getrei-
des aus [39, S. 843]. Die Kleie- sowie Glutenabtrennung und -vermarktung sind in den Kapiteln 4.1.1
bzw. 4.1.2 thematisiert.

Lipide Getreide besteht auflerdem zu ca. zwei Prozent aus Lipiden. Abhangig von der Loslichkeit unter
spezifischen Extraktionsbedingungen klassifizieren sich die Lipide in Starkelipide und freie oder gebun-
dene Nicht-Starkelipide [40]. Die Nicht-Starkelipide entsprechen im Weizen rund 75 m.-% des Gesamtli-
pidgehalts und setzen sich vorrangig sowohl aus Triglyceriden als auch aus unpolaren Lipiden zusam-
men. In der Regel binden sich die meisten freien Nicht-Starkelipide wahrend der Mehlverarbeitung an
Gluten [32].
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Mineralstoffe Zudem beinhalten die verschiedenen Getreidesorten weniger als ein Prozent Mineralstof-
fe (Asche), wie Magnesium, Phosphor, Kalium oder Natrium.

Qualitatsklassen von Getreide Eine Einteilung des Getreides erfolgt in Qualitatsklassen (am Beispiel
des Weizens): E (Eliteweizen), A (Qualitatsweizen), B (Backweizen) und C (sonstige Weizen, wie Futter-
weizen) [41]. Die wichtigsten Kenngréflen zur Einstufung sind der Rohproteingehalt, der Sedimentati-
onswert und die Fallzahl. AuRerdem sind die Volumen- sowie Mehlausbeute und die Wasseraufnahme
entscheidend flr die Einstufung (zur Qualitatsgruppierung: [33, S. 5]). Diese Kenngréfen sind vor allem
flr die Verwendung des Getreides zum Backen ausschlaggebend. Mit dem Ziel eine moglichst hohe
Ethanolausbeute zu erreichen, werden in der Bioethanolbranche vor allem folgende Anforderungen an
den Rohstoff Getreide gestellt:

hoher Starkegehalt (62 - 75 %);

geringer Rohproteingehalt (9 - 12 %);

niedrige Fallzahlen (auch als Verflissigungswert bezeichnet, maximal 180 s bei Weizen);
geringe Kornfeuchte (bis 15 %);

geringe Toxinbelastung (Mykotoxinwerte pro kg Getreide: 0,35 - 1,0 mg/ kg);

geringer Pentosangehalt;

geringer sichtbarer Auswuchs (max. 2 %, bei Triticale: 5 m.-%);

spezifische technologische Eigenschaften (z. B. geringe Kornharte, ausreichende Korngrofie;

[42]-[44].

Bioethanolausbeuten unterschiedlicher Getreidesorten Die Ethanolausbeute hangt vorrangig vom
Starkegehalt ab, welcher mit dem Proteingehalt in negativer Korrelation steht. So verringert jedes Pro-
zent Protein im Getreide den Starkegehalt um 0,8 bis 1 % und somit die Ethanolausbeute um 5 bis 6
I/t Korntrockenmasse. Ferner zeigen die Starkebeschaffenheit (Anteil vergarbarer Starke), die Korn-
ausbildung und weitere, oben genannte Faktoren Einfluss auf die Ethanolausbeute [44], [45, S. 30].

Aufgrund der unterschiedlichen chemischen Zusammensetzung verschiedener Getreidesorten zeichnet
sich jedes Getreide durch andere Ethanolausbeuten aus (siehe Abbildung 3.2). Gerste weist aufgrund
des hohen Spelzen- und B-Glucangehalts die niedrigsten Starke- (58,0 - 59,4 %) und daraus resultie-
renden Ethanolausbeuten (36,9 - 38,01/ dt TS) auf.
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Abbildung 3.2: Beziehung zwischen dem Starkegehalt und der Ethanolausbeute bei Wintergerste, Winterroggen, Wintertriti-
cale, Winterweizen sowie Mais (2. und 3. Reifegruppe), nach [45, S. 181]

Beim Roggen fallen die Ethanolausbeuten mit 39,4 - 39,7 1/ dt TS ebenfalls gering aus, was auf den
niedrigeren Starkeanteil, die geringe KorngréfRe und den hohen Anteil an unvergarbaren Pentosanen
(etwa 6 - 8 %) zurlckzufuhren ist. Triticale schneiden mit durchschnittlich 66,8 - 71,3 m.-% Starke im
Korn und 41,0 - 44,01/ dt TS besser ab. Je nach Herkunft werden bei Weizen Ethanolausbeuten von
41,0-44,01/dt TS erreicht. Mais zeigt bei geringen Proteingehalten (7,6 - 9,5 %) die hdchsten Star-
kewerte (70,4 - 75,0 %) und Ethanolausbeuten (44,3 - 46,81/ dt TS) [45, S. 180].

Abbildung 3.3 beschreibt darlber hinaus die spezifisch erzielbaren Korn- sowie Ethanolertrage der drei
hauptsachlich eingesetzten Getreidearten Weizen, Roggen und Triticale. Darin ist ersichtlich, dass Wei-
zen und Triticale hdhere Starkegehalte als Roggen aufweisen, wobei nicht die gesamte Starke vergarbar
und damit der Ethanolertrag nicht so viel grofier als bei Roggen ist. Die Abweichung der Starkegehalte
zu den in Abbildung 3.2 aufgefUhrten Werten ist auf unterschiedliche Bezugsernten sowie andere An-
bauregionen zurtckfuhrbar.

Der Ertrag bei der Ernte von Getreide hangt mafigeblich von der Stickstoffgabe und Bodenqualitat ab.

Dabei werden 60 - 80dt/ ha geerntet. Die Ubliche Stickstoff-Dinung liegt bei 40 - 60 kg N/ ha, in
Feuchtlagen bei 50 - 70 kg N/ ha [44, S. 31].
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Abbildung 3.3: Erzielbare Ethanolausbeuten als Funktion der Starke in typischen Getreidesorten zwischen 2006 und 2008,
nach [46, S. 16]

3.1.2 Zuckerruben

Von den zuckerhaltigen Rohstoffen werden in Deutschland Zuckerriben in relevanter Menge zur Etha-
nolproduktion eingesetzt. Oftmals erfolgt die Charakterisierung der Zuckerribe in Mark und Zellsaft,
wobei das Mark die wasserunldsliche GerUstsubstanz (4 - 5,5 m.-% der Rlbe, z.B. Cellulose, Lignin,
Galaktan, Pektin, Arabanan) ausmacht und der Zellsaft alle 16slichen Zucker- und Nichtzuckerbestand-
teile (wie z. B. Invertzucker, Raffinose, organische Sauren, Vitamine, Eiweif3stoffe, Mineralien) enthalt
[47, S. 568], [48, S. 709]. Eine typische Zusammensetzung von Zuckerriben nach Inhaltsstoffen ist in
Tabelle 3.4 (auf Seite 30) fiur frisch geerntete, saubere und die Trockenmasse der Ruben aufgefihrt.
Zuckerriben kdnnen in ihrer chemischen Zusammensetzung, u. a. abhangig vom Standort und dem
Wetter, stark variieren.

Fur die Ethanolproduktion ist vor allem der Saccharosegehalt in der Zuckerrlibe relevant. Saccharose
ist ein Disaccharid und aus den Monosacchariden Glucose (als a-D-Glucopyranose) sowie Fructose (als
B-D-Fructofuranose) aufgebaut und Uber zwei glykosidische Hydroxylgruppen miteinander verknupft
(siehe Abbildung 3.4 auf Seite 30).
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Tabelle 3.4: Chemische Zusammensetzung von Zuckerriben, nach [48]
) Riben frisch ~ Riben sauber Ruben TS
Bestandteil
g/kg g/kg g/ kg
Anhaftende Erde 137,0 — —
Wasser 660,2 765,0 —
Saccharose 142,4 165,0 702,1
Cellulose 9,7 11,3 48,0
Hemicellulose 13,3 15,4 65,4
Fett 0,7 0,8 3,6
Pektinstoffe 11,4 13,2 56,2
Lignin 1,6 1,8 7,7
Protein (und andere N-Komponenten) 12,4 14,4 61,3
Organische Sauren 4.1 4.8 20,4
Saponin 1,4 1,6 6,8
Glucose 0,9 1,0 4,3
Fructose 0,4 0,5 2,1
Raffinose 0,7 0,8 3,4
Asche (Anorganik) 3,7 4.3 18,3
H OH gpqo OH H ©F
glycosidische
Bindung
Saccharose
Abbildung 3.4: Aufbau des Zuckermolekiils Saccharose in Zuckerriiben S. [49, S. 705]

Im folgenden Kapitel sind die Prozessschritte zur Herstellung von Bioethanol aus Getreide und Zucker-
ruben beschrieben. Dabei soll méglichst die aktuelle Praxis in der Industrie wiedergegeben werden. Die
Gliederung orientiert sich entlang der Verarbeitungskette, welche in dem Blockfliebild in Abbildung 3.5

veranschaulicht ist.

Die Verarbeitungskette startet bei beiden Rohstoffen mit der Rohstoffannahme und -lagerung, gefolgt
von der Vermahlung des Getreides oder analog der Zerkleinerung der Zuckerriben. Wahrend das Ge-
treide nun fir die Fermentation in einer Anmaischung, Verflissigung und Verzuckerung aufgeschlossen
wird, erfolgt in der Zuckerfabrik die Extraktion des Zuckers und die Verarbeitung des Zuckersafts. Alle
folgenden Prozessschritte unterscheiden sich nicht voneinander. Die Zuckerlésungen werden jeweils im
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Fermentationsprozess durch Saccharomyces cerevisiae zu Bioethanol verstoffwechselt. Daraufhin er-
folgt die Destillation und Rektifikation sowie die Absolutierung des Ethanols. Schlussendlich findet die
Behandlung der anfallenden Ruckstande Schlempe (Getreide) und Vinasse (Zuckerriben) sowie deren
Verwertung statt.

Getreide Enzyme
Rohstoffa_mnahme/“ Vermahlung N VerflUssigung/ - |
Reinigung | i Verzuckerung | H
| i | efe
¥
. Destillation/ . .
ruck | i A Fermentation | Rektifikation —»| Absolutierung [—Bioethanol>»
uckerriiben
Rohstoffannahme/§ ZerkleinerungH Reinigung/ Rickstands- | .
Reinigung Extraktion | Eindampfung — behandlung DDGS/Vinasse->
I
Abwasser

Abbildung 3.5: Prozessschritte bei der Bioethanolherstellung

Bei der Rohstoffannahme am Produktionsstandort wird das Getreide zumeist mittels Nahinfrarotspek-
trometer (NIR) und Laborschnelltests stichprobenartig auf Getreidefeuchte, Starke- und Proteingehalt
untersucht (Richtwerte vgl. Kapitel 3.1.1). Nach der Getreideannahme, z. B. Uber Bodeneinlasse, erfolgt
zunéchst die Getreidereinigung, mit dem Ziel Fremdmaterial wie Ahren- und Spelzenteile, Staub, Fein-
korn, Steine und anderes unerwunschtes Material zu entfernen. Der Reinigungsprozess unterteilt sich
typischerweise in die Schritte Steinabscheider, Magnetabscheider, Ruttelsieb, Fremdkdrpersieb und
pneumatische Reinigung [50], [51].

Nach der Getreidereinigung erfolgt die direkte Verarbeitung oder die Lagerung des Rohstoffs. Die Lage-
rung dient generell dazu, einen durchgangigen Betrieb zu ermoéglichen. Die Lagermengen sind demnach
mindestens so bemessen, dass bei typischen Belieferungspausen, wie z. B. an Wochenenden oder Fei-
ertagen, der Betrieb fortgefuhrt werden kann. Trockene Schuttguter, wie Getreide oder DDGS-Pellets,
werden in der Regel in Silos gelagert. Haufig wird die bendtigte Lagerkapazitat mit mehreren Silos reali-
siert, um unterschiedliche Rohstoffe lagern zu kénnen und flexibler in der Lagerhaltung zu sein.

Es fihren sowohl der Befall mit Insekten, Schimmelpilzen und Bakterien, als auch der Getreideaus-
wuchs zum Verderb des Rohstoffs. Zur Vermeidung des Qualitatsrickgangs des Getreides werden Kon-
servierungsmethoden, wie z. B. die Beluftungstrocknung (Beluftung mit atmospharischer Luft), Warm-
lufttrocknung (bspw. Durchlauftrocknung, Silotrocknung, Lagerbeluftungstrocknung) oder Getreidekuh-
lung angewendet S. [52, S. 2]. Eine sichere Getreidelagerung ist gegeben, wenn das einzulagernde
Getreide einen Feuchtegehalt von 14 % nicht Ubersteigt und die Luftfeuchte in der Lagerstatte nicht
mehr als 75 % betragt (siehe Abbildung 3.6 auf der nachsten Seite). Bei hoheren Feuchtegehalten ist
ein Verderb des Rohstoffes ohne zusatzliche Mafinahmen, wie Beluftung, nicht ausgeschlossen.
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Abbildung 3.6: Anhaltspunkte flr die Lagerung und Feuchte von Getreide, nach [35]

Getreidevermahlung Bei der Vermahlung des Getreides wird zunachst zwischen Trocken- und Nass-
mahlverfahren unter-schieden. In der Praxis haben sich in Deutschland bei der Bioethanolherstellung
Trockenmahlverfahren durchgesetzt. In den USA finden dahingegen beim Einsatz von Mais vor allem
Nassmahlverfahren Verwendung.

Trockenmahlverfahren Die verfahrenstechnisch einfachste Variante der Zerkleinerung von Getreide ist
die trockene Vermahlung. Eine Benetzung des Getreides mit Wasser erfolgt nur, wenn eine Abtrennung
der Schale (Kleie) vom Mehlkdrper angestrebt wird. In Deutschland werden in der Regel zur Getreide-
vermahlung Hammermuhlen eingesetzt [28, S. 801], [53, S. 5], allerdings finden auch Walzenstuhle
oder Rotormuhlen Verwendung. Die Mihlen werden bis zu einer jeweiligen Kapazitat von 10 bis 80t/ h
angeboten. Der typische Energiebedarf bei der Vermahlung von Getreide mit Hammermuhlen liegt bei
50 bis 70 kWh / t [54]. Dabei ist der Energiebedarf auch abhangig von der Getreideart. So steigt er bei-
spielsweise bei der Gerstenvermahlung aufgrund des hbéheren Spelzenanteils an. Hammermuhlen ha-
ben einen signifikanten Verschlei® an den Himmern und mussen ca. vier bis sechs Mal pro Jahr gewar-
tet werden [50].

Fir die Verarbeitung zu Bioethanol wird eine Korngrofenverteilung von etwa 70 % der Partikel zwischen
0,3 und 1,0 mm angestrebt. Zur Klassierung der einzelnen Mahlfraktionen, wie sie in Tabelle 3.5 aufge-
fhrt sind, werden Sichter eingesetzt. Die Grobfraktion kann Uber eine erneute Vermahlung weiter auf-
gebrochen werden. Die Beforderung des Getreides und des Mahlguts erfolgt mittels FliefSbandern,
Schnecken- und Trogkettenférderanlagen. Der pneumatische Transport mittels verdichteter Luft ist ap-
parativ deutlich aufwendiger und damit preisintensiver.
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Tabelle 3.5: Charakterisierung der Mahlprodukte, nach [55]
Mahlprodukt Typische Korngrofie
Mehl <180 um
Dunst 180 - 300 ym
Griefd 300 - 1.000 ym
Schrot >1.000 um

Im Vergleich zu Hammermuhlen weisen Walzenstuhle bei der Zerkleinerung von Getreide einen niedri-
geren Energiebedarf auf. Er wird mit ca. 35 kWh / t Getreide abgeschatzt [54]. Sie liefern Getreideparti-
kel mit héherer Gleichmagsigkeit und geringerem Feinanteil (grobere, aber gleichmafigere Kornstruktur,
siehe vergleichend Abbildung 3.7). AuBerdem zeigen sie eine niedrigere Temperaturentwicklung bei
geringerem Materialverschleif3 [56, S. 5ff.]. Walzenstiihle sind wartungsarmer als Hammermiihlen, aber
teurer in der Anschaffung. Weltweit werden weniger als 10 % der laufenden Bioethanolanlagen mit Wal-
zenstUhlen betrieben. Bei der Bioethanolproduktion in Deutschland kommen diese Muhlen in Kombina-
tion mit Hammermuhlen zum Einsatz.

. B0
R
k=
o 40
[
=
© 30
E B Hammermuhle
>
c 20 B Brechwalzenstuhl
L
g’ 10 -
o
4
O T T T I_ 1

fein mittel grob sehr grob

Partikelgréfie (in mm)

Abbildung 3.7: KorngroRenverteilung (fein (< 0,5 mm), mittel (0,5 - 1,6 mm), grob (1,6 - 2,0 mm), sehr grob (> 2,0 mm)) bei
der Vermahlung von Getreide mit Hilfe eines Brechwalzenstuhls und einer Hammermuhle, nach [57]

In der deutschen Bioethanolbranche werden vorrangig Mahlverfahren eingesetzt, bei denen die gesam-
te Mehlfraktion ohne Abtrennung von Bestandteilen wie Kleie oder Gluten eingemaischt und der Verga-
rung zugefuhrt werden. Es stehen allerdings auch Trockenmahlverfahren mit der Mdglichkeit zur Ab-
trennung von Kleie, Gluten und Keimlingen von den Getreidekdrnern zur Verfigung. Diese Verfahren
werden als Optimierungsansatz des Anlagenbestandes betrachtet und sind in Kapitel 4.1 aufgefuhrt
[58], [59].

Nassmahlverfahren Das Nassmahlverfahren unterscheidet sich von der trockenen Vermahlung inso-

fern, dass das Getreide vor der Vermahlung fur 40 bis 50 Stunden in Wasser, und oftmals unter Zusatz
von verdinnter Schwefeldioxid-Losung (rund 550 ppm), eingeweicht wird [30, S. 80]. Auflerdem werden
Nassmahlverfahren zumeist im Zusammenhang mit der Verarbeitung von Getreide (vorrangig Mais)
eingesetzt, bei denen der Keimling, die Kleie und das Gluten abgetrennt werden sollen. Die Einweich-

33


http://de.wikipedia.org/wiki/Mehl
http://de.wikipedia.org/wiki/Dunst_(Mahlprodukt)
http://de.wikipedia.org/wiki/Grie%C3%9F
http://de.wikipedia.org/wiki/Schrot_(Getreide)

Bioethanol DBFZ

phase ist ein chemischer Prozessschritt, in dem die Starkematrix aufgebrochen wird und somit im nach-
folgenden Mahlvorgang leichter abtrennbar ist. Durch die Schwefeldioxid-Losung werden |6sliche Be-
standteile (Uber 69 %; u. a. Proteine, Vitamine, Mineralien) aus dem Korn herausgelost und in die Lo6-
sung abgegeben, welche als Quellwasser bezeichnet wird [30, S. 80], [60]. Diese mit Nahrstoffen
angereicherte Losung kann auf 50 % Feststoffanteil eingedickt, mit Kleie vermischt, getrocknet oder als
Futtermittel eingesetzt werden.

Der Getreidekeimling enthalt Keimol, welches als hochwertiges Nebenprodukt vermarktet werden kann.
Die Keimling-Abtrennung erfolgt u. a. mittels mehrstufigen Hydrozyklonen. Anschliefend findet die Ab-
trennung der Starke und des Glutens von den faserhaltigen Bestandteilen (u. a. Kleie) mithilfe von Sie-
ben und in mehreren Waschschritten statt. Nach der Pressung (z. B. mittels Schraubenpresse) und
Trocknung (z. B. mit Hilfe eines Rotationstrommeltrockners) mit dem Ziel der Wasserreduktion kann der
faserhaltige Rohstoff mit einem Feuchtegehalt von ca. 10 % verduflert werden. Eine Separation des
Glutens von der Starke kann aufgrund von Dichteunterschieden mittels Zentrifugen und Dekantern
erfolgen. Anschlieflend wird die Trocknung in mehreren Schritten (z. B. mittels Vakuumbandfiltern und
Ringtrocknern) auf einen Endfeuchtegehalt von ca. 10 % durchgefihrt. Durch seinen Proteingehalt (bei-
spielsweise Mais mit ungefahr 60 m.-%) findet das Gluten als Futter- oder Nahrungsmittel Verwendung
[60].

Anmaischung, Verfliissigung und Verzuckerung Hefezellen kdnnen Starke nicht direkt in ihrem Stoff-
wechsel verwerten. Aus diesem Grund muss die Starke in vergarbare Zucker, wie Glucose oder Maltose
(aus zwei Glucose-Bausteinen aufgebaut), umgewandelt werden.

Anmaischung Unter RUhren wird das Mehl in den mit Wasser geflllten Maischetank eingebracht und

bis zur Verkleisterung der Starke auf ca. 90 °C erwarmt. Die Verkleisterung setzt, ausreichend Wasser
vorausgesetzt, in einem Temperaturbereich von 60 bis 70 °C ein und ruft eine starke Viskositatszu-
nahme hervor. Der Verkleisterungsvorgang wird als ein PhasenlUbergang der Starkemoleklle von einer
geordneten in eine ungeordnete Grundstruktur beschrieben. Dabei ruft vor allem Amylopektin eine
starke Kleisterbildung der Starke hervor, da dieses Molekul hauptsachlich durch die Wasseraufnahme
anschwillt, sodass die Amylose wahrend und nach der Verkleisterung aus den geschwollenen Amylopek-
tin-Granulaten herausdiffundiert und eine Gelphase bildet [27, S. 346], [28]. Das Amylose-
/ Amylopektin-Verhéltnis und die daraus resultierenden Verkleisterungstemperaturen verschiedener
Getreide sind in Tabelle 3.6 aufgelistet. Der Verkleisterungsprozess ist wichtig, da nur verkleisterte
Starke in der anschlieBenden Verflissigung und Verzuckerung von Enzymen abgebaut werden kann.

Verfliissigung Im Verflissigungsprozess wird a-Amylase eingesetzt. Sie ist ein Endoenzym, welches die
Starkematrix im Bereich der «-1,4-Bindungen durch die Reaktion mit Wasser aufbricht und Oligosac-
charide unter-schiedlichen Molekulargewichts (auch Dextrine genannt) synthetisiert. Die entstandenen
Dextrine sind in Wasser weitaus weniger viskos als Starke in Wasser. Die a-Amylase spaltet ausschlief3-
lich die o-1,4-glykosidischen VerknUpfungen der Amylose und des Amylopektins, die o-1,6-
glykosidischen VerknlUpfungen des Amylopektins allerdings nicht. a-Amylasen werden in einem pH-
Wertbereich von 5,5 - 6 und in einem Temperaturbereich von 82 - 85 °C verwendet. Bei Temperaturen
Uber 100 °C tritt eine irreversible Inaktivierung aufgrund der Denaturierung des Enzyms ein [62]-[64].
Nach der Verflissigungsphase von 30 Minuten bis ca. einer Stunde sollte die dynamische Viskositat der
Starke-Maische weniger als 50 Ns / m2 betragen [65]. Zur Stabilisierung der a-Amylase ist Calcium not-
wendig, welches im Leitungswasser und im Getreide selbst ausreichend vorhanden ist.
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Tabelle 3.6: Verhaltnis von Amylopektin und Amylose in einzelnen Starkequellen sowie deren Verkleisterungstemperatu-
ren, nach [61]

Rohstoff Amylose [%] Amylopektin [%] Verkleisterungstemperatur [°C]
Gerste 22 78 56 - 62
Mais 28 72 62-70
Roggen k. A. k. A. 57 -70
Weizen 26 74 53 -65

Verzuckerung Der Abbau der Dextrine erfolgt durch Einsatz von Glucoamylase. Dieses Exoenzym spaltet
Dextrine zu vergarbaren, monomeren Zuckermolekulen auf, indem es sowohl «-1,4- als auch B-1,6-
glykosidische Verknupfungen hydrolysiert. Im Vergleich zur a-Amylase weist die Glucoamylase ihren
optimalen Ar-beitsbereich in einer niedrigeren pH-Wertspanne (4,0 - 5,5) auf, daher ist eine Ansaue-
rung mit H2S04 oder mit zurtckgefuhrter Schlempe erforderlich [62]-[64]. Die Glucoamylase weist ein
Temperaturoptimum von etwa 60 °C auf [28, S. 796], [66, S. 145]. Je nach Herkunft jedes Enzyms
kann der optimale Temperaturbereich variieren. Die Thermostabilitat der Enzyme hangt von der Starke-
konzentration, der Calciumkonzentration und dem pH-Wert der Maische ab: Je hdher die Starkekon-
zentration ist, desto hoher ist die Thermostabilitat; je niedriger der pH-Wert der Maische ist, desto ge-
ringer ist auch die Thermostabilitat [67].

Die Hydrolyse der verzweigten Seitenketten des Amylopektins verlauft sehr langsam. Darum fligen eini-
ge Hersteller der Enzymldsung zusatzliche Enzyme wie z. B. Pullulanasen hinzu, welche die Entastung
der Dextrinmolekile vornehmen. Dadurch wird die Glucoamylase unterstitzt und der Prozess be-
schleunigt [66, S. 145]. In der Praxis wird haufig darauf verzichtet, die Verzuckerung vor Beginn der
Fermentation vollstandig abschlieRen zu lassen. Es findet dann simultan zur Fermentation die Verzu-
ckerung der restlichen Starke statt.

Bezogen auf das Gesamtgewicht des eingesetzten Getreides werden bei normaler Aktivitat etwa 0,06 %
an Enzymen (a-Amylase und Glucoamylase) dem Prozess zugesetzt. Die Enzymmenge hangt von der
Verweilzeit wahrend der Verflissigung und Fermentation ab [62]. Einige Getreidesorten weisen zudem
ein korneigenes, amylolytisch wirksames Enzymsystem auf, welches die Konvertierung der Starke in
vergarbare Zucker unterstutzt. Besonders Roggen, Weizen und Triticale zeichnen sich durch eine derart
effiziente, autoamylolytische Eigenenzymaktivitat aus [13, S. 46].

Die Ribenkampagne beginnt zumeist Ende September und erstreckt sich Uber etwa 80 bis 110 Tage
bis ca. Mitte Januar des Folgejahres. Je nach Kapazitat der Zuckerfabrik kdnnen taglich 2.000 bis
15.000 t Ruben verarbeitet werden. Es bestehen groe Bestrebungen seitens der Landwirtschaft, die
gerodeten RUben direkt zur Zuckerrabenverarbeitung abzufahren, um nicht durch eine mégliche Zwi-
schenlagerung am Feldrand oder auf einem Wirtschaftshof Zuckerverluste einzufahren [47, S. 709],
[48, S. 569]. Zum einen kdnnen durch Frosteinwirkung Zellwandzerstérungen auftreten, wobei es be-
reits wahrend des Auftauens und der Ribenwaschung zur Extraktion von Zuckerbestandteilen kommen
kann. Zum anderen ruft mikrobieller Einfluss durch eine unzureichende Kihlung eine Degradation von
Zucker und eine Synthese von Milchsaure, Essigsdure sowie Ethanol hervor [68, S. 6], [69, S. 363].

35



Bioethanol DBFZ

Far einen moéglichst geringen Zuckerverlust durch die Lagerung sind folgende Bedingungen essenziell:

gereinigte, moglichst erdbesatzfreie RUben vor der Einlagerung;
optimale Lagerbedingungen (Temperaturen von O bis 5 °C, 90 bis 96 % Luftfeuchtigkeit);
Zwangsbel(ftung der Riibenstapel (bei Uberschreitung des Stapels von 3 x 5 m);

Einsatz von Kalkmilch zum Schutz vor Verwelkung des Ribenkdrpers [68, S. 6 ff.].

Aufgrund der Mechanisierung der Erntevorgange erfolgt die Anlieferung der Ruben oftmals in Kombina-
tion mit anheftenden Ribenblattresten, Steinen und groen Mengen Erde. Daher ist eine stete Verbes-
serung der Vorreinigung der Riben auf den Feldern von grofler Bedeutung, denn andernfalls sind fol-
gende Negativaspekte zu berlcksichtigen:

Verschwendung unndtiger Transportkapazitaten;
Auftreten erheblicher Probleme in Schwemm-, Wasch- sowie Schneidprozessen;
Entstehung eines erhbhten Waschwasserbedarfs;

Anfall erhdhter Mengen an Abwasser und Klarschlammen (bei der Verarbeitung von 400.000 t RU-
ben fallen rund 60.000t Erde an);

oftmals fehlende Verflgbarkeit von Flachen zur Deponierung der ausgewaschenen Riubenerde am
Standort;

Verlust von (humusreicher) Erde auf den Feldern.

Es findet permanent eine Optimierung der Rodeverfahren und der speziellen ReinigungsmaRnahmen
der Ruben auf dem Feld statt. Somit konnte der unnétige Abtransport von Erde in den vergangenen
Jahren deutlich minimiert werden.

In Deutschland erfolgt die Anlieferung der Zuckerriben mittels LKW (Seiten- oder Rickwartskipper). Bei
der Rohstoffannahme am Produktionsstandort werden die Ruben stichprobenartig auf ihre Qualitat
gepruft. Dabei ist sowohl die dufiere (z. B. Schmutzanhang oder Beschadigungsgrad des Riubenkdrpers)
als auch die innere Qualitat (z. B. Zuckergehalt oder Standardmelasseverlust) relevant. Fur die Herstel-
lung der Zuckersafte in der Zuckerfabrik ist neben dem Zuckergehalt auBerdem der Gehalt an Kalium,
Natrium und Amino-Stickstoff von Bedeutung. Diese Inhaltsstoffe werden auch als Melassebildner zu-
sammengefasst und sind ein Mafl fir die sogenannte Saftreinheit. Kalium, Natrium und Amino-
Stickstoff behindern bei zunehmenden Anteilen im Dicksaft die Ausbeute an Zucker in der Ribe und
erhéhen damit die Melassebildung.

Die Entladung vor Ort kann entweder trocken oder in Verbindung mit Wasser stattfinden. Wahrend die
trockene Abladung eine ausschlieflich mechanische Reinigung auf dem Férderband (z. B. Zellenférde-
rer) beinhaltet, durchlaufen die Riben bei der nassen Entladung eine Waschtrommel zur Abscheidung
von Steinen und anhaftender Erde sowie Kraut (siehe Abbildung 3.8 auf Seite 38) [70].

Das Waschwasser kann mittels Sandklassierern, Bogensieben oder Lamellenklarern aufgereinigt und
dem Reinigungskreislauf erneut zugefihrt werden (bis zu 80 m.-% des Abwassers). Der Schlamm (TS:
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20 - 25 %) wird zur weiteren Sedimentation in Absetzteiche geleitet und das Erdtransportwasser einer
Abwasseraufbereitungsanlage zugefuhrt.

Nach dem Reinigungsschritt mit Wasser werden die Zuckerriben in Schneidmaschinen in zwei bis vier
Zentimeter lange und ca. zwei Millimeter dicke Stlcke zerkleinert. Diese Form der Rubenschnitzel ga-
rantiert eine ausreichende Oberflache, um den gebundenen Zucker herauszuziehen und zugleich eine
FeststoffgrofRe zu erhalten, die mit Gberschaubarem Aufwand wieder aus der Schnitzelmaische entfernt
werden kann.

Der nachfolgende Prozessschritt dient dem Herauslésen des Zuckers, was meist in Extraktionstlirmen
geschieht, in denen die Rubenschnitzel und heifles Wasser im Gegenstromprinzip gefuhrt werden (sie-
he Abbildung 3.8, 1. Saftgewinnung). Die Zuckerbestandteile 16sen sich bei Temperaturen Uber 70 °C
und einem Extraktionsgrad von 99 % aus den Schnitzeln heraus und Rohsaft (graue Farbung) mit einem
Zuckergehalt von 13 bis 16 % fallt an. Er enthalt neben Zucker auch diverse organische und anorgani-
sche Verbindungen, wie Eiweife und organische Sauren, sogenannte Nichtzuckerstoffe, die aufgrund
von Beeintrachtigungen des nachfolgenden Kristallisationsprozesses entfernt werden mussen. Dazu
werden Kalkmilch und Kohlendioxid eingesetzt, die durch die Brennung von Kalkstein (Calciumcarbo-
nat) mit Koks im Kalkofen hergestellt werden. Die Kalkmilch (Calciumhydroxid) dient in der Vor- und
Hauptkalkung zur Ausflockung von Schwebstoffen und zur Bindung von Nichtzuckerstoffen (Bindung
von 30 bis 35 % der Nichtzuckeranteile).

Durch Einleiten von Kohlendioxid werden anschlieflend geldste Calciumionen als Calciumcarbonat aus-
gefallt. Dieser Prozessschritt wird als Carbonatation bezeichnet. Der dabei anfallende Kalkschlamm
wird zu Carbokalk abgepresst und als Dungemittel eingesetzt. Der entstandene klare, hellgraue
Dunnsaft hat einen Zuckergehalt von etwa 16 %.
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Die entzuckerten Ribenschnitzel (auch Nassschnitzel genannt, TS: 8 - 10 %) werden zu Pressschnit-
zeln abgepresst (TS: ca. 25 %). AnschlieRend kénnen die Pressschnitzel mittels Trommel- oder Ver-
dampfungstrocknern zu Trockenschnitzeln mit einen Trockensubstanzgehalt von ca. 90 % getrocknet
werden. Die Trockenschnitzel gelangen dann als Pellets in die Futtermittelindustrie beziehungsweise als
Booster in die anaerobe Biogasfermentation. Alternativ werden die Rubenschnitzel nach dem Abpres-
sen zusatzlich mit Melasse zur Steigerung des Energiegehalts versetzt (melassierte Trockenschnitzel).
Die Zusammensetzung verschiedener Trockenschnitzel ist in Tabelle 3.7 aufgeflhrt.

Tabelle 3.7: Inhaltsstoffe und Energiegehalt von unmelassierten sowie melassierten Trockenschnitzeln, nach [72]
Inhaltsstoffe Einheit Melassierungsgrad
unmelassiert ~ schwach mittel hoch
Trockensubstanz g/ kg FM 900 890 910 900
Rohasche g/ kg TS 56 71 80 84
Organische Substanz g/ kg TS 944 929 920 916
Rohprotein g/ kg TS 100 107 125 125
Rohfett g/ kg TS 9 8 9 8
Rohfaser g/ kg TS 206 169 159 143
Stickstofffreie- g/ kgTS 629 645 627 640
Extraktstoffe
Zucker g/ kg TS 67 137 200 245

Der gewonnene Dulnnsaft wird anschlieBend durch eine mehrstufige Verdampfstation geleitet und es
entsteht goldgelber Dicksaft. Zur Energieoptimierung werden die einzelnen Verdampferstufen so mitei-
nander verschalten, dass der eingebrachte Heizdampf bis zu sechsmal genutzt werden kann. Dabei
heizen die bei der Verdampfung anfallenden Briden aus einer Stufe die nachste Stufe auf (siehe Abbil-
dung 3.8, 3.Safteindampfung). Das Produkt enthalt 60 bis 70 % Zucker und kann demnach nahezu
ohne Gefahr von Kontaminationen gelagert werden. Die Lagerfahigkeit ist wichtig, um aus dem Bestand
heraus die Bioethanolanlage beliefern zu kdnnen und um Belieferungsllicken Uber die Zeitspanne der
RUbenkampagne hinaus zu Uberbricken [47, S. 569 ff.], [48, S. 709 ff.], [68, S. 5 ff.], [70], [73], [74,
S. 9 ff], [75], [76, S. 25].

Um die Lagerfahigkeit von Dicksaft in den Tanks zu verbessern, wird zum Schutz vor Kontaminationen
eine dinne Schicht Natronlauge auf die Dicksaft-Oberflache aufgebracht. Diese verhindert das Eindrin-
gen von Bakterien und anderen Mikroben. Um Mikroorganismentatigkeiten im gesamten Dicksaft zu
unterbinden, kdnnen zusatzlich Biostabilisatoren, wie Hopfen-3-Sauren, Harzsduren oder Myristinsaure,
eingesetzt werden [77], [78]. Dadurch wird ein moéglicher Zuckerverlust sowie die Bildung von uner-
wilinschten Stoffwechselprodukten unterdriickt.

Zur Herstellung von kristallinem Zucker wird der Dicksaft im néchsten Verfahrensschritt bis zur Bildung

von Zuckerkristallen gekocht. Zur Anregung der Kristallbildung erfolgt oftmals die Zugabe von feinem
Zucker als Impfkristalle. Die sogenannte Kochmasse setzt sich nunmehr aus ca. 50 % Zucker und 50 %
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Sirup zusammen. Zur Vermeidung von eintretenden Karamellisierungsprozessen wahrend der Kristalli-
sation wird im Unterdruck und bei niedrigen Temperaturen gearbeitet. Im Weiteren wird die Masse in
Zentrifugen geschleudert, wodurch eine Trennung des Sirups von den Zuckerkristallen erfolgt. Letzte
Sirupreste werden mit heifem Wasser ausgewaschen und es bleiben klare Zuckerkristalle zurlck.
Durch das Auflésen des Zuckers und einer erneuten Kristallisation entsteht Raffinade-Zucker von
hochster Reinheit (siehe Abbildung 3.8, 4. Kristallisation).

Der verbleibende Sirup der letzten Kristallisationsphase wird als Melasse bezeichnet und enthalt neben
50 % Zucker auch organische Sauren, Betain, Vitamine und etwa 3 % an anorganischen Salzen. Der
darin enthaltene Zucker kann nicht mehr kristallisiert werden. Die Melasse wird im Bioethanolprozess
u.a. bei der Hefeanzucht eingesetzt, da sie essenzielle Nahrstoffe flur das Hefewachstum bereitstellt.
Weiterhin findet sie zur Anreicherung der Rubenschnitzel oder in der Mischfutterindustrie Verwendung
(siehe Abbildung 3.8, 4. Kristallisation).

Die Zusammensetzung der einzelnen bei der Zuckerherstellung entstehenden (Zwischen-)Produkte
kann der nachfolgenden Tabelle 3.8 entnommen werden. Die Werte kdnnen rohstoffbasiert starken
Schwankungen unterliegen und weisen deshalb teilweise grofle Spannbreiten auf. Generell kbnnen aus
einer Tonne Zuckerruben ungefahr 106 kg Zucker, 500 kg Rubenschnitzel (feucht) und 38 kg Melasse
gewonnen werden [79, S. 12].

Tabelle 3.8: Zusammensetzung (in m.-%) und pH-Werte von Rohsaft, Diinnsaft, Dicksaft und Melasse [48, S. 579], [80,
S. 824], [81], [82, S. 3]

Bestandteil Rohsaft Diinnsaft Dicksaft Melasse
Wasser 82 -85 82 -85 29,9 20-36
Rohasche 2,5 0,34 1,8-3,0 8-16
Rohprotein 0,6 k. A. 1,1-1,4 5-13
Gesamtzucker 13-16 16,0 60-70 35-53
Stickstoff 0,08 0,13 0,22 0,7-2,1
Kalium 0,13 k. A. 0,4 25-6
pH-Wert 6,2 9,25 9,2 6-8

Die hergestellte Zuckerldsung kann von Hefen zu Bioethanol und Kohlenstoffdioxid umgewandelt wer-
den. Industriell erfolgt zumeist der Einsatz des Hefestamms Saccharomyces cerevisiae. Hefen kénnen
bei Sauerstoffmangel ihren Stoffwechsel von normaler Atmung auf alkoholische Garung umstellen, um
ihre Zellfunktionen mit Energie zu versorgen. Dabei wird die vorhandene Glucose wahrend der Glykoly-
se, auch Embden-Meyerhof-Parnas-Weg (EMP-Weg) genannt, zu Pyruvat umgewandelt. Das Pyruvat wird
letztlich Uber Acetaldehyd unter Bildung verschiedener Reaktionszwischenprodukte zu Ethanol ver-
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stoffwechselt. Es handelt sich dabei um eine biochemische Spaltung von Kohlenhydraten, die durch
das Zusammenwirken verschiedener mikrobieller Enzyme ausgelést wird und unter Ausschluss von
Sauerstoff ablauft [83]. Als Gesamtgleichung ergibt sich:

CoHy20 + 2P, + 2ADP > 2 C,HsO + 2CO, + 2 ATP + 156 kJ

Aus einem Mol Hexose (z. B. Glucose, Fructose) werden je zwei Mol Ethanol und zwei Mol Kohlenstoff-
dioxid, sowie zwei Mol der energiereichen Verbindung Adenosin-Triphosphat (ATP) und Warme generiert.
Fur technische Prozesse heifdt das, dass aus 1 kg Glucose rund 511 g Ethanol und 489 g Kohlenstoffdi-
oxid unter Freisetzung von 867 kJ Warme gebildet werden. Das ATP aus der alkoholischen Garung dient
der Hefe zur Energiegewinnung, wenn der zur normalen Zellatmung benétigte Sauerstoff fehlt (Crab-
tree-Effekt). Bei einer vollstdndigen Oxidation (Atmung) werden aus einem Molekll Glucose 36 Moleku-
le ATP gewonnen [64], [84]. Wegen der eingeschréankten Energiegewinnung vermehren sich Hefen unter
Luftabschluss weit weniger stark als bei Luftzufuhr.

Kultivierung von Hefen Hefe kann in unterschiedlichen Lieferformen bezogen werden. Trockenhefe ist
pulverformig mit einem Trockensubstanzgehalt von ungefahr 90 - 95 %. Trockenhefe wird zur Aktivie-
rung mit warmem Wasser (ca. 40 °C) oder mit Kochsalzlésung (0,9 % NaCl) versetzt. Alternativ kann
auch Flussighefe eingesetzt werden, allerdings sind dabei durch die notwendige Kihlung unter 4 °C ein
deutlich grofRerer Lageraufwand und aufgrund des geringen Trockensubstanzgehalts grofere Lagerka-
pazitaten erforderlich [85, S. 266]. Flussighefe weist dahingegen den Vorteil auf, dass sie nicht in ei-
nem Hefeanzuchtbehalter / Propagator aktiviert werden muss, sondern direkt im Fermentationsprozess
einsetzbar ist.

Eine von Hefeherstellern empfohlene anfangliche Zellkonzentration im Vorfermenter betragt 5 - 10 Mio.
Zellen / ml. Das kann erreicht werden, indem bei jedem Ansatz die Hefen dem Fermenter neu zudosiert
werden. Bei der Zugabe von Trockenhefe werden vom Hefehersteller beispielsweise 250 - 500 g Etha-
nol Red® Dry alcohol yeast je Kubikmeter Maische angegeben [86]. Alternativ erfolgt eine Hefeanzucht
Uber mehrere Tage aus dem gleichen Ansatz, der mehrmals in den Vorfermentern geteilt und herange-
zogen wird. Gegenuber dem Einsatz von frischer Hefe bei jedem Fermentationsansatz sind folgende
Risiken zu berlcksichtigen:

hoheres Kontaminationsrisiko, z. B. durch Bakterien;
Wachstum von Wildhefen;

Leistungsminimierung der Hefen Gber einen bestimmten Zeitraum aufgrund von Alterung.

Far die Hefeanzucht werden speziell bellftete Vorfermenter betrieben. Die Hefen adaptieren sich zu-
nachst an die Umgebungsbedingungen wie Substrat, Temperatur und pH-Wert (lag-Phase). Anschlie-
3end beginnt die exponentielle Wachstumsphase, in der sich die Hefen bei maximaler Wachstumsrate
unter Luftzufuhr (Sterilluft) vermehrt teilen. Nach der exponentiellen Phase, die in einer Ubergangspha-
se abflacht, erreicht die Hefe ihre maximale Masse, bevor sie nach einer stationdren Phase langsam
abstirbt. Der zeitliche Verlauf dieser Phase ist in Abbildung 3.9 dargestellt. Die Ethanolkonzentration
sollte im Vorfermenter moglichst gering gehalten werden, damit der Zellvermehrungsprozess nicht inhi-
biert wird.
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Abbildung 3.9: Typische Wachstumsphasen von Hefen [87, S. 19]

Kurz bevor der Vermehrungsprozess in der exponentiellen Phase abgeschlossen und die maximale
Zelldichte erreicht ist, wird der Fermenterinhalt in den Hauptfermenter Gberfuhrt. Im Hauptfermenter
beginnt dann die Vergarung des Zuckers zu Ethanol unter anaeroben Bedingungen. Hefen bendtigen
zum Wachstum und zur Verstoffwechselung von Zuckern zu Alkohol ganz bestimmte Umgebungsbedin-
gungen. Diese sind in Tabelle 3.9 aufgefuhrt.

Treten bei der Kultivierung von Hefen zu starke Abweichungen von den optimalen Fermentationsbedin-
gungen auf, so kann es zu Garstockungen und Garverzogerungen kommen. Ursachen flr eine abneh-
mende Ethanolproduktivitat von Hefen (aufgrund der Abnahme des Hefewachstums, der Zellvitalitat
und -viabilitat) kdbnnen u.a. eine unzureichende Nahrstoffversorgung der Hefen infolge von Sauer-
stoffmangel, Defizite an ungesattigten Fettsduren und Sterinen, fehlender verwertbarer Stickstoff,
schlechter Mineralstoffhaushalt oder Mangel an Vitaminen sein. Auflerdem wird eine Reduktion der
Ethanolproduktivitat durch verschiedene Stressfaktoren, wie erhdhte Ethanolkonzentrationen, osmoti-
schen Stress, pH-Wert-Belastung, Temperaturen auflerhalb des Optimums oder durch Endprodukte
(eigene oder von Kontaminanten) hervorgerufen. Ebenso wirkt sich eine mikrobielle Kontamination
(durch Nahrungskonkurrenz) negativ auf die Ethanolproduktion der Hefen aus [90, S. 350], [91, S. 110,
118].

Durch spezielle Zuchtungen weisen Ethanolhefen inzwischen hohe Ethanol-, Aciditats- und Tempera-
turtoleranzen auf. In Getreide-Bioethanolanlagen in Deutschland werden in der Regel 15 vol.-% Ethanol
angestrebt. Bei der Verstoffwechselung von Rubenséften (vorrangig Dicksaft) werden bereits Ethanol-
konzentrationen von Uber 16 vol.-% erzielt. Dabei sind die Hefen in einem Temperaturbereich von 30 -
40 °C fermentierbar [86]. Gentechnisch veranderte Organismen (GVO) werden in Deutschland in her-
kdmmlich produzierenden Bioethanolanlagen (auf Basis von Zucker oder Starke) nicht eingesetzt, bei
der Bioethanolherstellung aus lignocellulosehaltigen Materialien hingegen schon. Die kommerziell ver-
wendeten Hefestdmme in Deutschland werden dahingegen durch Zichtungen in Hinblick auf die An-
passung verschiedenster Umgebungsbedingungen optimiert.
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Tabelle 3.9: Fermentationsbedingungen und Eigenschaften einer Bioethanolfermentation mit Saccharomyces cerevisiae
[91]-[93]

Parameter Grofe / Einheit

Temperaturbereich 30-35°C

- Optimum 32°C

pH-Wert-Bereich 40-7,0

- Vorfermenter / Hauptfermenter (typischerweise) 35-45

Zur pH-Wert-Anpassung eingesetzte
- Basen
- Sauren

Nahrstoffe bei der Hefeanzucht / im Vorfermenter

Ethanolendkonzentration
- Vorfermenter
- Hauptfermenter

Grenzwerte inhibierender Stoffe

- Sulfitkonzentration

- Natriumionenkonzentration

- Mykotoxinkonzentration (z. B. Deoxynivalenol)
- Essigsaurekonzentration

- Milchsaurekonzentration

- Ethanolkonzentration

NaOH (Natronlauge)
H3PO4 (Phosphorsaure)
H2S04 (Schwefelsaure)
HNOs (Salpetersaure)

CH4N20 (Harnstoff)

(NH2)2HPO4 (Diammoniumphosphat)
MgS04 (Magnesiumsulfat)

ZnS04 (Zinksulfat)

1,5 - 3vol-%
12 - 16 vol.-%

> 100 mg/ | (variiert je nach Hefestamm)
>500mg/ |

>50pg/ |

>0,05w/v

>0,8%

23 vol.-% (wahrend der exponentiellen Phase weniger)

Hefezusammensetzung und Nahrstoffbedarf Die chemische Hefezusammensetzung wird nicht aus-
schlieflich durch den Hefestamm bestimmt, sondern auch durch die Umgebungsbedingungen der Hefe,
wie z. B. das Kulturmedium und die Kultivierungsbedingungen. Eine genauere Darstellung der chemi-
schen Zusammensetzung ist in Tabelle 3.10 auf Seite 44 aufgelistet. Weitere Angaben zum Protein-,
Nukleinsaure-, Asche- und Kohlenhydratgehalt sowie weiteren Inhaltsstoffen sind bei [88, S. 225], [89],
[94, S. 36ff.], [95] zu finden.

Zum Erreichen der maximalen Ethanolproduktivitdt der Hefen ist die Versorgung mit essentiellen Nahr-
stoffen wahrend der Fermentation von grofRer Bedeutung. Der Nahrstoffbedarf, das heist die Menge
und Zusammensetzung der Nahrstoffzugabe zu einem Fermentationsprozess, hangt u. a. vom Hefe-
stamm, vom Rohstoff, von den Umgebungsbedingungen (Temperatur, Feuchtigkeit), der Anlagengrofie,
Jahreszeit und den zu erzielenden Ethanolausbeuten ab. Aus diesem Grund kann die Nahrstoffzugabe
in allen Bioethanolanlagen variieren. Im Allgemeinen sind fur das Wachstum von Hefen Wasser, eine
Kohlenstoffquelle (z. B. Glucose, Fructose, Saccharose), Stickstoff (in Form von Harnstoff, Ammonium
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etc.), Vitamine (z. B. Biotin) und verschiedene Mineralien sowie Spurenelemente (Phosphor, Kalium,
Calcium, Magnesium etc.) essenziell [84, S. 57], [96, S. 16].

Tabelle 3.10: Zusammensetzung (ungefahre Angaben) der Industrie-Backerhefe, nach [94, S. 40], [96], [97]

Einheitin g/ kg

Bestandtell (bezogen auf Trockenmasse)
Protein 380 - 590
Kohlenhydrate 180 - 440
Nukleinsauren 52 -95
Lipide 40 - 50
Anorganische Bestandteile: 45 -75
Phosphat 30 -50
Kalium 25
Magnesium 3-4
Schwefel 5
Calcium, Chlor, Kupfer, Eisen, Zink, Mangan im Spurenbereich

Zur Verfugbarmachung von Zuckern und N&hrstoffen flr den Stoffwechsel der Hefen ist eine optimale
Durchmischung der Fermentationsbrihe wichtig. Besonders am Anfang sowie am Ende der Fermentati-
on, wo die Kohlendioxid-Produktion schwach ist und somit keine natlrliche Durchmischung gegeben ist.
Dies wird im grofitechnischen Produktionsmafistab meistens nicht durch Axial- oder RadialrUhrer er-
reicht, sondern durch seitlich an der Fermenterwand verbaute RUhrer (preisgunstiger, energiearmer
und einfacher zu installieren). Auflerdem wird eine Umwalzung und Zirkulation des Fermenterinhalts
durch das Umpumpen der Fermentationsbriihe durch Warmetauscher gelost. Dies erzielt den Nebenef-
fekt, dass eine konstante Temperatur im Fermenter gehalten werden kann. Die Abfihrung der gemaf
oben aufgefuhrter Gleichung anfallenden Warme von 867 kJ Warme bei der Umsetzung von 1 kg Gluco-
se erfolgt vorwiegend Uber Plattenwarmetauscher oder eine innenliegende Kiihlspule. Ein auenliegen-
der Kihimantel ist nur bei kleinen Reaktoren realisierbar [93, S. 251 ff.].

Batch-, Fed-Batch- oder kontinuierliche Fahrweise Der Fermentationsprozess kann einer Batch-, Fed-
Batch- oder kontinuierlichen Fahrweise unterliegen. Zumeist wird die Fermentation im Fed-Batch be-
trieben, das heifdt die Fermenter werden mit Sif8maische schrittweise bis zum Erreichen des maximalen
Arbeitsvolumens aufgefullt und verweilen dann bis zum Fermentationsende. Dieses ist erreicht, wenn
der vorhandene Zucker vollstandig verstoffwechselt wurde, die gewlnschte Ethanolendkonzentration
nicht mehr ansteigt oder die gewlnschte Fermentationsdauer erreicht wurde. Ein Batch-Prozess zeich-
net sich dadurch aus, dass im gesamten Produktionsverlauf weder Medium hinzugefigt noch abge-
nommen wird. In einer kontinuierlichen Fahrweise erfolgen bei einem konstanten Arbeitsvolumen sowie
konstanter spezifischer Wachstumsrate der Mikroorganismen eine stetige Beflllung der Fermenter mit
frischem Fermentationsmedium und ein stetes Ablassen von Fermentationsbrihe.

Die Vorteile bei Fed-Batch-Prozessen liegen darin, dass Uber ein bestimmtes Zeitprofil mehr Zellmasse
respektive Produkt gebildet und das Wachstum der Mikroorganismen Uber das Fltterungsprofil gesteu-
ert werden kann. Kontinuierliche Prozesse sind dahingegen mit einem hdéheren apparativen Aufwand
und zunehmenden Kontaminationsrisiken verbunden. Allerdings unterliegt das Verfahren im Vergleich
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zum Fed-Batch-Prozess einer einfacheren Automatisierung. In der Regel werden die vor- und nachgela-
gerten Prozessschritte der Fermentation (Anmaischung, Verzuckerung, Destillation, Absolutierung) kon-
tinuierlich betrieben. Diese Kopplung aus kontinuierlichen und quasikontinuierlichen Prozessen ermég-
licht es, Anlagenteile kleiner auszulegen und Kosten einzusparen.

Vergarung von Zuckerriibensaften Bei der Verwertung von Zuckerrtiben zu Bioethanol kbnnen Melasse
oder Roh-, DUnn- sowie Dicksaft zum Einsatz kommen. Melasse enthalt im Gegensatz zu den anderen
Zuckersaften weitaus mehr Nahrstoffe und dient aus diesem Grund Uber das gesamte Produktionsjahr
als Nahrstofflieferant im Hefeanzuchtbehalter. Dicksaft sowie Melasse sind gut lagerfahig und konnen
demnach ganzjahrig in der Bioethanolanlage eingesetzt werden. Wahrend der Kampagne (September
bis Januar / Februar) und je nach Kooperationsvertrag der Bioethanolanlage mit der Zuckerfabrik kon-
nen Rohsaft oder Dinnsaft eingesetzt werden. Aufgrund hoher Keimbelastungen muss vor der Verga-
rung des Rohsaftes eine Pasteurisierung vorgenommen werden. Da die Zuckerkonzentrationen des
Roh- und DlUnnsaftes (15 - 16 %) gering sind, wird zusatzlich Dicksaft hinzugemischt, damit auch wah-
rend der Kampagne Ethanolgehalte am Fermentationsende von mehr als 10 vol.-% erreicht werden
kdnnen. Mittels statischer Mischer werden Dicksaft und Melasse mit Wasser und zuridckgeflhrter
Vinasse auf die geforderte Zuckerkonzentration verdinnt. Eine pH-Wert-Anpassung der Ausgangsstoffe
kann in einem weiteren statischen Mischer mit Schwefelsaure erfolgen. Die in den Zuckerldsungen vor-
liegenden Zuckermolekulle (vorwiegend Saccharose) sind ohne weiteren verfahrenstechnischen Auf-
schluss flir Hefen verstoffwechselbar, das heifSt, eine zusatzliche Vorbehandlung der Ribensafte muss
im Gegensatz zu einer getreidebasierten Fermentation nicht erfolgen. Die Saccharose muss allerdings
zunachst von dem Enzym Invertase, welches von den Hefen ausgeschieden wird, extrazelluldr in die
Monosaccharide Glucose und Fructose gespalten werden. AnschlieRend werden die Spaltprodukte in
die Zelle transportiert und dort verstoffwechselt. AuRerdem besteht die Moéglichkeit, dass das Saccha-
rose-Molekul Uber ein bestimmtes Saccharose-Symportsystem in die Zelle transportiert, Gber eine intra-
zellulare Invertase gespalten und verwertet wird [98]-[102].

CO02-Wasche Pro Kilogramm Ethanol entsteht wahrend der Fermentation rund 0,95 kg CO-. Das Koh-
lendioxid verlasst die Fermenter als Rohgas. Auch andere leichtflichtige Bestandteile aus der Fermen-
tationsbrihe wie Ethanol, Wasser, Acetaldehyde, Schwefeldioxid und Stickoxide gehen teilweise in die
Dampfphase Uber und verlassen mit dem CO2 die Fermenter. Mit dem Ziel der Rickgewinnung des
Ethanols ist eine Waschung des Rohgases erforderlich [103]. Zun&chst wird das Rohgas aus der Fer-
mentation Uber einen Schaumabscheider geleitet. Im nachgeschalteten Gaswascher, einer Gegen-
stromwaschkolonne (siehe Abbildung 3.10 auf der folgenden Seite), werden die im Rohgas vorhande-
nen wasserloslichen Verunreinigungen und Aerosole mittels Waschwasserberieselung absorbiert.
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Abbildung 3.10: Schematische Darstellung eines CO2-Wasserwaschers [104]

Der Gaswascher kann mit einem einfachen Berieselungssystem, mit Fullkbrpern oder Packungen aus-
gestattet sein. Dann wird das gewaschene Garungskohlendioxid Uber Aktivkohlefilter von Geruchsstof-
fen befreit und in die Atmosphare entlassen. Das ethanolhaltige Waschwasser (ca. 2 bis 3 vol.-% Etha-
nol, Zusammensetzung siehe Tabelle 3.11) wird zurtick in den Prozess geleitet, z. B. zur Anmaischung
des Mehls.

Tabelle 3.11: Zusammensetzung des CO2-Waschwassers (Ergebnisse basierend auf funf Analysenproben), nach [90,
S. 349]

Komponenten g/ 100 mi
Ethanol 2,520
Methanol (oder Verbindungen mit der gleichen Flichtigkeit) 0,115
Zucker

- Molekilmasse von Maltotriose und groRer 0,044
- Moleklilmasse von Maltose 0,011
- Molekilmasse von Glucose 0,041
Sauren (z. B. Milchsaure, Essigsaure, Bernsteinsaure) nicht nachgewiesen
Glycerin 0,006
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Die Destillation dient der Abtrennung des Ethanols aus der alkoholhaltigen Maische. In der Rektifikation
finden eine Aufkonzentrierung des Ethanol-Wasser-Gemisches und eine Abtrennung von hoéheren Alko-
holen und anderen enthaltenen Begleitstoffen statt. Sowohl die Destillation als auch die Rektifikation
werden industriell in kontinuierlicher Fahrweise betrieben. Dabei dient der Maischetank in GrofRe eines
zusatzlichen Hauptfermenters als Lager- bzw. Puffertank fur die alkoholhaltige Maische vor der Destilla-
tionseinheit.
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Abbildung 3.11: Typischer Aufbau einer Destillationseinheit, nach [105, S. 290]

Destillations- und Rektifikationskolonnen weisen folgendes Funktionsprinzip auf (Verdeutlichung an-
hand der Abbildung 3.11):

Im untersten Teil der Kolonne, dem Kolonnenboden, wird das aufzutrennende Ethanolgemisch mit Hilfe
eines Warmetauschers erhitzt. Ethanoldampf steigt nach oben. Die Temperatur ist im Kolonnenboden
am hochsten und sinkt gleichbleibend vom Boden bis zum Kolonnenkopf ab. Am Kolonnenboden tritt
die hoéher siedende Verbindung als Sumpfprodukt aus (mdéglichst ethanolfreie Schlempe / Vinasse in
der Destillation bzw. ethanolfreies Lutterwasser in der Rektifikation) und am Kolonnenkopf wird die
niedriger siedende Komponente als Kopfprodukt abgezogen (relativ reines Ethanol-Wasser-Gemisch).
Dabei wird die physikalische Eigenschaft der Siedepunktdifferenz der zu trennenden Substanzen aus-
genutzt. Das am Kolonnenkopf austretende Ethanol-Wasser-Gemisch wird mittels Warmetauscher kon-
densiert und es erfolgt eine Aufteilung des Gemischs in zwei Strome: 1. Kopfprodukt (Weiterleitung zum
nachsten Aggregat), 2. Rucklauf (Ruckfihrung in den Kolonnenkopf). Die Kolonnen enthalten eine ge-
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wisse Anzahl gleicher, auf den Prozess abgestimmter Kolonnenbdden oder -packungen, deren Aufgabe
es ist, einen standigen Warme- und Stoffaustausch zwischen absinkender wassriger und aufsteigender
gasformiger Phase und somit eine Trennung von Gas und FlUssigkeit (siehe Abbildung 3.12 am Beispiel
eines Siebbodens) zu ermdglichen [105]. Die Anzahl der verbauten Béden innerhalb einer Kolonne vari-
iert je nach Anlagentyp. Es kdnnen auch Kombinationen von Béden im unteren Teil und Packungen im
oberen Teil zum Einsatz kommen.
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Figure 6. Perforated trays.
Abbildung 3.12:  Funktionsprinzip von Siebbdden [105, S. 294]

In der Destillationskolonne erfolgt die Auftrennung der alkoholhaltigen Maische in eine nahezu alkohol-
freie Schlempe (max. 0,2 vol.-% Ethanol) und in ein feststofffreies Alkohol-Wasser-Gemisch. Das Alko-
hol-Wasser-Gemisch als Kopfprodukt hat einen Ethanolgehalt von 50 - 55 vol.-%, wird kondensiert und
anschliefend ein Teilstrom zur Rektifikationskolonne weitergeleitet. Die feststoffhaltige Phase wird als
Schlempe / Vinasse im Kolonnenboden abgezogen und anschliefend verschiedenartig aufbereitet (sie-
he Kapitel 3.2.6 und 3.2.7). Die Destillationskolonne ist dartiber hinaus so konstruiert, dass noch in der
Maische gelostes CO2 ausgeschleust werden kann. Daflr wird am Kopf (Stufe 1) das sich bildende CO2
abgezogen, der mitgerissene Ethanoldampf auskondensiert, zurlickgefihrt und der Abgasstrom zum
CO2-Wascher geleitet.

Im Anschluss an die Destillation erfolgt die weitere Aufbereitung des Alkohol-Wasser-Gemisches mittels
Rektifikation. Hier wird das Ethanol auf 90 - 96 vol.-% aufkonzentriert. Eine weitere Konzentrierung ist
Uber eine verdampfungsbasierte Trennung nicht moglich, da Ethanol und Wasser ein Azeotrop ausbil-
den. Der azeotrope Punkt liegt bei Umgebungsdruck bei einer Temperatur von 78,15 °C bei 96,5 vol.-%
(95,63 m.-%) [106, S. 41]. Weiterhin besteht in der Rektifikationseinheit die Méglichkeit Fuselalkohole
(auch Fuseldle genannt) sowie mittel- und hoéherwertige Alkohole als Wertprodukt abzutrennen. Diese
Verbindungen gehen als Nebenprodukte aus dem anaeroben Stickstoffstoffwechsel der Hefen hervor.
Dabei wird im oberen Teil der Rektifikationskolonne ein angereicherter Teilstrom als Seitenabzug ent-
nommen und in einer sich anschlieBenden Fuselkolonne oder einem Fuselbldekanter die Begleitstoffe
vom Ethanol abgetrennt. Der Ethanolstrom wird in den Hauptprozess zurtuckgefuhrt. Das im Sumpf der
Rektifikation anfallende Lutterwasser kann je nach Belastung mit Begleitstoffen (z. B. organische Sau-
ren) teilweise oder komplett wieder als Prozesswasser im Ethanolprozess (u. a. zur Anmaischung, Fer-
mentation) eingesetzt werden.

Zur Energieoptimierung werden die Destillation und Rektifikation in der Regel bei unterschiedlichen
Driicken betrieben. Dabei heizt der Kondensatstrom am Kopf der Kolonne im Uberdruck den Sumpf in

der Kolonne im Unterdruck auf. Darlber hinaus kann zur weiteren Energieeinsparung der Eingangs-

48



D@ Bioethanol

strom in die erste Kolonne mittels Gegenstromwarmetauscher mit dem anfallenden Sumpfprodukt auf-
gewarmt werden. Haufig findet die Destillation bei Unterdruck und die Rektifikation bei Uberdruck statt.
Dadurch ergeben sich in der Destillation niedrigere Temperaturen, wodurch Verkrustungen, vor allem
hervorgerufen durch proteinhaltige Bestandteile in der Maische, an den Warmeubertragern vermieden
werden kdnnen.

Bei klaren Maischen, wie z. B. bei der Verarbeitung von Zuckerriben, kann die Destillation alternativ auf
eine Druck- und eine Vakuumkolonne aufgeteilt werden. Die im Vakuum betriebene Kolonne wird dann
durch die im Kondensator der Druckkolonne anfallenden Warme beheizt. Im Unterschied zu getreide-
basierten Bioethanolanlagen kdonnen zuckerribenbasierte Maischekolonnen auch mit héherer Tempe-
ratur betrieben werden, da keine koagulierenden Proteine, wie Gluten, in der Vinasse enthalten sind.
Ein Verkrusten der Warmetauscherflachen mit denaturierten Rohstoffbestandteilen ist damit nicht zu
beflirchten. Zudem spielt die thermische Belastung des Endproduktes Vinasse keine so grofie Rolle wie
bei getreidebasierten Futtermitteln.

Destillations- und Rektifikationskolonnen kdénnen in Boden- und Fullkérperkolonnen unterschieden
werden. In Bodenkolonnen sind z. B. Glocken-, Sieb-, Ventil- oder Tunnelbdden verbaut, wohingegen
Fallkérperkolonnen mit unstrukturierten Fullkérper-Packungen oder strukturierten Packungen ausge-
stattet sein kdnnen (Abbildung 3.13).

Abbildung 3.13: Auswahl von Einbauten in Destillations- und Rektifikationskolonnen (A: Siebboden, B: Glockenboden,
C: strukturierte Packung, D: Tunnelboden [107])

Glockenbdden bestehen aus Zylindern, die mit einer Kappe bedeckt sind, welche das Ablaufen der
Flussigkeit durch die Platte verhindert. Die Glocken haben einen Durchmesser von ca. 50 bis 80 mm,
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die freie Flache der Boden betragt etwa 10 bis 20 %. Jedoch sind Glockenbdden relativ teuer und wei-
sen einen hoheren Druckverlust als andere Boden auf. Sie werden eingesetzt, wenn feststoffhaltige
Maischen destilliert werden. Dies ist vor allem dann wichtig, wenn Hefen oder andere Feststoffe, wie
Kleie oder unvergorene Getreidebestandteile, enthalten sind.

Siebbdden sind kostengunstiger, haben eine hohe Trennleistung und erzeugen nur einen geringen
Druckabfall Gber die Platte. Zumeist kommen Bdden mit Lochdurchmessern von 6 bis 25 mm und einer
perforierten Flache von 8 bis 15 % zum Einsatz [108, S. 72 ff.], [109, S. 456 ff.]. Da sie sich bei zu ho-
hen Feststofffrachten zusetzen kénnen, werden Siebbdden vor allem in den Verstarkerteilen der Kolon-
nen eingesetzt, in denen keine Feststoffe mehr vorhanden sind. Die Zweiphasenschicht oberhalb der
Bdden ist 10 bis 30 cm hoch und die volumetrische Grenzflache betragt bis 1.000 m2 / m3. Der Abstand
zwischen den Bdden belauft sich in der Regel auf 30 bis 60 cm. Der aktive Bereich auf den Boden
macht etwa 80 % des Kolonnenquerschnitts aus. Ein direktes AbflieRen der Fllssigkeiten durch die
Bdden zum Kolonnensumpf wird zum einen durch aufstromenden Dampf und zum anderen durch
wechselseitige Anordnung der Fallrohre in den Wannen verhindert (siehe Abbildung 3.12). Der Druckab-
fall in Kolonnen mit eingebauten Boden betragt typischerweise 7 mbar pro Trennstufe [109, S. 457].

Strukturierte Packungen bestehen meistens aus dunnen, gewellten, gelochten und parallel gelagerten
Metallplatten bzw. Drahtnetzen, die ca. 20 cm hoch sind. Die Porositat liegt bei mehr als 95 %. Die spe-
zifische Oberflache betragt typischerweise 250 m2 / m3 oder mehr. Diese Packungen weisen sich durch
einen geringeren Druckabfall und eine bessere Massentransfereffizienz als Schuttungen aus. Die Mas-
sentransfereffizienz ist so hoch wie bei zwei bis vier Boden (Gleichgewichtsstufen) pro Meter. Der
Druckabfall pro Gleichgewichtsstufe belauft sich in der Regel auf bis zu 0,5 mbar [109, S. 466].

Tunnelbdden sind fur Waschprozesse und Vakuum-Destillationen geeignet. Geringste Flussigkeitsbelas-
tungen (ca. 20 I/m2 h) bei gleichzeitig geringem Druckverlust von ca. 1 - 2 mbar pro Boden sind reali-
sierbar. Die Bdéden zeichnen sich weiterhin dadurch aus, dass sie ein Durchregnen der FlUssigkeit ver-
hindern und ein sehr hoher Bodenwirkungsgrad besteht [110], [111].

Far die derzeit praktizierte Mischung des Ethanols mit Benzin muss das Ethanol mit einer Reinheit von
mindestens 99,5 % vorliegen, da sonst die Gefahr einer Phasenentmischung im Treibstofftank besteht.
Aus diesem Grund folgt auf die Rektifikation ein Trocknungsschritt. Diese sogenannte Absolutierung,
also die Entfernung des Wassers Uber den azeotropen Punkt (liegt bei 78,15 °C und 1,013 bar bei
96,5 vol.-% bzw. 95,63 m.-%) hinaus [106, S. 41], kann mit unterschiedlichen Verfahren realisiert wer-
den. Dabei ist bei modernen Grofdanlagen die Verwendung von Molekularsieben zum Standard gewor-
den [112]. Es kbnnen auch Schleppmitteldestillationen oder Membranverfahren eingesetzt werden
[17]. Die Schleppmitteldestillation wird im grofitechnischen Bereich zur Absolutierung von Bioethanol,
u.a. aufgrund eines zu hohen Energieverbrauchs, des zuséatzlichen Lésungsmittelbedarfs und damit
verbundener Ruckgewinnungsprobleme, immer seltener eingesetzt [113]. Membranverfahren, wie Per-
vaporation und Dampfpermeation, werden als bedeutend energiesparsamer sowie regelungs- und
steuerungsarmer, aber preisintensiver in der Anschaffung im Vergleich zu herkdmmlichen Adsorptions-
verfahren beschrieben. Auf die Méglichkeiten eines Einsatzes von Membranverfahren wird in Kapitel
4.6 eingegangen.
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Zur Absolutierung von Ethanol-Losungen Uber den azeotropen Punkt hinaus kommen vorwiegend Ad-
sorptionsverfahren nach dem Pervaporationsprinzip zum Einsatz, wobei die Kolonnen zumeist mit anor-
ganischen Granulatpackungen aus Zeolithmaterial (Adsorptionsmittel) gefullt sind. Diese Festbett-
Adsorber werden als Molekularsiebe bezeichnet. Zeolithe sind kristalline Oxide, die aus verschiedenen
Anteilen an Silizium, Aluminium und diversen Kationen bestehen (Aluminiumsilikate). Je aluminiumrei-
cher die Zeolithe sind, desto starker sind dessen hydrophilen Eigenschaften. Ist der Siliziumanteil im
Verhaltnis zum Aluminiumanteil grofer, steigt die Hydrophobie und Sauretoleranz. Sie weisen eine
hochgeordnete, nanoskalige Struktur auf (siehe Abbildung 3.14). Jeder Gitterpunkt stellt ein Silizium-
oder Aluminiumatom dar und die Streben zwischen beiden Elementen bilden die Sauerstoff-
Brickenbindungen ab. Somit entspricht jeder Verbindungspunkt der Zelle einem SiOs bzw. AlOs-
Tetraeder [114, S. 9]. Fur die Entwasserung von Ethanol-Wasser-Gemischen kommen haufig Zeolithpa-
ckungen mit einer Porenweite von 3 A (0,3 nm) zum Einsatz [113]. Wassermolekiile, die einen Durch-
messer von 0,280 - 0,296 nm aufweisen, kbnnen leicht in die Poren eindringen und werden zurtickge-
halten. Ethanolmolekile hingegen, welche einen Durchmesser von 0,430 - 0,440 nm haben, kénnen
das Molekularsieb mit geringem Ruckhalt durchstromen [113], [115]. Die maximale Adsorptionskapazi-
tat von Silikat-Zeolithen betragt fur Wasser 2,8 mmol / g Zeolith [115, S. 13]. Hinsichtlich der Handha-
bung bewahren sich in Ethanolanlagen anorganische Adsorptionsmittel, wie Lithiumchloride und Silica-
gele [113].

Abbildung 3.14:  Aufbau eines Zeolith-A-Molekls (Gerusttyp: LTA) [116]

Als treibende Krafte fur die Separation des Ethanol-Wasser-Gemisches werden der Druckunterschied
zwischen dem Innen- und AuRenraum des Adsorptionsmaterials sowie die Selektivitat der eingesetzten
Membranen gesehen. Als kommerziell etablierter Prozess hat sich die energieeffiziente Druckwech-
seladsorption (engl. pressure swing adsorption, PSA) durchgesetzt und wird allgemein in die Adsorpti-
ons-(Produktions-)Phase und Desorptionsphase (Regeneration) unterteilt. Der Druckverlauf einer sol-
chen Anlage ist in Abbildung 3.15 dargestellt und verlauft wie folgt:

In der Adsorptionsphase wird der Ethanol-Wasser-Dampf (aus der Rektifikation kommend) im Kolon-
nenkopf bei 3 bis 5 bar und 140 bis 170 °C eingespeist. Am Kolonnenboden tritt absolutiertes Ethanol
aus. Ein Teil des Stroms wird zur Reinigung der zweiten Kolonne in der Desorptionsphase verwendet.
Die Adsorptionsphase dauert ungefahr sechs Minuten.

Die Desorptionsphase folgt, nachdem die Adsorptionsphase abgeschlossen und das Molsieb mit Was-

ser gesattigt ist. In der Kolonne finden hierfur eine Druckabbau-, eine Regenerations- sowie eine erneu-
te Druckaufbauphase statt. In der ersten Druckabbaustufe findet eine Druckminimierung von > 3,8 bar

51



Bioethanol DBFZ

auf ungefahr 1,4 bar innerhalb einer Minute statt (benétigtes Vakuum: 0,4 bar). In der zweiten Druck-
abbaustufe herrscht am Auslauf (Kolonnenkopf) ein Druck von 1,4 bar, welcher innerhalb von ca. zwei
Minuten auf 0,1 bar absinkt. In der Regenerationsstufe erfolgt die Reinigung der Kolonne mit Hilfe des
Produktstroms (absolutiertes Ethanol) bei 0,1 bar und einer Dauer von ca. 15s. Das Ethanol-Wasser-
Gemisch aus der Regenerationsstufe wird der Rektifikation erneut zugefuhrt. Die Druckaufbaustufe ist
durch eine kontinuierliche Druckzunahme (beginnend am Kolonnenboden) von anfanglich 0,1 bar auf
3,8 - 5 bar in ca. zwei Minuten gekennzeichnet. Der Prozess beginnt wieder bei der Adsorptionsphase
[117, S. 1641 ff.].
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Abbildung 3.15: Druckverlauf eines Druckwechseladsorptions-Zyklus bei der Absolutierung in einem Ethanolprozess, nach
[117,S. 1.641]

Um einen kontinuierlichen Prozess zu ermoglichen werden mehrere Molekularsiebe parallel betrieben
die sich abwechselnd im Adsorptions- und Desorptionsmodus befinden (Verschaltung siehe Abbildung
3.16). Fur diesen wechselseitigen Betrieb missen am Unternehmensstandort mindestens zwei Moleku-
larsiebe zur Verfugung stehen. Ein Austausch der Zeolithpackungen erfolgt reguldr nach ca. drei bis vier
Jahren und die Betriebsdauer der Molekularsiebe betragt rund zehn Jahre [113].

Die Anwesenheit von héheren Alkoholen in den Molekularsieben kann zu Funktionsstérungen fuhren,
deshalb sollte eine Abtrennung dieser Komponenten bereits in der Rektifikation (Fuselblkolonne) erfol-
gen. Schlussendlich entsteht eine Ethanollésung mit Reinheiten von bis zu 99,99 vol.-%. Abgetrennte
héhere Alkohole kdnnen dann im Anschluss an die Absolutierung dem Ethanol wieder zugemischt wer-
den, insofern daflr kein Vermarktungszweig im Unternehmen vorgesehen ist.
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Bett 1: Adsorption Zulauf Bett 1: Adsorption Zulauf
Bett 2: 1./2. Druckabbau Bett 2: Reinigung
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Abbildung 3.16: Darstellung der Druckwechsel-Adsorption (I. - 1ll.), Stufe IV. zeigt die Umschaltung zwischen den beiden

Kolonnenbetten, nach [117, S. 1.641]

Schlempe fallt als feststoffhaltiger Nebenproduktstrom in einer getreidebasierten Bioethanolanlage in
der Destillation an. Es kénnen bis zu 20 Liter Schlempe pro Liter Ethanol generiert werden [112, S. 72].
GroRe Produktionsmengen an Bioethanol erfordern demnach effektive Losungen fiir das Schlempe-
Management. Fur die Schlempeverwertung existieren gegenwartig verschiedene Verwendungsmaglich-
keiten, wie z. B. der Einsatz als Futtermittel in Form von Flussigfuttermittel oder als getrocknetes und
wahlweise pelletiertes Futtermittel in Form von DDGS. Die Zusammensetzung der verschiedenen
Schlempen ist in Tabelle 3.12 dargestellt. Starkebasierte Schlempen enthalten Hefezellbestandteile,
die einen hohen Nahrwert liefern. Sie reichern die Getreideschlempe vor allem mit Proteinen, Vitamin B
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und Mineralien an. Die weitere Zusammensetzung der Schlempe hangt stark von dem eingesetzten
Rohstoff (z. B. Weizen, Gerste oder Roggen) ab. Aligemein enthalt sie kaum Starke und Zucker, da diese
im Ethanolprozess verstoffwechselt wurden, allerdings sind Faserstoffe (z. B. aus der Kleie) oder Protei-
ne des Glutens als unvergorene Materialien Bestandteil [118], [119]. Detaillierte Ergebnisse zu der
Zusammensetzung bezogen auf Faserstoffe, Kohlenhydrate, Mineralien und Aminosauren von Weizen-
sowie Gerstenschlempe sind in [119] aufgefihrt.

Tabelle 3.12: Zusammensetzung von Schlempen und des Futtermittels DDGS, nach [120, S. 20]
TS oTS Rohprotein Rohfaser Rohfett
Produkt pH
(% FM) (% TS) (8/kgTS)  (8/kegTS)  (8/keTS)

Rohschlempe 3,8 12,8 91,6 320,0 91,0 80,0
Dunnschlempe 4,0 7,8 90,5 280,0 28,0 76,0
Dickschlempe k. A. 32,4 96,1 383,0 153,0 92,0
DDGS k. A. 89,8 93,9 326,6 101,3 82,5

Der Hauptgrund fur eine energieintensive Trocknung der Schlempe liegt in der schlechten Transport-
wardigkeit aufgrund des hohen Wasseranteils (ca. 87 %) sowie der Verderblichkeit durch Saure- und
Schimmelbildung. So ist die flussige Rohschlempe nur ein bis zwei Tage haltbar und muss zeitnah ver-
wertet werden, das heifdt ein Abnehmer, wie z. B. eine Mastanlage, musste sich in unmittelbarer Nahe
befinden. Bei Dickschlempe kann von Haltbarkeiten zwischen sechs und zehn Tagen ausgegangen
werden, was allerdings auch die Existenz eines zuverlassigen Abnehmers voraussetzt. DDGS ist im Ge-
gensatz dazu bis zu einem Jahr haltbar und als standardisiertes Produkt dartber hinaus Uber den freien
Markt verauflerbar [118, S. 46], [121]. Ein weiteres Verfahren zur Haltbarmachung der Schlempe ist
die Zugabe von Konservierungsmitteln wie Sorbin-, Benzoe-, Propion-, Salzsaure oder Kaliumsorbat und
Kochsalz [73].

f Zulaufrohr
Zulaufverteiler

’ Feststoffaustrittsdffnung
“ Abgetrennte Feststoffe
Konus

Getriebe \ Forderschnecke /

Geklirte Fliissigkeit /
Trommelwand

Abbildung 3.17: Grundaufbau eines Dekanters [122]

In einem Dekanter werden zunachst die Feststoffe der Getreiderohschlempe aus der Destillation von
der Flussigphase getrennt. Der Einsatz der Dekanter (siehe Abbildung 3.17) erfolgt in einem Leistungs-
bereich von ca. 5 bis 60 m3/ h je Dekanter. Die feststoffreiche Dickschlempe hat zunachst einen Tro-
ckensubstanzgehalt von ca. 30 % und wird anschlieffend zumeist in Trommeltrocknern auf einen Tro-
ckensubstanzgehalt von ca. 90% getrocknet, sodass DDGS als Endprodukt hervorgeht. Die
entstandene FlUssigphase (Dunnschlempe, ca. 7 % TS) wird darauffolgend zumeist auf einen Feststoff-
gehalt von 30 - 40 % mittels Fallfimverdampfern und / oder Zwangsumlaufverdampfern aufkonzentriert
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(,Condensed Distiller’'s Solubles*). Diese eingedickte Flussigphase (,Sirup“) wird dem DDGS zugefuhrt
[63,S.7],[118, S. 46].

Die Auswahl geeigneter Verdampfer basiert auf Parametern wie Viskositat, Feststoffgehalt, zu erzielen-
de Endfeuchte sowie der tatsachlichen Verdampferleistung. Wahrend Fallfilmverdampfer und Natur-
umlaufverdampfer vor allem fur Produkte mit geringem Trockensubstanzgehalt eingesetzt werden, fol-
gen bei der Verarbeitung von bereits eingedickten Schlempen in der Regel Zwangsumlaufverdampfer.
Die Besonderheiten der einzelnen Verdampfer sind in Tabelle 3.13 zusammengefasst.

Tabelle 3.13: Arten der Eindampfer fur die Konzentrierung von Schlempen [123]
Typ Besonderheiten Einsatz Industrien
Fallfilm- kurze Verweilzeit warmeempfindliche Produkte chemische und pharma-
verdampfer kleiner Druckverlust kleiner Arbeitsdruck zeutische Industrie
keine hydraulische Héhe kleine Temperaturdifferenz Lebensmittelverarbeitung
geringer Flussigkeitsinhalt hoher Durchsatz Petrochemie
Zwangsumlauf- hohe Stromungsgeschwindigkeit Produkt mit Verschmutzungs- chemische und pharma-
verdampfer geringe Verschmutzungsneigung neigung zeutische Industrie
kein Sieden in den Rohren Flissigkeit mit Feststoffanteil Umweltschutztechnik
grofter Lastbereich Flussigkeit mit Salzausfall Lebensmittelverarbeitung
Naturumlauf kurze Rohre bei einfachen Anwendungen chemische und pharma-
keine Zirkulationspumpe warmeunempfindliche Produkte  zeutische Industrie
geringe Produktviskositat Petrochemie
Kletterfilm- lange Verdampferrohre schaumende Produkte chemische Industrie
verdampfer geringe Kapitalkosten hohe Produktviskositat

In allen Verdampfern werden die entstehenden Briden verwendet, um die bendtigte Verdampferleis-
tung in einer nachsten Verdampfungsstufe bereit zu stellen. Dieses Prinzip der Verschaltung reduziert
den Bedarf an Frischdampf erheblich. Dabei kommt inzwischen bei einigen Anlagen auch die Bru-
denkompression zum Einsatz, welche in Kapitel 4.5 naher beschrieben wird. Die Auswahl einer geeig-
neten Verdampfungsstufenanzahl ergibt sich aus der 6konomischen Abwagung zwischen den Investiti-
onskosten und Betriebskosten, wie Abbildung 3.18 (Seite 56) zu entnehmen ist.
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Abbildung 3.18: Spezifischer Dampfverbrauch und Warmetauscherflachen als Funktion der Anzahl von Verdampferstufen

3.2.7 Vinassebehandlung und -verwertung

Vinasse wird auch als ,slop“ bezeichnet und stellt ein stickstoffreiches Folgeerzeugnis der zucker-
ribenbasierten Bioethanolproduktion dar. Es fallen pro Liter Ethanol ca. 4 bis 151 Vinasse an [124].
Diese hat einen Feststoffgehalt von rund 10 %. Aufgrund des sehr geringen Feststoffgehalts und zur
Einsparung von Transportkosten erfolgt oftmals eine energieaufwandige, mehrstufige Eindickung mit-
tels Separatoren (siehe Abbildung 3.19) und Verdampfern (Fallfilmverdampfer und Zwangsumlauferhit-
zer) auf einen Trockensubstanzgehalt von 60 - 80 % [125, S. 39]. Die Vinasse kann bis auf ein Zehntel
ihres Volumens eingedickt werden [126].

Abbildung 3.19: Grundaufbau eines Separators [127]
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Die genaue chemische Zusammensetzung der Vinassen ist prozess- und rohstoffabhangig. In Tabelle
3.14 werden teilweise deutliche Abweichungen sichtbar. Insbesondere betrifft das sowohl den Roh-
ascheanteil sowie dessen Zusammensetzung als auch den Rohproteingehalt (Gesamtstickstoff). Zu-
ckerriben-Vinasse zeichnet sich durch die stickstoffreiche Verbindung Betain (bis zu 160 g/ kg (TS),
entspricht ca. 40 % der Stickstofffraktion einer Rubenvinasse, in Zuckerrohr-Vinasse nicht nachgewie-
sen) aus. Betain und Glutaminsaure bilden in Summe mehr als die Halfte des Gesamtstickstoff-Gehalts
in Vinassen. Da der Fettanteil recht gering und Rohfaserbestandteile nahezu auszuschliefen sind,
ergibt sich mit > 50 % auch ein sehr hoher Gehalt an stickstofffreien Extraktstoffen (NfE). Im nichtentka-
lisierten Zustand werden Aschegehalte von bis zu 30 % erreicht, wobei Kalium mengenmafig den grof-
ten Anteil einnimmt. Weiterhin enthalt sie neben Kaliumionen auch grofle Mengen an anderen Metall-
ionen, Sulfaten sowie Phenol-Verbindungen. In der Regel sind Vinassen aus der Bioethanolproduktion
vor allem durch hohe Frachten an organischen Sduren sowie aromatischen Nichtzuckerverbindungen
charakterisiert. Das ist auch der Grund fur den hohen CSB-Wert der Vinasse, welcher haufig 100 g Oz / |
Uberschreitet [118], [125], [128]. Eine weitere detaillierte Vinasse-Charakterisierung zeigt [129,
S.1734]. In [130, S. 2754] ist eine vergleichende Analyse zu verschiedenen Rohstoffen, wie Zuckerru-
be, Zuckerrohr oder Sorghum, dargestellt.

Tabelle 3.14: Zusammensetzung verschiedener Vinassen: 1) Zuckerriibenvinasse (nicht entkalisiert, eingedickt, aus un-
terschiedlichen fermentativen Verfahren, auf Basis von Ribenmelasse), nach [125, S. 41]; 2) Zuckerrlben-
vinasse (eingedickt, aus der Ethanolproduktion, auf Basis von Ribenmelasse), nach [128, S. 44]; 3) Vinasse
auf Basis von Zuckerriibendicksaft; 4) Vinasse aus Anklam (2008); 5) Vinasse aus franzosischer Produktion
(Nordzucker 2007, auf Basis von Zuckerribendicksaft); 3) - 5) nach [131, S. 13]

Inhaltsstoff Einheit 1 2 3 4 5
TS-Gehalt g/ kg FM 658 631 410 578 569
oTS-Gehalt g/ kg TS 719 722 k. A. k. A. k. A.
Rohasche g/ kg TS 281 278 130 123 220
Rohprotein g/ kg TS 316 323 267 346 241
Rohfett g/ kg TS 3,86 4 113 18 n. n.
Rohfaser g/ kg TS k. A. 0 n.n. n.n. k. A.
Stickstofffreie g/ kg TS 393 395 n.n. n. n. 540
Extraktstoffe

Kalium g/ kg TS 93,1 82,0 41,2 40,8 93,1
Natrium g/ kg TS 26,3 22,0 8,5 8,2 0,35
Calcium g/ kg TS 14,1 26,0 1,6 2,8 1,6
Phosphor g/ kg TS 0,7 1,0 3,8 12,5 2,3
Magnesium g/ kg TS 2,61 1,0 <0,2 0,41 20,4
Chlor g/ kg TS 40,9 33,0 2,5 3,2 k. A.
Betain g/ kg TS 153 k. A. k. A. k. A. k. A.

Im Vergleich zur starkebasierten Schlempe weist Vinasse als Futtermittel einen geringeren Nahrstoff-
gehalt auf. Allerdings ist sie hach dem bundesdeutschen Futtermittelrecht seit 1976 zur Beimischung
im Wiederkduerfutter zugelassen und wird dort als ,Melasserest fur Rinder, Schafe und Ziegen“ defi-
niert. Vinasse wird vor allem aufgrund des hohen Eiweigehalts zur Futtermittelbeimischung (Wieder-
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kauer: 4 - 5 %; Schweine / Geflugel: ca. 2 %) oder als Bindemittel sowie Staubbremse in der Futtermit-
telherstellung eingesetzt. Der Vinasseeinsatz als Futtermittel ist limitiert, da sich diese durch hohe Kali-
umwerte auszeichnet, was eine abfUhrende Wirkung bei Tieren hervorruft [112, S. 76]. Ferner findet
Vinasse in der Landwirtschaft als organischer Dunger Verwendung [118, S. 45], [132, S. 1553]. Dabei
ist zu berucksichtigen, dass Vinasse aus klimatischen sowie agronomischen Grunden nur saisonal auf
die Acker gefahren werden kann [129, S. 1733], [133]. Dabei kommen die herkdémmliche Giilletechnik
oder auch Spezialgerate mit Spritzgestangen zum Einsatz. Aufgrund des hohen Wassergehalts und dem
damit einhergehenden hohen Platzbedarf fur die Lagerung der Vinasse erfolgt regular eine Eindickung
der Vinasse. Aufkonzentrierte Vinasse stellt allerdings aufgrund seiner hohen organischen Belastung
(Biochemischer Sauerstoffbedarf (BSB): 61.000 bis 71.000 mg /1) und dem hohen Salzgehalt (elektri-
sche Leitfahigkeit (EC): 250 - 300dS/ m, Natriumgehalt: 28 g/ kg) ein Umweltproblem dar. Daher
mussen flur eine nachhaltige Bewirtschaftung der Béden auch negative Umweltauswirkungen, wie die
Nitrat- oder Salzanreicherung im Boden, bertcksichtigt werden, was einen genauen Kenntnisstand Uber
die Kohlenstoff- / Stickstoffdynamik der Béden erfordert [132, S. 1553], [133]. In dem Kapitel 4.8 er-
folgen weitere Ausfuhrungen zu diesem Thema.
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Im folgenden Kapitel werden mdgliche Optimierungsansatze fur deutsche Bioethanolproduktionsstatten
betrachtet. Dabei finden verfahrenstechnische Aspekte und der Austausch prozesstechnischer Anlagen-
teile ebenso Beachtung, wie die veranderten Stoff- und Energiestrome und die Schaffung neuer, ver-
marktbarer Nebenprodukte. Folgende Ansatze werden behandelt:

Kleie- und Glutenabtrennung;
CO2-RUckgewinnung und -Verflissigung;
biologische CO2-Verwertung;

Nutzung der Niedertemperaturwarme;
Bridenverdichtung;

Absolutierung von Bioethanol mittels Membranen;
Aufwertung von Schlempeprodukten;

Aufwertung von Rubenschnitzeln und Vinasse.

Die Vermahlung des Getreides hat in einem Bioethanolprozess einen signifikanten Einfluss auf die
Ethanolausbeute, da der Zerkleinerungsgrad des Getreides die Enzymzuganglichkeit und somit die Ver-
flissigungs- sowie Verzuckerungsrate bestimmt. Durch den kombinierten Einsatz von Hammermuhlen
und Brechwalzenstihlen im Bereich der Getreidevermahlung ist eine Optimierung der Vermahlungsleis-
tung und demzufolge der Ethanolausbeute gegeben. Vorteilhaft bei der Kombination von Hammermuh-
len und Walzenstihlen sind eine Erhéhung der Kornfraktion im mittleren KorngréfRenbereich und eine
einheitlichere Kornstruktur, was wiederum in geringeren Entmischungsproblemen und einem besseren
FlieBverhalten im Ethanolprozess resultiert. Auflierdem kann durch den zusatzlichen Einsatz von Brech-
walzenstuhlen der spezifische Energieeintrag der Vermahlungseinheit erheblich reduziert werden. Es
verringern sich somit die Gesamtenergiekosten der Bioethanolanlage. Durch den Einbau von Brechwal-
zenstuhlen minimiert sich zusatzlich die Aspirationsmenge der Anlage [57].

Weiterhin besteht die Moglichkeit, die Getreidestarke nach der Vermahlung in einem Starkeprozess in
A-, B- und C-Starke aufzutrennen. Eine separate Vermarktung von A-Starke (teilweise auch B-Starke),
z.B. in Form eines Glucose-Sirups, stellt eine zusatzliche Wertsteigerung des Produktes dar. Qualitats-
mindere C-Starke wirde demnach zur Verarbeitung in den Bioethanolprozess fliefien. Die unterschiedli-
chen Starkeformen variieren in PartikelgrofRe und -gestalt: A-Starke, grofle, scheibenféormige Granulate
mit einem Durchmesser von 15 bis 40 um (mittlerer Durchmesser ca. 20 um), und B-Starke, eher klei-
ne, kugelférmige und unregelmafRige Granulate mit einem Partikeldurchmesser von ca. 1 bis 10 ym
(mittlerer Durchmesser 5 um). A- und B-Starke haben zwar anndhrend die gleiche A-typische kristalline
Struktur, unterscheiden sich dennoch u.a. in ihrer Morphologie, ihrer spezifischen Oberflache, dem
Aufbau, der Kristallinitdt und demnach in physikalischen Eigenschaften wie Quellungs- und Verkleiste-
rungsgrad sowie Klebeverhalten [134]-[136].
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Im Nachfolgenden werden mit der Kleie- sowie Glutenabtrennung weitere Optimierungen im Vermah-
lungsprozess aufgezeigt.

Mit dem Ziel der Verringerung des Schlempeaufkommens und der Wertproduktsteigerung durch ein
zusatzliches, vermarktungsfahiges Nebenprodukt kann die Kleieabtrennung als ein optimierter Pro-
zessschritt in einer getreidebasierten Bioethanolanlage gesehen werden.

Getreide besteht bis zu 25 % aus Kleie. Die abgetrennte Kleiefraktion enthalt Teile der GetreideaufRen-
hille, der Aleuronschicht sowie Ruckstande des starkehaltigen Endosperms. Sie besteht hauptsachlich
aus Starke, Arabinoxylanen, Cellulose, B-Glucanen, Pentosanen und Lignin [39, S. 843], [137, S. 211].
Der verfugbare Kohlenhydratanteil in Weizenkleie variiert zwischen 17,4 und 17,7 % (siehe Tabelle 4.1),
wobei Starke mit ungefahr 13 % den groéfiten Anteil ausmacht und ein geringerer Teil aus freien, vergar-
baren Zuckern, wie z. B. Glucose, Fructose oder Maltose, aufgebaut ist. AuBerdem setzt sich die Kleie
aus rund 15 % Proteinen und ca. 5 % Lipiden zusammen. Der Gesamtgehalt an Mineralstoffen in der
Kleie betragt rund 6,15 %, darunter sind u. a. Kalium, Phosphor und Calcium mit jeweils 1,35 %, 1,14 %
und 0,07 % vertreten [53, S. 6].

Tabelle 4.1: Zusammensetzung von Starke, Kleie und Gluten am Beispiel von Weizen, nach [138]

Weizenfraktion Kohlenhydrate [%] Lipide [%] Proteine [%]
Weizenstarkemehl 85,8 0,1 0,4
Weizenkleie 17,4 4,7 14,9
Weizenkleber (Gluten, Kleber- und Weizeneiweifd) 5,8 2,0 80,0

Nach sorgfaltiger Reinigung wird das Getreide zundachst mit Wasser benetzt, welches in das Korn ein-
dringt und somit die Trennung des Mehlkorpers von der Schale (Kleie) beglnstigt. Die Getreidekorner
absorbieren in zwei Stunden ihr Eigengewicht an Wasser und ihr Volumen verdoppelt sich. Nach dem
Vermahlungsprozess erfolgt die Abtrennung der Faserbestandteile vom Mehl durch z. B. Siebe, Sichter
oder Kleieschleudern (Verfahrensschema siehe Abbildung 4.1 auf Seite 62).

Der Kleieertrag von Weizen liegt bei ca. 180 kg Kleie pro t trockenem Weizen. Der Starkeanteil, der an
der Weizenkleie haftet, kann teilweise Uber 17 m.-% betragen und stellt damit einen erheblichen Verlust
fUr die Ethanolproduktion dar S. [53, S. 6]. AnschlieRend besteht die Mdglichkeit, die Kleie zu trocknen
und entweder als loses Produkt oder in pelletierter Form (Pelletiertemperatur ca. 80 °C) zu veraufern.
Das von der Kleie separierte Mahlgut wird anschlieend in Wasser suspendiert und entweder einer
Glutenabscheidung (siehe Kapitel 4.1.2) unterzogen oder die in der Starkemilch enthaltenen Kohlehyd-
rate in herkbmmlicher Weise enzymatisch verflissigt, verzuckert und anschlieffend im Ethanolprozess
fermentiert (siehe ab Kapitel 3.2.1).

Die Kleie weist verschiedene Verwendungsmdglichkeiten auf. Zum Beispiel wird sie als Futterzusatz-
stoff vermarktet. Ein wesentlich geringerer Anteil fliet in die Lebensmittelindustrie als hochreines
Kleiezusatzprodukt. Allerdings kommt Kleie im Lebensmittelsektor eine immer gréfere Bedeutung zu
[137, S. 211]. AuBerdem dient Kleie als Bestandteil von Brennstoffpellets (mit einem Anteil von 35 bis
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40 %), z. B. zur Verbrennung in einer Kraft-Warme-Kopplungsanlage, wobei die entstandene Warme im
Prozess eingesetzt wird. Beim Einsatz von reinen Kleiepellets als Festbrennstoff ist von einem Brenn-
wert von 13,1 MJ/ kg auszugehen (zum Vergleich: Getreidepellets 15 MJ / kg, Strohpellets 16 MJ / kg).
Aber aufgrund der niedrigen Ascheerweichungstemperaturen der Kleie und der daraus resultierenden
Verschlackungsgefahr des Brennraumes wird Kleie nur in Verbindung mit z. B. Branntkalk oder Kalk-
steinmehl (0,5 bis 2 m.-%) zur Verbesserung der Schlackeeigenschaften eingesetzt [53, S. 6].

Andererseits erfolgt die Kleieabtrennung mit dem Ziel, die Kleie am Ende des Bioethanolprozesses der
DDGS-Herstellung zur Erhéhung des Trockensubstanzgehalts (Energieeinsparung bei der Trocknung der

Schlempe) beizumischen.

Vorteile

Nachteile

flexible Vermarktungsmoglichkeiten:

1. als Futtermittel (bzw. Lebensmittel bei ge-
wlnschter Reinheit)

2. DDGS-Zusatz zur Erhéhung des Nahrstoff- und
des TS-Gehalts

3. als Zusatz von Festbrennstoffe

Wertproduktsteigerung
Vermarktung: 150 - 200 EUR / t Kleie

Verkurzung der Fermentationszeit

- erhebliche Einschrankungen im apparativen
Aufwand der Bioethanolanlage (kleinere Auslegung
der Fermenter, Destillation etc.)

- Energie- und Zeiteinsparungen

Reduktion des Einsatzes von Enzymen

Senkung der Kosten fir die Wasseraufbereitung,
anfallende Abwasser haben eine geringere organi-
sche Belastung

spezielle Anlagentechnik erforderlich (Siebung,
Sichtung), Abtrennung ist verfahrenstechnisch auf-
wendiger

anhaftende Starke geht verloren (bis zu 17 m.-%)
- verringerte Ethanolausbeute
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Darstellung einer moglichen Kleie- (links) und Glutenabtrenntechnik (rechts)

Abbildung 4.1:
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Ebenfalls vor dem Hintergrund der Verringerung des Schlempeaufkommens und der Wertproduktsteige-
rung durch ein zusatzlich erzeugtes Nebenprodukt stellt die Glutenaufbereitung einen optimierten Pro-
zessschritt in einer getreidebasierten Bioethanolanlage dar.

Der Anteil an Proteinen kann dem Abschnitt 3.1.1 entnommen werden. Bezogen auf den Ausgangswei-
zen setzt sich die abtrennbare Glutenfraktion (etwa 12 % des Gesamtkorns) sowohl aus Protein- als
auch aus Nicht-Protein-Anteilen zusammen. Handelslbliches Weizengluten weist bei einer Feuchtigkeit
von 5 - 10 % folgende Zusammensetzung auf (siehe zusatzlich Tabelle 4.1):

Tabelle 4.2: Zusammensetzung der Glutenfraktion [140, S. 501]
Inhaltsstoff Anteil (in %)
Proteine 73-82
Kohlenhydrate 3-20
Lipide 5 - 8 (davon 1 - 2 % freie Lipide)
Asche 05-15
Pentosane 1

Die Nicht-Glutenproteine (entsprechen im Weizen ca. 15 - 20 m.-% des Gesamtproteingehalts) setzen
sich aus Albuminen (wasserléslich) und Globulinen (wasserunldslich, |6slich in verdinnten Salzldsun-
gen) zusammen [31]. Die Hauptspeicherproteine (Reserveproteine) im Getreide stellen wasserunldsli-
che Glutenproteine (entsprechen im Weizen ca. 80 - 85 m.-% des Gesamtproteingehalts) dar. Die Glu-
tenproteine unterscheiden sich wiederum in ihrer Ldslichkeit in Ethanol: ldsliche Gliadine und
unlésliche Glutenine [139, S. 115].

Bei der Nassseparation von Gluten und Starke vom Getreidemehl werden die Unterschiede der beiden
Fraktionen in der Wasserunléslichkeit, Partikelgrofse und Dichte ausgenutzt. Das von der Kleie separier-
te Mehl wird in Wasser suspendiert und nach der Hydratation agglomerieren die Glutenproteine. Sie
bilden ein starkes, kohasives, viscoelastisches (gummiartiges) Netzwerk aus und es entsteht zusatzlich
eine gluten-angereicherte Phase, die Starkephase liegt weiterhin fllssig vor. Die Glutenproteine werden
durch Disulfid-Bindungen und sekundaren Bindungskraften (wie Wasserstoff-, lonen- oder anderen
nicht-kovalenten Bindungen) stabilisiert. Die Proteine sind nach der Anfeuchtung grofRer, aber leichter
als die Starkemolekule. Somit erfolgt die Abtrennung der gluten-angereicherten Phase von der Starke
durch Separation (z. B. in einem 3-Phasen-Dekanter), durch mehrstufige Siebung und erneuten Wasch-
vorgangen, z. B. mittels Hydrozyklon-Waschung [32], siehe Abbildung 4.1). In der Regel gehen aus dem
Prozess ein Starkestrom (Reinheit > 98 %) und ein Glutenprotein-Strom (ca. 80 % Reinheit) hervor [139,
S. 501]. Der Ertrag an trockenem Gluten betragt ca. 60 kg pro t trockenem Weizen.

Aus der entstandenen viscoelastischen Masse wird durch eine schonende Trocknung, um eine Denatu-
rierung zu vermeiden, Glutenpulver hergestellt, welches mit einem Wassergehalt von maximal 10 %
vermarktet wird [140, S. 501]. Es wird auch als ,Vital-Gluten“ oder Seitan bezeichnet und findet auf-
grund seiner ernahrungsspezifischen und technischen Eigenschaften vorrangig im Lebensmittelsektor
in der Backwarenindustrie Verwendung. Gluten dient der Starkung des Proteinnetzwerkes, der Verbes-
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serung der Wasseraufnahme des Teiges sowie der Volumenvergréflerung des Endproduktes. AuRerdem
dient es als hochwertiger Futter-Zusatzstoff fur den Einsatz in Fischfarmen und der Heimtierfutterung.

Die verbleibende Starke wird im nachsten Schritt enzymatisch verflissigt und anschliefend verzuckert
sowie zur weiteren Verarbeitung dem Garungsprozess zugefuhrt (siehe ab Kapitel 3.2.2).

Vorteile Nachteile
Wertproduktsteigerung spezielle Anlagentechnik erforderlich (z. B. Hydro-
Vermarktung: 1.000 EUR / t Gluten (92 % TS) Zyklone, 3-Phasendekanter, Siebe)
Verklrzung der Fermentationszeit Proteingehalt im DDGS durch Glutenabtrennung
-> erhebliche Erleichterungen im apparativen Auf- geringer
wand der Bioethanolanlage (kleinere Auslegung der - Wertminderung des DDGS
Fermenter, Destillation etc.) zusatzlicher Wasserbedarf fir die Glutenaufberei-

- Energie- und Zeiteinsparungen tung erforderlich

Reduktion des Einsatzes von EnZymen / Hefen Verwendung von Qua“tats-/ Elite- / Backweizen

Senkung der Kosten flr die Abwasseraufbereitung aufgrund des héheren Proteingehalts (C-Weizen ist
(wegen geringerer Belastung) ungeeignet)

Wahrend der Fermentation entsteht Kohlenstoffdioxid (CO2) als Kuppelprodukt der alkoholischen Ga-
rung. Es fallen ungeféahr 0,95 kg CO2/ 1 kg gebildeten Ethanol an. Das CO2-Rohgas steigt mit einer
Reinheit von 97 bis 98 % in die Dampfphase auf. Ein Teil des entstehenden Ethanols, Wasser, Acetal-
dehyd, Schwefeloxid und Stickoxide sind ebenfalls in der Dampfphase enthalten. Mit dem Ziel der Er-
zeugung von flUussigen, biogenen CO2 und der Rickgewinnung des Ethanols ist eine Aufreinigung des
Rohgases zu CO2 in technische, Lebensmittel- oder Pharmaqualitat erforderlich [103].

Zum Schutz der CO2-Reinigungsanlage vor Schaumeintritt wird das Rohgas aus der Fermentation zu-
nachst Uber einen Schaumabscheider geleitet (atmospharische Bedingungen, Verfahrensaufbau siehe
Abbildung 4.2). Der Schaumabscheider ist zumeist im Fermenter integriert und die Steuerung der
Schaumabtrennung erfolgt Uber einen Schaumsensor. Bei eintretendem Schaum wird dieser mittels
Paddeln und eingespriuhtem Wasser (Leitungswasser, 8 bis 10 °C) zerschlagen. Als Zwischenspeicher
fUr das kontinuierlich anfallende CO2-Rohgas findet ein Niederdruck-Gasspeicher aus speziellen Gewe-
beplanen Verwendung. Im nachgeschalteten Gaswascher, einer Gegenstromwaschkolonne, werden die
im Rohgas vorhandenen, wasserloslichen Verunreinigungen und Aerosole (wie z. B. Ethanol) mittels
Waschwasserberieselung absorbiert. Dann wird das gereinigte Garungskohlendioxid in einem zweistufi-
gen Verdichtungsprozess auf 16 bis 20 bar bei 40 °C komprimiert. Dabei kommen Kolbenverdichter bei
Durchséatzen bis 3tco2/ h und Schraubenverdichter bei hdheren Durchsatzen unter Verwendung le-
bensmitteltauglicher Fette / Ole zum Einsatz. Manchmal wird das CO2-Verdichtungsaggregat auch mit
einem kalten Medium wie Glycerin beaufschlagt, um bereits hier eine weitgehende Entfernung des
Wassers zu erzielen. In dem nachgeschalteten Adsorptionstrockner (z. B. mit SilicaGel befullt) wird bei
konstanter Temperatur und Druck die Restfeuchte des Gases abgetrennt. Zumeist sind zwei Aggregate
vorhanden, wobei ein Absorptionsbehalter vom CO2 durchstromt wird, wahrend der andere mit heiRem
CO2 oder Flashgas aus dem VerflUssiger regeneriert. Anschliefend erfolgt die Entfernung verbliebener
Verunreinigungen und Geruchskomponenten, wie z. B. Schwefelwasserstoff, hdhere Alkohole und Ester,
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in regenerierbaren Aktivkohlefiltern (16 bis 20 bar, 40 °C). Die Reiniger- und Trockneranlagen sind
identisch aufgebaut, sie unterscheiden sich ausschlieBlich durch die Beladung mit verschiedenen Full-
korpern.

Das gereinigte CO2-Gas wird daraufhin in der CO2-Verflissigungsanlage (z. B. Rohrbindelapparat) auf
unter -40 °C gekuhlt und bei 16 bar verflussigt. Der Kaltemittelkreislauf kann z. B. mit Ammoniak, Gly-
colwasser oder R507 beaufschlagt werden. Zur weiteren Erhohung der CO2-Reinheit und Restentfer-
nung von Inertgasen wie O2 und Nz (unter 5 ppmyv) im FlUssig-CO2 kann optional ein Strippingsystem
dem CO2-VerflUssiger nachgeschaltet werden. Der Aufbau der genannten Systemkomponenten kann in
der Reihenfolge jeweils variieren. Eine gebrauchliche Verschaltung ist in Abbildung 4.2 dargestellt. Bei
dem Gesamtprozess ist zu berlcksichtigen, dass ausschlieflich Garungs-CO2 mit einer Reinheit von
mindestens 97 bis 98 % in die CO2-RUckgewinnungsanlage eingeleitet wird. Garungs-CO2 in minderer
Qualitat, z. B. heraustretende Gasstrome aus den belufteten Vorfermentern (Abgas enthalt neben CO2
auch groRe Mengen an Oz und N2) oder im Fermenter befindliches Gas in Totraumen (Totraum entsteht
zwischen Fermentervolumen und Arbeitsvolumen), wird ausschliefllich zum Zweck der Ethanol-
Riackgewinnung durch die Waschkolonne geleitet und anschlieRend in die Atmosphare abgelassen.
Zusatzlich sollte am Standort der Bioethanolproduktionsstatte eine eigene Abwasseraufbereitungsanla-
ge zur Verfugung stehen, damit bei der CO2-Reinigung kein Frischwasser zum Einsatz kommen muss.

Die Abfullung und Lagerung des flissigen und lebensmittelreinen CO2 erfolgt in einem isolierten Spei-
chertank oder in Gasdruckflaschen bei 16 bis 20 bar. Es werden CO2-Reinheiten von bis zu 99,998 %
erreicht. Die Verflussigungskapazitat einer CO2-Aufbereitungsanlage kann bei bis zu 1.000 kg / h CO2
liegen [104], [141]-[143]. Das entstandene CO2 aus der Bioethanolanlage wird zur Abgrenzung von
technischem CO:2 als ,biogene Kohlensaure* bezeichnet [103]. Das verflussigte CO2 in Lebensmittel-
qualitdt kann u. a. in der Lebensmittelindustrie als Prozesshilfsstoff in Form von Kuhl- und Frostmittel,
in der Getrankeindustrie als Lebensmittelzusatzstoff in Form von Kohlensaure sowie zur Herstellung
von Trockeneis, z. B. als Reinigungsmittel, Verwendung finden [144]. Viele weitere Verwendungsmaog-
lichkeiten von biogen erzeugtem Kohlendioxid werden bei [145, S. VIff.] beschrieben.
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Vorteile

Nachteile

Wertproduktsteigerung
Vermarktung: 70 - 110 EUR /t CO2

pro 1 kg Ethanol entstehen rund 0,95 kg CO2

Verflussigungskapazitat der CO2-
RlUckgewinnungsanlagen: 6 - 30t/ h,
erreichte Produktreinheit: 99,9 - 99,99 %

vermindertes Aciditatsproblem im Fermenter durch
CO2-Abtrennung (reduzierte Kohlensaurebildung)

Substitution von fossil erzeugtem CO2

spezielle Anlagentechnik erforderlich
-> sehr hohe Investitionskosten (ca. 3 Mio. EUR bei
Anlagengr6f3e mit Durchsatzen von 10t/ h)

hohe Energieverbrauche
- 180 - 210 kWh / t CO2 (abhangig von der Anla-
gengrofle, dem Kaltemittel etc.)

Reinigung in mehreren Schritten erforderlich (Ent-
fernung von Wasser, Ethanol, Acetaldehyd, SO2,
Stickoxiden)

- Wasserverbrauche: 1 m3 Wasser / t CO2

Ubersattigter Absatzmarkt von CO2z in Deutschland

hohe Transportkosten, da CO2 transportsensitiv ist
(Tanks geeicht auf 22 bar)

- Tank-Flotte: 150.000 EUR / Trailer

- Kundentanks: 100.000 EUR / Tank

ausschlieflliche Nutzung von Garungs-CO2 mit einer
Reinheit von 97 - 98 %
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Darstellung einer CO2-Rlckgewinnungsanlage

Abbildung 4.2:
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Kohlenstoffdioxid ist als Treibhausgas und Mitverursacher der globalen Erwarmung bekannt. Mit dem
Ziel der Minimierung der Treibhausgasausstéfle werden u.a. die CO2-Emissionen in dem UN-
Rahmenubereinkommen zur Klimaanderung (Kyoto-Protokoll) strikt geregelt. Das wahrend der Um-
wandlung von Glucose zu Ethanol entstehende CO2 kann aufgrund seiner biogenen Herkunft in die At-
mosphare entlassen werden. Vor dem Hintergrund der Produktwertsteigerung besteht zudem die Mdog-
lichkeit der Aufreinigung, Verflissigung und Vermarktung des CO:2 (siehe Kapitel 4.2) oder eine biologj-
sche Verwertung durch terrestrische Pflanzen, Mikroorganismen (Bakterien, Archaeen) oder Algen. Eine
biologische CO2-Reduzierung hat sich im Gegensatz zu physikalischen oder chemischen Verfahren auf-
grund des geringen Energieeintrags als umweltfreundlicher herausgestellt. In Pflanzen, Algen sowie
Mikroorganismen spielt die autotrophe CO2-Fixierung eine wichtige Rolle. Chemoautotrophe Mikroorga-
nismen unterscheiden sich von photoautotrophen Organismen, da sie als Energiequelle nicht das Son-
nenlicht verwenden, sondern die Energiegewinnung aus exergonen chemischen Reaktionen, wie z. B.
CO2, erfolgt. Bei Mikroorganismen sind vier verschiedene Stoffwechselwege zur autotrophen COo-
Fixierung erforscht: Calvin-Zyklus, reduktiver Citrat-Zyklus, reduktiver Acetyl-CoA-Weg und 3-Hydro-
xypropionat-Zyklus. Diese Zyklen fokussieren primar die CO2-Bindung und Umwandlung zu anderen
chemischen Verbindungen [146], [147], [148, S. 136]. Beispiele zu verschiedenen biologischen CO»-
Verwertungsmethoden folgen in den anschlieffenden Unterkapiteln.

Das in der Fermentation des Bioethanolprozesses anfallende CO2 kann in Verbindung mit Wasserstoff
(H2) in einem anaeroben Fermentationsprozess zu Methan umgewandelt werden (biologische Methani-
sierung). Der fur diesen Vorgang erforderliche H2 kann aus einer Vielzahl von Rohstoffen sowohl fossi-
len (Erdgas, Kohle) als auch erneuerbaren / nachwachsenden Ursprungs (Biomasse, Wasser) gewonnen
werden [147, S. 3489]. Vor dem Hintergrund einer positiven 6kologischen Bilanz wird der Hz vorrangig
durch Elektrolyse mit Uberschissigem Wind- und Solarstrom aus Wasser gewonnen
(2 H20 > 2 H2 + 02). Durch einen stetig steigenden Ausbau von Wind- und Solarenergie fallen in wind-
und sonnenreichen Perioden zunehmend groRere Mengen an Uberschussstrom an. Uber die Power-to-
Gas-Technologie kann dieser Uberschussstrom mittels Elektrolyse von Wasser fiir die Produktion von
hochreinem H2 verwendet werden. Dieser H2 wird dann durch die Reduktion von CO2 in speicherfahiges
Methan umgewandelt [149].

In Abbildung 4.3 auf Seite 69 ist der Biogasprozess in einzelnen Schritten dargestellt. Bei der direkten
Einstromung von CO2 und Hz in den Prozess findet vermehrt der letzte Schritt, die hydrogenotrophe Me-
thanogenese aus CO2 und Ho, statt. Neben den hydrogenotrophen (wasserstoffverwertenden) Methan-
bildnern sind auch acetoklastische (essigsaurespaltende) Methanbildner aktiv [147, S. 3489], [150,
S.414], [151, S. 1380]. Die biologische Methanisierung kann z. B. in Biogasanlagen, Klargasanlagen
oder Perkolat-Reaktoren stattfinden [152, S. 17].

Die Bildung von Methan aus CO2 und Hz2 kann neben der biologischen Methanisierung auch chemisch-
katalytisch Uber den Sabatier-Prozess erfolgen (Katalysatoren sind z. B. Ruthenium oder Nickel). Beide
Reaktionen laufen nach folgender Reaktionsgleichung ab:

COZ +4’H2—)CH4,+2H20 AGO = _135 k]/mol_1CH4
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Die Methanbildungsrate der biologischen Methanisierung hangt vom verfligbaren H2 ab. Die hydroge-
notrophen Archaeen reduzieren CO2 zu Methan mit anschlieRender Bildung von ATP (,anaerobe CO»-
Atmung®). Steht also nicht genugend H2 als Elektronendonator zur Verfugung, kann trotz ausreichend
vorhandenen CO2 kein Methan gebildet werden [147, S. 3493]. Zur Erreichung hoher Umsatzraten ist
demnach eine gute Verfugbarkeit des H2 im Biogasfermenter wichtig. Um einen guten Gas-Flussigkeits-
Ubergang zu gewahrleisten kommen Diffuser mit unterschiedlichen Porengréfen (z. B. Keramikdiffuser:
14 - 40 ym) zum Einsatz. Fur die Optimierung des Gas- / FlUssigkeits-Stoffibergangs ist die Durchmi-
schung durch die Variation der Ruhrerdrehzahl ausschlaggebend. Beste Ergebnisse erzielten [151] bei
150 rpm. Mit der Erhéhung der Ruhrerdrehzahl geht ebenfalls eine deutliche Erhéhung der Betriebskos-
ten einher. Aus diesem Grund ist eine effiziente H2-Einbringung in das System durch die richtige Wahl
eines Gasverteilers effizienter [151]. Weitere Moéglichkeiten waren hier auch der Einsatz von Hohlfa-
sermembranen, Metallhydriden oder die Variation der Héhe des Reaktors.

Substrat - Biopolymere
org. Substanz, Fett, Proteine, Kohlenhydrate

Hydrolyse

Oligomere, Monomere

Acidogenese

Flichtige Fettsauren, Alkohole,
Aminosaure, Wasser

Acetogenese
Y Y
Essigsaure (Acetat) Wasserstoff und CO2
'
'
e

Abbildung 4.3: Darstellung der anaeroben Vergarung, nach [153, S. 758]

Mit der biologischen Methanisierung kénnen nach [147, S. 3488] Methangehalte von bis zu 92 % und
CO2-Reduktionsraten von 98 % erzielt werden. Neben der Verwendung von reinem CO2 besteht die Mog-
lichkeit in Biogasanlagen anfallendes Rohbiogas oder in Klaranlagen anfallendes Rohklargas als CO»-
Quelle in den Prozess einzuleiten und damit eine Erhéhung der Methankonzentration zu bewirken. Dies
ist ein Vorteil gegenuber dem chemisch-katalytischen Sabatier-Prozess, bei dem hochreine Ausgangs-
stoffe bendtigt werden. Ein weiterer Vorteil der biologischen Methanisierung ist, dass sich der Prozess
durch eine sehr flexible, stérungsunanfallige Betriebsweise auszeichnet und sehr gut auf fluktuierende
CO2- und H>-Mengen und demnach fluktuierende Energiemengen reagieren kann [149].
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Die Umwandlung von CO2 und H2 zu Methan ist auf dem Energiemarkt als zukunftstrachtig anzusehen
und befindet sich auf dem Weg des kommerziellen Einsatzes. Die Biogasaufbereitung, der Methan-
transport sowie die lagerung sind ausgereift, sodass das Methan sofort in das bestehende Erdgasnetz
integriert werden koénnte. Die Verwendung von Methan ist sehr vielseitig, neben der Speicherung im
Gasnetz besteht u. a. die Moglichkeit der Strom- und Warmeerzeugung oder der Kraftstoffverwendung
(CNG oder LPG) in Erdgasfahrzeugen [151], [154]. Auerdem kann aus Biomethan Biomethanol als
eine ,grine Ressource” fir die chemische Industrie hergestellt werden (BioMCN in den Niederlanden).

Vorteile Nachteile
CO2-Emissionssenkung, Verwertung von verunrei- Hz-Verfugbarkeit hdngt von Stromuberschussen ab
nigtem CO2

Ho-Infrastruktur nicht vorhanden (Gefahren bei
hohe Methankonzentrationen (Uber 90 %) und Lagerung, Diffusionsverlust)

Abnahme des CO2-Gehalts im produzierten Biogas
moglich > Einsparung von Kosten fir die Bio-

spezielle Sicherheitsanforderungen bei der Ver-
wendung von Hz sind zu berlcksichtigen (Explosi-
gasaufbereitung onsgefahr steigt)

Flexibilitat des biologischen Methanisierungspro-

zesses, je nach CO2- und Hz-Verfugbarkeit

Infrastruktur fir Biomethan (in Erdgasqualitat) ist
vorhanden - hohe Vermarktungschancen

Biomethan ist ein zukunftstrachtiger, flexibel ein-
setzbarer Energietrager (Kraftstoff, Warme- und
Strombereitstellung, Chemikalien)

Vorrangig Organismen, deren Energiegewinnung Uber die autotrophe Photosynthese erfolgt, einschlief’-
lich Cyanobakterien, Algen und Pflanzen, fixieren CO2 u.a. im Calvin-Zyklus. Dabei kondensiert CO2 an
dem Monosaccharid Ribulose-1,5-bisphosphat unterstutzt durch das Enzym Ribulose-1,5-bisphosphat-
Carboxylase / Oxygenase (RuBisCO). Die an der Reaktion beteiligten Enzyme sind sauerstoffunabhangig,
neigen aber eher zur Sauerstoffverwendung als zur CO2-Verarbeitung. Daher verlauft die CO2-Fixierung
relativ langsam und demnach mit geringer Effizienz ab. Aus diesem Grund soll mithilfe von gentechni-
schen Untersuchungen und Modifikationen im Calvin-Zyklus die CO2-Bindungs- und Umsatzrate im Or-
ganismus optimiert werden.

Die verschiedenen Forschungsansatze lassen sich grob in die folgenden vier Kategorien einteilen:

Engineering der RuBisCO zur Verbesserung der Katalysegeschwindigkeiten der Carboxylierung und
der Reduktion der Sauerstoffreaktion;
Verbesserung des Aktivierungszustands der RuBisCO;

Verbesserung der Regenerationsphase des Calvin-Zyklus;

Anreicherung des CO2>-Gehalts in der Zelle zur Unterdriickung der Oxygenase-Reaktion [148], [155].
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Die CO2-Fixierung in Cyanobakterien und Algen stellt sowohl in Bezug auf die Produktion von Plattform-
chemikalien und Kraftstoff- sowie Futtermittelsubstituten als auch in der Pharmaindustrie ein sehr zu-
kunftstrachtiges Forschungsfeld dar. Besondere Vorteile beider Organismen im Vergleich zu Pflanzen
sind ihre schnellen Wachstumsraten, die guten gentechnischen Manipulationsmdglichkeiten und dass
flr deren Produktionsstatte / Kultivierung kein brauchbares Land zur Verfigung gestellt werden muss.
Im Anschluss wird ein Einblick in diese Thematik gegeben.

Cyanobakterien sind gramnegative, phototrophe Organismen. Sie sind gentechnisch gut erforscht und
eignen sich aufgrund derzeitig verfligbarer genetischer Tools sowie der vorhandenen Genomsequenzen
als guter Host flir Metabolic Engineering. AufRerdem weisen sie einfache Nahrstoffanspriiche (haupt-
sachlich Wasser, Sonnenlicht und CO2) sowie eine hohe Photosynthese-Effizienz vor. Cyanobakterien
sind nach gentechnischer Manipulation in der Lage verschiedenste Chemikalien zu bilden. Einige dieser
Produkte (und deren erzielbaren Produktkonzentrationen) sind z. B.: Ethanol (5.500 mg/ I), 2,3 Butan-
diol (2.380 mg/ I), Isopropanol (1.800 mg/ I), Isobutanal (1.200 mg/ 1), Mannitol (500 - 1.000 mg/ I),
3-Hydroxybutyrat (533 mg/ 1), Isobutanol (450mg/ ), 1-Butanol (404 mg/1), freie Fettsduren
(197 mg/ I) und Milchsaure (60 mg/ 1)[148, S. 141 ff.], [156, S. 101], [157].

Die Produktionsverfahren haben gemein, dass die Produktertrage gering sind. Aus diesem Grund wird
noch viel Arbeit in das Metabolic Engineering und die Stammverbesserung gesteckt, aber auch die
technische Herausforderung des Prozess-Upscalings und der Produktaufbereitung sind noch nicht voll-
standig ausgereift.

Die Kultivierung von Algenbiomasse kann eine CO2-Senke darstellen, da Algen neben Sonnenlicht,
Wasser und verschiedenen Nahrstoffen auRerdem CO2 zum Wachstum bendétigen [158], [159]. Ferner
kann die im Bioethanolprozess anfallende Niedertemperaturwarme besonders in den Wintermonaten
zur Kultivierung von Algenstammen genutzt werden.

Tabelle 4.3: Zusammensetzung verschiedener Algenspezies [160]

Algenspezie Proteine in % (TS) Kohlenhydrate in % (TS) Lipide in % (TS)
Chlorella vulgaris 51-58 12-17 14-22
Dunaliella salina 57 32 6
Scenedesmus obliquus 50-56 10-17 12-14
Spirulina platensis 46-63 8-14 4-9

Die Zusammensetzung von Algen variiert je nach Art und hangt im Wesentlichen von den Umgebungs-
bedingungen ab. Aufgrund ihres einzelligen Aufbaus enthalten sie weder Lignin noch Hemicellulose.
Enthaltene Kohlenhydrate stellen vorrangig Starke, Cellulose und verschiedene Zucker dar, womit sie
sich gut fir starkebasierte Biokraftstoff-Anwendungen eignen. Weiterhin weisen sie im Vergleich zu
proteinreichen Energiepflanzen eine hohere Proteinfraktion auf (Raps: 17 - 25 m.-%, Algen: 46 -
58 m.-%), womit sich Algenbiomasse u. a. als Futtermittel / -zusatz auszeichnet [160]. Die Zusammen-
setzungen vier verschiedener Algenspezies sind in Tabelle 4.3 aufgelistet.
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Einen besonderen Einfluss auf das Algenwachstum sowie die Zusammensetzung der Algen haben:

die Nahrstoffversorgung (notwendig sind eine Kohlenstoff- und Stickstoffquelle, Mineralstoffe, wie
Calcium, Phosphor, teils Eisen, ein hoher Lipid- und Fettsauregehalt wird unter Stickstoff-
mangelbedingungen erzielt);

die Lichtintensitat und Belichtungsdauer (abhangig von der Algenart, keine unendliche Maximierung
der Photosynthese durch zunehmende Lichtintensitat moglich);

die Kultivierungstemperatur (variiert je nach Algenart, der Calvin-Zyklus hangt wesentlich von der
Temperatur ab; Wachstumsoptimum von z. B. Chlorella vulgaris: 25 °C)[161, S. 24];

die Durchmischung (sorgt fur optimale Nahrstoff- sowie Lichtversorgung)[159], [161, S. 12 ff.].

Unter optimalen Kultivierungsbedingungen kann eine Erhdhung des CO2-Gehalts einen positiven Ein-
fluss auf die Photosyntheseleistung haben. Eine weitere Steigerung der CO2-Konzentration warde al-
lerdings zu einer CO2-Sattigung im Medium und damit zu keiner Leistungszunahme fuhren [161,
S. 27]. Aufgrund dessen, dass Algen keinen reinen CO2-Strom als Nahrstoffquelle bendtigen, ist es
moglich, die ungenutzten, nicht in der CO2-Ruckgewinnungsanlage verflussigten CO2-Strome (siehe
Kapitel 4.2) mit geringer Reinheit, die z. B. aus dem Vorfermenter bei der Hefekultivierung oder aus
Fermentertotrdumen resultieren, einzusetzen. Die Kultivierung kann in Open-Pond-Systemen oder ge-
schlossenen Photobioreaktoren (PBR) erfolgen. Open-Pond-Systeme erwirtschaften bei niedrigeren Bio-
masseproduktionskosten einen geringen Flachenertrag. Die PBR erzielen héhere Ertrage pro Flache bei
gleichzeitig hoheren Biomassekosten, allerdings kann ein Produkt mit hoherer Qualitat (aufgrund der
Geschlossenheit und der besseren Regelbarkeit) erzielt werden. Ein bestmdgliches Biomasseertrag-zu-
Kosten-Verhaltnis wird bei einer anfanglichen Kultivierung der Algen in einem geschlossenen Photobio-
reaktor und nach Erreichung einer ausreichenden Zelldichte der anschlieRenden Uberfiihrung in ein
Open-Pond-Kultivierungssystem erzielt (vgl. Abbildung 4.4).

Algenkultivierung Algenverarbeitung
Nahrungs-/
CO2, Futtermittel
Néhrstoffe, Sonnenlicht (-zusétze)
Wasser Trocknung =
. ;
Algenbiomasse HVO, HEFA,
. . Biodiesel
Open Entwas- Aufschluss/ Hydrotreating
PBR |— . —
i pond serung Extraktion Veresterung
anaerobe Biogas
Fermentation
Biokohle,
flissiger/
gasformiger
HTC Kraftstoff
HTG >
HTL

Abbildung 4.4: Algenkultivierung und verschiedene Verarbeitungspfade sowie Produkte aus Algen
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Darauf erfolgt der Erntevorgang durch Entwasserung (z. B. mittels Sedimentations-, Filtrations-, Flotati-
ons- oder Zentrifugationsverfahren), womit TS-Gehalte von 30 % erreicht werden koénnen. Je nach Wei-
terverarbeitung wird anschlieBend eine Trocknung auf bis zu 95 m.-% mit Hilfe von z. B. Steigrohr-,
Trommel-, Gefrier- oder SprUhtrockner durchgefuhrt [162, S. 61 ff.]. Die produzierte Algenbiomasse
kann dann sowohl stofflich als auch energetisch sehr vielseitig weiterverarbeitet werden und tragt zu-
kunftsorientiert zur Erweiterung des Nebenproduktspektrums der Bioethanolanlage bei. Einige Beispie-
le sind:

Herstellung von Nahrungs- / Futtermitteln bzw. Nahrungs- / Futtermittelzusatzen:
zur Erhéhung des Nahrwerts (vor allem Chlorella und Spirulina, [159, S. 3867];
als Futtermittel fur Aquakulturen (Fische, Krusten- und Weichtiere);
zur Beta-Karotin-Produktion (vor allem Dunaliella salina, [159, S. 3867];
Zusatz zum DDGS oder DDG zur Nahrwerterh6hung;
Biodiesel-Herstellung (Methylester);
Biogas / Biomethan-Herstellung;
HEFA- / HVO-Herstellung;
HTX-Produkt-Herstellung (Biokohle, gasférmige und flussige Kraftstoffe).
Die aufgeflihrten, vielseitigen Verwendungsmaglichkeiten von Algenbiomasse zeigen, dass die Kultivie-
rung und Verarbeitung von Algen ein zukunftstrachtiges Themenfeld darstellen. Nach derzeitigem For-
schungsstand bedarf die Algenbiokraftstoffproduktion aus 6konomischer sowie dkologischer Sichtweise
weiterhin Optimierungen. Darunter zahlen z. B. die Kostensenkung flir den Prozess und die Steigerung

der Effizienz in Aspekten wie Stammverbesserung, Photosyntheseleistung und Ernte sowie die Isolie-
rung von Produkten aus Mikroalgen [157, S. 51].

Vorteile Nachteile

CO2-Emissionssenkung zur optimalen Kultivierung hohe N&hrstoffzufuhr

flexible Weiterverarbeitung der Algenbiomasse: notwendig

- Vergarung zu Biogas bei jahrlicher Bioethanolproduktionsmenge von

- hydrothermale Verarbeitung zur Erzeugung von
Biokohle, flissigen und gasférmigen Kraftstoffen
- Weiterverarbeitung des Ols der Algenbiomasse
zu Biodiesel, HVO, HEFA

mehr als 100.000 Algenspezies existieren, 35.000
sind klassifiziert, 12 werden kommerziell genutzt

hoher Lipidgehalt (bis zu 50 - 70 %) [163]
- jahrlicher Olertrag: 10 - 240 m3/ ha

Kohlenwasserstoffgehalt bis 80 % méglich

Proteingehalt bis 70 % mdglich

200.000 t fallen durchschnittlich 190.000 t CO2 an
(gewohnliche Algenwachstumsrate: 20 g / m2d;
CO2-Umsatz: 1,83 g CO2 zur Produktion von

1 g Biomasse)

-> riesige Flachen zur Algenkultivierung waren er-
forderlich

- nur teilweise Nutzung des anfallenden CO2 aus
Bioethanolanlage moglich

je nach Verfahren hoher Wasserbedarf, hohes Ab-
wasseraufkommen
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Vorteile Nachteile
héhere Produktivitat / Wachstumsrate Kultivierung in Deutschland durch saisonale
(Faktor 5 - 10) als terrestrische Pflanzen [159] Schwankungen bestimmt - geringe Sonnenein-

strahlung in den Wintermonaten in Deutschland
stark limitierender Faktor bei der Algenkultivierung
(Instandhaltungs- und Reinigungsphase)

max. theoretische Photosyntheseleistung: 9 %

bendétigen kein landwirtschaftlich nutzbares Land,

wachsen in Salz- und Brackwasser
keine kosteneffektive Methode / Technologie zur

effizienten Biomasse-Ernte (z. B. Zentrifugation,
Ausflockung, Flotation), Entwasserung, Trocknung
der Algenbiomasse, Ol-Extraktion existent [164]

Nutzung anfallender Niedertemperaturwarme be-
sonders in Wintermonaten

zu hoher Wassergehalt in der Biomasse beein-
trachtigt Olgewinnung

Die Nutzung der im Prozess anfallenden Niedertemperaturwdrme (Abwarme aus dem Konversionspro-
zess, der Kuhlung von Produktstromen etc.) kann sehr vielseitig erfolgen und ist anlagenspezifisch.
Vorrangig kann sie zur Heizung oder Heizungsunterstitzung der Anlagenperipherie oder naheliegender
Gebaude sowie zur Einspeisung ins kommunale Nahwarmenetz dienen. Weiterhin findet sie Anwendung
zur Erwarmung von Brauchwasser und zur Erzeugung von Prozesswarme (z. B. zur Vorwarmung von
Prozesswasser). Ferner gibt es Untersuchungen zur Nutzung der Warme im Gartnereibetrieb zur Ge-
wachshausbeheizung oder zur Kultivierung von Aquakulturen. Dazu werden optimale Techniken unter-
sucht und eingesetzt, mit denen Niedertemperaturwarme effizient freigesetzt und Ubertragen werden
kann. Im Bereich der Pflanzenkultivierung in Gartnereibetrieben kommen vorwiegend grofflachige
Strahlungsheizungen (z. B. Betonbodenheizung), Substrat- oder Geblaseheizungen zum Einsatz [165].
Dabei kann ebenfalls das in der Fermentation anfallende Garungskohlendioxid zum Pflanzenwachstum
in die Gewachshauser (weitere Nutzungsmaoglichkeiten siehe Kapitel 4.3) eingestromt werden. Die Er-
zeugung von Kalte oder Strom mittels Niedertemperaturwarme ist aufgrund des niedrigen Tempera-
turniveaus i. d. R. unwirtschaftlich [166]. Die Warmeintegration in einer Bioethanolanlage ist generell
von grofler Bedeutung, aber besonders wichtig ist die Nutzung von anfallender Hochtemperaturwarme
(> 100 °C), z. B. aus der Destillations- / Rektifikationseinheit.

Zur energetischen Optimierung der Destillation, der Rektifikation sowie der Eindampfung von Schlem-
pen und Vinassen besteht die Moglichkeit, die anfallenden Dampfstrome zu verdichten und so auf ein
héheres Temperaturniveau zu bringen, um sie anschlieffend wieder zur Beheizung heranzuziehen. Ge-
genuber der mehrstufigen Verdampfung liegt dabei ein signifikant reduzierter Energieverbrauch vor
[167].

Je nach Bestandsanlage kann dafur entweder die thermische (TBV) oder die mechanische (MBV) Bru-

denverdichtung zum Einsatz kommen. Ausschlaggebend dafur ist die Anbindung an einen Dampferzeu-
ger bzw. ans Stromnetz. Steht z. B. Dampf zu gunstigen Konditionen aus der Zuckerfabrik zur Verfi-
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gung, ist die thermische Bridenkompression zu bevorzugen. Ist dies nicht der Fall (meist bei starkeba-
sierten Bioethanolanlagen), empfiehlt sich die Kompression der Briden mittels mechanischer Energie.
Je nach Durchsatz an Dampf (V) und gewtlinschter Temperaturanhebung (A9K) kénnen daflir verschie-
dene Bauarten eingesetzt werden, wie Abbildung 4.5 zeigt. Wichtiger Parameter der Auslegung ist das
Druckverhaltnis p1 / p2, welches in der Regel bei 1,1 - 2,5 pro Stufe liegt. Um eine Druckanhebung von
2,5 zu erzeugen, werden meist zwei oder drei kleinere Kompressoren in Reihe geschalten. Mehrere
Stufen kdnnen zur Erzielung eines Druckverhaltnisses von bis zu zehn nacheinander geschaltet werden.
Dabei ist immer zwischen grofen Verdampferflachen bei kleinen Temperaturunterschieden in den
Warmetauscherflachen und einem hohen Energieeinsatz abzuwagen. Je nach Wirtschaftlichkeit kdnnen
die Kompressionsstufen sowohl von Elektromotoren (Drehstrom-Asynchronmotor) als auch von Dampf-
turbinen, Gasmotoren oder Gleichstrommotoren angetrieben werden. Die Auslegung erfolgt jeweils in
Abhangigkeit des vorhandenen Vordrucks, des Bridenmediums (Wasserdampf oder Dampfgemisch mit
organischen Bestandteilen) und der gewlnschten Temperaturanhebung. Ein gangiger Bereich fir die
Beheizung von Verdampfern ist dabei eine Temperaturspreizung von 22 - 23 °C, um eine ausreichend
hohe Temperaturdifferenz als Triebkraft des Warmeubergangs an den Warmeaustauscherflachen zu
garantieren.

80 I Kompressorbauarten
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Radial, mehrstufig
701 mmm Axial, mehrstufig
== Rools
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Abbildung 4.5: Bauarten der mechanischen Briidenverdichtung [167]

Der Verdampfungszyklus muss in jedem Falle von auflen durch die Energiezufuhr GUber Heizdampf be-
gonnen werden. Verdampfungssysteme unter Vakuum sind durch den erniedrigten Siedepunkt dabei
deutlich zu bevorzugen. Die entstehenden Briuden werden mechanisch verdichtet, sodass sich die
Temperatur des Dampfes deutlich erhdéht. Der Uberhitzte Dampf wird dem Verdampfer als sekundares
Heizmedium zugefuhrt. Sobald genugend Dampf erzeugt wird, kann die externe Beheizung gestoppt
werden. Bedingung fur den Einsatz der MBV ist, dass das zu verdampfende Volumen grof genug ist, um
die Ersparnis mit der Investition des volumetrischen Verdichters zu kompensieren [168].

Die TBV wird in der Art betrieben, dass innerhalb einer Strahldise mittels eines Treibstrahls aus Frisch-

dampf die aus der Verdampferstufe kommenden Briden ansaugt, verdichtet und der somit erhitzte
Dampf wieder zu den Heizflachen der Verdampfer geleitet wird. Fir diese Bauart der Brudenverdichtung
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muss eine ausreichend grofe Dampfkesselleistung bereit stehen, wenngleich sich der effektive Dampf-
bedarf gegentuber dem Betrieb ohne Bridenkompression verringert. In der Regel wird dieser Ansatz an
Produktionsanlagen mit hohem Warmebedarf wie Zuckerfabriken favorisiert.

Die Brudenkompression allein bewirkt eine Absenkung des erforderlichen Dampfbedarfs, allerdings
entfaltet dieser Optimierungsansatz seine volle Wirkung nur in Kombination mit einem umfangreich
Uberarbeiteten Warmemanagement der Verdampfereinheiten.

Vorteile Nachteile

Mechanische Bridenverdichtung (MBV):

hohes Kompressionsverhaltnis maglich Verschleifl an mechanisch beanspruchten

Komponenten gehdren zum Stand der Technik Teilen

Dampferzeuger muss fur Anfahrvorgang ausge-
legt sein / vorgehalten werden

schnelle Lastwechsel moglich

starke Reduzierung des Warmebedarfs
starke Abhangigkeit von Stromtarifen
hohe zusatzliche Investitionskosten, nicht fur
kleine Verdampfungsleistungen geeignet

Thermische Brudenverdichtung (TBV):

keine Verschleifiteile baugrofienbedingte Limitierung des Kompres-

keine Abhangigkeit von Stromtarifen sionsverhaltnisses

gegenuber MBV héherer Dampfverbrauch (als
Treibdampf)

héhere Tragheit gegenuber MBV

Membranverfahren sind eine Alternative zur Absolutierung des Ethanols mit Molekularsieben. Sie eig-
nen sich u. a. zur Separation von Azeotropen, Gemischen mit nah beieinanderliegenden Siedepunkten
oder thermisch sensitiven Verbindungen. Far die Ethanol-Entwasserung zur Verfugung stehende Memb-
rantechniken sind z. B. die Pervaporation und Dampfpermeation. Diese Verfahren stellen eine energie-
effiziente Kombination aus Membran-Permeation und Evaporation dar.

Unterschiede zwischen beiden Methoden bestehen in der Feedbeschaffenheit. Bei der Pervaporation
wird der Feedstrom flUssig auf die Membran geflhrt, wohingegen bei der Dampfpermeation die Aufga-
be des Feeds dampfformig erfolgt. Diese Techniken basieren auf dem Loésungs-Diffusions-
Mechanismus, wobei die treibende Kraft die Partialdruckdifferenz zwischen der Feed- und Permeatseite
darstellt. Bei der technischen Realisierung wird zwischen zwei Verfahren unterschieden: 1. Vakuum-
Pervaporations- / Dampfpermeatprozess (Anlegen eines Vakuums auf der Permeatseite,) und 2. Inert-
gas-Pervaporations- / Dampfpermeatprozess (Spulung des Permeatraums mit einem Tragermedium,
z. B. Stickstoff) [169]. Bei den Prozessen kommt ein Stoffgemisch zum Einsatz, bei dem die verunreini-
gende Gemischkomponente (in dem Falle Wasser) entlang einer meist unpordésen Membran adsorbiert
wird, im geldsten bzw. gasférmigen Zustand hindurch diffundiert, auf der Rickseite der Membran
desorbiert und durch die pordése Schutzschicht der Membran auf der Permeatseite verdampft.
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Vorteile Nachteile
Energie- / Dampfeinsparungen hoher Flachenbedarf
= durch Kombination mit Bridenkompression hohere Investitionskosten im Vergleich zu Adsorpti-
Steigerung der Gesamteffizienz der Anlage onsverfahren
keine Aufkonzentrierung bis zum Azeotrop in der bei Pervaporation aufgrund des Phasenwechsels
Rektifikation erforderlich (85 - 88 m.-% Ethanol und des Enthalpielibergangs zusatzliche Heizung
ausreichend) = Energieeinsparung, Reduktion der des Feedstroms teils erforderlich

Grofe der Rektifikationskolonne .
begrenzte Standzeit

Membranmodule beliebig erweiterbar .
Verschleimungsprobleme

Bei der Pervaporation besteht die Besonderheit des Phasenwechsels (Verdampfung) der permeieren-
den Komponente nach dem Passieren der Membran, es findet ein Stoff- sowie Enthalpietransport durch
die Membran statt. Dadurch wird eine AbklUhlung des Feedstroms entlang der Membran hervorgerufen.
Der Fluss nimmt mit sinkender Temperatur ab, es sind evtl. Zwischenheizungen notwendig. Der Pha-
senwechsel sowie der Entzug der Verdampfungswarme entfallen dementsprechend bei der Dampfper-
meation. Der durch die Membran permeierte Dampf (Permeat) wird abgezogen und kann anschlieRend
kondensiert werden. Der Wertstoff bzw. der im Uberschuss vorliegende Stoff (Retentat) passiert die
Membran nicht, wobei eine Aufkonzentrierung dieser Komponente das Ergebnis ist [170]. In Abbildung
4.6 ist das Prinzip der Verfahren schematisch dargestellt, wobei die Vakuumpumpe ausschlieflich zum
Abziehen nicht kondensierter Gase dient (Inertgas), um den Transport des dampfférmigen Permeat-
stroms zum Kondensator gewahrleisten zu kdnnen [171, S. 1258].

Membranmodule Produktkondensator

Retentat%@%

Permeatkondensator
——Permeat:
Iﬁ Inertgas

Abbildung 4.6: Prinzip der Pervaporation / Dampfpermeation, nach [171, S. 1.258], [172, S. 1.175]

—FeedM—

Welche Membranen sich flir welche Komponenten eignen, hangt von der Hydrophobizitat und Polaritat
der im Stoffgemisch enthaltenden Komponenten ab. So werden bei der Trennung eines Ethanol-
Wassergemischs hydrophile Membranen eingesetzt. Diese weisen eine hohe Affinitat gegenlber Was-
ser auf, das bedeutet, dass Wasser bevorzugt durch die Membran permeiert. Polymere Komposit-
membranen sind zumeist aus zwei verschiedenen Materialien, einer aktiven Schicht und einer Stutz-
schicht, aufgebaut. Die aktive Schicht dieser Membranen kann z.B. aus einem dunnen Film von
vernetztem Polyvinylalkohol (PVA) bestehen und einer darunterliegenden mikroporésen Schicht aus
z. B. Zeolithen. Diese Membranarten weisen sich durch eine hohe Bestandigkeit gegenuber Sauren aus,
allerdings nicht gegenlber Temperaturen Gber 110 °C. AuRBerdem sind sie aufgrund der zusatzlichen
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Stutzschicht durch geringere Durchflussraten charakterisiert. Eine Weiterentwicklung stellen die Zeolith-
A-Membranen mit sehr kleinen Porendurchmessern dar, allerdings weisen diese eine sehr hohe Emp-
findlichkeit gegenlber geringsten Sduremengen auf [173]. Nachteilig gegenlber Kompositmembranen
sind auftretende Defekte in der Zeolithstruktur sowohl durch Risse als auch durch entstehende Perme-
ationswege entlang der Kristallgittergrenzen. Sind die Membrandefekte grofler als die Zeolithporen, so
wird die GroRenselektivitat der Membran negativ beeinflusst. Neben den genannten Membranen kén-
nen auch Siliziumdioxid-Membranen eingesetzt werden. Diese zeichnen sich durch mechanische sowie
chemische Robustheit aus [173]. In den Arbeiten von [170, S. 372] und [174, S. 206] sind verschiede-
ne Membranen zur Ethanol-Absolutierung bezogen auf ihre Pervaporationsleistung zusammengefasst
dargestellt.

[171, S. 1258] haben zur Ethanolentwasserung NaA-Zeolithmembranen getestet und konnten thermi-
sche sowie chemische Stabilitat bei einem sicheren Dauerbetrieb im Temperaturbereich um 140 °C
nachweisen. Bei einer Feedtemperatur von 100 °C und einer Wasserkonzentration im Feedstrom von
10 m.-% werden Permeatflisse von ca. 5 kg / m?2 h erzielt. Durch eine Erh6hung der Feedtemperatur auf
130 °C werden sogar Permeatflisse von 11 kg / m2 h erreicht. Dabei liegt die Ethanolkonzentration im
Permeat bei weit unter einem Prozent, was einem Trennfaktor von mehr als 10.000 entspricht. Je hoher
der Trennfaktor ist, desto grofler ist die Veranderung der Zusammensetzung eines Gemischs chemi-
scher Stoffe.

Ein Membranmodul in einer im Jahr 2008 in Betrieb genommenen Bioethanol-Pilotanlage zeigt folgen-
de Spezifikationen:

zu entwassernde Ethanolmenge 80.0001/d

Wassergehalt im Ethanol-Strom (Anfang) 12 m.-%

Wassergehalt im Ethanol-Strom (Ende) <0,5m.-%

Membranart NaA-Zeolithmembran
Membranflache 120 m2 (6 Module a 20 m2)
Feedtemperatur 140 °C[171, S. 1259]

NaA-Zeolithmembranen weisen eine hohe Wassertoleranz auf, daher ist eine vorherige Aufkonzentrie-
rung des Ethanolstroms in der Rektifikation bis zum Azeotrop nicht erforderlich. Entwasserungen mittels
Membranen stellen bei Ethanolkonzentrationen von 85 bis 88 m.-% keine Probleme dar. Damit ist zu-
satzlich eine Reduktion der Trennscharfe und AusbaugrofRe der Rektifikationskolonne verbunden. Fer-
ner ist durch eine intelligente Verschaltung und Warmeintegration der einzelnen Anlagenaggregate zur
Ethanol-Entwasserung nur ein Dampfbedarf von 1 kg Dampf pro 11 absolutiertem Ethanol erforderlich.
Durch die Kombination der Membrantechnik mit der Briidenkompression (siehe Kapitel 4.5) ist eine
weitere Optimierung des Energiebedarfs im Vergleich zu herkbmmlichen Ethanolentwasserungstechni-
ken moglich (siehe Abbildung 4.7 auf folgender Seite). Dabei wird das Kopfprodukt der Rektifikationsko-
lonne Uber einen Bridenkompressor verdichtet und erwarmt. So genlgen z. B. die Kondensationswar-
me des Rulcklaufs in die Kolonne und die Kondensationswarme des entwasserten Ethanols zur
Erwarmung der Kolonne, womit der Heizdampf flr die Kolonne eingespart werden kann und eine Ver-
besserung der energetischen Gesamteffizienz der Anlage erreicht wird. Weiterhin ist positiv zu erwah-
nen, dass aufgrund der modularen Bauweise der Membranen eine Kapazitdtserweiterung einer Bio-
ethanolanlage jederzeit unproblematisch moéglich ist [171, S. 1259].
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Abbildung 4.7: Vergleich des relativen Energiebedarfs unterschiedlicher Ethanolentwasserungsverfahren

Als bewahrte Entwasserungsverfahren haben sich Destillations-, Adsorptions- und Membranverfahren
herausgestellt, die unterschiedlich miteinander kombiniert werden kdénnen, wie Tabelle 4.4 zeigt. Vor
allen diesen Konzepten muss zur Abtrennung der Feststofffraktion (Schlempe / Vinasse) aus der alko-
holhaltigen Maische eine Destillationskolonne vorhanden sein.

Tabelle 4.4: Verschaltungsmaoglichkeiten von Absolutierungsverfahren, nach [172, S. 1.173]

Nr. VerfahrensflieSbild Merkmale

1 Destillation, Rektifikation und Adsorption

Ethagl herkdmmliche Verschaltung von Destillati-
on / Rektifikation und Adsorption (siehe
auch Kapitel O und 3.2.5)

Aufkonzentrierung des Ethanol-/ Wasserge-
misches in der Rektifikation bis zum Aze-

Maische

FNR
N

otrop
Lutherwasser vollsténdige Absolutierung im Adsorber,
zumeist Molekularsiebe mit Zeolithpackun-
Abwasser gen
2 Destillation, Rektifikation und Dampfpermeation
Ethanol Ersetzen der Adsorption durch eine Dampf-
permeation

Entwasserung uber azeotropen Punkt durch
hydrophile Membran - Abtrennung des

Maische
ﬁ entwasserten Ethanols als Retentat

Permeatstrom enthalt weiterhin Ethanol
Lutherwass;>er - wird erneut durch die Rektifikation gelei-
tet

" .
wasser Bedarf an groRen Membranflachen zur

Erzeugung von 99 m.-% Ethanol

treibende Kraft: Partialdruckdifferenz
zwischen den Feed- und Permeatstrom
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Nr. VerfahrensflieSbild Merkmale

- nimmt mit zunehmender Ethanolkonzen-
tration ab

- resultiert in Vergréferung der Membran-
flachen > Konsequenz: Zunahme der Kapi-
talkosten

3 Dampfpermeation und Adsorptionsverfahren

L

[

LT

Ethanol

Maische - ;

N

Abwasser

4 Dampfpermeation im Stand-Alone-Prozess

Ethanol

Maische M

Abwasser

5 Rektifikation, Dampfpermeation und Adsorption

Ethanol

L4

Abwasser

Kombination von Dampfpermeation und
Adsorptionsverfahren

Reduzierung der Kapitalkosten

nach Dampfpermeation erfolgt Absolutierung
mittels Adsorption

Vorteil im Vergleich zu Nr. 2: Abtrennung von
Ethanolstrdmen mittels Membran mit relativ
hohen Wasseranteil im Feed (da keine vor-
geschaltete Rektifikation)

- spart erhebliche Membranflachen ein

LStand-Alone“-Dampfpermeationsprozess

Vorteile: Energieeinsparungen und Verein-
fachung in Steuerung

Nachteil: groBe Membranflachen zur Absolu-
tierung des Ethanols werden bendtigt

Kombination von Rektifikation, Dampf-
permeation und Adsorption

Erhéhung der Energieeffizienz und / oder der
Produktionskapazitat

Ethanol-Entwasserung nicht bis zum Aze-
otrop in Rektifikation erforderlich, da Memb-
raneinheit zwischengeschalten (= Folge:
Verbesserung der Energieeffizienz in der
Rektifikationskolonne)

Produkt der Membraneinheit ist bereits tUber
den azeotropen Punkt aufkonzentriert

-> Erhéhung des Adsorber-Durchflusses

-> Steigerung der Produktionskapazitat
moglich
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Das aus der Destillationseinheit des Bioethanolprozesses einer getreidebasierten Anlage anfallende
Kuppelprodukt Schlempe (nachfolgend Rohschlempe bezeichnet) wird zunachst mittels Dekanter in
zwei Fraktionen aufgeteilt: die DUnn- und Dickschlempe (siehe Abbildung 4.8). Die Dickschlempe, cha-
rakteristisch mit einem TS-Gehalt Gber 32,4 %, kann weiter getrocknet zu DDG (Distiller‘s Dried Grains),
pelletiert und als Futtermittel vermarktet werden. Die anfallende Dunnschlempe, mit einem ungefahren
TS-Gehalt von 7 m.-%, kann als Dungemittel auf landwirtschaftliche Flachen ausgebracht werden. Sie
stellt eine gute Nahrstoffquelle fur die Béden dar, sodass dadurch teils die mineralische Dingung (be-
sonders Stickstoff) ersetzt werden kann. Nachteilig ist, dass grofe Lagekapazitaten zur Verfligung ge-
stellt werden missen und die DUnnschlempe nicht langer als zwei bis drei Tage haltbar ist. Eine weitere
Verwertungsmoglichkeit stellt die Nutzung der DUnnschlempe als Frischfuttermittel dar. Zusatzliche
Nutzungsoptionen sind nachfolgend naher erldutert.

Die DDG-Aufbereitung erfolgt nach dem Verfahrensprinzip der DDGS-Herstellung, wie in Kapitel 3.2.6
beschrieben und in Abbildung 4.8 dargestellt. Ebenso ist die Zusammensetzung der einzelnen Schlem-
pe-Fraktionen in dem genannten Kapitel in Tabelle 3.12 aufgelistet. Nachteilig anzumerken ist, dass
das entstandene Futtermittel im Vergleich zum DDGS-Futtermittel qualitativ minderwertiger ist, da die
geldsten Bestandteile vorwiegend abgetrennt wurden. So kann z. B. je nach eingesetztem Getreide der
Gehalt an Proteinen aufgrund der unterschiedlichen Ldéslichkeit variieren (Roggenproteine sind wasser-
I6slich, Weizenproteine nicht). Vorrangig enthalt das DDG Faserbestandteile, resultierend aus dem Ge-
treidekorn, wie Cellulosen, Hemicellulosen und Lignin, die im Bioethanolprozess nicht vergart wurden,
sowie unlésliche Bestandteile der Hefen, wie gebundene Proteine und Fette.

Die Eindickung der Dinnschlempe kann durch den Einsatz von Ultrafiltrationsanlagen erfolgen. Dabei
findet nach der Auftrennung von DUnn- und Dickschlempe eine weitere Aufkonzentrierung des DUnn-
schlempestroms an einer Membran statt. Es konnte gezeigt werden, dass das dabei abgetrennte Per-
meat fast ausschlieflich aus Wasser besteht und der Feststoffgehalt des eingedickten Stroms mehr als
verdoppelt werden kann [127]. Je nach verwendetem Material kbnnen Permeatfliisse von 45 |/ m-2h-1
erzielt werden [175]. Die dabei einstellbaren Feststoffgehalte erreichen mit moderner Technik auch
Bereiche, die mit denen der Dickschlempe vergleichbar sind. Die energieintensive thermische Aufkon-
zentrierung der Dunnschlempe kann so durch ein deutlich effizienteres Verfahren ersetzt werden. Eben-
falls ist die Abtrennung von Milchsdure und Glycerin als weitere Nebenprodukte mittels Membrantech-
nik weit erforscht [59, S. 18].

81



Optimierungsansatze bei der Bioethanolproduktion

&
Jassemyosii4
| Bunseiuompuoy - | _._o%m
_ gunusiiopQ - | L — 4 -4
AU SunyoipJiap - _H_ _H_
ueylawolg " :18Q1a118qz19N _ I I R I @
| 2N, EINE]
| wmp e, 7
= [ &
desqy ayosemuiwy Sunuxoou] Sunjagamyosiuzg, tmﬂ
Av
Jagung-1ejnswniuoww
na-iey| ! v ) o;:mm_&o\ss%m_
= v~
Jassemqy i ~—
2o 4o5e|usyosIMz Jayoladssegolrg
p 4 -1salien SR
: =) )M _A G
£1094/70S94
Lo n
= JassemiannT
Mmoa woy Suiddiis-1401s%01S Jayjoig g.wwuw mc% Jajuexag BEmEg&meQm -
W ) | [PIHWISZUNYO0[
unjay 7 adwsajyosuung
WuMc:com_mEc,q inz — adwa|yos
5aaq — Pl i

(I —

18UX20.]

adwa|yosyoy

Jajuexep

-odwa|yd

S

Biomethan- und DDG-Herstellung aus Getreideschlempe

Abbildung 4.8:
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Da sich die Eindickung der Dunnschlempe zu einem Sirup als sehr energieintensiv erweist, erfolgt der
Einsatz des Reststroms auch als Substrat in einem anaeroben Biogasprozess. Die Zusammensetzung
der DUnnschlempe-Fraktion hangt von den Merkmalen des eingesetzten Rohstoffs (Zusammensetzung
von roggen- und weizenbasierter Dunnschlempe siehe [119]) und den Prozessen in der Bioethanolan-
lage ab, wie z. B. Kleie- oder Glutenabtrennung oder der Verfahrenstechnik der Schlempeaufbereitung
(Dekanter, Pressen etc.). Dunnschlempe weist im Aligemeinen einen hohen Wasser- und niedrigen Tro-
ckensubstanzgehalt auf und enthalt alle gelésten Bestandteile der Rohschlempe. Daruber hinaus
zeichnet sie sich durch einen hohen Proteingehalt und daraus resultierenden hohen Stickstoffgehalt
aus. Der Proteingehalt ist auf die Hefen und auf getreideeigene Proteine zurtckzufuhren. AuRerdem
enthalt Schlempe groRe Mengen an Sulfat, wenn Schwefelsdure zur pH-Wert-Einstellung in der Fermen-
tation des Bioethanolprozesses verwendet wurde. Der Spurenelementgehalt ist im Vergleich zu empfoh-
lenen Werten fur den Biogasprozess (siehe Tabelle 4.5) nicht ausreichend. Die Spurenelemente Kobalt,
Nickel, Molybdan, Magnesium und Selen (teilweise auch Wolfram) sind fur den Biogasprozess essenzi-
ell. Sie sind notwendig fir das Wachstum der Mikroorganismen (vorrangig Methanbildner), spielen eine
wichtige Rolle in Co-Faktoren fur Stoffwechselreaktionen und stellen bedeutende Mikrondhrstoffe zur
Unterstitzung des Elektronentransports sowie der Funktion verschiedener Enzyme dar [120], [176,
S. 25], [177].

Tabelle 4.5: Konzentrationen ausgewahlter Spurenelemente (in mg/ kg TS) verschiedener Schlempe-Fraktionen und
eine Empfehlung flur den Biogasprozess, nach [120], [178]

Spurenelement Empfehlung Rohschlempe Dinnschlempe Dickschlempe DDGS
Eisen 100 - 5.000 130,3 102,7 71,8 70,0
Nickel 5-20 0,9 1,1 0,6 0,9
Kobalt 1-5 0,1 0,1 0,0 0,2
Molybdén 1-5 1,2 11 1,4 0,8

Das vorhandene Sulfat wird im Prozess durch sulfatreduzierende Bakterien (Desulfurikanten) zu Schwe-
felwasserstoff umgesetzt, welches eine Geruchsbelastung hervorruft, toxisch und korrosiv sowie inhi-
bierend auf die Mikroorganismen wirken kann. Weiterhin fuhren gebildete Sulfide zur Ausfallung von
Metallen und Spurenelementen zu schwer l6slichen Verbindungen, womit diese den Methanogenen
nicht mehr zur Verfigung stehen und Mangelerscheinungen eintreten kdonnen. Zur direkten, chemi-
schen Entschwefelung im Fermenter erfolgt die Zugabe von zwei- oder dreiwertigen Eisenionen, die die
vorliegenden Sulfidionen als Eisensulfide ausfallen. Durch das Einblasen von geringen Mengen an Luft
in den Fermenter kann eine biologische Entschwefelung durch schwefeloxidierende Bakterien erfolgen.
Auflerdem besteht die Méglichkeit einer externen Entschwefelung, die zumeist im Zuge der Biogasauf-
bereitung zu Biomethan erfolgt. Weitere Entschwefelungsverfahren werden in [179] aufgezeigt.

Eine weitere Herausforderung kann der Gehalt an Aminosauren und Ammoniumstickstoff (NH4-N) sein.
Ammonium steht wiederum mit Ammoniak im Gleichgewicht, welches zum einen ein wichtiges Puffer-
system zur pH-Wert-Stabilisierung im Biogasprozess bildet, aber zum anderen auch toxisch auf die ace-
toklastischen Methanbildner wirken kann [177], [180], [181, S. 23], [182]. Durch eine Adaption der
verschiedenen Mikroorganismenstdmme an die Prozessbedingungen ist trotz alledem eine stabile
Fahrweise moglich. Bei hohen Ammoniumgehalten im Fermenter werden beispielsweise in Syntrophie
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(Mischgesellschaft) lebende acetat-oxidierende Mikroorganismen und hydrogenotrophe Methanogene
aktiviert, die eine Methanproduktion unter den gegebenen Bedingungen ermoglichen [181], [183].

Aus wirtschaftlicher Sicht zielen industrielle Biogasanlagen auf eine hohe Biogasproduktion ab. Ein
wichtiger Faktor bei der Erreichung des Ziels ist eine robuste, stabile Biogasproduktion bei einer hohen
Raumbelastung. Um Prozessstabilitat, d. h. eine stabile Gasproduktion und keine Akkumulation von
Abbauzwischenprodukten, in Full-Scale-Reaktoren bei der Vergarung von Dunnschlempe sicherstellen
zu kbnnen, sind zwei Punkte zu bertcksichtigen:

Dosierung von Eisenpraparaten = zur Bindung von Schwefelwasserstoff als Sulfid;

Zugabe von Spurenelementen - zur Vermeidung von Mangelerscheinungen und zur Erhéhung der
methanogenen Aktivitat [120], [177], [181], [184, S. 6].

Obwohl die Schlempe mit erhdhten Temperaturen (ca. 70 °C) aus der Destillation in den Separations-
bzw. Biogasprozess eintritt, wird eine mesophile Fahrweise (35 - 40 °C) aufgrund héherer Prozessstabi-
litdt, hdheren CSB-Abbauraten und hdheren Biogasausbeuten im Gegensatz zu einem thermophilen
(50 - 65 °C) Temperaturprofil empfohlen [181].

Far eine weitere Optimierung ist eine zweistufige Fahrweise denkbar, in der Hydrolyse und Versauerung
von der Methanogenese getrennt sind. Die erste Stufe bildet damit gleichzeitig einen Substratpuffer,
der die Betriebssicherheit der methanogenen Phase bei schwankenden Schlempequalitaten / -zusam-
mensetzungen erhdht und eine gleichbleibende Belastung der Methanstufe gewahrleistet [185]. Ferner
ist dieser Prozess mit dem in Kapitel 4.3.1 vorgestellten Optimierungsansatz kombinierbar. For-
schungsgegenstand ist, die Methanstufe zusatzlich mit einer Wasserstoff- und Kohlenstoffdioxidzufuhr
(z. B. Abgase aus der Ethanolfermentation) zu beaufschlagen, wodurch héhere Methanertrage erzielt
werden kdnnen.

Die anaerobe Vergarung von Dunnschlempe zeichnet sich im Vergleich zur Rohschlempe-Vergarung in
mehreren Punkten als vorteilhaft aus:
geringere Ammoniumstickstoff-Werte (0,6 - 1 g/ 1im Vergleichzu 2 g/ 1);

verbesserte Abbaubarkeit der Dinnschlempebestandteile, da schwer verdauliche Faserbestandteile
grofditenteils abgetrennt wurden;

kUrzere erzielbare Verweilzeiten;
gesteigerte spezifische Biogasproduktion;
erhohter spezifischer Methanertrag.
Als nachteilig ist eine hdhere Schwefelwasserstoffkonzentration im Biogas (von 50 auf 500 - 800 ppm)

bei der Vergarung von Dunnschlempe zu deuten, die in einem hdéheren Biogasaufbereitungsaufwand
resultieren kann. Die Ergebnisse sind vergleichend in Tabelle 4.6 aufgefuhrt.
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Tabelle 4.6: Standardparameter und Gasertrage verschiedener Schlempe-Fraktionen, nach [186]

i remsore oo S et s
(% FM) (% TS) (I/ kg TS) (vol.-%) (1/ kg TS)

Rohschlempe 12,8 91,6 486 - 612 60 - 64 301 -379

Dinnschlempe 7,0 90,0 617 -770 57 - 60 361 - 450

Dickschlempe 32,4 96,1 k. A. k. A. K. A.

Ferner kann durch die Produktion von Biogas aus der Dinnschlempe der Gesamtenergieverbrauch ei-
ner Bioethanolanlage um 26 - 34 % reduziert werden [187]. Es werden zusatzlich energetische Einspa-
rungen fur wegfallende Eindampfung/ Trocknung der Dinnschlempe zu Sirup erzielt. Daraus wird er-
sichtlich, dass der Einsatz von Dunnschlempe im Biogasprozess aus energetischer Sicht vorteilhaft ist.
Ein zusatzlicher Vorteil des Optimierungsansatzes ist, dass die Dickschlempe zur Herstellung des Fut-
termittels DDG genutzt werden kann und somit eine ausgeweitete Diversitat der erzeugten Produkte
(Bioethanol, Biogas, Futtermittel) im Bioraffineriekonzept erreicht werden kann.

Vorteile Nachteile
Kraft-Warme-Kopplung spezielle Anlagentechnik erforderlich (Fermenta-
- Prozesswarme- und Energiebereitstellung fur tionstank, Garrestlager)

den gesamten Bioethanolprozess (z. B. Vermah-
lung, DDG-Herstellung, Destillation)

mikrobielles System = anfallig auf Stérungen

Anfall von Garrest = entweder Ausbringung als
Dinger auf landw. Flachen (Logistik notwendig,
fallt nur saisonal an; vorherige Eindickung not-

zur Strom- und Warmeerzeugung in einem
BHKW / Heizkessel ist nur eine Gasreinigung er-

forderlich wendig, da hoher Wassergehalt) oder zusétzliche
Reduktion des Gesamtenergieverbrauchs der Aufbereitung in einer Abwasserbehandlungsan-
Bioethanolanlage (Bioraffinerie) um 26 - 34 % lage

Nutzung des Garrestes als Dinger Qualitdtsminderung / Verringerung des Nahr-

Bezug von weiteren Roh- / Reststoffen, wie Gille, stoffgehalts des Futtermittels von DDGS zu DDG

Stroh, landwirtschaftlichen Abfallen, méglich
(ansonsten Monofermentation der Schlempe)

Der nach der Vergarung von Dunnschlempe zu Biogas anfallende Garrest kann auf verschiedenste Wei-
se weiterverarbeitet werden. Die derzeit am haufigsten genutzte Methode stellt die direkte Ausbringung
des Garrestes auf landwirtschaftlich genutzte Flachen als Nahrstofflieferant (Stickstoff, weitgehend in
Ammoniumform, Phosphor, Calcium, Kalium und Magnesium) dar. Die Garrestausbringung auf land-
wirtschaftliche Flachen und die Substitution von mineralischen Dungern fihrt zu einer Verbesserung
der THG-Bilanz des Gesamtprozesses, denn aus dem Getreide stammenden Pflanzennahrstoffe werden
somit wieder in die Nahrstoffkreislaufe zurtckgefuhrt. Die grofite Herausforderung stellt dabei die Lo-
gistik und die damit verbundenen Kosten dar. Dinnschlempe, demzufolge auch der daraus entstehen-
de Garrest, hat einen hohen Wassergehalt von gut 97%. Der Wert der enthaltenen Nahrstoffe liegt da-
her meist Uber den Transportkosten. Diese Problematik besteht besonders bei Ethanolanlagen, die im
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Vergleich zu Biogasanlagen ein deutlich gréleres Rohstoff-Einzugsgebiet haben. Dies flhrt zu entspre-
chend weiteren Transportdistanzen. Im Vergleich zu Gulle oder anderen Garresten ist das Risiko von
Ammoniakemissionen wegen der hohen Wassergehalte und niedrigen Ammoniumgehalte (0,8 -
0,9 g/I) gering. Die Grundsatze emissionsmindernder Ausbringung sollten dennoch beachtet werden.

Zur Reduzierung der Logistikkosten ist es moglich, dass der Garrest entwassert (z. B. Filterschnecken-
pressen, Dekanterzentrifugen oder Vakuumverdampfer) und getrocknet (z. B. Konvektionstrocknung
mittels Bandtrockner) wird. Neben der Verwendung der Produkte als transportwirdige organische Dun-
ger gibt es auch die insgesamt deutlich schlechter zu bewertende Option der Energiegewinnung durch
Verbrennung. Aufgrund der hohen Anteile an Mineralien und Schwefel- sowie Stickstoffverbindungen
flhrt eine Verbrennung zu einem hohen Anfall an Schlacke. Auferdem verursacht die Garrestverbren-
nung sowohl Korrosionen im Kessel als auch relativ hohe Emissionen [188], [189].

Um die energieintensiven thermischen Trocknungsverfahren zu reduzieren, erfolgt je nach Trockensub-
stanzgehalt Ublicherweise die Zugabe eines Flockungsmittels zum Garrest vor dem Dekantieren. Das
Flockungsmittel bindet kleine, kolloide Partikel im Garrest, so dass groflere Mikroflocken entstehen, die
sich mechanisch einfacher separieren lassen. Die bei der Garrestbehandlung anfallende Abluft wird
durch einen Biofilter neutralisiert und gereinigt. Der dekantierte Garrest zeichnet sich durch gute Lager-
und Transportfahigkeit aus. Der Flissigstrom wird anschliefend in eine Klaranlage eingeleitet. Dieser
flussige Strom ist durch eine hohe Ammoniumbelastung gekennzeichnet und daher besteht zusatzlich
die Moglichkeit der Stickstoffabtrennung durch ein ausgewahltes Stickstoff-Stripping-Verfahren, bevor
das Abwasser in die aerobe Abwasseraufbereitung eingeleitet wird (Grenzwert fir Einleitung:
20 mg NHa* /I, Garrest hat mind. 500 mg NH4* / I). Ein mégliches Stickstoff-Abtrennverfahren stellen
z.B. [190] vor.

Das produzierte Rohbiogas ist wasserdampfgesattigt und enthalt neben Methan auch Kohlenstoffdioxid
und andere Begleitstoffe, wie z. B. Schwefelwasserstoff. Diese Begleitstoffe im Biogas beeintrachtigen
vor- sowie nachgeschaltete Bauteile (z. B. Gasleitungen, Abgasleitungen) und die Verwendung des Bio-
gases in Motoren (z. B. im BHKW). Deshalb ist eine Aufreinigung des Rohbiogases erforderlich, welche
haufig eine Entschwefelung, Trocknung und CO2-Entfernung beinhaltet. Bei Einspeisung des Biogases in
das Erdgasnetz ist zusatzlich eine Konditionierung erforderlich [176], um das Rohbiogas an die Zu-
sammensetzung des Erdgases anzupassen (Tabelle 4.7). Sehr ausfuhrliche Betrachtungen zu der The-
matik Biogasaufbereitung und -einspeisung sind im gleichnamigen FNR-Leitfaden [191] zu finden.

Biomethan, welches auch als Kraftstoff Verwendung findet und aus organischen Abfallen und Reststof-
fen wie Schlempe erzeugt wird, kann doppelt auf die Biokraftstoffquote angerechnet werden. Die damit
einhergehenden zusatzlichen Vermarktungserlose sind der Hauptgrund flr die bevorzugte Nutzung von
Biomethan aus Abfall- und Reststoffen als Kraftstoff. Im Unterschied hierzu sind die Erlése bei der Ver-
stromung des Biomethans aus Rest- und Abfallstoffen vergleichsweise gering. Biomethan aus nach-
wachsenden Rohstoffen (NawaRo) wird hingegen nur in Ausnahmeféllen als Kraftstoff vermarktet
[191].
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Tabelle 4.7: Zusammensetzung von Biogas und Erdgas, nach [191, S. 14, 41]

S Biogas Erdgas
Gaszusammensetzung Einheit (aus biogeneng Reststoffen) (Nordsee |, Hg-Gasgruppe)
Methan vol.-% 60-70 88,6
Kohlenstoffdioxid vol.-% 30-40 0
Sauerstoff vol.-% 0-1 0
Schwefelwasserstoff ppmv 100 - 5.000 -
Ammoniak mg/ m3in. <10 —
Hohere Kohlenwasserstoffe mg/ m3in. <1.200 —
Siliziumverbindungen mg,/ m3in. <30 —
Wasserstoff %r.F. 100 —
Stickstoff vol.-% — 0,6
Ethan vol.-% — 8,4
Propan vol.-% — 1,7
Butan vol.-% — 0,7

Das produzierte Biogas kann ohne eine weitere Aufkonzentration des Methans in einem geeigneten
Heizkessel oder Blockheizkraftwerk (BHKW) eingesetzt werden. In vielen Ethanolanlagen werden Erd-
gaskessel zur Dampferzeugung eingesetzt. In diesen lasst sich problemlos auch Biogas aus der
Schlempevergarung verbrennen. Um gleichzeitig Strom und Warme bereitzustellen kann das Biogas
zudem in einem BHKW eingesetzt werden. Der Umsatz im BHKW erfolgt typischerweise mit Wirkungs-
graden von ca. 39 % elektrisch und ca. 45 % thermisch [192, S. 50]. Hohe Schwefelwasserstoffgehalte
und die daraus resultierenden Oxidationsprodukte rufen allerdings starke Korrosionen hervor und mus-
sen aus diesem Grund zumeist vor der Einleitung in das BHKW entfernt werden. Der Strom kann im
Bioethanolprozess eingesetzt werden, oder als Strom aus erneuerbaren Rohstoffen vermarktet werden.
Mit der im BHKW anfallenden Warme kdnnen einzelne Prozessschritte im Bioethanolprozess geheizt
werden [176, S. 88], [193, S. 9]. Sowohl fur die Nutzung im BHKW als auch im erdgasbetriebenen
Heizkessel ist dariber hinaus eine Trocknung des erzeugten Biogases erforderlich, um die chemische
Energie des Biogases sinnvoll auszunutzen und eine emissionsarme Verbrennung zu ermdglichen. Im
einfachsten Fall erfolgt dieser Prozessschritt durch eine gestufte Kondensation des enthaltenen Was-
sers.

Vinasse resultiert als Kuppelprodukt aus der Destillationseinheit eines zuckerriibenbasierten Bioetha-
nolprozesses. Bei der Produktion von einem Liter Bioethanol aus einem zuckerhaltigen Rohstoff fallen
8 - 151 Vinasse an [194, S. 826], [195, S. 390]. Diese wird entweder mit einem TS-Gehalt von 10 %
weiterverarbeitet oder mehrstufig auf einen TS-Gehalt von ca. 70 % eingedampft. Vinassen kénnen je
nach Rohstoffeinsatz im Bioethanolprozess eine unterschiedliche Zusammensetzung aufweisen, eine
Auflistung erfolgt in Tabelle 3.14 auf der Seite 57. Im Allgemeinen zeichnet sich eingedickte Vinasse
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(TS=60 - 72 %) durch einen hohen Mineralstoff- (33 - 38 %) und Proteingehalt (33 - 35 %) aus [70].
Sie weist einen niedrigen pH-Wert, einen starken Geruch und eine dunkelbraune Farbung auf [196,
S. 481]. Vor allem Phenole (Gerb- und Huminsaure) aus der Zuckerribe, Melanoidine resultierend aus
der Maillard-Reaktion von Zuckern mit Proteinen, Karamelle entstehend aus Uberhitzten Zuckern sowie
Furfurale aus der Saurehydrolyse kdnnen eine dunkle Farbung der Vinasse hervorrufen [112, S. 74].
Hinzu kommt, dass in Vinassen CSB-Werte von 100.000 mg/ | erreicht werden kdénnen [195, S. 391].
Durch die Vergarung aufkonzentrierter Melasse im Bioethanolprozess erhoht sich der Anteil nicht-
fermentierbarer organischer Inhaltsstoffe, welche in der Vinasse nach der Fermentation verbleiben und

somit den CSB-Wert der Vinasse erh6hen sowie das CSB / BSB-Verhaltnis steigern.

Zuckerriibenmelasse
(70 - 80 %TS)

Alkohol
Backhefen

Fermentative Organische Sauren

Entzuckerung Lysin

\ Antibiotika
Ephedrin
Vinasse

(<10 %TS)

Biomasse (SCP)-Produktion

- Verhefung
- Mycelherstellung

Kombinierte anaerobe und
aerobe Reinigung

Keine Behandlung

- direkte Einleitung
- Verregnung

Eindampfung
(60 - 80 %TS)

- Futtermittel oder Dunger
- Verbrennung

A

Eindampfung u. Entkalisierung
(>68 %TS)

- Futtermittel ,Melasserest*
- Dinger ,Vinasse-Kali“

Eindampfung
(68 %TS)

Abbildung 4.9: Verwertung von Zuckerribenmelasse und Verarbeitungsmoglichkeiten der anfallenden Vinasse, nach [125,

S. 39]

Alternative Weiterverarbeitungsmoglichkeiten von Vinasse Neben den in Kapitel 3.2.7 beschriebe-
nen Einsatzmdglichkeiten kann Vinasse auch im mari-nen / meeresbiologischen Bereich, z. B. als Al-
genkultur-Nahrstoff oder als Krebstierfutter, Verwendung finden [197]. Dabei wird aufierdem die im
Bioethanolprozess anfallende Niedertemperaturwarme zur Beheizung des Wassers der Aquakulturen
genutzt [124]. Weitere Verarbeitungsmaoglichkeiten der Zuckerribenvinasse sind im Folgenden aufge-
zahlt und in Abbildung 4.9 dargestellt:
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Einsatz als Bindemittel fur industrielle Abfallprodukte (Stahlindustrie),
Katalysator fUr Polyreaktionen (aufgrund des Betains),

feine Abfalladditiva zu flissigem und festem Heizmaterial,

als Plastifikator (Weichmacher),

zur Gewinnung von Ammoniak,

zur Verbrennung von Pottasche und Rickgewinnung von Energie,

zur Verbesserung der Kompostproduktion.

Alternative Weiterverarbeitungsmoglichkeiten von Riibenschnitzeln Ribenschnitzel fallen nach dem
Extraktionsprozess in der Zuckerfabrik an und werden auf einen TS-Gehalt von 12 - 15 % (,Nassschnit-
zel”) abgepresst. Beim Abpressen auf einen TS-Gehalt von 18 - 20 % werden sie als ,Pressschnitzel”
bezeichnet. Die Zusammensetzung von Ribenschnitzeln bezogen auf ihre Trockenmasse ist in Tabelle
4.8 dargestellt. Die Rubenschnitzel kdbnnen unterschiedlich weiterverarbeitet werden, z. B zu Ribenpel-
lets fur die Futtermittelindustrie. Laut der Hamburger Getreideborse betragt der Preis fur Zuckerriben-
Melasseschnitzel 190 - 230 EUR /t (Stand: 06/ 2014). Die Trocknung und Pelletierung der Ruben-
schnitzel kénnen 30 - 40 % der Gesamtenergiekosten einer Zuckerfabrik ausmachen. Aufgrund der
hohen Trocknungskosten stellt sich die Aufbereitung der Schnitzel zu Pellets, im Vergleich zu dem nied-
rigen Nahrwert, oftmals als undkonomisch heraus. Alternativen zu einer energieintensiven Trocknung
der Rubenschnitzel werden in deren Weiterverarbeitung zu Bioethanol Uber eine Hydrolyse der unver-
garbaren Bestandteile, wie z. B. Cellulose oder Hemicellulose, gesehen [198, S. 168]. Aber auch der
Einsatz von Ribenschnitzeln in einem anaeroben Biogasprozess zeichnet sich als eine zukunftstrachti-
ge Verarbeitungsmoglichkeit aus (im nachfolgenden Abschnitt thematisiert).

Tabelle 4.8: Zusammensetzung von Rubenschnitzeln bezogen auf die Trockenmasse, nach [49]

Inhaltsstoff Anteil (in % von TS)
Cellulose 20-25

Pektin 20-25

Araban 18 - 23

Galaktan 5-10

Rohprotein 6-10

Asche 5-6

Zucker 4-5

Ferner stellt die Gewinnung von Pektin, welches bis zu 30 % (bezogen auf TS) in Ribenschnitzeln ent-
halten sein kann, eine alternative Verwendung dar. Pektin ist ein Heteropolysaccharid, welches haupt-
sachlich aus D-Galacturonsaure und Monosacchariden, wie L-Rhamnose, L-Arabinose, D-Galactose und
D-Xylose, besteht. Das Polysaccharid ist in Zellwénden von terrestrischen Pflanzen lokalisiert und wird
vorrangig in der Lebensmittelindustrie als Stabilisator, Verdickungs- und Geliermittel eingesetzt. Zur
Pektin-Extraktion aus Rubenschnitzeln kommen haufig Sauren (z. B. Zitronen-, Apfel- oder Milchsaure)
unter den in Tabelle 4.9 genannten Reaktionsbedingungen zum Einsatz. Daraus wird ersichtlich, dass
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die Extraktionsbedingungen (pH-Wert und Reaktionszeit) direkt mit dem Pektinertrag korrelieren [199]-
[201].

Tabelle 4.9: Reaktionsbedingungen bei der Pektingewinnung [199]-[201]

Ter?npfg:\tur pH-Wert Reakitri]o:szeit Pektii:;)rtrag
Reaktionsspanne 70 -90 0,6 -2,7 1-5 k. A.
maximaler Ertrag 96,8 1,5 4,68 33
milde Bedingungen 93,7 1,21 3 25

Riibenschnitzel- und Vinasseverarbeitung iiber die anaerobe Vergarung zu Biogas Ribenschnitzel,
ein Kuppelprodukt aus der Zuckerfabrik, sowie die aus dem Bioethanolprozess anfallende Vinasse kon-
nen in einem anaeroben Fermentationsprozess zu Biogas vergoren werden [202, S. 135]. Zum einen
werden Trocknungs- sowie Pelletierungskosten fir die Aufbereitung von Rubenschnitzeln gespart und
zum anderen wird der hohe CSB-Gehalt der Vinasse (> 100.000 mg/ I), der verhindert, dass die Vinasse
unbehandelt in die Abwasseraufbereitung geleitet werden kann, abgebaut [203, S. 1464].

Durch die anaerobe Vergarung der Vinasse ist ein Abbau des CSB um ca. 70 % madglich (bezogen auf
Zuckerrohr-Vinasse), weiterhin werden Sulfate durch sulfatreduzierende Bakterien und Archaeen zu
Sulfiden umgewandelt, der Gehalt an Kalium, Stickstoff sowie Phosphor bleibt gleich oder nimmt zu.
Damit eignet sich der Garrest besonders als Dunger, da alle essenziellen Mineralien weiterhin enthalten
sind, aber durch den Abbau des organischen Materials Ubermafiige Treibhausgas-Emissionen auf den
Feldern vermieden werden kdnnen [194, S. 826], [204]. Die Zugabe von Harnstoff zum Prozess mini-
miert zusatzlich das CSB / Stickstoff-Verhaltnis (52,47 % mehr Biogas bei einem CSB / Stickstoff-
Verhaltnis von 700/ 7 im Vergleich zu einem Verhaltnis ohne Harnstoff-Zugabe von 1150/ 7 [195,
S. 391], [203, S. 1464]). Untersuchungen bei der Vinasse-Vergarung haben auferdem ergeben, dass
bei neutralen pH-Werten (pH = 6,5) bessere Biogasausbeuten und ein grofleres Biogaspotenzial als bei
pH-Werten im sauren Bereich (pH =4,5 - 5,5) erreicht werden kdénnen. Bei mesophilen Temperaturen
um 35 °C kann eine schnellere Fermentation erfolgen, als im psychrophilen oder thermophilen Tempe-
raturbereich.

Vergleichend mit Weizenschlempe werden bei der anaeroben Vergadrung von Ribenvinasse niedrigere
Biogas-und Biomethanertrage erzielt (siehe Tabelle 4.10). Dies ist auf den héheren Nahrwert der Ge-
treideschlempe und den héheren Anteil an organisch abbaubarer Substanz zurlckzuflhren.

Tabelle 4.10: Biogas- und Biomethanertrage verschiedener Rohstoffe, nach [73, S. 103]
Biomethan Biogas
(m3/ hl) (m3/ hl)
Ribenvinasse 9,6 14,8
Weizenschlempe 19,0 29,2

Bei der anaeroben Vergarung von Rubenschnitzeln stellen sich die schlechte Entwasserbarkeit sowie
eine stetige Schaumbildung, besonders bei hoher Raumbelastung und mesophilen Temperaturen um
37 °C, als problematisch heraus. Eine thermophile Vergarung weist im Vergleich zu einer mesophilen
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Vergarung Vorteile, wie eine reduzierte Schaumbildung, eine hdhere spezifische Methanbildung, eine
erhbhte Pufferkapazitat, eine verbesserte Entwasserbarkeit des Garrestes und die Maoglichkeit einer
stabileren Fahrweise bei Raumbelastungen von 5 g/ I'1d-1 auf. Bei der Ribenschnitzel-Vergarung ist ein
Umsatz von mehr als 68 % des Rubenschnitzel-Heizwertes zu Biomethan denkbar [205]. Fir frische
Pressschnitzel ergibt sich bei der reinen Vergarung ein Biogasertrag von 430 m3 / t oTS [206].

Der Einsatz biogener Reststoffe ist weltweit auf dem Vormarsch, allerdings zeichnet sich in Deutschland
derzeit im Bereich der Bioethanolproduktion keine Erweiterung der Anlagenkapazitat durch Lignocellu-
lose-Anlagen ab. Aktuell ist ausschlieflich eine Demonstrationsanlage in Straubing und eine Lignocellu-
lose-Anlage im Pilotmafistab in Leuna im Betrieb.

Entwicklungen in der Gentechnik sind derzeit Gegenstand der Pflanzenforschung, mit dem Ziel, einen
héheren Zucker / Starke-Anteil in den eingesetzten Rohstoffen zu erzielen, z. B. hdhere Flachenausbeu-
te an Weizen durch vergréRerte Ahren. Diese Untersuchungen fiihren zudem zu héheren Ethanolertra-
gen sowie Futtermittel- oder Biogasertragen je Hektar. Es gilt jedoch zu bedenken, dass die mit der ge-
netischen Manipulation einhergehenden Umwelteffekte bislang nicht ausreichend erforscht sind.

Eine Methode zur Steigerung der Produktionskapazitat von Bioethanolanlagen ist die ,very high gravity”
(VHG) Fermentation. Dabei ist die Zuckerkonzentration im Medium hdéher als bei herkdbmmlichen Fer-
mentationen (> 250 g/ 1), was in héheren Ethanolkonzentrationen resultiert. Jedoch geht damit eine
Inhibierung der Hefen aufgrund des osmotischen Stresses zum Fermentationsbeginn und der hohen
Ethanolkonzentration am Ende einher. Dies kann zu einer unvollstdndigen Fermentation oder Garverzo-
gerungen / -stockungen fuhren. Es gibt drei Mdglichkeiten, um die genannten Nachteile zu minimieren:
1. Verbesserung der Ethanoltoleranz der Hefen durch gentechnische Modifikationen, 2. Optimierung
der Medienzusammensetzung (Untersuchung von Osmoprotektanten oder Wachstumsfaktoren auf die
Hefen durch Nahrstoffzugabe, wie z. B. verflugbare Stickstoffquellen, Protein-Lipid-Komplexe, Calcium,
Magnesium, Hefeextrakt) und 3. Verbesserung des Fermentationsprozesses (eine kontinuierliche Fahr-
weise ist ungeeignet, da hohe Ethanolkonzentrationen die Zellviabilitat herabsetzen und das Zellwachs-
tum inhibieren, was zur Auswaschung der Biomasse fuhren kann; Fed-batch wird empfohlen, da eine
schrittweise Adaption der Hefen an die Stressbedingungen erfolgen kann)[207]. AuRerdem besteht die
Maoglichkeit Uber verschiedene in-situ und ex-situ Separationsverfahren Ethanol aus der Fermentation
zu entfernen. Diese Techniken umfassen z. B. das Gas-Stripping, die Extraktion, Adsorption, Destillation
oder Pervaporation [208, S. 229 ff.].

Im GrofRen und Ganzen sind OptimierungsmafRnahmen in einer Bioethanolanlage auf mégliche Kosten-
einsparungen ausgerichtet. Diese konnen sich u. a. auf Energiereduktionen durch ein besseres War-
memanagement, Ertragssteigerungen durch Nahrstoff-, Hefe- oder Enzymoptimierungen oder auch
Hilfsmitteleinsparungen durch Prozesswasserruckfihrungen ausrichten.

Um die Anlagen bezuglich der Aufwendungen flr die Prozesswarme- und Strombereitstellung zu opti-
mieren und diese darlUber hinaus von den steigenden Kosten fur fossile Energietrager zu entkoppeln,
sind der Wechsel auf biogene Brennstoffe sowie regenerative Stromlieferanten denkbar. Insbesondere
bei der Eigenversorgung mit erneuerbarem Strom stellt die wetterbedingte Fluktuation bei gleichzeitig
konstantem Energiebedarf eine Herausforderung dar.
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Als Ausgangspunkt fur die Untersuchung werden Referenzkonzepte fir die Bioethanolproduktion defi-
niert, die den Anlagenbestand in Deutschland moglichst reprasentieren sollen. Besonders grofd sind die
Unterschiede in der Verarbeitung zwischen starkehaltigen und zuckerhaltigen Rohstoffen. Daher wurde
fir beide Rohstoffe je ein Referenzkonzept erstellt. Mit Weizen und Zuckerriben wurden die jeweils
wichtigsten Rohstoffe als Modellrohstoffe gewahlt. Die konkrete Verfahrensfiihrung fir die Referenz-
konzepte, deren Umsetzung als entsprechendes Simulationsmodell in Aspen Plus sowie die errechne-
ten Massen- und Energiebilanzen werden in Abschnitt 5.1 vorgestellt.

Die Simulationsmodelle dienen weiterhin dazu, die zu untersuchenden Optimierungsansatze in einer
virtuellen Anlagenumgebung zu Uberprufen. Die Integration der Optimierungsansatze in die Referenz-
modelle und die resultierenden Auswirkungen auf Massen- und Energiebilanzen werden in Abschnitt
5.2 und 5.3. behandelt. Die Ergebnisse dienen als Grundlage fiir die Bewertung der mit diesen Maf3-
nahmen erzielbaren THG-Minderungen (Kapitel 6) sowie die dadurch entstehenden Kosten fur den Be-
trieb der Anlagen (Kapitel 7). Im Weiteren werden die Referenzkonzepte und deren Versionen mit inte-
grierten Optimierungsansatzen nach der in Tabelle 5.1 dargestellten Nomenklatur benannt:

Tabelle 5.1: Modellbezeichnungen der Bioethanolproduktion
Modell Modellbezeichnung
Weizen-Ethanol - Referenz WER
Weizen-Ethanol - Optimiert mit Biogaserzeugung aus Dinn- WEO_BG
schlempe
Weizen-Ethanol - Optimiert mit CO2-Rickgewinnung und - WEOQO_CO2
Verflussigung
Weizen-Ethanol - Optimiert mit mechanischer Brudenverdich- WEO_MBV
tung
Zuckerriben-Ethanol - Referenz ZER
Zuckerriben-Ethanol - Optimiert mit Biogaserzeugung aus Ru- ZEO_BG
benschnitzeln und Vinasse
Zuckerriben-Ethanol - Optimiert mit CO2-RUckgewinnung und - ZEO_CO2
Verflussigung
Zuckerriiben-Ethanol - Optimiert mit mechanischer Briidenver- ZEO_MBV
dichtung

Die im Kapitel 2.2 beschriebenen deutschen Bioethanolproduktionsanlagen greifen auf die Rohstoffe
Getreide und Zuckerriben zurlck. Starkebasierte Anlagen beziehen dabei Uberwiegend Weizen (vgl.
Abbildung 2.6 auf Seite 16). Entsprechend wird nachfolgend sowohl ein weizen- als auch ein zucker-
ribenbasiertes Bioethanolkonzept untersucht. Dabei flieRen die Erkenntnisse des Kapitels 3.2 in die
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Referenzkonzepte ein. Die getroffenen Modellannahmen fur die Simulation der weizenbasierten Bio-
ethanolproduktion ist im Kapitel 5.1.1 zu finden und wird durch die Auswertung der Massen- und Ener-
giebilanzen in 5.1.2 abgerundet. Die Betrachtung des zuckerrlibenbasierten Produktionspfades erfolgt
analog in den Kapiteln 5.1.3 und 5.1.4. Die Darstellung von Referenzmodellen dient der nachfolgenden
Untersuchung der Wirksamkeit von Optimierungsansatzen im Vergleich zum Status quo der verfugbaren
Anlagen.

Das untersuchte Modell zur Bioethanolherstellung aus Weizen ist auf eine Jahresproduktionsmenge an
Ethanol von 200.000 t/ a ausgelegt, was bei einer angenommenen jahrlichen Produktionszeit von
8.000 h 25.000 kg / h ergibt. Die Kapazitat der Anlage spiegelt die gangige Grofle der in Deutschland
installierten Anlagen wider. Neben dem Ethanol wird als Nebenprodukt DDGS erzeugt. Die genaue Pro-
zessverschaltung kann der folgenden Abbildung 5.1 entnommen werden.

Weizen
¢ ’ 200.000 t/a Bioethanol
Reinigung
JHQO
A 4
Hefe q = ﬁ
Lagerung —— Fermentation CO2-Wascher CO—>
Schlempe
A 4
A4 —¢
I Destillation —1 Dekantierung
v Diinnschlempe
A 4
Sichtung o
Rektifikation «—  Eindickung
A 4
TN Malsphebe- v
reitung
Absolutierung T Abwasser—
— Dick- Eindampfung/
“Enzyme Verflissigung/ | | schlempe Trocknung
Verzuckerung
Ethanol-
Weizenaufbereitung produktion Nebenproduktaufbereitung
Bioethanol DDGS
v v

Abbildung 5.1: BlockflieBbild der getreidebasierten Bioethanolherstellung (WER)

Analog der Grobgliederung, die bereits in Kapitel 1.2.1 vorgestellt wird, findet die Zuordnung in die ein-
zelnen Anlagenbereiche gemaf Tabelle 5.2 statt. Die sich in den einzelnen Blécken verbergenden Bau-
gruppen werden darUber hinaus auch im Verfahrensfliefbild in Abbildung 5.2 auf Seite 97 dargestellt.

Die Analyse der Massen- und Energiebilanzen basiert auf einer erdgasbefeuerten Dampfherstellung zur
Prozesswarmebereitstellung. Als Basismethode der Simulation wird das ,Non-Random-Two-Liquid-
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Modell“ (NRTL) gewahlt, da es gut die Verarbeitung des Ethanol-Wassergemisches beschreibt. Die im
untersuchten Modell bilanzierten Stoffe sind in Anhang A 1 mit der verwendeten Nomenklatur hinter-
legt.

Tabelle 5.2: Zuordnung der Anlagenkomponenten im Modell WER zu den Anlagenbereichen
Anlagenbereich Bezeichnung Komponenten
100 Rohstoffannahme Mechanische Reinigung mit Aussonderung von Ausputz
200 Rohstoffaufbereitung und -trennung  Vermahlung, Transport
300 Umwandlung / Konversion Anmaischung, Verzuckerung, Verflissigung, Fermenta-
tion
400 Hilfsmittelaufbereitung Hefeanzucht und Nahrstoffbereitstellung
500 Produktaufbereitung Destillation, Rektifikation, Absolutierung
600 Nebenproduktbehandlung CO2-Wascher, Schlempeeindickung, DDGS-Trocknung,
Abwasserbehandlung
700 Lager Getreidelager, DDGS-Pelletlager, Hilfsmittelager
800 Kraft-Warme-Anlage Warmebereitstellung
900 Utilities Kihlaggregat

Der Weizen wird nach der Lagerung im Silo mittels Trogketten- und Schneckenférderer durch die Reini-
gung transportiert, bevor er in die MUhle gelangt. In der Reinigung fallen ca. 1 m.-% Ausputz an, der vom
Eingangsstrom abgetrennt wird. Wahrend Steine und Metall (in diesem Modell unbertcksichtigt) aus
dem Prozess ausgeschleust werden, wird der Uberwiegend aus Getreidebestandteilen zusammenge-
setzte Ausputz dem produzierten Futtermittel DDGS zugesetzt. Der Mahlprozess wird mittels Hammer-
muhlen realisiert.

Das entstehende Weizenmehl ist wie in Tabelle 5.3 auf der nachfolgenden Seite beschrieben zusam-
mengesetzt.

Das Mehl gelangt nach einer Klassierung in den Prozessbereich der Anmaischung (Bereich 300), wo
neben Frischwasser (9 =8 °C) auch rlickgefiihrte Wasserstrome und Diinnschlempe zugesetzt werden.
Die Wassermenge wird so eingestellt, dass sich in der Fermentation ein Ethanolgehalt von 14 m.-%
ergibt. Die Vermischung erfolgt mittels Ruhrern und Pumpen. Das Frischwasser wird hierfur vorge-
warmt, sodass die Maische mit einer Temperatur von 56 °C in die Verflissigung gelangt. Hier wird der
Strom unter Zugabe von Alpha-Amylase (0,65 kg / t Weizen) in Warmetauschern auf 80 °C aufgewarmt.
An den Verflissigungsprozess schliefit sich die Verzuckerung an, fir die der Strom gekihlt werden
muss. Fur diesen Schritt wird eine Temperatur von 45 °C angenommen. Die dabei zugegebene Menge
an Glucoamylase entspricht 1,13 kg / t Weizen.
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Tabelle 5.3: Modellzusammensetzung von Weizenmehl
Komponente Vertreter Anteil
Wasser 12,00 m.-%
Fette Linolsaure 3,00m.-% TS
Protein (Eiweif) 13,00 m.-% TS
Leucin 504 m.-%TS
Lysin 1,20 m.-% TS
Phenylalanin 3,65m.-% TS
Valin 3,11 m.-%TS
Kohlenhydrate Stérke 69,00 m.-% TS
Ballaststoffe Cellulose 12,00 m.-% TS
Mineralstoffe Asche (Ca0) 3,00m.-% TS

Die sich anschlieBende Fermentation (Bereich 300) muss aktiv gekuhlt werden, um die optimale Pro-
zesstemperatur von 32 °C zu gewahrleisten. Ein vorgelagerter Warmetauscher Ubernimmt diese Aufga-
be und kahlt hierfir die unfermentierte Maische. In der Fermentation werden die vorliegenden Zucker
durch die zugegebenen Hefen (ca. 100 g/ m3 unfermentierte Maische) in einem stdéchiometrischen
Reaktor (RSTOIC) bei Umgebungsdruck zu Ethanol und Kohlendioxid verstoffwechselt. Die dabei ablau-
fenden Reaktionen sind in Tabelle 5.4 dargestellt.

Tabelle 5.4: Umsatzraten der Glucose in den einzelnen Reaktionen der Fermentation [209]-[211]
Reaktion Umsatzrate der Glucose
GLUCOSE - 2 ETHANOL + 2 CO2 0,950
GLUCOSE + 2 WATER = 2 GLYCEROL + O2 0,015
GLUCOSE+ 2 CO2 - 2 SUCCINIC + 02 0,005
GLUCOSE -> 3 ACETIC 0,015
GLUCOSE - 2 LACTIC 0,002
GLUCOSE - 3 ACETA-01 + 1.5 02 0,005
GLUCOSE + WATER-> PROPANOL + 3 FORMIC 0,002
5 GLUCOSE + 6 WATER-> 6 METH-BUT + 15 O2 0,001

In deutschen Bioethanolanlagen werden Uberwiegend Trockenhefen eingesetzt. Damit diese in hohem
Mafe Ethanol bilden kénnen, ist eine vorgelagerte Anzucht der Hefen (Propagierung) erforderlich. Dies
geschieht durch Zugabe von Wasser sowie von Nahr- und Hilfsstoffen. Die Angaben der daflr eingesetz-
ten Mengen schwanken erheblich. Die angenommenen Werte (basierend auf Hersteller- und Betreiber-
angaben) sind in Tabelle 5.5 auf Seite 98 zusammengefasst.
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Verfahrensflielbild des Referenzkonzeptes zur Bioethanolherstellung aus Weizen (WER)

Abbildung 5.2:
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Tabelle 5.5: Dosierung der Substrate bei der Hefepropagierung (in kg / t Weizen (TS)) nach Betreiberangaben

Substrat Einsatzmenge

Hefe 0,59

Nahrstoffe (MgS04* 7H20) 0,07

Harnstoff 2,24

NaOH 0,91

HNOs3 0,89

In der Fermentation wird die vorgezogene Hefe aus dem Bereich 400 zugegeben. Als letzter Baustein in
der Einheit 300 wird das gasformige Kohlendioxid durch einen Flash von der flissigen Maische ge-
trennt. Nicht umgesetzter Sauerstoff wird dabei dem entweichenden Gas zugeschrieben.

Die sich nach der Fermentation anschlieffende Destillation (Bereich 500) wird durch ein Druck-Vakuum-
Kolonnensystem beschrieben, bei dem der Kondensator der Druckkolonne (2 bar im Kolonnenkopf)
eine ausreichende Warmemenge liefert, die fur die Beheizung der Vakuumkolonne (0,3 bar im Kolon-
nenkopf) erforderlich ist. Der alkoholische Maischestrom wird in entsprechendem Verhaltnis aufgeteilt
(ca. 71 m.-% zur Druckkolonne). Am Kopf beider Kolonnen erfolgt durch die Erwarmung die Abtrennung
des freigesetzten CO2 in der Art, dass der dampfformige Kopfstrom soweit unterkihlt wird, dass das
Ethanol in flussiger Form zurickflieRen kann und die Dampfphase (angereichertes Kohlendioxid) an-
schlieRend zum CO2-Wascher (Bereich 600) gelangt.

Die im Sumpf der Kolonnen anfallende Schlempe wird zur Vorwarmung der alkoholischen Maische ge-
nutzt und anschlieffend dekantiert. Dieser Trennapparat ist so eingestellt, dass sich ein Dinnschlem-
pestrom mit 7,8 m.-% TS und ein Dickschlempestrom (Wetcake) mit 32,4 m.-% TS ausbilden [120]. Die
Aufteilung des Gesamtmassenstroms erfolgt so, dass ca. 82 m.-% in die Diunnschlempe Ubergehen, was
auch mit vergleichbaren Werten aus der Literatur Gbereinstimmt [73, S. 85]. Ein Teil (20 m.-%) der
Dunnschlempe wird zuriick zur Anmaischung gefuhrt, um den Nahrstoffhaushalt bei der Hefefermenta-
tion auszugleichen. Der andere Teil wird mittels einer Verdampferstrecke bis auf einen Wassergehalt
von (45,5 m.-%) eingedickt und anschlieRend der Dickschlempe zugegeben, bevor das Gemisch eine
Trocknung bis auf 10 m.-% Wasser durchlduft. Die Eindickung des Dunnschlempestroms erfolgt in einer
funfstufigen Verdampfereinheit, bei der der Betriebsdruck von 2,7 bar in Stufen bis auf 1 bar im Pro-
duktstrom abgesenkt wird. Die bei der Eindickung anfallenden Briden gelangen als Kondensat in die
Abwasseraufbereitung. Bei der Trocknung entstehende Bruden werden kondensiert und zu 50 % im
Kreis zur Anmaischung geflihrt, der Rest wird ebenfalls in die Abwassernachbehandlung geleitet. Die
getrocknete Schlempe wird zu DDGS verarbeitet, welches einen Proteingehalt von 35,35 m.-% aufweist,
was sich wiederum mit den Angaben der Literatur deckt [16], [121].

Der aus der Destillation gewonnene Ethanolstrom wird Gber einen Seitenabzug ausgetragen und an-
schlieRend in die Rektifikation geleitet, welche ebenfalls im Uberdruck (2,5 bar im Kopf, 2,95 bar im
Sumpf) betrieben wird. Diese ist so eingestellt, dass das im Sumpf austretende Lutterwasser einen
Restethanolgehalt von 0,5 m.-% aufweist. Die dampfférmigen Ethanolbriden mit einer Reinheit von
92,4 m.-% werden nach der Rektifikation nicht kondensiert, sondern auf 4,5 bar verdichtet und zur Ab-
solutierung mittels Molekularsieben geleitet. Zum Spulen der wechselseitig betriebenen Molekularsiebe
werden 10 m.-% des Produktethanols zurlickgefliihrt. Der Spllstrom gelangt anschlieSend gemeinsam
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mit dem abgetrennten Wasser wieder in die Rektifikation, wahrend das fertige Produkt (Reinheit
99,5 m.-%) abgekuhlt und zur Lagerungsstatte geleitet wird.

Das aus der Fermentation und der Destillation abgeschiedene Kohlendioxid durchlauft einen Wascher,
in dem mit 1 kg Wasser pro Kilogramm Gas die Ruckgewinnung des enthaltenen Ethanols erfolgt. Das
Spllwasser gelangt anschlieBend direkt in die Anmaischung (Bereich 200), wahrend das CO: in die

Atmosphare entweicht.

Die wichtigsten Einstellungen und Annahmen des Modells sind in Tabelle 5.6 zusammengefasst.

Tabelle 5.6: Parameter der Simulation WER
Anlagenbereich Komponente Parameter Wert Einheit
100 Mechanische Reinigung Abscheidegrad 1,0 m-%
Forderleistung 23,5 kWh/tETOH
200 Trockenvermahlung Leistungsbedarf Hammermihle 100,0 kWh/tETOH
300 Anmaischung Druck 1,0 bar
Temperatur Frischwasser 80 °C
Anmaischtemperatur 56,0 °C
Verflussigung Druck 3,0 bar
Temperatur 80,0 °C
Alpha-Amylase 0,65 kg/tWeizen
Verzuckerung Druck 2,5 bar
Temperatur 450 °C
Glucoamylase 1,13 kg/tWeizen
Fermentation Temperatur 32,0 °C
Druck 1,0 Dbar
400 Hefeanzucht und Nahrstoffbe- Temperatur 20 °C
reitstellung

99



Technische Analyse der Optimierungsanséatze fir die

Bioethanolproduktion DBFZ
Anlagenbereich Komponente Parameter Wert Einheit
500 Destillation Druck (Kolonnenkopf) 0,4 bar
Temperatur (Kolonnenkopf) 64,7 °C
Druck (Kolonnensumpf) 0,7 bar
Temperatur (Kolonnensumpf) 91,1 °C
Ethanolendkonzentration 64,5 vol.-%
Anzahl Stufen 22,0
Rektifikation Druck (Kolonnenkopf) 2,5 bar
Temperatur (Kolonnenkopf) 102,9 °C
Druck (Kolonnensumpf) 2,95 bar
Temperatur (Kolonnensumpf) 130,8 °C
Ethanolendkonzentration 93,8 vol-%
Anzahl Stufen 30,0
Absolutierung (Molekularsiebe)  Druck 4,5 bar
Temperatur 139,0 °C
Ethanolendkonzentration 99,5 vol.-%
600 CO2-Wascher Druck 1,0 bar
Temperatur (Waschwasser) 80 °C
Ethanolrliickgewinnung 99,99 m.-%
Dunnschlempeeindickung Temperatur 80,0 °C
TS 545 %
700 Dunnschlempeaufteilung Dinnschlempertckfihrung 20,0 m.-%
DDGS-Trocknung TS 89,9 %
800/900 Nebenaggregate Hilfsenergie 120 kWh/t ETOH

Das untersuchte Referenzkonzept beschreibt eine gute Naherung der in Deutschland vorhandenen
Bioethanolanlagen auf Weizenbasis. Es kann damit jedoch nur in begrenztem Maf3e die Detailausle-
gung, vor allem hinsichtlich der Warmeverschaltungen, wiedergeben, womit sich tendenziell ein zu ho-
her Warmebedarf und zu hohe Warmeverluste ergeben. Vor diesem Hintergrund sind die ermittelten
Werte zu betrachten. Die Heizwerte der in diesem Modell untersuchten Stoffstrome sind in Tabelle 5.7

dargestellt.
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Tabelle 5.7: Heizwerte der verwendeten Stoffe im Modell WER

Komponente Heizwert Hu (MJ / kg) Quelle

Bioethanol (99,7 m.-%) 26,64 [212],[213,S. 70]

Weizen (88 m.-% TS) 17,00 [214]

Hefen 21,21 [215]

Ausputz 17,00 [214]

DDGS (90 m.-% TS) 21,84 gemis Datenbank

Der in diesem Modell eingesetzte Dampf wurde als Sattdampf mit 5 bar und 156,8 °C angenommen.
Mit diesen Prozessparametern ergibt sich eine Heizleistung von 2.118,61 kJ / kg Dampf. Fur die Kihl-
wasserversorgung hingegen kommt Wasser mit einer Eintrittstemperatur von 20 °C und einer Austritts-
temperatur von 27 °C zum Einsatz, was eine Kuhlleistung von -29,22 kJ / kg beschreibt.

Der Bereich 100 zeichnet sich durch einen ausschlieflich elektrischen Energiebedarf aus, wobei die
Aufwendungen in erster Linie in der Beférderung und zum Antrieb der Reinigungsstufen zu erbringen
sind und sich ein aggregierter Forderaufwand von 23,5 kWh / t Ethanol ergibt.

Bereich 200, der maf3geblich die Vermahlung und Klassierung des Mehls enthalt, kann ebenfalls mit
einem rein elektrischen Energiebedarf beschrieben werden, da keine Beheizung erfolgen muss. Die
Mdihle stellt dabei mit 100 kWh /t Ethanol im Modell den gréfiten Stromnutzer der gesamten Anlage
dar. Der elektrische Energiebedarf flr die Klassierung (z. B. Siebung) belauft sich auf 10 kWh / t Etha-
nol.

Im Bereich 300 fallt dem gegenuber ein deutlich geringerer Strombedarf an, dafir muss in dem Bereich
flr den Aufschluss der Starke und die Fermentation eine Heizleistung von 8.559 kW und eine Kihlleis-
tung von 14.648 kW vorgehalten werden. In der Anmaischung erfolgt die Vermischung und Beférderung
des Mehl-Wasser-Gemischs in den Fermentern durch Ruhrer bzw. Pumpen, wobei eine spezifische Leis-
tung von 0,55 kWh / t Ethanol ermittelt wird. Die flr die stetige Umwalzung der Fermentationsbriihe in
den Fermentern erforderliche elektrische Arbeit geht mit 55 kWh / t Ethanol in die Bilanz ein.

Der fUr die Hefeanzucht (Bereich 400) zugrunde gelegte Strombedarf belduft sich auf 20 kWh / t Etha-
nol.

Die Entwasserung des Ethanols im Bereich 500 zahlt zu den gréiten Dampfverbrauchern der gesamten
Bioethanolanlage. Insgesamt werden ca. 70 % der gesamten thermisch bereitgestellten Energie in die-
sem Bereich eingesetzt. Daflr werden 14.870 kW thermische Leistung bzw. 3,41 kg Dampf / | Ethanol
bendtigt. Die Dekantierung der im Sumpf der Destillationskolonne anfallenden Schlempe wird mit ei-
nem Energiebedarf von 25 kWh / t Ethanol bilanziert.

Der Bereich 600 mit dem Schwerpunkt der Schlempeverarbeitung zu DDGS-Pellets sowie der CO2 Wa-
sche ist mit ca. 20 % des thermischen Energiebedarfs und einer elektrischen Anschlussleistung von
2.705 kW ausgelegt. Die Eindickung des Dunnschlempestroms erfolgt in einer funfstufigen Ver-
dampfereinheit. Der Strombedarf fur diesen Abschnitt betragt 111 kWh/t Ethanol, wobei sich
80 kWh / t fur die DDGS-Pelletierung und weitere 31 kWh / t fir die Eindampfung ergeben. Um die pro-
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teinhaltige Feststofffraktion des Getreides sowie die Heferlckstande in ein vermarktbares Produkt zu
Uberfihren, werden 16.967 kW Warme uber den Frischdampf sowie 23.904 kW Uber das Kuhlwasser
dem System zu- bzw. abgefuhrt.

Der gesamte Eigenenergiebedarf der Bioethanolanlage wird durch eine spezifische elektrische Leistung
von 120 kWh /t Ethanol bzw. mit 2.924 kW beschrieben. Die Globalbilanz des Prozesses kann der fol-

genden Abbildung 5.3 entnommen werden:

_ 83.072kg/h 24.368 kg/h 3921 MW 182 MW
Weizen Bioethanol Weizen Bioethanol
93.854 kg/h 108.905 kg/h 0,3 MW 161,5 MW
_ _ | _ -
Wasser Abwasser Hefe DDGS
64 kg/h | 26.624 kg/h 3,9 MW
HNO3 DDGS Ausputz
66 kg/h WER-Prozess | 23.438 kg/h WER-Prozess
NaOH C02
Bioethanol- Bioethanol-
_ 93kg/h | herstellungaus 831 kg/h 87,2 MW herstellung aus
Alpha-Amylase Weizen Ausputz Dampf Weizen
_ 93kg/h | (einschlieBlich der 715 kg/h 10,7 MW (einschlieBlich der
Glucoamylase DDGS-Herstellung) Abluft Strom DDGS-Herstellung)
42 kg/h
Hefe
___ 5kg/h
Nahrstoffe
162 kg/h
Harnstoff
Abbildung 5.3: Globale Massen- und Energiebilanz des Bioethanolkonzeptes aus stérkehaltigen Rohstoffen (WER)

Wie bereits in Kapitel 5.1.1 aufgefliihrt, wird der Ausputz dem DDGS zugesetzt, sodass sich ein Futter-
mittelstrom von 165,4 MW ergibt.

Je Tonne eingesetzten Weizen entstehen 293 kg Bioethanol (99,5 m.-%), 330 kg Futtermittel DDGS
(90 m.-% TS) und 282 kg Kohlendioxid. Bezogen auf das Zielprodukt Ethanol Idsst sich folgender Zu-
sammenhang feststellen: Je Tonne produzierten Ethanol werden 962 kg CO- freigesetzt und 1.127 kg
DDGS bereitgestellt (inkl. des nutzbaren Anteils des Ausputzes).

Zur Produktion des Bioethanols aus Weizen mussen in diesem Modell ein spezifischer Stromverbrauch
von 1.586 MJ/t und ein spezifischer Dampfverbrauch von 12.889 MJ/t veranschlagt werden. Der
ermittelte Stromverbrauch liegt mit einem spezifischen Wert von 441 kWh /t bzw. 0,35 kWh / | Ethanol
Uber dem Literaturwert, der bei [216] mit 0,197 kWh /| angegeben ist. Es handelt sich bei den ange-
nommenen Werten um Schatzwerte aus Betreiberangaben, die von Anlage zu Anlage stark variieren
kénnen.
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Auch die Bioethanolproduktion aus Zuckerruben wird hinsichtlich der Massen- und Energiebilanzen
untersucht. Das Modell wird auf eine Ethanolproduktion von 100.000 t / a ausgelegt, was bei einer an-
genommenen jahrlichen Produktionszeit von 8.000 h einen Massenstrom von 12.500 kg / h ergibt. Die
Kapazitat der Anlage spiegelt die gangige Grofle der in Deutschland installierten Anlagen zur zucker-
rubenbasierten Bioethanolherstellung wider. Neben dem Bioethanol entstehen bei der Verarbeitung der
Zuckerruben als Nebenprodukte getrocknete Rubenschnitzel sowie konzentrierte Vinasse, wie es auch
in der Prozessbeschreibung in Kapitel 3.2.7 beschrieben ist.

Die zuckerbasierte Bioethanolproduktion Iasst sich nicht von der Zuckerproduktion entkoppeln. So gibt
es Prozessschritte, wie die Rohsaftproduktion, die Dinnsafteindickung usw., die grundsatzlich zur Zu-
ckerfabrik gehoren, aber zeitgleich den Rohstoff fir die Bioethanolproduktion bereitstellen. Diese ver-
fahrenstechnischen Komponenten werden in die Bilanzgrenzen eingeschlossen, wenngleich die hier
anfallenden Emissionen und Energiesenken dem Zucker zugeschrieben werden kénnen.

Die in einer Bioethanolproduktion ablaufenden Prozesse sind in der Abbildung 5.4 als Blockfliefbild
dargestellt. Dabei finden alle im linken Teil dargestellten Verfahrensschritte, von der Waschung der
RUben bis zur Kristallisation der RUbensafte, innerhalb der Zuckerfabrik statt, wahrend die Bioethanolp-
roduktion mit deren Teilstromen Rohsaft, Dicksaft und Melasse betrieben wird.

Zuckerriiben
|
v -
Dinnsaft ’ 100.000 t/a Bioethanol
Waschung Dicksaft
Melasse JHQO
Zerkleinerung —Hefe .| Fermentation CO2-Wascher CO2~»>
A4
Extraktion Destillation Vinasse, pekantierung
A4
Reinigung — Rektifikation Eindickung
A 4
Eindampfung Absolutierung Abwasser>
Kristallisation
. Ethanol- Nebenprodukt-
Zuckerfabrik produktion aufbereitung
Riibenschnitzel ~ Zucker Bioethanol Vinasse
v v

Abbildung 5.4: Blockfliebild der zuckerribenbasierten Bioethanolherstellung (ZER)
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Eine verfahrenstechnisch detailliertere Zeichnung wird im Rahmen der Modellbeschreibung in Abbil-
dung 5.5 aufgezeigt, wo darlber hinaus die genaue Prozessverschaltung fur die Simulation der Mas-
sen- und Energiestrome entnommen werden kann. Die Zuordnung in die einzelnen Anlagenbereiche
aus der vorgestellten Methodik in Kapitel 1.2.1 ist der Tabelle 5.8 zu entnehmen.
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Verfahrensfliefbild des Referenzkonzeptes zur Bioethanolherstellung aus Zuckerriiben (ZER)

Abbildung 5.5:
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Tabelle 5.8: Zuordnung der Anlagenkomponenten im Modell ZER zu den Anlagenbereichen

Anlagenbereich Bezeichnung Komponenten

100 Rohstoffannahme Nasse Entladung, mechanische Reinigung mit
Aussonderung von Ausputz und Erde

200 Rohstoffaufbereitung und -trennung Schnitzelung, Schnitzeltrocknung Extraktion, Rohsaft-
reinigung, Kalzinierung, Dunnsafteindickung

300 Umwandlung / Konversion Anmaischung, Fermentation

400 Hilfsmittelaufbereitung Hefeanzucht und Nahrstoffbereitstellung

500 Produktaufbereitung Destillation, Rektifikation, Absolutierung

600 Nebenproduktbehandlung CO2-Wascher, Vinasseeindickung,
Abwasserbehandlung

700 Lager Rlbenlager, Vinasselager, Hilfsmittelager

800 Kraft-Warme-Anlage Warmebereitstellung

900 Utilities Kihlaggregat

Die Analyse basiert auf einer erdgasbefeuerten Dampfherstellung zur Prozesswarmebereitstellung. Als
Basismethode der Simulation wird das ,Non-Random-Two-Liquid-Modell“ (NRTL) herangezogen, da es
gut die Verarbeitung des Ethanol-Wassergemisches beschreibt.

Die Ruben mit der in Tabelle 5.9 veranschaulichten Zusammensetzung werden nach der Entladung
mittels Wasser von anhaftender Erde befreit. Beim Waschvorgang gehen jeweils 0,2 m.-% des Zuckers
(Glucose und Saccharose) Uber das Waschwasser verloren. Die Erde wird Uber Sedimentation (Separa-
tor) abgeschieden und das Wasser in den Waschvorgang zurlckgefuhrt, wobei das mit ausgeschleuste
Wasser (ca. 3 m.-%) durch Frischwasser ersetzt wird. Der Schlamm wird anschlieRend zurlck auf die
Felder gebracht.

Im Bereich 200 erfolgen die Zerkleinerung mit Hilfe eines RUbenschnitzlers und die Extraktion (Separa-
tor) des Zuckers aus den Rubenschnitzeln mittels 70 °C heifen Wassers. Hierfir werden ca.
0,18 kg Wasser / kg Rubenschnitzel eingesetzt. Auch die zerkleinerten Riben werden auf 70 °C vorge-
warmt. In diesem Verfahrensschritt konnen jeweils 3 m.-% der Zuckerfraktionen Saccharose, Glucose
und Fructose nicht heraus geldst werden und gehen Uber die Rubenschnitzel verloren. Die Ruben-
schnitzel werden Uber eine Entwasserung von einem Wassergehalt von 67 m.-% bis auf einen Wasser-
gehalt von 10 m.-% gebracht, abschliefend auf Umgebungstemperatur gekihlt und sind damit trans-
portwlrdig. Der in der Extraktion gewonnene Rohsaft wird durch den Dinnsaftstrom vorgewarmt und
anschliefend mit Kalkmilch und Kohlensaure versetzt, wobei aus CO2 und Calciumoxid (CaO) der Fest-
stoff Calciumcarbonat (CaCOs) entsteht, der Uber Separatoren abgetrennt und als Carbokalk verauflert
wird. Dafur werden je Tonne Zuckerriben 39,9 kg Kalkstein bendtigt, welcher in einem Kalzinierofen
vorbehandelt wird. Das dabei entstehende CO2 wird in Wasser geldst, wahrend das CaO zu Kalkmilch
verarbeitet wird. Je Tonne Rohsaft kommen 41,8 kg Kalziniergas (150 °C, 2 bar) mit 65 vol.-% N2 und
35 vol.-% CO2 sowie 122,1 kg Kalkmilch (25 °C, 1 bar) mit 80 m.-% Wasser und 20 m.-% CaO zum Ein-
satz. Das nicht umgesetzte CO2> wird gemeinsam mit dem Uber die Kohlensdure eingetragenen Stick-
stoff aus dem Prozess in die Atmosphére abgelassen.
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Tabelle 5.9: Zusammensetzung der Zuckerriben

Komponente Vertreter Anteil (in m.-%)
Wasser 66,24
Fette Olsaure 0,07
Protein (EiweiR) Leucin 1,24
Saccharose 14,24
Glucose 0,09
Raffinose 0,07
Fructose 0,04
Lignin 0,16
Cellulose 0,97
Pektin 1,13
Xylan 1,32
Asche Calciumoxid 0,37
Sand Siliziumoxid 13,65
organische Sauren Zitronensaure 0,41

Um dem Kampagnebetrieb der Zuckerriben-Ethanol-Produktion Rechnung zu tragen, wird der gereinig-
te Dunnsaft aufgetrennt, wobei ein Drittel direkt in die Fermentation gelangt und zwei Drittel zunachst
in einer funfstufigen Eindampfstufe zu Dicksaft verarbeitet werden. Die Zusammensetzung der in die
Fermentation gelangenden Zuckerlésungen kann Tabelle 5.10 entnommen werden.

Tabelle 5.10: Zusammensetzung des Dunn- und Dicksaftes
Inhaltsstoff Dinnsaft (m.-%) Dicksaft (m.-%)
Wasser 84,56 50,45
Protein 0,72 2,30
Saccharose 13,76 44,18
Glucose 0,08 0,27
Raffinose 0,07 0,22
Fructose 0,04 0,13
Pektin 0,25 0,79
Asche 0,10 0,33
org. Saure 0,41 1,32

Waéhrend der Dunnsaft direkt fermentierbar ist, muss der Dicksaft vor seinem Einsatz zunachst mit
Wasser verdinnt werden, um einen Zuckerschock der Hefezellen zu vermeiden. Die Wassermenge wird
hierfir so eingestellt, dass sich nach der Fermentation ein Ethanolgehalt von 14 m.-% ergibt. Auf der
anderen Seite muss der Dinnsaftstrom aufgrund seines verhaltnismagig niedrigen Zuckeranteils (siehe
Saccharose in Tabelle 5.10) mit einem kleinen Anteil von 3,1 m.-% mit Dicksaft angereichert werden,
um den Zuckergehalt zu steigern. Das bei der Fermentation entstehende CO2 wird anschlieRend mit
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Frischwasser gewaschen, welches dann mit einem Restethanolgehalt von unter 3 m.-% in die Abwas-
serbehandlung geleitet wird. Aufgrund des ungleich hohen Abwasseranfalls zwischen der Kampagnen-
fahrweise (Dulinnsaft) und dem Betrieb aufRerhalb dieser Zeit, erfolgt in diesem Modell kein Einsatz des
anfallenden Abwassers zur Verdinnung des Dicksaftes. Das Kohlendioxid entweicht in dieser Untersu-
chung in die Atmosphare.

Die Abtrennung des Feststoffstroms (Vinasse) erfolgt in einer Druck-Vakuum-Doppelkolonne, wobei der
Produktstrom vom Kopf der Druckkolonne den Sumpf des Vakuumsystems beheizt. Das nach wie vor in
der flussigen Phase geldste CO2 wird Uber den Kopfstrom abgezogen, das mitgerissene Ethanol dabei
auskondensiert und am Kolonnenkopf der 25-stufigen Radfrac-Kolonne zurtckgefuhrt. Der Ethanol-
strom wird jeweils auf der zweiten Stufe als FlUssigkeit abgezogen und beide Strome gemischt, sodass
sich ein Ethanolgehalt von 68,6 m.-% bei einer Temperatur von 76,8 °C und einem Druck von 1,5 bar
ergibt. In einer nachgeschalteten 10-stufigen Konzentrierungskolonne mit Totalkondensation wird der
Ethanolgehalt geringflgig angehoben und dabei der Vorlauf abgetrennt. Der mit Ethanol angereicherte
Strom erfahrt nachfolgend eine Erwarmung durch den abzuklhlenden Produktethanol sowie eines in-
ternen Stroms der Absolutierung und gelangt mit einer Temperatur von 81,1 °C in die Rektifikation.
Diese 23-stufige Kolonne (Radfrac) mit Teilkondensation am Kolonnenkopf hebt den Ethanolgehalt bis
kurz vor den azeotropen Punkt auf 92,4 m.-% an, wobei der Kopfstrom dampfférmig abgezogen wird.
Diese unter atmospharischem Druck betriebene Rektifikation arbeitet bei einer Kopftemperatur von
77,9 °C und einem dampfbetriebenen Erhitzer mit 98,6 °C im Sumpf. Zusatzlich zum Hauptzulauf auf
der 18. Stufe befinden sich Seitenzuldufe auf der 21. Stufe (Rucklauf aus der Absolutierung) und auf
der 5. Stufe (Ablauf des destillationsinternen CO2-Waschers). Auf der 20. Stufe wird konstant ein Fusel-
Olstrom abgezogen, mafdgeblich bestehend aus Wasser, Ethanolresten sowie Buttersaure. Die Fuseldle
werden ganz am Ende der Prozesskette wieder dem Bioethanol zugemischt.

Um einen ausreichend hohen Differenzdruck fir die Absolutierung bereitstellen zu kbnnen, erfolgt eine
Verdichtung des Ethanoldampfes auf 5 bar mit einer anschlieBenden Ruckkihlung auf 139 °C. Die
Absolutierung zur Uberwindung des azeotropen Punktes erfolgt mittels Molekularsieben, wobei ein
Trennfaktor von 98 m.-% des Wassers innerhalb des Separators bei einem Ethanolrickhalt von 5 m.-%
angenommen wird. Zur Regeneration der Molekularsiebe werden 10 m.-% des aufgereinigten Ethanols
(99,83 m.-%) fur Spulzwecke genutzt. Nachdem das aufkonzentrierte Ethanol auf 25 °C gekuhlt wird,
erfolgt die Einlagerung in Vorratstanks. Im Sumpf verlasst die wassrige Phase (Lutterwasser) die Kolon-
ne und wird in diesem Modell der Abwasseraufbereitung zugefihrt, kbnnte jedoch zur Wasche der Zu-
ckerrliben erneut herangezogen werden.

Die anfallende Vinasse enthalt ca. 95 m.-% Wasser und ist damit nicht transportwurdig, weshalb im
Bereich 600 eine funfstufige Aufkonzentrierung mittels Verdampfern erfolgt. Die Vinasse tritt mit einem
Druck von 1,5 bar ein und wird weiter auf 2,7 bar verdichtet, bevor eine dreistufige Vorwarmung mittels
anfallender Bridenkondensate erfolgt. Die weitere Verdampfung innerhalb der ersten Stufe erfolgt mit-
tels Sattdampf bei 175 °C und 8,9 bar auf eine Temperatur von 130,1 °C und einem Dampfgehalt von
18 m.-%. In einem Flash wird die flussige Phase vom Dampf getrennt und Uber eine Drossel in die
nachste Verdampferstufe geleitet, womit der Druckverlust zwischen den Stufen abgebildet wird. Die
Verdampfungstemperatur nimmt mit dem Verdampferdruck ab und erreicht in der letzten Stufe 86,8 °C
bei einem Druck von 0,6 bar. Wahrend die Briden der ersten drei Stufen zunachst zur internen Vor-
warmung bei einem Druck von 2,7 bar genutzt werden, gelangen die der letzten beiden Stufen direkt in
die Abwasseraufbereitung.
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In der konzentrierten Vinasse befinden sich u. a. gréfRere Mengen Glycerin (6,18 m.-%), dartiber hinaus
auch Spuren von Essigsaure und Bernsteinsaure. Die genaue Zusammensetzung der aufkonzentrierten
Vinasse kann der folgenden Tabelle 5.11 entnommen werden.

Tabelle 5.11: Zusammensetzung der Frischvinasse sowie des Vinassekonzentrates (in m.-% FM)
Inhaltsstoff Frischvinasse Vinassekonzentrat
Wasser 95,06 53,03
Protein 1,46 14,22
Sucrose 0,00 0,00
Glucose 0,89 8,66
Raffinose 0,14 1,36
Fructose 0,08 0,83
Pektin 0,50 4,90
Asche 0,21 2,06
org. Saure 0,84 8,18
Andere / Spuren 0,82 6,75

Das untersuchte Referenzkonzept beschreibt in guter Naherung die in Deutschland vorhandenen Bio-
ethanolanlagen auf Basis von Zuckerriiben. Es kann damit jedoch nur in begrenztem Mafe die De-
tailauslegungen, vor allem hinsichtlich der Warmeverschaltungen, wiedergeben, womit sich tendenziell
ein zu hoher Warmebedarf und zu hohe Warmeverluste ergeben. Vor diesem Hintergrund sind die er-
mittelten Werte zu betrachten. Die Heizwerte der in diesem Modell untersuchten Stoffstréme sind in
Tabelle 5.12 dargestellt.

Tabelle 5.12: Heizwerte der verwendeten Stoffe im Modell ZER
Komponente Heizwert Hy Quelle
Bioethanol (99,7 m.-%) 26,64 MJ / kg [16], [212]
Zuckerruben (88 m.-% TS) 14,22 M)/ kg TS [217],[213, S. 70]
Hefen 21,21 MJ/ kg [215]
Vinassekonzentrat 15,03MJ/ kg TS [218]
Rlbenschnitzel 16,8 MJ/ kg TS [219, S. 6]

Der in diesem Modell eingesetzte Dampf wird als Sattdampf mit 5 bar und 156,8 °C angenommen. Mit
diesen Prozessparametern ergibt sich eine spezifische Heizleistung von 2.118,61 kJ/ kg Dampf. Im
Bereich der Nebenproduktaufbereitung ist Warme auf einem hdéheren Temperaturniveau erforderlich,
weshalb hier zusatzlich Dampf mit 8,9 bar und 175 °C bei einer Heizleistung von 2.158,07 kJ / kg
Dampf eingesetzt wird. FUr die Kihlwasserversorgung hingegen kommt Wasser mit einer Eintrittstem-
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peratur von 20 °C und einer Austrittstemperatur von 27 °C zum Einsatz, was eine Kuhlleistung von
29,22 kJ / kg beschreibt.

Der Bereich 100 zeichnet sich durch eine rein physikalische Bearbeitung des Rohstoffs aus, wobei gro-
3e Wassermengen in Pumpen mit 8 kWh / t Ribe (Annahme) umgewalzt werden mussen.

Im Bereich 200 findet zunachst die Zerkleinerung der Ruben zu Ribenschnitzel statt, fir die nach Her-
stellerangaben (Gunter Schmihing GmbH, stationarer Ribenschnitzler) eine spezifische elektrische Ar-
beit von 0,5 kWh / t saubere Ruben angenommen werden. Fur den Transport durch die Extraktion, die
Kalzinierung und die Dicksaftproduktion gehen 40 kWh / t Ethanol elektrische Energie in die Bilanz ein,
wobei dartber hinaus die Geblaseleistung von 123 kW flr das Kalziniergeblase und weitere 201 kW fur
die Kompression des Kalziniergases berucksichtigt werden. Der Warmebedarf 1asst sich mit 3.894 kW
flr die Extraktion und 6.570 kW flr die Schnitzeltrocknung bilanzieren. Weitere 11.466 kW mussen
darUber hinaus flr den Saftreinigungsprozess und die Dicksaftproduktion aus Dunnsaft bereitgestellt
werden.

Der Bereich der Fermentation (300) erfordert im Gegensatz zum vorherigen Bereich nur den Einsatz
von elektrischer Energie fur das Umpumpen der Maische (Annahme: 78 kWh / t Ethanol) und von Kuahl-
leistung, um den heifen Dinnsaft/ Dicksaft auf die Fermentationstemperatur von 32 °C sowie den
Vergarungsprozess selbst zu kihlen.

Fir den Bereich 400 wird ausschliefllich eine Stoffbilanz erstellt, da die erforderliche Niedertempera-
turwarme an unterschiedlichen Stellen im Gesamtprozess als nicht anderweitig nutzbare Abwarme ab-
gegriffen werden kann.

Far die Destillation und Rektifikation im Bereich 500 geht eine elektrische Energie von 15 kWh / t Etha-
nol (Annahme) in die Bilanz ein. Dartuber hinaus muss Prozesswarme durch 35,48t/ h Frischdampf
(Sattdampf bei 3,5 bar und 143,86 °C) bereitgestellt werden, was 2,52 kg Dampf /| Ethanol oder
6,89 MJ / kg Ethanol entspricht.

Daruber hinaus muss fur die Eindampfung der Vinasse (Bereich 600) zusatzlich Prozesswarme in Form
von 17,66t Dampf / h bei den Dampfparametern 8,9 bar und 175 °C bereitgestellt werden, womit sich
ein spezifischer Dampfbedarf von 1,27 kg Dampf /| Ethanol bzw. 11,2 MJ / kg Ethanol ergibt. Knapp
56,65 kWh / t Ethanol werden fur alle weiteren Verbraucher der Anlage angesetzt.

Uber die Zuckerriiben und die Hefen wird dem Prozess eine Rohstoffeingangsleistung von 136,8 MW
zugefuhrt. Unter Einsatz von 46,6 MW Dampf und 3,9 MW elektrischer Energie fallen die Produkte Bio-
ethanol, Vinassekonzentrat, getrocknete Rubenschnitzel sowie Fuselble an. Mit den in Tabelle 5.12
genannten Heizwerten ergibt sich eine Brennstoffwarmeleistung der Vinasse von 17,1 MW und
37,1 MW fir die getrockneten Rubenschnitzel. Die in Abbildung 5.6 gezeigte Energiebilanz (rechts)
weist die FuselOle getrennt aus, da diese auch gesondert verwertet werden kénnen. In diesem Modell
erfolgt jedoch abschlieflend die Zumischung der Fuseldle zum Bioethanol.

Diesem Modell kann den Angaben zufolge eine Ethanolausbeute (99,8 m.-%) von 74,69 kg /t gewa-
schener Riben zugrunde gelegt werden. Dabei entstehen zusatzlich 58,52 kg eingedickte Vinasse
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(47,0 m.-% TS) und 59,41 kg getrocknete Rubenschnitzel (90,0 m.-% TS). Hierfur ergeben sich ein War-
mebedarf von 15.112 MJ und ein spezifischer Strombedarf von 1.264,11 MJ / t Ethanol.

_172.207 kg/h 11.104 kg/h __136,7 MW 82,6 MW
Zuckerrlben Bioethanol Zuckerriben Bioethanol
65.172 kg/h 96.733 kg/h 0,1 MW 17,12 MW

—_ —> — E— .

Wasser Abwasser Hefe Vinassekonzentrat
30 kg/h 8.700 kg/h | 37, 1MW
HNO3 ZER-Prozess |Vinassekonzentrat ZER-Prozess | Rubenschnitzel
31 kg/h Bioethanol- 712-294 kg/h Bioethanol- 11 MW
NaOH herstellung aus Cc02 herstellung aus Fuselole
Zuckerruben Zuckerruben
6.873 kg/h 8.831 kg/h 46,6 MW
. ) I e, .
Kalkstein (einschlielich RUbenschnitzel Dampf (einschlieBlich
Vinasse- Vinasse-
20 kg/h eindampfung und | 59.548 kg/h 3,9 MW eindampfung und
Hefe Rubentrocken- Ausputz Strom Rubentrocken-
schnitzel- schnitzel-
___ 2kg/h Herstellung) | 3.576 kg/h Herstellung)
Nahrstoffe Abluft
76 kg/h 502 kg/h
Harnstoff Fuseldle
57 kg/h
Vorlauf
Abbildung 5.6: Globale Massen- und Energiebilanz des Bioethanolkonzeptes aus zuckerhaltigen Rohstoffen (ZER)

Far die Produktion von Bioethanol aus Weizen werden drei Optimierungen der in Kapitel 4 beschriebe-
nen Ansatze ausgewahlt. Es handelt sich dabei um Optimierungen, die im Rahmen des durchgefuhrten
Workshops von den Vertretern der Bioethanolproduktion sowie von Anlagenbauern als besonders rele-
vant eingestuft wurden. Der hohe organische Anteil in den Nebenprodukten Vinasse und Schlempe
flhrt zu einer guten Vergarbarkeit und ist geeignet, einen Teil des erforderlichen Erdgases zu substituie-
ren. Zudem kann das in hoher Reinheit vorliegende CO2 vielseitig zur Nutzung in technischen Anlagen
der Lebensmittelproduktion sowie in anderen Bereichen eingesetzt werden, wodurch fossiles Kohlendi-
oxid verdrangt wird und entsprechende Gutschriften bei der Bioethanolherstellung anrechenbar sind.
Der auf den Kraftstoff entfallende Anteil der THG-Emissionen verringert sich entsprechend. Gegenuber
diesen, an den Nebenprodukten ansetzenden Optimierungen, zeichnet sich die mechanische Briuden-
verdichtung dadurch aus, dass mit Ihr die thermische Effizienz der Anlage gesteigert werden kann,
wodurch weniger Erdgas zur Beheizung von Eindampf- und Trocknungsanlagen eingesetzt werden
muss. Um die Wirkung der einzelnen Ansatze vergleichen zu kénnen, erfolgt die Betrachtung jedes An-
satzes gesondert, wobei auf die positiven Effekte ihrer Kombination hingewiesen wird.

Ein umfassendes Warmemanagement zur Verschaltung von internen Warmequellen mit passenden
senken stellt in allen Biokraftstoffproduktionsanlagen einen zentralen Baustein der Prozessopti-
mierung dar. Es handelt sich hierbei um anlagenspezifische Ansatze, die im Rahmen einer Konzeptsi-
mulation, wie sie hier dargestellt ist, nicht vollstandig dargestellt werden kdnnen. Auf ihren hohen Ein-
fluss auf die THG-Bilanz des Produktes und die Wirtschaftlichkeit von Biokraftstoffanlagen sei jedoch
besonders hingewiesen.
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Die Biogas-/ Biomethanproduktion aus DUnnschlempe gehdrt zu den aussichtsreichsten Optimierun-
gen der Bioethanolproduktion, kann damit doch ein Grof3teil der Prozesswarme bereit gestellt und dar-
Uber der Anteil fur die DDG-Trocknung verringert werden. Bei dem untersuchten Ansatz, wie er in Abbil-
dung 5.7 zu sehen ist, werden 80 % des Dinnschlempestroms zur Biogasproduktion eingesetzt, wobei
keine Aufreinigung zu Biomethan angenommen wird. Dies liegt darin begrindet, dass die Substitution
von Erdgas der aufwandigen Biomethanproduktion vorzuziehen und zudem nicht von férderpolitischen
Entscheidungen zur Vergutung abhangig ist. Die veranschlagte Biogasanlage besitzt wie auch die Bio-
ethanolanlage eine Jahresbetriebszeit von 8.000 h und wird am gleichen Standort betrieben. Die Er-
rechnung der Biogasausbeute erfolgt nach [220], [221] Uber folgende Formel:
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Abbildung 5.7:

Blockschaltbild des optimierten weizenbasierten Bioethanolkonzeptes mit Biogaserzeugung aus Dunn-
schlempe

Da Diinnschlempe im stdchiometrischen Verhaltnis zu viel Wasser enthélt, wird der Uberschuss im By-
pass gefahren. Die biochemischen Prozesse laufen im Modell thermophil (55 °C) bei Umgebungsdruck
ab. Der anfallende Garrest wird mechanisch auf einen Restwassergehalt von 20 m.-% abgepresst. Das
abgepresste Wasser muss einer Abwasserbehandlung zugefuhrt werden.
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Wird die Dunnschlempe zur Biogasproduktion genutzt, ergibt sich unmittelbar eine Abwertung des Fut-
termittels von DDGS zu DDG, da die l6slichen Bestandteile nicht mehr enthalten sind. Entsprechend
verringert sich auch der thermische Energiebedarf fir die Trocknung des Futtermittels.

Aus Getreideschlempen entstehen in gangigen Biogasanlagen zwischen 600 und 650 | Biogas pro kg
organischer Trockensubstanz der Dinnschlempe mit Methangehalten von bis zu 61 vol.-%. Im unter-
suchten Modell wird eine Biogasbildungsrate von 6601/ kg oTS ermittelt, wobei das Biogas aus
51,46 vol.-% CHa, 35,87 vol.-% CO2, 6,78 vol.-% NHs und Spuren von H2S besteht. Der Wassergehalt
betragt bei 55 °C etwa 5,89 vol.-%. Weitere Details zur Biogaserzeugung aus Schlempen sind in Kapitel
4.7 nachzulesen.
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Abbildung 5.8. Blockschaltbild des optimierten weizenbasierten Bioethanolkonzeptes mit mechanischer Bridenverdichtung

Die mechanische Bridenverdichtung (MBV) ist eine Optimierung, die gegenluber den anderen beiden
Konzepten einen verhaltnismagig groflen Eingriff in bestehende Anlagen erfordert, jedoch die bendtigte
Erdgasmenge zur Bereitstellung von Prozesswarme senken kann. Die MBV ist bei Weizenethanolanla-
gen besonders im Bereich der Dunnschlempeeindickung sowie zur Beheizung der Destillations- und
Rektifikationskolonnen einsetzbar, da hier die Hauptwarmeabnehmer lokalisiert sind (Abbildung 5.8). In
dem beschriebenen Modell wird nur die Eindickung der Schlempe mit einer MBV untersucht. Dabei ist
die funfstufige Anlage, bestehend aus drei Fallfilmverdampfern sowie zwei Zwangsumlaufverdampfern,
mit Bridenverdichtern ausgestattet, welche ein Kompressionsverhaltnis von je 2,5 besitzen. Die Ver-
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dichtung erfolgt zweistufig mit Radialverdichtern. Durch diese Verschaltung wird eine Temperaturerho-
hung von 22 - 23 °C erzielt, die wirtschaftlich gut vertretbar ist (Herstellerangaben Fa. Piller).

Das in der Hauptfermentationsphase anfallende Kohlendioxid kann mit geringem Aufwand fur weitere
(technische) Anwendungen bereitgestellt werden. Aufgrund des logistisch hohen Aufwandes und der
entstehenden Kosten flr die Aufbereitung, Lagerung und den Transport von CO2 mittels Tankzugen wird
die produzierte Menge an flissigem CO2 auf unter 5.000 kg / h begrenzt. Der veranderte Aufbau des
Modells gegenluber dem Referenzkonzept WER ist der Abbildung 5.9 zu entnehmen.

Weizen
Reinigung
H20
Y
Hefe ) - CO»- A
Lagerung —— Fermentation CO2-Wascher s Fliissig-CO>—>
‘ co
Schlempe >
Y
v —¢
Rinle Destillation —1 Dekantierung
v Diinnschlempe
A4
Sichtung .
Rektifikation «— Eindickung
A 4
— H,0—> Mals_chebe- v
reitung .
Absolutierung Abwasser—
p "_ Dick- Eindampfung/
—Enzyme- SR | schlempe Trocknung
Verzuckerung
Ethanol-
Weizenaufbereitung produktion Nebenproduktaufbereitung
Bioethanol DDGS
\ v

Abbildung 5.9. Blockschaltbild des optimierten weizenbasierten Bioethanolkonzeptes mit CO2-Riickgewinnung und VerflUs-
sigung

Im Modell wird das Rohgas mit 8 °C kaltem Frischwasser gewaschen und so Reste von Ethanol und
andere organische Verbindungen weitestgehend entfernt (vgl. Kapitel 4.2). Aufgrund der begrenzten
Kapazitat der CO2-Anlage werden von dem gereinigten Gas 75 m.-% an die Umgebung abgegeben und
der Rest von 5.770 kg / h weiter zu 4.551 kg / h Flussig-CO2 verarbeitet. Im ersten Schritt wird das Gas
zweistufig mit Zwischenkuihlung auf 19 bar verdichtet, wobei das anfallende Kondensat der Abwasser-
behandlung zugefuhrt wird. Die Betriebstemperatur der nachfolgenden Anlagenteile (Adsorption, Aktiv-
kohlefilter) liegt bei 40 °C. Im Aktivkohlefilter werden 90 m.-% des Wassers sowie alle weiteren noch im
Gas vorhandenen Spurenbestandteile abgetrennt, wobei ein Schlupf von 1 m.-% CO2 verzeichnet wird.
Weitere 10 % Kohlendioxid werden zum Spllen des Filters benétigt. Die sich anschlieRende Trocknung
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entfernt das noch verbleibende Wasser, wobei ein Schlupf von 0,1 m.-% des CO2 und weitere 10 m.-%
zum Spulen angenommen werden. Das so gereinigte Kohlendioxid wird anschlieRend in einem Kal-
teprozess verflussigt, was bei einem Ausgangsdruck von 16 bar bei einer Temperatur von -40 °C ge-
schieht. Das eingesetzte Kaltemittel ist Ammoniak, welches dreistufig zwischengekuhlt, verdichtet und
anschliefend wieder entspannt wird.

Nachfolgend werden die optimierten Bioethanolmodelle (starkebasiert) miteinander verglichen. Wie
auch schon bei den Referenzmodellen in Kapitel 5.1 beschrieben, spielt die individuelle Warmever-
schaltung der einzelnen Anlagen eine zentrale Rolle bei der Bewertung des spezifischen Energiever-
brauchs des Bioethanols und damit der bei seiner Produktion emittierten Treibhausgasemissionen.
Eine solche Warmeverschaltung kann in einem verallgemeinerten Modell nur unzureichend abgedeckt
werden. Eine vergleichende Bilanz der drei Optimierungskonzepte in Abbildung 5.10 zeigt entsprechend
nur geringe Anderungen des spezifischen Energiebedarfs gegeniiber dem Referenzkonzept WER. Im
Vergleich dazu werden die Eingangsmasse des Rohstoffs sowie der sonstigen Hilfs- und Nebenstoffe
konstant gehalten.
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Abbildung 5.10. Spezifischer Energiebedarf der optimierten Bioethanolanlagen aus starkehaltigen Rohstoffen

Bei der Abscheidung von Kohlendioxid (WEO_CO2) steigt bei konstantem Warmebedarf die spezifische
elektrische Energie um den Betrag, der fur die Kompression des Gases und den Betrieb der Kaltema-
schine bendtigt wird. Dieser betragt ca. 9 %.

Deutliche Reduktionen des Warmebedarfs sind hingegen bei der anaeroben Vergarung der Dunn-
schlempe zu sehen, was auf deren entfallende Eindampfung sowie die geringeren Mengen des zu
trocknenden Futtermittels (DDG) zurlickzufuhren ist. Die mechanische Bridenverdichtung allein, ohne
ein optimiertes Warmekonzept, bringt, wie in der Abbildung zu sehen ist, nur einen um 9 % verringerten
Warmebedarf mit sich, wobei der Strombedarf um immerhin 32 % ansteigt.
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Den starksten verfahrenstechnischen Eingriff in die bestehende Anlage stellt die Bridenkompression
dar, wahrend die Biogaserzeugung ebenso wie die CO2-Abtrennung und -Aufbereitung vor allem zusatz-
liche Flachen erfordern. Die erzeugbare Bioethanolmenge andert sich durch keine der MaRnahmen, nur
die Nutzung der Nebenprodukte wird variiert.

Zur Vergleichbarkeit der Simulationsergebnisse zwischen der zuckerriben- und der weizenbasierten
Bioethanolproduktion kommen nachfolgend die gleichen Optimierungsansatze zum Tragen. Die drei
ausgewahlten Optimierungen sind:

anaerobe Vergarung von Rubenschnitzeln und Vinasse zu Biogas,
mechanische Bridenverdichtung und

CO2-Rickgewinnung und -Verflissigung.

Um die Wirkung der einzelnen Anséatze vergleichen zu kénnen, wird jeder Ansatz nachfolgend gesondert
betrachtet.

Die Ermittlung der Massen- und Energiebilanzen aus der Nutzung von Rubenschnitzeln (auch Pulpe
genannt) und Vinasse erfolgte analog der Berechnung in Kapitel 5.2.1. In diesem Falle erfolgt jedoch
nicht der Einsatz der gesamten Vinasse, da der hohe Wasseranteil von 97,1 m.-% unverhaltnismafig
groRe Fermenter erfordern wirde oder nur eine geringe Raumbelastung moéglich ware. Aus diesem
Grund werden lediglich 10 m.-% (ca. 8.500 kg / h) der zur Verflgung stehenden Vinasse mit den feuch-
ten Ribenschnitzeln vergoren. Aufgrund der hohen Zulauftemperatur der frischen Vinasse mit 83,8 °C
aus der Destillation und einer RUbenschnitzeltemperatur von 70 °C ist eine Beheizung des Biogaspro-
zesses nicht erforderlich. Um die thermisch sensiblen Prozesse nicht zu storen, muss das Substrat fur
einen thermophilen Bereich auf 55 °C abgekuhlt werden. In Abbildung 5.11 ist der Aufbau des unter-
suchten Modells dargestellt.

Der Biogasprozess wird in der Simulation mittels eines Yield-Reaktors abgebildet, wobei die produzier-
ten Biogasertrage nach der in Kapitel 5.2.1 dargestellten Buswellschen Gleichung ermittelt werden.
AnschlieRend erfolgt die Trennung der Gasphase vom Gérrest und dem Uberschusswasser in einem
Flash bei ebenfalls 55 °C und 1 bar Umgebungsdruck. Die Zusammensetzung des Biogases kann der
Tabelle 5.13 auf Seite 118 entnommen werden. Aufgrund des hohen Wasseranteils von tber 10,9 m.-%
ist das Gas nicht direkt in der Brennkammer des Dampferzeugers einsetzbar, sondern muss getrocknet
und darlber hinaus entschwefelt werden. Die Entschwefelung wird im Rahmen der Simulation nicht mit
untersucht. Durch eine Abkuhlung des entstandenen Gases auf 10 °C kann der Wasseranteil bereits
erheblich auf 0,7 m.-% (entspricht 0,36 vol.-%) reduziert werden. Damit steigert sich der Methananteil
von 52,8 auf 56,8 vol.-%. Das abgefuhrte Kondensat gelangt in die Abwasseraufbereitung.
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Abbildung 5.11: Blockschaltbild der optimierten zuckerribenbasierten Bioethanolanlage mit Biogaserzeugung aus Vinasse
und Rlbenschnitzeln

Insgesamt kann in diesem Prozess (unter Berucksichtigung eines Schlupfes von 0,2 % des produzierten
Biogases) 682,121 m3 i. N./t oTS trockenes Biogas erzeugt werden. Mit dem genannten Methangehalt
ergibt sich ein Methanertrag von 370,2 m3i. N./t oTS. Im Vergleich dazu ergibt die reine Vergarung von
frischen Rubenpressschnitzeln einen Biogasertrag von 430 m3 / t oTS [206].

Bezogen auf den feuchten Zustand ergibt sich ein Volumenstrom von 6.351,5 m3 i.N./ h, der zur War-
mebereitstellung genutzt werden kann. Der daruber hinaus entstehende Garrest enthalt in seiner Zu-
sammensetzung die in Tabelle 5.13 genannten Elemente. Um den Garrest, der viel Wasser enthalt,
transportwurdig zu machen, wird in einem Separator noch eine Eindickung auf einen TS-Gehalt von
25 m.-% vorgenommen. Insgesamt wird dem Prozess ein Eigenenergieverbrauch von 5 % zugrunde ge-
legt.
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Tabelle 5.13: Zusammensetzung des Biogases und Garrestes im Modell ZEO_BG
Biogas- Anteil Garrest- Anteil
zZusammensetzung zusammensetzung
Methan 56,440 vol.-% Kohlenstoff 46,75 m.-% TS
Kohlendioxid 39,787 vol.-% Wasserstoff 7,48 m.-% TS
Wasserdampf 10,66 vol.-% Sauerstoff 36,93 m.-% TS
Ammoniak 2,7039 vol.-% Stickstoff 4,63 m.-% TS
Schwefelwasserstoff 27,5 ppmv Asche (Calcium) 4,22m.-% TS

Far die Vergleichbarkeit der Bioethanolkonzepte mit Bridenverdichtung wird auch in diesem Fall der
Ansatz der mechanischen Brudenverdichtung gewahlt, wenngleich nach den in Kapitel 4.5 beschriebe-
nen Kriterien eine thermische Bridenverdichtung mit Dampf ebenfalls aussichtsreich auf signifikante
Warmeeinsparungen ware. Abbildung 5.12 veranschaulicht den Aufbau des untersuchten Modells.
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Abbildung 5.12: Blockschaltbild der optimierten zuckerribenbasierten Bioethanolanlage mit mechanischer Bridenverdich-
tung
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Die Bridenverdichtung bietet sich bei der Bioethanolproduktion aus Zuckerriben an zwei Stellen im
Prozess besonders an. Zum einen ist die Eindickung des Dunnsaftes zu Dicksaft (Zuckerfabrik) mit ho-
hem Dampfbedarf verbunden, zum anderen ist die Eindickung der Vinasse besonders energieintensiv.
An beiden Stellen wird im Modell eine zweistufige Brudenverdichtung mittels Radialkompressoren und
einem jeweiligen Verdichtungsverhaltnis von 2,5 angenommen.

In der Dicksaftproduktion werden die nach einer Kaskade von vier Fallfilmverdampfern entstehenden
Briden eingesetzt, zunachst um das Zweieinhalbfache verdichtet und 60 m.-% Uber eine zweite Ver-
dichterstufe der letzten Verdampfereinheit zugefuhrt. Der verbleibende Teil gelangt ebenfalls Gber eine
zweite Verdichterstufe zur Produktvorwarmung des ersten Fallfilmverdampfers und wird dort konden-
siert. Die kondensierten Brluden aller Verdampferstufen werden anschlieBend gesammelt und dienen
ebenfalls der Produktvorwarmung.

In der Eindickung der Vinasse kommen ebenfalls der abgedampfte Briden aus dem vierten Verdampfer
zum Einsatz, um Uber eine zweistufige Kompression der internen Vorwarmung zu dienen. Der grofRere
Teil (ebenfalls 60 m.-%) wird in diesem Fall Uber eine zweite Verdichterstrecke zu zwei Verdampfern
(Zwangsumlauf) geleitet und zu gleichen Teilen aufgeteilt. Der kleinere Teil wird wiederum verdichtet
und an einem Vorwarmer kondensiert. Die anfallenden Kondensate der ersten und der funften Stufe
werden aufgrund ihres hohen Temperaturniveaus zur Produktvorwarmung vor der ersten Stufe genutzt,
die anderen Kondensate werden direkt ins Abwasser geleitet.

Das Modell der CO2-Ruckgewinnung und -Verflissigung (ZEO_CO2) unterscheidet sich nicht von dem,
welches fur die optimierte Weizenethanolanlage WEO_CO2 bereits in Kapitel 5.2.3 vorgestellt wurde. So
wird auch hier die abzutrennende Menge an flussigem CO2 auf unter 5.000kg/ h (4.551 kg/ h) limi-
tiert. Den Aufbau des untersuchten Modells zeigt Abbildung 5.13.

Im folgenden Abschnitt werden die optimierten Bioethanolmodelle (zuckerbasiert) miteinander vergli-
chen. Wie auch schon bei den Referenzmodellen in Kapitel 5.1 beschrieben, spielt die individuelle
Warmeverschaltung der einzelnen Anlagen eine zentrale Rolle bei der Bewertung des spezifischen
Energieverbrauchs des Bioethanols und damit der bei seiner Produktion emittierten Treibhausgasemis-
sionen. Eine solche Warmeverschaltung kann in den verallgemeinerten Modellen nur unzureichend
abgedeckt werden.

Die Gegenuberstellung des elektrischen und thermischen Warmebedarfs aller drei Optimierungskon-
zepte in Abbildung 5.14 zeigt ebenfalls nur geringe Anderungen gegeniiber dem Referenzkonzept ZER.
Samtliche eingehende Stoffstrome (Zuckerriben, Hefen, Kalkstein etc.) werden fir die Vergleichbarkeit
konstant gehalten.
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Bei der Abscheidung von Kohlendioxid (ZEO_CO02) steigt bei nahezu konstantem Warmebedarf die spe-
zifische elektrische Energie, die fur die Kompression des Gases und den Betrieb der Kaltemaschine
bendtigt wird, um immerhin 24,6 % an.

Die Reduktionen des Warmebedarfs bei der Vergarung der Vinasse sowie der abgepressten Riben-
schnitzel hingegen ist eher gering, da nach wie vor 90 m.-% der Vinasse eingedampft werden. Entfallen
kann jedoch die Trocknung der Rubenschnitzel, deren Einfluss auf den Gesamtprozess eher eine unter-
geordnete Rolle spielt. Die Uber die Verbrennung des Biogases bereitgestellte Warme belduft sich auf
12,86 GJ / t Ethanol.

Die mechanische Brudenverdichtung, die bei dem auf Zuckerriben basierenden Konzept an zwei Stel-
len eingesetzt wird (vgl. Kapitel 5.3.2), bewirkt deutliche Erdgas-Einsparmdglichkeiten gegentber dem
Referenzkonzept. Der Warmebedarf sinkt in dem Modell um 25 % auch ohne ein spezielles Warmekon-
zept. Dafur steigt der Strombedarf allerdings auf mehr als das Zweieinhalbfache (+159 %) an.

Neben den betrachteten Optimierungen lassen sich in Zuckerfabriken zudem noch folgende Ansatze
zur Verbesserung der Wirtschaftlichkeit und der Treibhausgasbilanz verfolgen [76]:

standige Verbesserung von Mess- und Regeltechnik,

Nutzung von KWK-Prozessen und der Einspeisung des Uberschussstroms,

Einsatz von Dampfturbinen,

Optimierung des Wassermanagements (Reinigung des Wassers am Standort und z. B. Ruckfuhrung
in den RUbenwaschvorgang),

Verbesserung der Abpressung der Riilbenschnitzel 2 Einsparung von Verdampferleistung.
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THG-Emissionen bei der Bioethanolherstellung

Fur die in Kapitel 5 beschriebenen Konzepte zur Bioethanolbereitstellung werden Treibhausgasbilanzen
erstellt und darauf basierend die entsprechenden THG-Minderungspotenziale gegenuber einer fossilen

Referenz ermittelt.

Die THG-Bilanzen der Bioethanolbereitstellung wurden gemafd der Methode der Biokraft-NachV erstellt
(Kapitel 1.2.2). Im Folgenden werden die spezifischen Annahmen und Rahmenbedingungen fir die
THG-Bilanzierung der Bioethanolproduktion dargestellt.

Der Bilanzierungsrahmen flr die Biokraftstoffbereitstellung im Rahmen der betrachteten Konzepte um-
fasst die gesamte Prozesskette bis zur Bereitstellung des Biokraftstoffes frei Tankstelle, wie in Abbil-
dung 6.1 dargestellt. Die Prozesskette beginnt beim Anbau der Biomasse bzw. bei der Rohstoffbereit-
stellung, d. h. bei den landwirtschaftlichen Prozessen des Rohstoffanbaus.
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Abbildung 6.1: Systemgrenzen der THG-Bilanzierung fiir einen Bioethanolprozess nach Biokraft-NachV
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Ein zentraler Aspekt der Okobilanzierung ist die Beriicksichtigung von Nebenprodukten. Geméaf Bio-
kraft-NachV werden Nebenprodukte mittels energetischer Allokation berucksichtigt. Das bedeutet, dass
die bis zur Produktion des Nebenproduktes anfallenden Emissionen und Aufwendungen zwischen dem
Haupt- und dem Nebenprodukt nach Maf3gabe ihres Energiegehalts (unterer Heizwert) aufgeteilt wer-
den. Abweichend zu diesem Vorgehen wird u. a. der Umgang mit abgeschiedenem CO2 geregelt. So ist
es laut Biokraft-NachV maoglich, fur abgeschiedenes Kohlendioxid aus Biomasse eine Gutschrift zu ver-
geben, sofern dieses CO2 fossiles CO2 flr gewerbliche Erzeugnisse und Dienstleistungen ersetzt. Die
vermiedenen Emissionen kdénnen in ihrer Hohe aquivalent dem System gutgeschrieben werden. Die
nachfolgende Tabelle 6.1 enthalt die Nebenprodukte der Bioethanolproduktion und deren Berlcksich-
tigung nach Biokraft-NachV.

Tabelle 6.1: Nebenprodukte der Bioethanolproduktion und deren Berucksichtigung nach Biokraft-NachV
Nebenprodukte Deklaration nach Biokraft-NachV Allokation

Berlcksichtigung Verfahren
Rabenschnitzel (Pulpe) Nebenprodukt Ja Nach unterem Heizwert
Vinasse Nebenprodukt Ja Nach unterem Heizwert
DDGS Nebenprodukt Ja Nach unterem Heizwert
CO2 Nebenprodukt Ja Gutschrift

Infrastrukturelle Aufwendungen sind in den Betrachtungen nicht enthalten. Das heif3t, dass Emissionen,
die bei der Errichtung der technischen Anlagen etc. entstehen, nicht in die Berechnungen einflieen.

Die Sachbilanz dient dazu, alle relevanten Input- und Outputstrome der mit der Bereitstellung des Bio-
kraftstoffs verbundenen Prozesse zu erfassen. Diese enthalten Energie- und Rohstoffinputs, den Ein-
satz von Hilfs- und Betriebsstoffen, Produkte und Nebenprodukte, Abfall sowie Emissionen in die Luft,
Wasser und in den Boden. Die erstellten THG-Bilanzen fur die Bioethanolbereitstellung basieren im We-
sentlichen auf den in den Kapiteln 5.1.2 und 5.1.4 vorgestellten Simulationsergebnissen und den Hin-
tergrunddaten der Biokraft-NachV Standardwerte. Diese werden dem BioGrace GHG calculation tool
[222] enthommen. Dieses Tool folgt der Methode der Biokraft-NachV und erlaubt fir alle Prozessschrit-
te flur vordefinierte Konversionsmodelle die THG-Bilanzierung sowohl auf der Basis der in Anhang 2 der
Biokraft-NachV enthaltenen Standardwerte als auch auf Basis individueller Daten zu erstellen. Des Wei-
teren findet die international anerkannte ecoinvent-Datenbank fiir Okoinventare Version 2.1 [223] An-
wendung. Nachfolgende Tabelle 6.2 beschreibt die Sachbilanzdaten der einzelnen Prozessschritte be-
zuglich ihrer Datenbasis.
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Tabelle 6.2: Datenquellen fur die THG-Bilanzierung
Emissionen aus der Bereitstellung
Prozessschritt Stoff- und Energiestréme
g der Hilfs- und Betriebsstoffe
Rohstoffbereitstellung (Weizen- und BioGrace BioGrace

Zuckerrubenproduktion)

Konversion / Verarbeitung Simulationsergebnisse BioGrace, ecoinvent, UBA
(vgl. Kapitel 5.1.2 und 5.1.4)

Transport / Distribution BioGrace BioGrace

Far die Strombereitstellung wird der Erzeugungsmix des deutschen Kraftwerkparks angesetzt. Die Zu-
sammensetzung des Erzeugungsmixes (siehe Tabelle 6.3) und die entsprechenden Emissionsfaktoren
entstammen der Verodffentlichung des Umweltbundesamtes (UBA) zur Entwicklung der spezifischen
Kohlendioxid-Emissionen des deutschen Strommixes [224].

Tabelle 6.3: Anteil der Energietrager an der Bruttostromerzeugung 2012, nach [224]
Erzeugungsmix des 6ffentlichen Kraftwerkparks nach Energietrager 2012 Anteil in %
Braun- und Steinkohle 45
Erdgas inkl. sonstige Gase 11
Atomkraftwerk 16
Erneuerbare Energien 22
Sonstige 6

In der Phase der Wirkungsabschatzung erfolgt eine Auswertung der Sachbilanzdaten hinsichtlich der
potenziellen Umweltwirkungen. Dazu werden die Sachbilanzdaten spezifischen Wirkungskategorien
zugeordnet, mit Hilfe von Charakterisierungsfaktoren aggregiert und bezuglich einer Referenzsubstanz
beschrieben. Fur die Bewertung der Modelle zur Bioethanolproduktion wurde der aufgefuhrte Wirkungs-
indikator , Treibhausgasemissionen® betrachtet.

Treibhausgasemissionen: Die THG-Emissionen fur die Wasserstoffbereitstellung werden nach der IPCC-
Methode [225] berechnet und mit Hilfe von Charakterisierungsfaktoren als CO2-Aquivalent dargestellt.
Entsprechend der IPCC-Methode werden prozessbedingte biogene CO2-Emissionen nicht in die Berech-
nung mit einbezogen, da davon ausgegangen wird, dass die Biomasse die gleiche Menge an CO2 wah-
rend des Wachstums aus der Luft aufgenommen hat.

In den nachfolgenden Kapiteln werden die Ergebnisse der Wirkungsabschatzung dargestellt und disku-
tiert.
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Die Treibhausgasbilanz flur die Bioethanolproduktion aus starkehaltigen Rohstoffen wurde entspre-
chend der vorgestellten Methodik der Biokraft-NachV erstellt. Die nachfolgende Abbildung 6.2 gibt ei-
nen Uberblick tiber die Gesamt-THG-Emissionen des in Kapitel 5.1.1 beschriebenen Referenzkonzeptes
(WER) und der in Kapitel 5.2 aufgefuhrten optimierten Konzepte (WEO_CO02, WEO_BG, WEO_MBYV). Die
Gesamt-THG-Emissionen des Referenzkonzeptes in Hohe von 47 g CO2-Aq./ MJ werden im Wesentli-
chen von den mit der Rohstoffbereitstellung (Weizenproduktion) und der Verarbeitung (Rohstoffaufbe-
reitung bis Produktaufbereitung) verbundenen Emissionen verursacht. Die auf der Grundlage der Sach-
bilanzdaten fur den entsprechenden Teilstandardwert der Weizenproduktion errechneten THG-
Emissionen werden hauptsachlich vom Dieseleinsatz in landwirtschaftlichen Maschinen und dem Ein-
satz von Dingemitteln beeinflusst. Besonders grof} ist der Anteil der klimarelevanten Emissionen, die
aus der Stickstoffanwendung kommen. THG-Emissionen entstehen hier bei der Dungemittelproduktion
und als bodenburtige Feldemissionen infolge der Stickstoffapplikation. Die Gesamt-THG-Emissionen der
optimierten Konzepte sind mit 43 - 47 g CO2-Aq. / MJ nur geringfligig niedriger als die Emissionen des
Referenzkonzeptes. Signifikante Unterschiede zwischen den Konzepten zeigen sich bei den Verhaltnis-
sen der Emissionen aus der Rohstoffbereitstellung zu denen aus der Verarbeitung. Diese sind in erster
Linie auf die Variation der Nebenproduktnutzung und bericksichtigung zurickzufuhren. Auf die Bewer-
tung von Nebenprodukten und deren Einfluss auf die THG-Bilanz wird an spaterer Stelle des Berichts
ausflhrlicher eingegangen.
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Abbildung 6.2: Spezifische Gesamt-THG-Emissionen der Modelle fur die Bioethanolproduktion aus starkehaltigen Rohstof-
fen in g CO2-Aq. / MJ
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Uber alle Konzepte sind neben den Emissionen aus der Rohstoffbereitstellung die Emissionen aus der
Rohstoffverarbeitung hauptsachlich fur die Gesamt-THG-Emissionen verantwortlich. Eine detaillierte
Darstellung der verarbeitungsbedingten Emissionen gibt Abbildung 6.3.
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Abbildung 6.3: Spezifische THG-Emissionen bei der Rohstoffverarbeitung in den einzelnen Modellen fur die Bioethanolpro-
duktion aus starkehaltigen Rohstoffen in g CO2-Aq. / MJ

Die mit den Verarbeitungsprozessen Rohstoffaufbereitung, Konversion und Produktaufbereitung ver-
bundenen Emissionen liegen fiir das Referenzkonzept bei 24,6 g CO2>-Aq./ MJ und fiir die optimierten
Modelle mit 17 - 24 g CO2-Aq./ MJ zum Teil deutlich darunter. Uber alle Konzepte stellt sich der War-
mebedarf der Produktaufbereitung als am THG-intensivsten dar. Die hohen THG-Emissionen sind auf
die Verbrennung fossilen Erdgases zur Warmebereitstellung zurtckzufahren.

Im Folgenden werden die Unterschiede der verarbeitungsbedingten Emissionen der optimierten Kon-
zepte zu denen des Referenzkonzepts erlautert.

Beim Konzept WEO_CO?2 liegt der Emissionswert mit 21 g CO2-Aq. / MJ unter dem des Referenzwertes.

Dies ist in erster Linie der Verflissigung eines CO2>-Teilstroms und dessen Bericksichtigung als Neben-
produkt geschuldet. Der Annahme folgend, dass das CO:2 auf fossile Brennstoffe zurlickgehendes Koh-
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lendioxid fur gewerbliche Erzeugnisse und Dienstleistungen substituiert, werden dem System die damit
vermiedenen Emissionen gutgeschrieben (im negativen Bereich der y-Achse abgetragen). Der leicht
erhdéhte Strombedarf fur die Verdichtung des Gases (oberstes Balkensegment) hat in diesem Fall nur
einen geringen Einfluss auf die Verarbeitungsemissionen.

Die signifikantesten Unterschiede weisen die Emissionen der Verarbeitungsprozesse des Konzeptes
WEO_BG gegenuber denen des Referenzkonzeptes auf. Die deutlich geringeren Emissionen aus der
Warmebereitstellung fur die Produktaufbereitung sind auf die Vergarung eines Teilstroms der Schlempe
in einer Biogasanlage zuruckzufuhren. Das durch die anaerobe Fermentation der Schlempe entstehen-
de Biogas ersetzt zum Teil das ursprunglich fur die Warmebereitstellung eingesetzte Erdgas und ver-
meidet somit einen Teil der aus der Verbrennung entstehenden fossilen Kohlendioxidemissionen.

Die verarbeitungsbedingten Emissionen des Konzeptes WEO_MBV sind in deren Héhe zwar nahezu
identisch mit denen des Referenzkonzeptes, jedoch ergeben sich deutliche Unterschiede in deren Zu-
ordnung. Wahrend die Emissionen aus der Warmebereitstellung aufgrund einer effektiveren Warmenut-
zung und damit verbunden einem reduzierten Dampfbedarf geringer ausfallen, sind in Folge des erhoh-
ten Strombedarfs die mit dem Einsatz von Netzstrom verbundenen Emissionen deutlich hoher.
Ursachlich flr die klimarelevanten Emissionen ist hier die Verbrennung fossiler Energietrager, die einen
relativ hohen Anteil am Erzeugungsmix des deutschen Kraftwerkparks ausmacht (siehe auch Tabelle
6.3).

Einfluss des Allokationsverfahrens auf die Gesamt-THG-Emissionen Wie bereits erwahnt, ist der Um-
gang mit Nebenprodukten ein zentraler Aspekt der Okobilanzierung. GemaR den Vorgaben der Biokraft-
NachV werden Nebenprodukte mittels energetischer Allokation berucksichtigt. Im Falle des Referenz-
konzeptes (WER) findet zum Beispiel eine Allokation zwischen dem Nebenprodukt DDGS und dem
Hauptprodukt Ethanol statt. Das bedeutet, dass alle bis einschlieflich der Produktaufbereitung anfal-
lenden Aufwendungen zwischen diesen beiden Produkten unter der MafRgabe des unteren Heizwertes
aufgeteilt werden. Der Allokationsfaktor betragt fir das Ethanol im Referenzkonzept 52 %. Aufwendun-
gen aus den Prozessen Weizenanbau, Transport des Weizens zur Konversionsanlage, Rohstoffaufberei-
tung, Konversion und Produktaufbereitung werden zu 52 % dem Ethanol zugewiesen, die Distribution zu
100 %. Abbildung 6.4 zeigt in einer vergleichenden Darstellung den Einfluss der Allokation auf die Ge-
samt-THG-Bilanz der betrachteten starkebasierten Bioethanolkonzepte.

Neben der Allokation nach unterem Heizwert gibt die Biokraft-NachV abweichende Regelungen flr spe-
zielle Nebenprodukte vor. So kann fir biogenes CO2> aus dem Biokraftstoffproduktionsprozess das
nachweislich fossile Kohlendioxid fur gewerbliche Erzeugnisse und Dienstleistungen substituiert und
eine Gutschrift fur die so vermiedenen Emissionen vergeben werden, wie im Fall des WEO_CO2-
Konzeptes geschehen. Hier wurden dem Prozess Emissionen in Hohe des abgeschiedenen verflissig-
ten CO2 gutgeschrieben. In Verbindung mit der bereits fur das Referenzkonzept beschriebenen Allo-
kation zwischen den Produkten DDGS und Ethanol fihrt diese Gutschrift zu geringeren Gesamt-THG-
Emissionen im Vergleich zu den Gesamt-THG-Emissionen des Referenzkonzeptes. In dhnlicher Hohe wie
der THG-Wert des Referenzkonzeptes befinden sich die Gesamt-THG-Emissionen des Konzeptes
WEO_MBV. Hier gibt es keine Unterschiede bezlglich der Allokationsverfahren und dimensionen. Fur
das Konzept WEO_BG hat die Allokation augenscheinlich keinen so groflen Einfluss auf das Ergebnis
wie auf die Ergebnisse der bereits beschriebenen Konzepte. Dies ist in erster Linie der Tatsache ge-
schuldet, dass ein Teilstrom der Schlempe in eine Biogasanlage geleitet wird und nicht zur Produktion
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des DDGS zur Verfugung steht. Durch die geringere Produktion des DDGS erhdht sich im Vergleich zu
den anderen Konzepten der Allokationsfaktor fir Ethanol auf ca. 70 %.
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Abbildung 6.4: Vergleich der allozierten (m. A.) und nicht-allozierten (0. A.) Gesamt-THG-Emissionswerte der Modelle fur die
Bioethanolproduktion aus starkehaltigen Rohstoffen in g CO2-Aq. / MJ

6.3 THG-Minderungspotenzial der Bioethanolproduktion aus starkehaltigen
Rohstoffen (WER + WEO)

Als Folge der politisch und gesellschaftlich kontrovers gefihrten Diskussion um den vermehrten Einsatz
von Bioenergie, insbesondere von Biokraftstoffen und der Gefahr daraus resultierender negativer Um-
welteffekte, wurden in der Biokraft-NachV Nachhaltigkeitsstandards fur Biokraftstoffe und flissige Bio-
brennstoffe definiert. Den Vorgaben der Biokraft-NachV folgend, untergliedern sich die Nachhaltigkeits-
anforderungen grob in drei Teilbereiche. So darf Biomasse, die zur Herstellung von Biokraftstoffen
verwendet wird, nicht von Fldchen stammen, die von besonderer Bedeutung fur den Erhalt der biologi-
schen Vielfalt sind bzw. Uber einen hohen Kohlenstoffbestand verfugen. Neben den Anforderungen an
den Schutz naturlicher Flachen ist die nachhaltige landwirtschaftliche Bewirtschaftung nach ,Cross
Compliance” ein verbindliches Nachhaltigkeitskriterium. Drittes Kriterium und Kernpunkt der Nachhal-
tigkeitsanforderungen ist die Treibhausgasbilanz der Biokraftstoffe. Demnach mussen Biokraftstoffe,
unterschiedlichen Zeithorizonten entsprechend, ein festgelegtes Treibhausgasminderungspotenzial
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gegenuber einem fossilen Referenzwert aufweisen. Die Anforderungen an die THG-Minderung gelten ab
Umsetzung der Richtlinie.

Die Abbildung 6.5 zeigt die anhand der erstellten THG-Bilanzen ermittelten Minderungspotenziale fur
Konzepte zur Bioethanolproduktion aus stérkehaltigen Rohstoffen gegenlber dem in der Biokraft-
NachV festgelegten fossilen Referenzwert. Es zeigt sich, dass alle drei Anlagenkonzepte das fur das
Jahr 2015 gultige Minderungsziel von 35 % erreichen. Sie verfehlen jedoch die Zielvorgaben einer THG-
Minderung um 50 % flr das Jahr 2017 teilweise knapp und durften zu diesem Zeitpunkt nicht auf die
Biokraftstoffquote angerechnet werden.
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Abbildung 6.5: THG-Minderungspotenzial der einzelnen Modelle fur die Bioethanolproduktion aus starkehaltigen Rohstof-
fen gegeniiber dem fossilen Referenzwert in g CO2-Aq./ MJ

6.4 THG-Bilanzen der Bioethanolproduktion aus zuckerhaltigen Rohstoffen
(ZER + ZEO)

Analog zu den stérkebasierten Bioethanolkonzepten wurden die Treibhausgasbilanzen fir die Bioetha-
nolproduktion aus zuckerhaltigen Rohstoffen entsprechend der vorgestellten Methodik der Biokraft-
NachV erstellt. Abbildung 6.6 gibt einen Uberblick iber die Gesamt-THG-Emissionen des in Kapitel 5.1.3
beschriebenen Referenzkonzeptes (ZER) und der in Kapitel 5.3 beschriebenen optimierten Konzepte
(ZEO_CO2, ZEO_BG, ZEO_MBYV). Die Gesamt-THG-Emissionen des Referenzkonzeptes in Hohe von 52 g
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CO2-Aq./ MJ werden hauptséchlich von den mit der Verarbeitung (Rohstoffaufbereitung bis Produktauf-
bereitung) verbundenen Emissionen verursacht. Im Gegensatz zu den starkebasierten Bioethanolkon-
zepten haben bei den zuckerbasierten Konzepten die mit der Rohstoffbereitstellung verbundenen
Emissionen einen deutlich geringeren Einfluss auf die Gesamt-THG-Bilanz. Die auf der Grundlage der
Sachbilanzdaten fur den entsprechenden Teilstandardwert der Zuckerrubenproduktion errechneten
THG-Emissionen werden ahnlich zur Weizenproduktion hauptsachlich vom Dieseleinsatz in landwirt-
schaftlichen Maschinen und dem Einsatz von Dungemitteln beeinflusst (vgl. Kapitel 6.2). Mit 44 - 56 g
C02-Aq. / MJ sind die Gesamt-THG-Emissionen der optimierten Konzepte nur zum Teil niedriger als die
Emissionen des Referenzkonzeptes. Signifikante Unterschiede zwischen den Konzepten zeigen sich bei
den Verhaltnissen der Emissionen aus der Rohstoffbereitstellung zu denen aus der Verarbeitung. Diese
sind in erster Linie auf die Variation der Nebenproduktnutzung und berlcksichtigung zurtckzufihren.
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Abbildung 6.6: Spezifische Gesamt-THG-Emissionen der optimierten Modelle fur die Bioethanolproduktion aus zuckerhalti-
gen Rohstoffen in g CO2-Aq. / MJ

Wie bereits erwahnt, sind die Emissionen aus der Verarbeitung hauptsachlich fur die Gesamt-THG-
Emissionen aller hier betrachteten Konzepte verantwortlich. Eine detaillierte Darstellung der Emissio-
nen aus den Verarbeitungsprozessen gibt Abbildung 6.7.
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Abbildung 6.7: Spezifische THG-Emissionen der Verarbeitung der Modelle fiir die Bioethanolproduktion aus zuckerhaltigen
Rohstoffen in g CO2-Ag./ MJ

Die verarbeitungsbedingten Emissionen der Prozesse Rohstoffaufbereitung, Konversion und Produkt-
aufbereitung liegen fiir das Referenzkonzept bei 37 g CO2>-Aq./ MJ und fiir die optimierten Modelle zwi-
schen 24 - 44 g CO»-Aq./ MJ. Analog zu den stérkebasierten Konzepten verursacht die Warmebereit-
stellung zur Produkt- und Rohstoffaufbereitung die héchsten Emissionen. Wie bereits beschrieben, sind
diese auf die Verbrennung fossilen Erdgases zur Warmebereitstellung zurlckzufihren.

Mit 28 g CO2-Aq. / MJ liegt der Emissionswert fiir das Konzept ZEO_CO2 deutlich unter dem des Refe-
renzwertes. Durch die Verflussigung eines CO2>-Teilstroms und dessen Nutzung flr gewerbliche Erzeug-
nisse und Dienstleistungen kdnnen, wie bereits am Beispiel des Konzeptes WEO_CO2 beschrieben (vgl.
Kapitel 6.2), THG-Emissionen vermieden werden.

Die Emissionen der Verarbeitungsprozesse des Konzeptes ZEO_BG weisen gegenuber denen des Refe-
renzkonzeptes die deutlichsten Unterschiede auf. Durch die Fermentation der Vinasse in Kombination
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mit Rubenschnitzeln und dem daraus entstehenden Biogas wird fur die Warmebereitstellung bendtigtes
Erdgas ersetzt und ein Teil der Verbrennungsemissionen vermieden.

Far das Konzept ZEO_MBYV wurden geringfugig hdhere Emissionen bilanziert. Dies ist auf den erhdhten
Strombedarf in Folge der Bridenkompression zurtckzufihren.

Einfluss des Allokationsverfahrens auf die Gesamt-THG-Emissionen Im Falle des Referenzkonzeptes
(ZER) wurde zwischen dem anfallenden Nebenprodukt Vinasse und dem Hauptprodukt Ethanol alloziert.
Knapp 63 % der Aufwendungen aus den Prozessen Zucker-riilbenanbau, Transport der Zuckerriben zur
Konversionsanlage, Rohstoffaufbereitung, Konversion und Produktaufbereitung werden hier dem Etha-
nol zugewiesen. Den Einfluss der Allokation auf die THG-Bilanz zeigt Abbildung 6.8.
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Abbildung 6.8: Vergleich der allozierten (m. A.) und nicht-allozierten (0. A.) Gesamt-THG-Emissionswerten der Modelle fir die
Bioethanolproduktion aus zuckerhaltigen Rohstoffen in g C02-Ag./ MJ

Im Fall des ZEO_CO2-Konzeptes wurden dem Prozess Gutschriften fur abgeschiedenes, verflissigtes
CO2 vergeben (siehe auch Kapitel 6.1.2). In Verbindung mit der bereits flr das Referenzkonzept be-
schriebenen Allokation zwischen den Produkten Vinasse und Ethanol fihrt diese Gutschrift zu geringe-
ren Gesamt-THG-Emissionen im Vergleich zu den Gesamt THG-Emissionen des Referenzkonzeptes.

Leicht hoher als der THG-Wert des Referenzkonzeptes sind die Gesamt-THG-Emissionen des Konzeptes
ZEO_MBV. Hier gibt es keine Unterschiede bezulglich der Allokationsverfahren und -dimensionen.
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Fir das Konzept ZEO_BG hat die Allokation keinen vergleichbar groRen Einfluss auf das Ergebnis. Dies
ist in erster Linie der Tatsache geschuldet, dass ein Teilstrom der Dinnvinasse in eine Biogasanlage
geleitet wird und nicht zur Produktion der Vinasse zur Verfugung steht. Durch die geringere Produktion
der Vinasse erhoht sich im Vergleich zu den anderen Konzepten der Allokationsfaktor fur Ethanol auf
ca. 85 %.

Uber Hintergrund und Notwendigkeit des Minderungspotenzials eines Biokraftstoffes wurde bereits an
vorhergehender Stelle ausfuhrlich berichtet, siehe dazu Kapitel 6.3.

In Abbildung 6.9 sind die ermittelten Minderungspotenziale fur Konzepte zur Bioethanolproduktion aus
zuckerhaltigen Rohstoffen gegenliber dem in der Biokraft-NachV festgelegten fossilen Referenzwert
abgebildet. Alle drei Anlagenkonzepte erreichen das Minderungsziel von 35 % fur das Jahr 2015. Sie
verfehlen jedoch genauso wie die starkebasierten Bioethanolkonzepte die Zielvorgaben einer THG-
Minderung um 50 % fur das Jahr 2017 teilweise knapp.

Die Gesamt-THG-Emissionen von Bioethanol sind im Wesentlichen von den verarbeitungsbedingten
Emissionen gepragt. Die hochsten Emissionen sind mit der Warmebereitstellung fur die Produkt- und
Rohstoffaufbereitung verbunden und werden durch die Verbrennung fossilen Erdgases verursacht. Die
aus der Warmebereitstellung resultierenden Emissionen kénnen zwar innerhalb der untersuchten Op-
timierungsansatze Biogaserzeugung aus Dinnschlempe / Rubenschnitzeln und Vinasse und die me-
chanische Brudenverdichtung reduziert werden, jedoch verringern sich die Gesamt-THG-Emissionen
infolge von prozessbedingten Mehraufwendungen nicht erheblich. Im Fall der Bridenverdichtung
kommt es sowohl im zuckerbasierten als auch im weizenbasierten Modell aufgrund des mit der Verdich-
tung verbundenen hoheren Strombedarfs zu einer Steigerung der Gesamt-THG-Emissionen. Der Opti-
mierungsansatz der CO2-Ruckgewinnung und -Verflissigung fihrt zu einer Verringerung der Gesamt-
THG-Emissionen. Durch die Verwendung des verflussigten und abgeschiedenen Kohlendioxids in in-
dustriellen Prozessen und der damit verbundenen Substitution fossilen Kohlendioxids kdnnen dem Pro-
zess Emissionen gutgeschrieben werden.

Bezlglich der THG-Bilanzen kbénnte der Einsatz biogener Brennstoffe zur Warmeerzeugung einen zu-

satzlichen reduzierenden Effekt auf die Gesamt-THG-Emissionen haben, da insgesamt die Warme- und
Strombereitstellung auf fossiler Basis zu den wesentlichen Treibern der THG-Bilanz zahlen.
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fen gegeniiber dem fossilen Referenzwert in g CO2-Aq. / MJ
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Im Rahmen der 6konomischen Bewertung werden die einzelnen Bioethanolverfahren auf zwei wesentli-
che Groflen untersucht. Zum einen sind dies die Gestehungskosten des Bioethanols, die als Indikator
flr die Wirtschaftlichkeit der Produktion herangezogen werden. Weitere Faktoren, die die Wirtschaft-
lichkeit der Biokraftstoffproduktion beeinflussen kbnnen - wie z. B. verbindliche Biokraftstoffquoten
oder steuerliche Entlastung gegenulber fossilen Kraftstoffen - bleiben unberutcksichtigt. Zum anderen
werden die THG-Minderungskosten ermittelt, die eine Aussage daruber treffen, mit welchen Bioethanol-
optionen THG-Emissionen zu den geringsten Kosten vermieden werden kdnnen. Hierbei wird ein direk-
ter Vergleich zu fossilem Benzin geflhrt, an dem sich die relative Vorteilhaftigkeit der Bioethanoloptio-
nen gegenuber der fossilen Referenz ablesen lasst.

Die methodischen Ansatze zur Berechnung der Kraftstoffgestehungskosten sowie der THG-Minderungs-
kosten sind im Methodenteil in Kapitel 1.2.3 dargestellt. Nachfolgend werden die wesentlichen Annah-
men genannt, die in die Berechnungen einflieen (Kapitel 7.1). Anschlieend folgt eine Darstellung der
Ergebnisse mit Erlduterungen einschliefllich Sensitivitdtsbetrachtungen (Kapitel 7.2). Letztlich werden
in Kapitel 7.3 die THG-Emissionen dargestellt und die Ergebnisse in Kapitel 7.4 zusammenfassend be-
trachtet und kontextualisiert.

Die Berechnung der Kraftstoffgestehungskosten beruht auf einer Vielzahl von Annahmen, die im Fol-
genden erlautert werden. Sie beruhen grofitenteils auf Literaturdaten, Marktpreisdatenbanken, Anga-
ben von Statistikbeh6rden sowie direkten Herstellerangaben und sind jeweils moglichst neuen Datums.

Die Basisannahmen, die in die Berechnung der Gestehungskosten aller Kraftstoffoptionen einfliefien,
sind in Tabelle 7.1 zusammengefasst.

Tabelle 7.1: Basisannahmen der 6konomischen Betrachtung der Bioethanolkonzepte, nach [226]-[228]
Annahme Wert
Jahresvollaststunden 8.000h/a
Kalkulatorischer Mischzins 8% p. a.
Betrachtungszeitraum / Anlagennutzungsdauer 20 Jahre
Kosten fur Instandhaltung 4 % der Investition p. a.
Kosten flr Verwaltung, Versicherung, Unvorhergesehenes 2 % der Investition p. a.
Kosten fur Personal 50.000 EUR/ MA* a
Kosten fur Elektrizitat 0,102 - 0,128 EUR / kWh
Kosten flr Erdgas 0,038 - 0,048 EUR / kWh
Kosten fur Frischwasser und Abwasserentsorgung 2EUR/t
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Tabelle 7.2 stellt wichtige Annahmen dar, die in die Berechnung der Gestehungskosten der verschiede-
nen Bioethanolpfade einflieBen. Dabei basieren die Investitionskosten der Weizenethanolanlagen auf
[229]. Die Skalierungsfaktoren basieren auf [230].

Tabelle 7.2: Okonomische Annahmen der Bioethanolerzeugung

Annahme Wert
Investition Weizenethanolanlage (WER) 235,2 Mio. EUR
Investition Weizenethanolanlage (WEO_BG) 266,8 Mio. EUR
Investition Weizenethanolanlage (WEO_MBYV) 236,8 Mio. EUR
Investition Weizenethanolanlage (WEO_CO02) 237,2 Mio. EUR
Investition Ribenethanolanlage (ZER) 74,2 Mio. EUR
Investition Ribenethanolanlage (ZEO_BG) 104,5 Mio. EUR
Investition Ribenethanolanlage (ZEO_MBV) 77,5 Mio. EUR
Investition Rubenethanolanlage (ZEO_CO02) 76,2 Mio. EUR
Kosten fir Weizen 162 EUR/t
Kosten flr Zuckerriben 35EUR/t
Kosten fir Enzyme 5.400EUR/t
Kosten flr Hefe 5.505EUR/ t
Kosten flir Harnstoff 270EUR/ t
Kosten flr Salpetersaure 170EUR/t
Kosten flr Kalkstein 20EUR /1
Erlose fur DDGS 250EUR/ t
Erlése fur getrocknete Ribenschnitzel (Pulpe) 130EUR/tTS
Erlése fur Vinassekonzentrat 10EUR/t
Erlose fur Flussig-CO2 85EUR /1

Far die Ermittlung der THG-Minderungskosten werden durchschnittliche Gestehungskosten von
57,66 ¢t/ (16,07 EUR/ GJ) fur fossilen Dieselkraftstoff und 53,71 ct/ | (16,54 EUR / GJ) fir fossiles
Benzin angenommen [5].

Die spezifischen Gestehungskosten des Bioethanols sind fur die einzelnen untersuchten Verfahrensan-
satze in Abbildung 7.1 dargestellt, wobei die vier linken Balken die Bioethanolanlagen auf Weizenbasis
und die vier rechten Balken die Bioethanolanlagen auf Zuckerriibenbasis darstellen.

Die spezifischen Gestehungskosten des weizenbasierten Bioethanols liegen in einer Spanne zwischen
730 und 904 EUR / t. Dabei spielen die Kapitalkosten und die fixen Betriebskosten (z. B. Personalkos-
ten) lediglich eine untergeordnete Rolle. Den weit groeren Anteil der Kosten machen die variablen
Kosten aus, also solche Kosten, die mit der Auslastung der Anlage schwanken, insbesondere fir Roh-
stoffe aber nachrangig auch flr Energie sowie Hilfs- und Betriebsstoffe. Auffallig ist weiterhin, dass ein
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erheblicher Teil der Kosten durch Erlése aus dem Verkauf von DDGS kompensiert wird. DDGS ist damit
ein auerst wichtiges Nebenprodukt. Dieser Aspekt wird weiter verdeutlicht durch die spezifischen Ge-
stehungskosten der optimierten Bioethanolanlage mit Biogasnutzung. Hierbei fuhrt insbesondere der
Verlust eines Grof3teils des ansonsten verauerbaren DDGS zu Mindereinnahmen und infolgedessen zu
deutlich héheren Gestehungskosten als in den anderen drei untersuchten Varianten. Das Optimie-
rungsverfahren ist daher aus der Perspektive der spezifischen Gestehungskosten von Nachteil gegen-
Uber der Referenzanlage. Grund dafur ist, dass bereits die hdheren Kapital- und Betriebskosten der
Biogasanlage nicht durch die eingesparten Erdgaskosten kompensiert werden kdnnen.
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Abbildung 7.1: Spezifische Gestehungskosten fur die Bioethanolproduktion in EUR / t

Die Installation einer Bridenverdichtung fuhrt zu leicht erhéhten Gestehungskosten, wobei sich verrin-
gerte Erdgaskosten und die erhdhten Kapital- und Stromkosten praktisch ausgleichen.

Die Installation einer CO2-Verflissigung hat insofern niedrigere spezifische Gestehungskosten zum Re-
sultat, weil durch eine moderate Investition in Verbindung mit etwas erhfhten Stromkosten ein relativ
ertragsreiches Nebenprodukt hergestellt werden kann, dessen Erldse die gestiegenen Kosten Uberstei-
gen.

Bei den Bioethanolanlagen auf Basis von Zuckerrlben liegen die spezifischen Gestehungskosten zwi-
schen 826 und 896 EUR / t. Trotz der hier unterstellten geringeren Anlagengréfie liegen deren spezifi-
schen Kapitalkosten unter denen der weizenbasierten Anlagen. Dies kann mit dem geringeren techni-
schen Aufwand der zuckerribenbasierten Anlagen erklart werden. Die weiteren spezifischen
Kostenanteile sind in ihrer Hohe vergleichbar mit denen der weizenbasierten Anlagen. Allerdings fuhrt
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das Fehlen eines ertragsreichen Nebenproduktes zu den héheren spezifischen Gestehungskosten. Ana-
log zu den weizenbasierten Anlagen sind die Gestehungskosten insbesondere von den variablen Kosten
gepragt und hierbei vordergrindig durch die Beschaffung der Zuckerriben.

Auch bei den zuckerribenbasierten Anlagen sind die Optimierungsverfahren einer Biogasnutzung oder
einer Brudenverdichtung aus Sicht der spezifischen Gestehungskosten nicht von Vorteil. Hierbei kbnnen
die Einsparungen an Erdgas nicht die erhdhten Kosten flr Investitionen und Betrieb rechtfertigen. Le-
diglich die Nutzung einer CO2-Verfllissigung erscheint vorteilhaft.

Die Sensitivitat der spezifischen Gestehungskosten der Bioethanolerzeugung auf Weizenbasis bezlg-
lich ausgesuchter Parameter ist in Abbildung 7.2 exemplarisch flr den Fall mit Biogasnutzung darge-
stellt. Hierbei wird deutlich, dass der wichtigste Einflussfaktor der Rohstoffpreis ist. Er hat den deut-
lichsten Einfluss auf die Gestehungskosten. Ebenso ist die Auslastung der Anlage mit den geleisteten
Betriebsstunden von grofRer Bedeutung. Die Héhe der Investitionssummen und die erzielten Preise fur
DDGS sind ebenfalls substanziell.
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Abbildung 7.2: Sensitivitat der spezifischen Gestehungskosten der weizenbasierten Bioethanolproduktion mit Biogaserzeu-
gungin EUR /1t

Eine analoge Sensitivitatsbetrachtung ist in Abbildung 7.3 exemplarisch fir Bioethanolherstellung auf
Zuckerribenbasis mit CO2>-Verflussigung aufgefuhrt. Hierbei wird deutlich, dass der Preis der Zuckerru-
ben den groRten Einfluss auf die spezifischen Gestehungskosten des Bioethanols hat. Die Anzahl der
jahrlichen Betriebsstunden ist ebenfalls gewichtig. Die anderen Parameter, wie Investitionssummen
und Nebenproduktpreise, sind von nachrangiger Bedeutung.
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Abbildung 7.3: Sensitivitat der spezifischen Gestehungskosten der zuckerribenbasierten Bioethanolproduktion mit CO2-
Rickgewinnung und -Verflissigung in EUR / t

Die Kosten der THG-Minderung durch die Bioethanolherstellung sind in Abbildung 7.4 dargestellt. Im
Falle der weizenbasierten Verfahren wird eine THG-Minderung von etwa 43 bis 45 % gegenuber der
fossilen Referenz erreicht. Bei den Minderungskosten liegen das Referenzkonzept und das Konzept mit
Briidenverdichtung bei jeweils ca. 306 EUR / t CO2-Aq. Aufgrund der etwas héheren THG-Minderung bei
gleichzeitig niedrigeren Gestehungskosten hat das Konzept mit CO2-Verflussigung die geringsten THG-
Minderungskosten von ca. 270 EUR /t CO2-Aq. Angesichts der hdchsten spezifischen Gestehungskos-
ten beim Konzept mit Biogasnutzung hat dieses mit ca. 481 EUR/t CO2-Aq. ebenfalls die héchsten
THG-Minderungskosten.

Bei den zuckerrubenbasierten Konzepten liegt die THG-Minderung zwischen ca. 33 und 48 %. Vorteil-
haft ist hierbei wiederum das Konzept mit CO2>-Verflissigung, welches durch die hochste THG-Min-
derung bei gleichzeitig geringsten Gestehungskosten mit ca. 358 EUR / t CO2-Aq. auch die niedrigsten
THG-Minderungskosten hat. Aufgrund der vergleichsweise hohen THG-Minderung erreicht das Konzept
mit Biogasnutzung trotz der héchsten Gestehungskosten THG-Minderungskosten von ca. 425 EUR /t
CO2-Aq. Die Kosten liegen unter denen des Referenzkonzeptes (ca. 476 EUR /t CO2-Aq.) und des Kon-
zeptes mit Briidenverdichtung (583 EUR / t CO2-Aq.). Letzteres schneidet aufgrund der geringsten THG-
Minderung am schlechtesten ab.
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Abbildung 7.4: Treibhausgasminderung (in %) und Treibhausgasminderungskosten (in EUR /t CO2-Aq.) der Bioethanolpro-
duktion

7.4 Fazit

Die Gestehungskosten von Bioethanol sind wesentlich gepragt von den verbrauchsgebundenen Kosten
und Erlésen. So sind die Preise von Weizen bzw. Zuckerriben und die Preise der Nebenprodukte DDGS
und getrockneter Ribenschnitzel gewichtig. Ebenso sind die Energiekosten erheblich, wahrend die Kos-
ten fur Kapital, Hilfsstoffe und Personal von untergeordneter Bedeutung sind. Weiterhin fihren die un-
tersuchten Optimierungsverfahren, mit Ausnahme der CO2-VerflUssigung, nicht zu einer Kostenreduk-
tion. Die Nutzung von Biogas oder der Brudenverdichtung fuhrt sogar zu Kostensteigerungen. Da dies
allerdings vom jeweiligen Marktumfeld abhangt, muss die Nutzung solcher Optimierungsverfahren in
Abhéangigkeit vom jeweiligen Einzelfall untersucht werden. Die Treibhausgasvermeidungskosten sind bei
den weizenbasierten Anlagen meist niedriger als bei den zuckerribenbasierten Anlagen, da dort die
CO2-Vermeidung ahnlich hoch oder hdher ist und gleichzeitig die Gestehungskosten niedriger sind.
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Dieses Kapitel widmet sich dem Stand der Technik im Herstellungsprozess von Biodiesel sowie Ansat-
zen zur verfahrenstechnischen Optimierung. Ausgehend von den moglichen Rohstoffen (Kapitel 8.1)
wird die Verfahrenstechnik entlang der Verarbeitungskette beschrieben (Kapitel 8.2). Im Vordergrund
stehen dabei die einzelnen prozessrelevanten Komponenten und deren gebrauchliche Betriebspara-
meter.

Mit dem Begriff Biodiesel sind Fettsduremethylester (engl. Fatty Acid Methyl Ester, FAME) bezeichnet,
die als Diesel-Kraftstoff eingesetzt werden. Die folgende Tabelle 8.1 vergleicht die relevanten Eigen-
schaften von Biodiesel und fossilem Diesel. Auffallend ist der geringere Heizwert von Biodiesel im Ge-
gensatz zu Diesel. Dadurch ist rechnerisch ein Mehrverbrauch von etwa 10 % zu erwarten [231]. Im
praktischen Betrieb fallt dieser jedoch geringer aus, da andere glnstige Kennwerte einen effizienteren
Motorbetrieb erlauben. So wurden in Flottenversuchen Mehrverbrduche von O bis 5 % ermittelt [232].

Tabelle 8.1: Vergleich der Eigenschaften von Biodiesel und fossilem Diesel [212], [233]
Eigenschaft Biodiesel Fossiler Diesel
Heizwert 37,14 MJ / kg 43,1 MJ/ kg
Brennwert 40 MJ / kg 45,4 MJ / kg
Dichte 0,88kg/ | 0,83kg/ |
Viskositat 3,5mm2/s 2-45mm2/s
Siedepunkt ca. 176 °C 170 -390 °C
Schmelzpunkt -10 °C k. A.
Flammpunkt 135 °C 55 °C
Zundtemperatur ca.250 °C 220 °C
Cetanzahl 54 -56CZ 51-60CZ

Der Flammpunkt von Biodiesel ist mit 135 °C deutlich héher als der von fossilem Diesel. Biodiesel ist
daher kein Gefahrgut und tragt aus diesem Grund auch keine UN-Nummer (Stoffnummer auf der Ge-
fahrentafel beim Transport). Weiterhin ist Biodiesel schwefeldrmer und enthalt keine Aromaten.

Die Mindestanforderungen fur Biodiesel sind in der EN 14214 vom Europédischen Amt fir Normung
festgelegt. In Deutschland ist sie als DIN-Norm EN 14214 im Oktober 2004 in Kraft getreten. In der
Tabelle 8.2 sind die Parameter in der gultigen neuen Fassung aus dem Jahr 2010 aufgefuhrt. Hierbei
werden die Grenzwerte der chemischen Zusammensetzung, des Gehalts an anorganischen Bestandtei-
len, der Gesamtverschmutzung, der physikalischen Parameter sowie motortechnischer Parameter defi-
niert.
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Tabelle 8.2: Qualitatsanforderungen Biodiesel nach EN 14214 [233]
nterer rer
Eigenschaft Einheit untere obere Prifverfahren
Grenzwert Grenzwert
Fettsauremethylester-Gehalt m.-% 96,5 — EN 14103
Dichte bei 15 °C kg/ m3 860 900 EN ISO 3675/
EN ISO 12185
Viskositat bei 40 °C mm2/s 3,5 5,0 EN ISO 3104
Flammpunkt °C 101 — ENISO 2719/
EN ISO 3679
Schwefel-Gehalt mg / kg — 10 EN ISO 20846/
EN ISO 20884/
EN ISO 13032
Koksruckstand m.-% — 0,3 EN ISO 10370
(von 10 % Destillationsriickstand)
Cetanzahl 51,0 — EN ISO 5165
Asche-Gehalt (Sulfat-Asche) m.-% — 0,02 ISO 3987
Wassergehalt mg / kg — 500 EN ISO 12937
Gesamtverschmutzung mg / kg — 24 EN 12662
Korrosionswirkung auf Kupfer Korrosionsgrad Klasse 1 Klasse 1 EN ISO 2160
(3 h bei 50 °C)
Oxidationsstabilitat, 110 °C h 8 — EN 14112 /EN
15751
Saurezahl mgKOH/ g — 0,5 EN 14104
lodzahl glod/100g — 120 EN 14111/
EN 16300
Gehalt an Linolensaure-Methylester m.-% — 12 EN 14103
Mehrfach ungesattigte (2 4 Doppel- m.-% - 1 EN 15779
bindungen) Methylester
Methanol-Gehalt m.-% - 0,2 EN 14110
Monoglycerid-Gehalt m.-% — 0,7 EN 14105
Diglycerid-Gehalt m.-% — 0,2 EN 14105
Triglycerid-Gehalt m.-% — 0,2 EN 14105
Gehalt an freiem Glycerin m.-% - 0,02 EN 14105/
EN 14106
Gehalt an Gesamt-Glycerin m.-% — 0,25 EN 14105
Gehalt an Alkali-Metallen mg/ kg — 5 EN 14108/
(Natrium + Kalium) EN 14109/
EN 14538
Gehalt an Erdalkali-Metallen mg / kg — 5 EN 14538
(Calcium + Magnesium)
Phosphor-Gehalt mg / kg — 4 EN 14107
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Die chemische Zusammensetzung von Biodiesel 1a3t sich durch Gaschromatographie bestimmen. Der
so bestimmte Gehalt an FAME, kurz als ,Estergehalt bezeichnet, wird auf mindestens 96,5 %
(mol / mol) festgelegt. Dieser Wert ist ein Maf’ fiir die Reinheit und Qualiltat des Biodiesels und spiegelt
den Grad der Umesterung wieder. In der Praxis liegt der Gehalt an FAME bei Uber 98 %. Ein weiteres
Kriterium fUr eine hohe Qualitat ist der geringe Anteil an freien Fettsduren (engl. Free fatty acids, FFA)
im Biodiesel. Ist ihr Anteil zu hoch, kénnen sie Korrosionen im Motor verursachen oder durch Reaktion
mit den vorhandenen Alkalisalzen zu Seifen reagieren und zu Verklebungen und Filterverstopfungen
fihren. Sie werden Uber die Saurezahl bestimmt, der Grenzwert liegt bei 0,5 mg/ g (KOH). Ebenso ist
der Grad sowohl an Di-, Mono- sowie Triglyceriden als auch freiem Glycerin flr die Qualitat entschei-
dend. Deren Anteil gibt ebenso Auskunft Gber das Mafd fir die Vollstandigkeit der Umesterung [234],
[235].

Zu den beschrankten anorganischen Bestandteilen zahlen der Wassergehalt, der Phosphorgehalt (aus
dem im Ol enthaltenen Phospholipiden), der Gehalt der Erdalkalimetalle Calcium und Magnesium (aus
dem ,harten“ Waschwasser) sowie der Alkalimetalle Natrium und Kalium (aus dem Katalysatorrlck-
stédnden). Fur die Beurteilung des Wassergehalts muss beachtet werden, dass Biodiesel hygroskopisch
ist und der Wassergehalt entlang der Transportkette ansteigt. Aus diesem Grund sind drei Grenzwerte
heranzuziehen: der in der EN 14214 vorgegebene Grenzwert von 500 mg / kg und der in der Kraftstoff-
qualitatsrichtlinie (engl. Fuel Quality Directive, FQD) definierte Wert von 220 mg / kg fur Hersteller bzw.
300 mg/ kg fur Logistiker [235]. Zusatzlich wird die Gesamtverschmutzung, d. h. der Anteil an nicht
filtergangigen Partikeln, mittels Filtration bestimmt. Deren Anteil darf 24 ppm nicht Uberschreiten. Bio-
diesel gilt laut Definition als schwefelfrei, da er eine Konzentration von 10 ppm nicht Gberschreiten darf
[236].

Bei den motortechnischen Parametern ist die Cetanzahl enscheidend. Als dimensionslose Kennzahl
beschreibt sie die Zundwilligkeit des Kraftstoffes. Je zindwilliger der Kraftstoff ist, umso hdher ist seine
Cetanzahl. Per Definition wird n-Hexadecan (Cetan, CicHss) die Cetanzahl CZ =100 zugewiesen, was
sehr zundwillig bedeutet. Dagegen bekommt a-Methyl-Naphthalin (C11H10) die Cetanzahl CZ =0, was
zUndunwillig bedeutet. Die Cetanzahl eines zu prifenden Dieselkraftstoffs ist gleich dem Anteil an
n-Hexadecan im Gemisch aus diesen beiden Stoffen, das unter gleichen Bedingungen dieselbe Zund-
verzugszeit hat wie der Prifkraftstoff [237]. Als unteren Grenzwert gibt die EN 14241 einen Wert von
CZ=51an.

Eine weitere wichtige Grof3e ist die Oxidationsstabilitat, die die chemische Stabilitat des Biodiesels wah-
rend der Lagerung kennzeichnet. Sie wird durch die Induktionszeit definiert und ist auf sechs Stunden
festgelegt. Die Biodieselprobe wird einem Luftstrom bei einer Temperatur von 110 °C Uber eine be-
stimmte Zeit ausgesetzt. Die organischen Bestandteile werden in Wasser absobiert und die Leitfahig-
keit gemessen. Der auftretende Knickpunkt der Leitfahigkeitskurve bezeichnet die Induktionszeit. Da
der Einsatz von Stabilisatoren derzeit Ublich ist, wird von Seiten der Mineralblindustrie eine héhere In-
duktionszeit von acht Stunden gefordert [234].

Als Rohstoff fiir die Biodieselproduktion dienen Ole oder Fette, welche sich in erster Linie aus dlhaltigen
Pflanzen gewinnen lassen. Diese unterteilen sich in Olpflanzen, Friichte die fetthaltiges Fruchtfleisch
ausbilden, wie die Olpalme oder der Olivenbaum, und in Olpflanzen, die fetthaltige Samen liefern, wie
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Raps, Sonnenblume, Lein oder Soja. Des Weiteren kann zur Biodieselproduktion direkt Altspeisedl oder
fett (engl. used cooking oil, UCO) eingesetzt werden. Eine Olgewinnung aus Algen wird erforscht, ist
aber mit vergleichsweise hohem Aufwand verbunden. Im Folgenden werden die zumeist verwendeten
Rohstoffe kurz beschrieben.

Raps Die Rapspflanze ist in Deutschland von hoher wirtschaftlicher Bedeutung und die wichtigste
Olfrucht. Die Anbaufléche fiir Raps ist, wie in der Abbildung 8.1 ersichtlich, in den letzten neun Jahren
mit rund 1,4 Mio. ha annahernd konstant geblieben. Durch Ziachtungserfolge und Effizienzsteigerungen
konnte jedoch der Ertrag gesteigert werden [21].

SO B N W b O O N
I

I

2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013
Jahr

B Anbauflache in Mio. ha B Menge in Mio. t
Abbildung 8.1: Rapsanbau in Deutschland [238]

Aus der Rapssaat entstehen durch Pressung und / oder Extraktion Rapsol und je nach Verfahren das
Kuppelprodukt Presskuchen oder Extraktionsschrot. In Deutschland wurden im Jahr 2012 etwa 5,2
Mio. t Pflanzendle verbraucht. Der Anteil von Rapsdl betrug dabei rund 60 % [239]. Rapsol findet in
Deutschland zu etwa 30 % in der Nahrungsmittelproduktion oder als Speise6l Anwendung. Die Halfte
der gesamten Rapsodlproduktion wird zu Kraftstoff verarbeitet. Nahezu alles davon wird zu Biodiesel
verarbeitet, da Rapsol als Reinkraftstoff durch seine Eigenschaften, wie die hohere Viskositat, und den
gegebenen politischen Rahmenbedingungen an Bedeutung verliert. Weitere 12 % flieflen als technische
Ole oder Fette in industrielle Anwendungen [240].

Presskuchen und Extraktionsschrot sind hochwertige EiweifSfuttermittel. Sie eignen sich besonders fur
die Futterung von Rindern und Schweinen und teilweise auch fur Gefligel. Durch den vermehrten An-
bau von heimischem Raps kann der Import von Sojaschrot, welches mit etwa 64 % das bedeutendste
Futtermittel ist, gedrosselt werden. In der Tabelle 8.3 finden sich die Nahrstoffe und ausgewahlte Fa-
serfraktionen der Rapssaat und je nach Verfahren gewonnenen Futtermittel wieder.
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Tabelle 8.3: Nahrstoffe und ausgewahlte Faserfraktionen (g / kg TS) der Rapssaat und verschiedener Futtermittel [241]
Produkt Rohprotein Rohfett Rohfaser Nge:rt]rzzia; fg zteerr- Sauzrieerl]sztse;rgen- Lignin
Rapssaat 214 460 82 176 124 55
Rapskuchen 350 130 125 275 195 85
Rapsexpeller 365 110 130 265 185 82
Rapsextraktionsschrot 379 32 140 302 207 96

Raps ist eine einjahrige Pflanze und kann eine Wuchshdhe bis 150 cm erreichen. Wie die Rube und der
Kohl gehort Raps zur Familie der Kreuzblitengewachse. Die grau-blaue Pflanze bildet Pfahlwurzeln aus,
daher bendtigt die Pflanze tiefgrindige Boden. Die Bluhdauer betragt etwa drei bis funf Wochen, wobei
eine einzelne Blute schon nach bereits ein bis zwei Tagen verbliht [242]. Raps wird im August ausge-
sat, so dass im Folgejahr im Mai die Rapsblute erfolgt. Die Ernte findet in der Regel im Juli statt. Beim
Rapsanbau muss eine drei- bis vierjahrige Fruchtfolge beachtet werden, da Raps mit sich selbst unver-
traglich ist. Als Zwischenfrucht eignen sich Leguminosen, Getreide oder ein Brachjahr. Geerntet werden
nur die Rapskorner, das Stroh bleibt wegen seiner sproden Struktur meist zur Humusanreicherung auf
dem Feld. Der Kornertrag beim Winterraps liegt zwischen 2,8 und 4,8t/ (ha * a) [28, S. 112], [28,
S. 112], [243, S. 109]. Einen Uberblick iiber die Zusammensetzung der in Mitteleuropa meist verbreite-
ten Rapssaat Brassica napus L. gibt die Tabelle 8.4. Die Samen sind kugelférmig und haben einen
Durchmesser von 2,0 bis 3,2 mm. Sie sind zumeist von schwarzer und sehr selten von gelber Farbe. Die
dunkle Samenfarbe wird vor allem von den hochkondensierten Polyphenolen, die in den Wanden der
Zellschicht eingelagert sind, verursacht. Der Kern, der von der Schale umhullt wird, besteht ausschlief3-
lich aus dem Embryo, welcher 84 bis 88 % der Saatmasse entspricht. Dieser setzt sich aus den Keim-
blattern und einem inneren Gewebe zusammen. Das Ol befindet sich in Form kleiner Trépfchen (Oleo-
somen) in den groRlumigen Zellen der Keimblatter. Zwischen den Oltrépfchen befinden sich Proteine,
die 20 bis 27 % des Samens ausmachen. Durch den hohen Gehalt an Ol, der zwischen 39 und 45 % je
nach Sorte und Jahrgang schwankt, resultiert ein niedriger Wassergehalt von durchschnittlich 6 bis 9 %
[244,S. 3].

Fir die Biodieselherstellung wird ausschlieflich ein hoher Olertrag angestrebt. Aus diesem Grund eignet
sich besonders Winterraps, dessen Olgehalt bezogen auf die Feuchtmasse mit 40 bis 45 m.-% (iber
dem des Sommerrapses mit 38 bis 40 m.-% liegt. In der Tabelle 8.5 auf Seite 149 sind die Anteile der
verschiedenen Fettsduren der Rapssaat ersichtlich. Auffallend ist der hohe Gehalt der Erucasaure
(C22:1) bei alten Rapssaaten. Nach Bekanntwerden der gesundheitlich schadlichen Wirkung wurden
nur noch Saaten mit geringen Anteilen dieser Saure geziichtet. Heutige Rapssaaten haben einen Olsau-
reanteil von etwa 60 % und nur noch geringe Erucasaureanteile von etwa 2 %.
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Tabelle 8.4: Zusammensetzung der Rapssaat Brassica napus L. [244, S. 2]
Kennwert Gehalt
Samengewicht 3,5-55mg
Samenfarbe Schwarz, gelb
Samengrofle 2,0-3,2mm
Wassergehalt 6-9m.-%
Schalenanteil 12-17m.-%
Kotyledon davon: 84 - 88 m.-%
Triglyceride 39 -45m.%
Proteine 20 -27m.-%
Kohlenhydrate 11 -26m.-%
Phospho- und Glycolipide 05-15m-%

Soja Weltweit ist Soja die wichtigste Olpflanze, sie wird auf 6 % der globalen Landwirtschaftsflache an-
gebaut. Im Jahr 2012 wurden 242 Mio. t der 6lhaltigen Sojabohnen produziert [245]. Die Bohne enthalt
etwa 20 % Ol und 37 % Eiweif3. Der Grofteil der geernteten Sojabohnen wird zur Olgewinnung genutzt.
Der dabei anfallende Sojakuchen mit seinem hohen Anteil an hochwertigem Eiweifd wird weltweit als
Futtermittel eingesetzt.

Olpalme Die wirtschaftlich bedeutendste Palmenart ist die Olpalme. Mittlerweile wird sie weltweit im
Gebiet der Tropen kultiviert. Die Olpalme wird bis zu 30 m hoch und trégt 3.000 bis 6.000 Friichte.
Nach der Ernte mussen die Friichte schnell weiterverarbeitet werden, da das Fruchtfleisch verderblich
ist. So werden sie unmittelbar mit Wasserdampf behandelt, gequetscht und die Kerne abgetrennt. Das
Fruchtfleisch mit einem Olgehalt von 45 - 50 % liefert das Palmél und die Samen aus dem harten Kern
das Palmkerndl. Die Kerne haben einen Olgehalt zwischen 48 - 52 m.-%.

Sonnenblume Die Sonnenblume ist eine einjahrige Pflanze der Familie der Korbbltler. Ihre Stangel
werden bis 2 m hoch. Die Blutezeit im Juli dauert in der Regel 2 bis 3 Wochen. Aus den Fruchten, den
Achénen, wird das wirtschaftlich bedeutende Ol gewonnen. Der Olgehalt der Samen liegt zwischen 55
und 60 m.-% ohne Einbeziehung der Samenschale und zwischen 35 und 52 m.-% mit Samenschale.
Vorwiegend setzen sich die Ole aus Linolsdure (C18:2) mit einem Anteil von etwa 61 % und Olsaure
(C18:1) mit 28 % zusammen. Es gibt aber auch neue Ziichtungen mit Olsdureanteilen von 80 bis 90 %
(High-Oleic-Sonnenblume). Die Ernte der Sonnenblumen erfolgt Ende August bis Mitte September mit
einem Ertrag von 2,4 bis 4t/ (ha * a) [28, S. 115], [243, S. 109]. Da die Sonnenblume fur die Biodie-
selproduktion eine untergeordnete Rolle spielt, wird hier nicht naher darauf eingegangen.

Weitere Olpflanzen sind Lein, Jatropha, Rizinus und Olive, deren Bedeutung fiir die Biodieselproduktion
aber derzeit ebenfalls eine untergeordnete Rolle spielt.

Zur Ubersicht sind in der Tabelle 8.5 die wichtigsten Fettséuren der fir die Biodieselproduktion einge-
setzten Olpflanzen und -saaten aufgelistet. Es ist zu sehen, dass Palmkern- sowie Kokosnussél vorwie-
gend gesattigte Fettsduren enthalten, welche unter Normbedingungen fest sind und somit die Triglyce-
ride als Fette bezeichnet werden. Raps- und Sojadl enthalten vorwiegend Olsdure und Linolséure,
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welche aufgrund ihrer Doppelbindung(en) zu den ungesattigten Fettsduren zahlen. Sie sind unter
Normbedingungen flissig und die Triglyceride werden als Ole bezeichnet. Da die jeweiligen Pflanzen
noch andere Ole oder Fette in geringen Mengen enthalten, addiert sich die Summe nicht zu 100 %.

Tabelle 8.5: Fettsuregehalte (in %) verschiedener Olpflanzen [246], [247]
Fettsaure 2;]222?]"- Dop- Z\?tpes {:Z‘:Jse Sonnen- Olpalme Palm- Soja Kokos-
pelbindungen Sorte) Sorte) blume kern nuss
Laurinséaure 12:0 — — — — 50 — 48
Myristinsaure 14:0 1 1 — 2 15 — 17
Palmitinsaure 16:0 2 4 42 7 11 9
Stearinsaure 18:0 1 1 4 5 2 4 2
Olsaure 18:1 15 60 28 41 15 24 7
Linolsdure 18:2 15 20 61 10 1 54 1
Linoleinsédure 18:3 7 7 — — — 7 —
Eurucasaure 22:1 50 2 — — — — —

Altspeiseole und -fette Der Einsatz von Altspeisedlen und -fetten zur Biodieselproduktion ist fur die
deutsche Biodieselindustrie von zunehmender Bedeutung. Eine doppelte Anrechenbarkeit auf die Biok-
raftstoffquote und ein hohes THG-Minderungspotenzial machen die Verarbeitung nach 6konomischen
Kriterien interessant. Diese, oft unter der Bezeichnung UCO geflihrten, tierischen und pflanzlichen
Reststoffe unterliegen besonderen Anforderungen hinsichtlich der Hygiene und der Verarbeitung. lhre
Herkunft ist dabei zunachst zweitrangig, wobei der Einkauf sowohl Uber die internationalen Markte als
auch uUber bilaterale Vertrage zwischen Produzenten und Anlagenbetreiber erfolgt. Wie in Tabelle 8.6
ersichtlich, haben UCO einen héheren Gehalt an freien Fettsauren (FFA). Dies erfordert veranderte Kon-
zeptionen bei der Anlagentechnik oder besondere Aufbereitungsschritte. Darauf wird im Kapitel 9.1
naher eingegangen.

Tabelle 8.6: Anteil freier Fettsauren in Olsaaten / Olpflanzen und alternativen Rohstoffen [248]
Olsaaten / Olpflanzen Alternative Rohstoffe
Rapsol FFA<5% Used Cooking Oil FFA<15%
Sonnenblumendl FFA<5% Tierische Fette FFA<30 %
Sojadl FFA<5% Fettabscheider FFA<70-95%
Palmél FFA<5 % Fettsauren FFA<99 %
Camelina Ol FFA<5%

Tierische Fette Auch der Einsatz tierischer Fette als Nebenprodukt der Tierkérperverarbeitung ist fur
die Biodieselproduktion maglich. Jedoch ist dies aufgrund bestehender rechtlicher Rahmenbedingun-
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gen, insbesondere fur FAME aus tierischen Fetten der Kategorie Ill (§ 37 b, Satz 6, BImSchQG), fur den
deutschen Markt nicht von groflem Interesse. Aus diesem Grund wird nicht naher auf tierische Fette als
Rohstoff eingegangen.

Dieses Kapitel widmet sich den verfahrenstechnischen Prozessen zur Herstellung von Biodiesel aus
einer Olsaat. Die Gliederung orientiert sich entlang der Prozesskette, wie sie in der Abbildung 8.2 dar-
gestellt ist. Ausgehend von der Rohstoffannahme und Lagerung der Olsaat (Kapitel 8.2.1) wird im Kapi-
tel 8.2.2 die Olgewinnung in verschiedenen Olmiihlen beschrieben. Diese unterscheiden sich in Kalt-
pressung, Warmpressung und Extraktionspressung. Da in Deutschland vorwiegend Rapssaat in einer
Olmuihle fir die Biodieselproduktion verarbeitet wird, werden andere Rohstoffe, wie Lein oder Sonnen-
blume, nicht betrachtet.

Die Verfahren der Umesterung unterscheiden sich in erster Linie hinsichtlich der eingesetzten Katalysa-
toren und der Prozessbedingungen (T, p, t). Das Kapitel 8.2.3 setzt den Fokus auf die jeweiligen Unter-
schiede und beschreibt den Prozess. Nach der Umesterung muss der Biodiesel gewaschen und ge-
trocknet werden. Darauf wird in Kapitel 8.2.4 eingegangen. Das Nebenprodukt Glycerin wird aufbereitet
und je nach eingesetztem Katalysator ein Salz gewonnen. Methanol, welches in Uberschuss zugegeben
wird, kann durch eine Rektifikationskolonne zurtckgewonnen werden. Das Kapitel 8.2.5 widmet sich
diesen Prozessschritten.

Je nach Grof3e der Anlage ergeben sich verschiedene Voraussetzungen bezlglich der vorzuhaltenden
Logistik. Die Anlieferung der Olsaat erfolgt in kleinen Anlagen bis 5.000t/ a zumeist per LKW, da sich
das Einzugsgebiet in naherer Entfernung von etwa 50 km befindet. Flr grofRere Anlagen von ca. 5.000
bis 30.0001t/ a ist eine Schienenanbindung Voraussetzung, um den erzeugten Biodiesel abzutranspor-
tieren. Vielfach bestehen direkte Liefervertrage mit den Landwirten, die Rohstofflieferant und zugleich
Abnehmer flr den anfallenden Presskuchen sind. Die Anlieferung ist zeitlich gleichmafig Uber das Jahr
verteilt.
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Abbildung 8.2: Prozessschritte bei der Biodieselproduktion aus Olsaat

Fir die Herstellung von Biodiesel in groleren Mengen von 80.000 bis 250.0001t/ a ist eine Vielzahl
vorgelagerter Prozesse notwendig. Die Anforderungen an die Logistik unterscheiden sich stark von den
kleineren Biodieselanlagen. Der Standort befindet sich unmittelbar an zentralen Verkehrswegen, wie
WasserstraRen, Bahn- oder Straflennetzen. Die Anlieferung der Saat erfolgt zumeist auf dem Wasser-
weg, der Abtransport des Biodiesels auf dem Schienenweg und der Transport der Hilfsstoffe und Ne-
benprodukte per Bahn oder LKW. Der Einzugsbereich des Rohstoffs ist international, in der Regel ist
keine Einbindung in die landwirtschaftliche Produktion vorhanden. Der Einkauf ist von den Weltmarkt-
preisen abhangig, eine regionale Wertschépfung flr die Landwirtschaft ist dadurch nicht gegeben
[213].

Im Folgenden werden die der Olgewinnung vorgelagerten Schritte beschrieben.

Saatreinigung Die Olsaat wird nach der Anlieferung direkt auf Olgehalt und Feuchte analysiert. Per
Trogkettenforderer gelangt sie in ein Trommelsieb, wo der Besatz und Verunreinigungen abgetrennt
werden. Ziel ist es, den Besatz auf weniger als 1 m.-% zu reduzieren [249].

Saatlager Um saisonale und preisliche Schwankungen auszugleichen, ist ein méglichst grofler Bunker
empfeh-lenswert. So kann die Olsaat (iber Monate gelagert und dem Prozess bereitgestellt werden,
ohne von Lieferungen abhangig zu sein. Die Absicherung und der Erhalt der Saatqualitat ist ein weiteres
Kriterium fur ein Saatlager. Es eignen sich Flach- oder Hochzellenlager, auch abgedeckte AuRensilos
sind eine Moglichkeit. Die Kuhlung der Saat erfolgt mit kalterer Nachtluft oder bei Bedarf mit einem
Kihlaggregat. Zur Uberwachung ist eine Temperaturregelung nétig. Die eingestellte Silotemperatur liegt
bei etwa 10 °C. Findet eine Erwarmung des Lagergutes statt, besteht die Gefahr des Olaustritts aus der
Saat, was zu Verkrustungen fuhrt und eine Weiterverwendung der Charge ausschliefit [213].

Saatzwischenbehalter Dieser Behalter soll so ausgelegt sein, dass er den Rohstoff einer gesamten

Tagesproduktion aufnehmen kann und somit die Pressen kontinuierlich versorgt. In diesem Behalter
bietet sich eine moderate Vorwarmung auf die Umgebungstemperatur an, was mittels Niedertempera-
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turabwarme erfolgen kann. Die Vorwarmung hat zudem den Vorteil, dass der entstehende Wasser-
dampf in den Pressen nicht an der kalten Saat kondensiert, sondern abgezogen werden kann.

Olsaat
A A 4
Reinigung Reinigung Reinigung
A 4
Flockierung/
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A 4 A 4 A4
= Press- “ Press- “ | Losungsmittel-
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Abbildung 8.3: Olgewinnung aus Olsaaten durch Kalt- und Warmpressung sowie Lésungsmittelextraktion

Die Olgewinnung erfolgt in Deutschland iber drei mogliche Verfahren. Diese sind in der Abbildung 8.3
dargestellt. Fur die Biodieselherstellung wird vorwiegend Rapssaat eingesetzt. Andere Rohstoffe, wie
Lein oder Sonnenblume, werden im Lebensmittelsektor eingesetzt und spielen fur die Kraftstoffherstel-
lung eine untergeordnete Rolle. Aus diesem Grund beziehen sich die im Folgenden beschriebenen Ol-
muUhlen und dazugehdrigen Apparate und Prozessparameter auf den Rohstoff Rapssaat.

Das einfachste Verfahren ist die Kaltpressung. Sie findet bei sehr kleinen Biodieselanlagen mit einer
Produktionskapazitat von etwa 2.000t/ a Anwendung.

Um die Olausbeute zu erhéhen, kann das Ol in einem vorgelagerten Schritt erwdrmt werden. Dieses
Verfahren wird als Warmpressung bezeichnet und kommt aufgrund der hdheren Investitionskosten und
des Energiebedarfes bei mittleren Anlagen mit einer Kapazitat von 5.000 bis etwa 30.000t/a zum
Einsatz.
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Um die maximale Olausbeute zu erhalten, wird die Saat vorgepresst und mit Hilfe eines Lésungsmittels
extrahiert. Hierfur sind eine Vielzahl zusatzlicher Apparate, komplexere Sicherheitsbestimmungen und
die Uberwachung der Betriebsparameter notwendig. Dieses Verfahren findet daher nur bei groRen An-
lagen mit einer Kapazitat tber 100.000t/ a Anwendung.

Die Abbildung 8.4 zeigt eine typische kleintechnische, dezentrale Olmiihle nach dem Kaltpressverfah-
ren. Die einzelnen Komponenten ab der Saatgutvorwarmung (6) werden nachfolgend dargelegt.

]

1 Reinigung
— 2 Lagersilo
_— 1 3 Férderschnecke
4 Magnetabscheider
5 Zwischenbehalter
6 Saatvorwarmung
7 Schneckenpresse
------------ 8 Trubdltank
- 9 Kammerfilterpresse
10 Sicherheitsfilter
11 Feinfiltration
\ 12 Reindltank
A 13 Presskuchenlager
i 14 Presskuchenklhlung
i |15 Warmegeblase
|
L

Abbildung 8.4: Schematische Darstellung einer einfachen kleintechnischen Olmiihle, nach [213]

Saatvorwarmung Im Winter ist eine Angleichung der Saattemperatur an die Presstemperatur vorteil-
haft. Wenn die Presse keine vorgeschaltete Heizung besitzt, ist eine externe Saatvorwarmung notwen-
dig. Diese erfolgt zumeist elektrisch. Eine direkte Nutzung der Abwéarme aus der Presse ist nicht zu
empfehlen, da durch die Wasserdampfabgabe eine hohe Luftfeuchtigkeit vorherrscht. Diese wirde zur
Kondensation an der kalten Saat fuhren. Anschliefend wird das Saatgut Uber eine Dosiereinrichtung
und einen Magnetabscheider der Presse zugeflihrt.

Schneckenpresse Die Schneckenpresse ist das wichtigste Glied der dezentralen Olmiihle und fiir die
Qualitédt und Menge des Ols von entscheidender Bedeutung. Die Betriebsweise der Presse beeinflusst
den Olgehalt und den Gehalt an unerwiinschten Begleitstoffen. Eine hdhere Presstemperatur steigert
einerseits die Ausbeute an Ol, anderseits reichern sich auch mehr Begleitstoffe, wie Phosphor, Calcium
und Magnesium im Ol an. Die Abbildung 8.5 zeigt den Zusammenhang zwischen Presskopftemperatur
und dem Phosphorgehalt im Ol auf. Nach DIN V 51605 ist ein zuldssiger Phosphorgehalt von 12 mg / kg
erlaubt. Ab einer Temperatur von ca. 80 °C muss das Ol anschlieRend durch Teilraffination von Phos-
phor befreit werden, wie es auch bei der Warmpressung notwendig ist [213].
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Abbildung 8.5: Phosphorgehalt in Rapsél in Abhangigkeit von der Presskopftemperatur, nach [213]

Die Betriebsbedingungen der Olpresse lassen sich durch den Abpressgrad (APG) beschreiben. Dieser
wird definiert als prozentualer Anteil des gewonnenen Ols am Olgehalt der Saat:

Olgehalt (TS, Saat) — Olgehalt (TS, Presskuchen)

Olgehalt (TS, Presskuchen)
100 )

APG (TS) = 100 -

Olgehalt (TS, Saat) - (1 —

Bei der dezentralen Olsaatenverarbeitung werden mit der Kaltpressung Abpressgrade von etwa 80 m.-%
bezogen auf die Trockenmasse erreicht [213].

Schneckenpressen werden in unterschiedliche Bauformen angeboten. Im kleinen Leistungsbereich bis
ca. 75 kg/ h werden Lochseiher-Schneckenpressen verwendet. Dabei ist der Presszylinder durch Boh-
rungen perforiert. Die Pressduse befindet sich am Presskopf und bestimmt die zylindrische Form des
Presskuchens. Im groReren Leistungsbereich bis ca. 3.000kg/h kommen Seiherstab-
Schneckenpressen zum Einsatz. Sie sind gekennzeichnet durch parallel zueinander angeordnete Sei-
herstébe zwischen denen das Ol tiber Spalten austritt. Der Presskuchen wird am Ende der Schnecke in
Form von Plattchen ausgeworfen. Je nach Kapazitat der Olmiihle werden Schneckenpressen parallel
geschalten [28, S. 728].

Als Faustformel gilt: 1.000 kg Rapssaat mit einem durchschnittlichen Olgehalt von 42 % und einem
durchschnittlichen Abpressgrad von 80 % ergeben 340 kg Rapsdl und 660 kg Presskuchen [213].

Presskuchenlager Der Presskuchen wird mit einer Temperatur von ca. 70 °C aus der Presse ausgewor-
fen. In Tabelle 8.7 sind weitere Eigenschaften des Presskuchens ersichtlich. Bevor der Presskuchen ins
Lager gelangt, muss seine Temperatur auf maximal 30 °C abgekuhlt sein. Des Weiteren gibt der Press-
kuchen groRe Mengen an Wasserdampf ab. Daher sind die Férdereinrichtungen so zu wahlen, dass sie
ein Abklhlen und Trocknen in einer bestimmten Zeit ermoéglichen. Das Lager sollte eine Kapazitat von
einem Monat Produktion aufweisen, um Schwankungen der Nachfrage auszugleichen.

154



DBFZ Biodiesel

Tabelle 8.7: Eigenschaften von Rapspresskuchen und Bestimmungsmethoden [250]
Prifparameter Einheit Grenzwerte Prifverfahren
min max
Feuchte % k. A. 12,0 DGFBI4
Olgehalt % k. A. 11,0 DGFCIll 16 a
Rohprotein % 30,0 35,0 FOSS-

Schnellbestimmer

Trubéltank Das Ol aus der Presse ist noch mit festen Bestandteilen, welche von 1 bis 13 m.% schwan-
ken kénnen, verunreinigt [213]. Dies wird im Trubdltank gesammelt. Als Auslegungsrichtwert dient eine
Grof3e fur drei Tage Pressen. Sinnvoll ist ein geschlossener, isolierter Tank, um Fremdstoffeintrage zu
verhindern und den Luftsauerstoff zu reduzieren.

Olreinigung durch Fest- / Fliissigtrennung Dieser Schritt hat durch die Entfernung fester Verunreini-
gungen aus dem Ol neben der Pressung einen entscheidenden Einfluss auf die Produktqualitat. Dabei
stehen zwei Hauptverfahren zur Auswahl: die Sedimentation und die Filtration. Bei beiden Verfahren
sind die Eigenschaften der flussigen Phase (Viskositat, Dichte) und der festen Phase (Menge, Form,
Grofdenverteilung, Dichte) von Bedeutung.

Die Sedimentation nutzt den Dichteunterschied zwischen fester und flissiger Phase. Das Verfahren
wird durch die Dichtedifferenz, Partikelgrofle und -form, Viskositat sowie verschiedener Wechselwir-
kungen beeinflusst. Ein hoher Raumbedarf und eine geringe Verarbeitungskapazitat von bis zu 50 kg
Olsaat pro Stunde kennzeichnen dieses Trennverfahren. Die Sedimentation kann diskontinuierlich oder
kontinuierlich im Erdschwerefeld oder im Zentrifugalfeld durchgefuhrt werden. Bei der diskontinuierli-
chen Sedimentation werden einzelne grofle Behalter geflllt. Nach mehreren Wochen werden die Flis-
sigkeit durch Schwimmabsauger und der Feststoff manuell am Boden des Behalters entnommen.
Durch die Entnahme und Reinigung ist das Verfahren sehr arbeitsintensiv. Die kontinuierliche Sedimen-
tation ist durch ein zeitgleiches, meist vierstufiges Absetzverfahren gekennzeichnet. Das System wird
auf eine Verweilzeit von ca. vier Tagen ausgelegt. Jedoch findet sich danach noch ein hoher Anteil von
Partikeln (250 mg/ kg) wieder, so dass eine Nachschaltung von Filtern unterschiedlicher Porengréfie
notwendig ist. Durch Einwirken der Zentrifugalkraft wird die Sinkgeschwindigkeit erhéht und die Ver-
weilzeit verklrzt. Es kbnnen Dekanter, Separatoren oder eine Kombination von beiden im diskontinuier-
lichen oder kontinuierlichen Betrieb eingesetzt werden. Diese Variante ist aufgrund hoher Investitions-
kosten wenig verbreitet.

Bei grofleren Anlagen weit mehr verbreitet ist die Filtration als Reinigungsstufe. Dabei ist zwischen der
Kuchenfiltration und der Tiefenfiltration zu unterscheiden. Bei der Kuchenfiltration werden die Feststof-
fe in der Suspension unter Wirkung eines Druckgefalles an einem pordsen Filtermaterial, wie Gewebe,
Vliese oder Metallmembranen, zurlickgehalten und bilden eine entfernbare Schicht aus. Der Poren-
durchmesser des Filtermittels wird grofRer gewahlt als der Durchmesser der Partikel, um ein Verstopfen
zu vermeiden. Deswegen gelangen zu Beginn solange Partikel in das Filtrat, bis sich Uber dem Filtermit-
tel stabile Bricken gebildet haben, die zu einem Filterkuchen heranwachsen. Im Gegensatz dazu wer-
den bei der Tiefenfiltration grobporige Filterhilfsmittelschichten (Schittungen aus Sand, Precoatschich-
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ten aus Kieselgur oder maschinell gefertigte Pappen aus Zellstoffen) eingesetzt, in deren Innerem sich
die Feststoffe festsetzen. Eine Regenerierung der Filterschichten ist nicht moglich.

Die Hauptreinigung mit einem oder mehreren der beschriebenen Verfahren hat das Ziel, die Partikel
weitestgehend abzuscheiden. Dabei kommen meist Kammer- oder Rahmenfilterpressen sowie Vertikal-
Druckplattenfilter oder Vertikal-Druckkerzenfilter zum Einsatz. Die anschliefende Sicherheitsreinigung
hat vorwiegend die Aufgabe, Stérungen der Hauptreinigung anzuzeigen. Hier werden Beutel-, Kerzen-
oder Tiefenschichtenfilter verwendet [28, S. 730], [213].

Reinéltank Die Lagerung des Ols soll trocken und kiihl erfolgen. In der Praxis haben sich Erdtanks oder
Uberirdi-sche Tanks in Hallen bewahrt. Deren Volumen sollte jeweils auf eine 14-tagige Produktion oder
auf einen anderen, von der Biodieselproduktion abhédngigen Wert ausgelegt sein.

Reduzierung unerwiinschter Begleitstoffe Sollen aus dem Ol zusatzlich geldste Inhaltsstoffe, wie
Phosphor, Calcium und Magnesium, entfernt werden, bietet sich flr kleinere Anlagen die Behandlung
des Ols mit Bleichmitteln, wie Bleicherde, Silikagel oder Cellulose, an. Dabei wird das Bleichmittel vor
der Filtration zugegeben, so dass sich die unerwlnschten Elemente am Sorptionsmittel anreichern
konnen und am Filter abgetrennt werden.

Tabelle 8.8: Vor- und Nachteile der Olgewinnung in kleintechnischen, dezentralen Anlagen mit Kaltpressung (UF-
OP, 2005)
Vorteile Nachteile
Verarbeitung von kleinen Saatmengen und Sonder- niedrige Verarbeitungskapazitat

saaten, einfache Umstellung niedrige Ausbeute (ca. 80 %)

keine Raffination notwendig hoher spezifischer Aufwand an Qualitatsiberwa-

niedriger Investitionsbedarf chung

geringe Sicherheitsanforderungen nur Saaten hochster Qualitat zu verarbeiten
niedriger Energieverbrauch (0,1 - 0,5 GJ / t Saat) hoher Anlagenverschleifl

kein Abwasser hohe Stlckkosten durch niedrige Verarbeitungska-

geringe Anforderungen an Logistik pazitat und Ausbeute

zusatzliche Wertschdpfung in der Landwirtschaft

Die Warmpressung ist durch den erhdhten Energieaufwand und Investitionsbedarf fir mittlere bis grofie
Anlagen geeignet und soll in erster Linie die Olausbeute erhdhen. Des Weiteren soll die Qualitat des
Kuppelproduktes Presskuchen erhalten bleiben. Im Gegensatz zur Kaltpressung wird nun der Rohstoff
vor der Pressung erwarmt und flockiert. Dies erfolgt durch zwei vorgelagerte Apparate.

Das Ziel der Flockierung ist die Zerkleinerung der Olsaat. Dabei werden das Speichergewebe und die
Samenschalen zerstért, um durch Schaffung zusétzlicher Oberflachen den Olaustritt zu erleichtern. Die
Vorzerkleinerung erfolgt durch den Einsatz von Riffelwalzen, welche einen sdgezahndhnlichen Quer-
schnitt haben. Die schrag verlaufende Riffelung 1auft dabei mit unterschiedlichen Drehzahlen gegen-
einander. Dies flhrt zu Schneidbewegungen, welche die Saat aufbrechen. Die Feinzerkleinerung erfolgt

156



DBFZ Biodiesel

durch den Einsatz von Glattwalzen. Das Walzwerk besteht aus zwei nebeneinander angeordneten, glat-
ten Walzen, die durch Federkraft oder Hydraulik aneinander gepresst werden. Die Umdrehungsge-
schwindigkeit der Walzen unterscheidet sich nur gering im Bereich von 3 bis 5 %. Durch die Einstellung
der Walzenlange, der Umdrehungsgeschwindigkeit und des Walzenabstandes werden die GrofRe und
der Durchsatz der Olsaat beeinflusst. Im Ergebnis werden Flocken mit einer Dicke von 0,25 - 0,35 mm
produziert [28, S. 714].

Im Konditionierer werden die Temperatur und der Wassergehalt fir ein gutes Trennergebnis in der
Schneckenpresse eingestellt. Wenn der Wassergehalt zu hoch ist, wird der Druckaufbau in der Presse
beeintrachtigt. Bei zu niedrigem Wassergehalt entstehen zu hohe Trubmengen, der Feststoffanteil im Ol
wird zu hoch und der Presskuchen broselig. Das Optimum stellt ein Wassergehalt zwischen 4 und 6 %
dar. Eine Temperatur von Uber 80 °C fuhrt zu positiven Veranderungen im Pressgut. Die Enzyme und
Mikroorganismen in der Olsaat werden inaktiv. Dies fiihrt zu einer verbesserten Haltbarkeit des Press-
kuchens. Gleichzeitig werden Eiweifstoffe koaguliert. Dadurch werden Verschmierungen in der Presse
vermieden und das Ol wird auRerdem diinnflissiger [28, S. 715]. Zur Anwendung kommen trommelar-
tige, horizontale oder geneigte Apparate. Entweder werden die Mantel oder das Ruhrwerk mit Dampf
beheizt oder Wasserdampf direkt eingeblasen. Im ersten Fall kann die erhitzte eingebrachte Luft an-
schlielend zur Vortrocknung des Saatguts verwendet werden [251]. Aus Gesprachen mit Anlagenbe-
treibern und Besichtigungen wurde deutlich, dass im Allgemeinen die Flocken auf 80 - 110 °C erhitzt
werden.

Die Presse unterscheidet sich im technischen Aufbau nicht von denen, die bei der Kaltpressung zum
Einsatz kommen. Lediglich die Dimensionierung ist flr die erhéhten Durchsatze von mittleren bis gro-
en Biodieselanlagen angepasst.

Ein detailliertes VerfahrensflieRbild der Warmpressung ist in der Abbildung 8.7 ersichtlich.

In Abbildung 8.6 ist die Massenbilanz der Pressen vergleichend dargestellt. Auf der linken Seite ist die
Bilanz der Kaltpressung ersichtlich. Mit einem Abpressgrad von 82 % kénnen 340 kg Ol aus 1.000 kg
Rapssaat gewonnen werden. Dies entspricht der gangigen Praxis. In der Literatur ist ein durchschnittli-
cher Abpressgrad von 80 % zu finden [213, S. 70]. Der Olgehalt im Presskuchen betragt ca. 12 %, was
ihn als Futtermittel wertvoll macht. Das vorhandene Wasser in der Rapssaat von ca. 9 % verdampft
teilweise durch den Pressvorgang, das restliche Wasser findet sich im Presskuchen wieder.

Rechtsseitig zu sehen ist die Bilanz der Warmpressung. Auffallend ist der hohe Abpressgrad von 96 %
der sich durch die gute Ausbeute durch das erhitzte Ol ergibt. Aus 1.000 kg Rapssaat konnen 400 kg Ol
gewonnen werden. Der Presskuchen hat nur noch einen Olanteil von unter 5 %. Da der grofte Teil des
Wassers wahrend der Pressung verdampft, ist der Presskuchen mit einem Wassergehalt von 2,5 % sehr
trocken. Zur Weiterverarbeitung und spateren Lagerung muss er wieder auf einen Wassergehalt von ca.
12 % angefeuchtet werden.
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Kaltpressung: Warmpressung;:
Wasserdampf: 27 kg/( Wasserdampf: 75 k{(
) <)
o =
Rapssaat: 1000 kg " Ol: 340 kg Rapssaat: 1000 kg . Ol: 400 kg
N Olpresse - N Olpresse -
j ” APG: 82 % 4 . 4 APG: 96 % d
01:42% (420 kg) 01:42% (420 kg)
Wasser: 9% (90kg) I Wasser: 9% (90kg) I
Presskuchen: 660 kg Presskuchen: 600 kg
Ol: 12% (80 kg) Ol: 4,7% (20 kg)
Wasser: 9,5% (63 kg) Wasser: 2,5% (15 kg)
Energiebedarf pro Tonne Rapsdl
elektrische Energie: 273 kWh/t 233 kWh/t
thermische Energie: - 528 kWh/t

Abbildung 8.6: Vergleich der Kalt- und Warmpressung, nach [213]

Der Hauptvorteil der Warmpressung liegt in der um sechs Prozentpunkte erhdhten Olausbeute (bezogen
auf die Rapssaat) bzw. 15 % gegeniiber dem Olertrag der Kaltpressung. Mit Blick auf den Energiebedarf
ergibt sich hierfur ein hoher Warmebedarf, wahrend bei der Kaltpressung keine thermische Energie,
z. B. durch die Verbrennung von Erdgas, bereitgestellt wird. Da die Pressen ahnlicher Bauweise sind,
unterscheidet sich der elektrische Energiebedarf nur geringfugig.
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Die Verarbeitung der Olsaat zu raffiniertem Pflanzendl erfolgt in einer Olmiihle nach dem Press- und
Extraktionsverfahren. Dabei ist die Olausbeute im Vergleich zu Warm- oder Kaltpressverfahren mit bis
zu 98 % sehr hoch. Durch den hohen Anteil an unerwinschten Begleitstoffen, wie Phosphatide, muss
das Ol anschlieRend teilraffiniert werden, um eine ausreichend hohe Qualitat zu erreichen.

Vorbehandlung Die erste Stufe besteht in der groben Reinigung der Saat. Die Saat wird mit Hilfe eines
Trommelsiebes vom Besatz getrennt und eventuell vorhandene metallische Teile mit einem Mag-
netabscheider entfernt. Im zweiten Schritt wird die Saat zerkleinert. Dies erfolgt mit Hilfe von Riffelwal-
zen und anschlieBend zur Feinzerkleinerung durch Glattwalzen. Die Gré3e und der Durchsatz des
Mahlguts werden Uber die Walzenlange, die Umdrehungsgeschwindigkeit und den Walzenabstand an
die nachfolgenden Hauptarbeitsschritte (Pressung und Extraktion) angepasst. Das Mahlgut wird im drit-
ten Vorbehandlungsschritt konditioniert. Dabei werden der Wassergehalt und die Temperatur so einge-
stellt, dass ein optimales Trennergebnis beim Pressen erreicht wird. Es wird eine Temperatur des
Pressguts von 80 - 90 °C mit Hilfe von mit Dampf beheizten Manteln und Ruhrwerken oder durch di-
rektes Einblasen von Dampf ins Pressgut eingestellt [28].

Pressung der Olsaat Die Schneckenpressen unterscheiden sich bis auf die Grofe und den Durchsatz
kaum von den eingesetzten Pressen bei dezentralen Olmiihlen. Wenn sie wie hier einer Extraktion vor-
geschalten sind, werden sie als Vorpresse bezeichnet. Der Olgehalt im Presskuchen wird nur auf ca.
20 m.-% reduziert. Durch den viel niedrigeren Pressdruck ist auch die elektrisch installierte Leistung
geringer. Beim Vorpressen liegt auf dem Olgehalt im Presskuchen nicht der Hauptfokus, sondern die
Extrahierfahigkeit des abgepressten Materials. Dieses wird gekihlt und weiter zur Extraktionsanlage
gefuhrt. Das PressOl enthalt noch Trub, welcher in nachgeschalteten Trubabscheidern, d. h. in Dekan-
tern oder Filtern, entfernt wird. Der Trub wird zur Presse ruckgefihrt und das gereinigte Pressol mit dem
in der Extraktionsanlage gewonnenen Ol gemischt und zur Raffination gefiihrt [28], [252].

Extraktionsanlage Mit Hilfe der Extraktion wird das restliche Ol dem Presskuchen entzogen. Zwischen
der Presse und der Extraktionsanlage erfolgt eine AbkUhlung des Presskuchens mittels Umgebungsluft
auf eine Temperatur von ca. 70 °C, wobei sich der Feuchtegehalt ebenfalls absenkt. Als Losungsmittel
wird n-Hexan eingesetzt, da es zum gegenwartigen Zeitpunkt die gestellten Anforderungen am besten
erfullt. So soll es nur die Triglyceride, nicht aber unerwinschte Begleitstoffe aus dem Presskuchen [6-
sen, es darf keine nicht-flichtigen toxischen Bestandteile enthalten und sich gut und nahezu verlustfrei
aus dem Schrot entfernen lassen. Ein Nachteil von n-Hexan besteht darin, dass es in der Kombination
mit Luft ein explosives Gemisch bildet. An einem Losungsmittel mit héherer Extraktionsscharfe und
einer unkritischeren Handhabung wird derzeit noch geforscht. Die Verluste von n-Hexan durch Verblei-
ben im Schrot oder in der Abluft liegen zwischen 0,6 und 1,5 kg / t Saat [28], [253]. Bei der Extraktion
entstehen zwei Produkte: das mit Ol angereicherte Lésungsmittel, Miscella genannt (Olgehalt: 10 -
30 m.-%), und das mit Losungsmittel durchsetzte Olfreie Extraktionsschrot (Losemittel: 25 - 30 m.-%).
Die Miscella wird durch Filter gereinigt und durch eine mehrstufige Destillation in Ol und n Hexan aufge-
trennt [252].
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Das im Schrot enthaltene Lésungsmittel wird im Desolventizer-Toaster ausgetrieben. Dabei durchlauft
das Schrot den Toaster Uber beheizte Stufen von oben nach unten, wahrend im Gegenstrom Wasser-
dampf durchgeleitet wird. Das Schrot wird anschliefend auf ca. 105 °C erhitzt, um unerwilnschte Be-
gleitstoffe zu zerstéren. Bevor das Schrot flr die weitere Verwendung pelletiert oder gemahlen werden
kann, muss es noch getrocknet und gekuhlt werden. Dies kann in einer weiteren Komponente durch
Heif3- und Kaltluft erfolgen oder direkt im Desolventizer als letzter Prozessschritt integriert sein. Das
entstandene Schrot ist ein hochwertiges Eiweifuttermittel mit einem Restélgehalt von unter einem
Prozent [28], [254].

Der verfahrenstechnische Aufbau einer Extraktionsélmunhle ist in der Abbildung 8.8 auf der vorherge-
henden Seite zu sehen.

Teilraffination Das gewonnene Rohol aus der Warm- bzw. Extraktionspressung enthalt noch viele Be-
gleitstoffe, wie freie Fettsauren, Phospholipide, Glycolipide, Zucker, Metallionen, Aldehyde und Ketone,
die vor der Weiterverarbeitung entfernt werden mussen. Dies erfolgt im Allgemeinen Uber die Raffinati-
on des Rohdls, welche durch folgende Teilschritte beschrieben werden kann:

Entschleimung (Entfernung von Phospholipiden, Zuckern, Metallionen);
Neutralisation (Abtrennung freier Fettsduren);
Bleichung (Entfernung von Farbstoffen, restlichen Schleimstoffen);

Desodorierung (Entfernung von Geruchs- und Geschmacksstoffen mittels Dampfdestillation).

Da das Ol als Rohstoff fiir die Biodieselproduktion verwendet wird, sind die letzten beiden Schritte, die
Bleichung und Desodorierung, nicht notwendig.

Wasser- und Saureentschleimung Wie in Abbildung 8.5 auf der Seite 154 ersichtlich, nimmt der Gehalt
an Phosphor im Ol bei Tempera-turerhéhung in der Presse zu. Ab einer Temperatur von 80 °C ist eine
Entschleimung notwendig. Neben Phospholipiden werden dabei auch Glycolipide, freie Zucker und Me-
tallionen entfernt. Anwendung finden zwei Verfahren: die Wasserentschleimung und die anschlieBende
Saureentschleimung. Bei der Wasserentschleimung trennen sich die hydratisierbaren Bestandteile vom
Ol ab. Das Ol und 2 bis 4 % Wasser werden intensiv gemischt und verweilen ca. 15 min im Reaktor [28,
S. 215]. Die Abtrennung erfolgt anschlieBend in einer Zentrifuge. Die Schleimstoffe kénnen in einem
weiteren Schritt zu Rohlecithin verarbeitet oder dem Presskuchen beigemischt werden. Die Saureent-
schleimung stellt das wichtigste Verfahren dar. Zum Einsatz kommen hierbei Phosphor- oder Zitronen-
saure, welche mit dem Ol gemischt wird. Die vorhandenen Magnesium- und Kalziumkomplexe werden
dadurch zerstért und die Phospholipide hydratisiert. Durch Zugabe von Natronlauge wird das Gemisch
anschlieBend neutralisiert und Uber eine Zentrifuge getrennt. Das Ol wird darauf nochmals gewaschen
und in einem Vakuumsystem getrocknet [255].

Entsduerung Freie Fettsduren, die zu etwa 0,3 - 6 % im Rohdl enthalten sind, werden durch die Ent-

sauerung mit Hilfe eines alkalischen Mediums neutralisiert. Dabei werden durch Zugabe von Natron-
lauge (14 bis 20 %ig) die FFA in Seifen umgewandelt, welche in einer ersten Zentrifuge abgetrennt wer-
den. Im Anschluss wird dem Ol Wasser zugegeben und die restlichen Seifen zusammen mit dem
Wasser zentrifugal abgetrennt. Das Ol wird daraufhin getrocknet. Bei dem Prozess der Entsduerung
kommt es zu Olverlusten, da die Verseifung auch Nebenreaktionen der Glyceride hervorbringt. Die Seife
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kann mit Schwefelsdure wieder in Fettsauren gespalten werden und zu Biodiesel verestert oder ver-
marktet werden [28, S. 723], [255].

Die Umesterung der im Ol enthaltenen Triglyceride erfolgt durch die nachfolgend dargestellte Reaktion
mit Methanol unter Zuhilfenahme eines Katalysators.

Katalysator
Triglycerid + Methanol ——— Rapsmethylester + Glycerin

Die Auswahl an Katalysatoren ist gro3. Es wird zwischen sauren, alkalischen, heterogenen und homo-
genen Katalysatoren unterschieden. Jedoch finden bei der heutigen kommerziellen Biodieselproduktion
nur alkalische, homogene Katalysatoren Anwendung. Der Hauptvorteil gegenuber den sauren Katalysa-
toren ist die hohe Ausbeute unter milden Prozessbedingungen in einer verhaltnismafig kurzen Reakti-
onszeit. Des Weiteren neigen sie weniger zu Korrosion und es wird ein geringeres Alkohol-Triglycerid-
Verhaltnis benétigt. Der Nachteil der alkalischen, homogenen Katalysatoren liegt in der Empfindlichkeit
gegenliber freien Fettséuren im Ol. Die Angaben in der Literatur variieren zwischen 0,1 bzw. 0,5 % und
maximal 4 % bei dem eine rein basische Umesterung noch maéglich ist [28, S. 739]. Das macht u. a. den
direkten Einsatz von Altspeisedlen und -fetten problematisch. Unter den alkalischen, homogenen Kata-
lysatoren finden derzeit Kaliummethylat und Natriummethylat in groBem Mafle Anwendung. In der Ta-
belle 8.9 sind die Vor- und Nachteile sowie die bestimmten Reaktionsbedingungen dieser Katalysatoren
aufgelistet.

Tabelle 8.9: Vergleich der gangigen alkalischen, homogenen Katalysatoren [247, S. 54]
Kaliumhydroxid Natriummethylat
Reaktionstemperatur 20 °C 20-100 °C
Verweilzeit 2h 1h
Methanol:Ol-Verhaltnis 3:1 (mol / mol) 3:1 - 5:1 (mol/ mol)
Katalysatormenge 1,0 - 1,7 m.-% vom Ol 0,1 - 0,5m.-% vom Ol
Beschaffung KOH wird vor Ort mit Methanol zu wird direkt eingekauft

Kaliummethylat angemischt,
dadurch reaktionsbedingte Wasser-

bildung
Besonderheiten schnellere Phasentrennung, auf- schnellere Umesterungsreaktion
grund hoherer Dichte in Glycerin- glinstiger

phase (grofRere Molmasse)

weniger Ester in Glycerinphase
gelost

Nebenprodukte DlUngemittel als Nebenprodukt bei
Ansauerung der Glycerinphase mit
Phosphor- oder Schwefelsaure
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Far kleinere Anlagen wird aufgrund der schnelleren Phasentrennnung (keine Zentrifuge notwendig)
vorwiegend Kaliummethylat als Katalysator eingesetzt. Dieses wird vor Ort aus Kaliumhydroxid und Me-
thanol hergestellt. Dazu wird Kaliumhydroxid zu 30 % mit Methanol angesetzt. Die zugefihrte Menge an
Kaliummethylat soll zwischen 1,0 - 1,7 m-.% des Rapsols betragen [256]. In weiterfuhrender Literatur
und in der Praxis wird eine Menge an Kaliumhydroxid von 1 m.-% des Ols empfohlen [247], [257]. Durch
den Ldsungsvorgang von Kaliumhydroxid in Methanol entsteht Wasser und somit auch die Gefahr der
Verseifung im Biodieselprozess. Diesem Umstand wird durch die Betriebsweise mit milden Reaktions-
bedingungen entgegengewirkt.

KOH + CH;0H — CH;0K + H,0

Groflere Anlagen verwenden zumeist den Katalysator Natriummethylat, welcher einsatzfertig bezogen
wird. Der Vorteil besteht darin, dass kein Reaktionswasser wie beim Kaliummethylat entsteht und
dadurch die Gefahr der Seifenbildung vermindert wird. Zudem erfolgt eine schnellere Umesterungsreak-
tion. Der prozentuale Massenanteil des Katalysators liegt zwischen 0,1 und 0,5 m.-% vom eingesetzten
01 [247].

Um eine maximale Ausbeute zu erzielen, findet die Reaktion in zwei nachgeschalteten Reaktoren statt.
Es kommen zumeist Ruhrreaktoren zum Einsatz, wo durch gleichzeitige Zugabe von Methanol und dem
Katalysator die Umesterung zu Rapsmethylester (RME) stattfindet. Der Massenstrom aus Methanol und
Katalysator wird je nach Verfahren und anlagenspezifischen Besonderheiten auf die Reaktoren aufge-
teilt. Die gangigste Verteilung liegt bei 80 m.-% flr den ersten Reaktor und 20 m.-% flir den zweiten Re-
aktor [258]. In der Literatur sind auch Konzepte zu finden, in denen je eine Halfte der jeweiligen Umes-
terungsreaktion zugefihrt wird [259]. Das stéchiometrische Verhéltnis der Reaktion von Ol (Triglycerid)
und Methanol zu RME und Glycerin betragt 1:3. Um eine hohe Ausbeute von 99 m.-% zu erreichen, wird
Methanol im Uberschuss gefahren. Um das Gleichgewicht zusatzlich in Richtung RME / Glycerin zu ver-
schieben, betrdgt das empfohlene stéchiometrische Verhaltnis Triglycerid:Methanol 1:6. Der Uber-
schuss an Methanol ist nach der Abscheidung in der glycerinhaltigen Phase und in der esterhaltigen
Phase zu fast gleichen Anteilen vorhanden. In der weiter unten beschriebenen Rektifikation wird ein
Grofdteil des Methanols zurickgewonnen und steht dem Umesterungsprozess erneut zur Verfigung
[247], [256].

Jedem Reaktor ist ein Abscheider nachgeschalten. Dort setzt sich das Glycerin aufgrund seiner hoheren
Dichte am Boden ab und kann abgezogen werden. Beim Einsatz von Kaliumhydroxid (KOH) als Kataly-
sator kommen vorwiegend Schwerkraftabscheider zum Einsatz, da die Phasentrennung schneller ver-
[&uft als beim Einsatz von Natriumhydroxid. Der Grund liegt in der h6heren Molmasse von KOH. Da sich
der Grof3teil des Katalysators in Bindung mit der glycerinhaltigen Phase befindet, ist die Gesamtdichte
und somit die Absetzgeschwindigkeit héher. Beim Einsatz von Natriumhydroxid kommen vorwiegend
Zentrifugen zur Trennung zum Einsatz, welche sich fir grofere Anlagen lohnen. Es ist von Vorteil, die
Temperatur im Abscheider gegenlber dem Reaktor leicht abzusenken. Dadurch wird eine Beschleuni-
gung der Phasentrennung erreicht [259]. In der Praxis gestaltet sich diese Mainahme schwierig und es
wird eine langere Verweilzeit in Kauf genommen. Die Glycerinphase wird im unteren Teil des Schwer-
kraftabscheiders abgezogen und tragt noch relativ groe Anteile von Wasser, Methanol, Seifen und vor
allem Katalysatorreste mit sich. Der Biodiesel wird im oberen Teil abgezogen und dem zweiten Reaktor
zugefluhrt. Dieser Strom ist vor allem mit Gberschissigem Methanol verunreinigt.
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Der zweite Reaktor arbeitet unter den gleichen Prozessbedingungen wie der erste. Es entsteht im Reak-
tionsgemisch nur noch wenig Glycerin, da der GrofSteil der Umesterung bereits im ersten Reaktor erfolgt
ist. Jedoch sind noch gréflere Mengen an Methanol, Wasser, Katalysatorreste und Seifen vorhanden.
Eine Moglichkeit, diese unerwlnschten Stoffe zu entfernen, besteht darin, nach beendeter Reaktion
wasserfreies Glycerin zuzufuhren und eine intensive Vermischung zu erzeugen. Da sich die hydrophilen
Reststoffe wesentlich besser im polaren Glycerin als im Biodiesel I6sen, kdbnnen sie hach der Absetzzeit
im Separator zusammen mit dem Glycerin entfernt werden [256].

Nach der Umesterung und Trennung vom Glycerin muss der Biodiesel gewaschen werden. Dies erfolgt
zumeist in einem zweistufigen Verfahren: in der Sauerwaschung und in der Neutralwaschung. Bei der
Sauerwaschung wird dem Biodiesel ein Gemisch aus Saure und Wasser zugegeben. Die Art der Saure
ist bei den Betreibern und in der Literatur sehr unterschiedlich und hat dementsprechende Vor- und
Nachteile. Méglich ist die Verwendung von Salz-, Schwefel- oder Essigsaure. Dabei wird zum einem der
Biodiesel neutralisiert und zum anderen werden die Seifen gespalten und in freie Fettsauren Uberfihrt.
Das saure Waschwasser wird abgezogen und der glycerinhaltigen Phase zur weiteren Aufarbeitung zu-
gefuhrt. Im zweiten Schritt erfolgt eine Neutralwaschung, wobei frisches Wasser dem Biodiesel zuge-
fihrt wird. Ein Richtwert ist eine Zugabe von 10 % Wasser bezogen auf den Biodieselmassenstrom.
Jedoch minimiert sich der Anteil an Frischwasser auf ein Minimum, da fur die Wasche vor allem Recyc-
lingwasser aus der Biodieseltrocknung, der Glycerintrocknung und der Methanolrektifikation verwendet
wird. Der Waschwasserkreislauf kann auf diese Weise weitestgehend geschlossen werden.

Nach der Wasche wird der feuchte Biodiesel von dem ca. 1 m.-% mitgefuhrten Wasser befreit. Dieser
Prozess kann im Fallfilmverdampfer oder einer Destillationskolonne erfolgen. Aufgrund der geringen
Wassermenge wird in der Praxis meist ein Verdampfer eingesetzt.

Zuletzt erfolgt noch eine Feinfiltration, um eventuelle feste Partikel abzutrennen. Das Produkt muss der
Norm DIN EN 14214 entsprechen [256].

Die Glycerinphase aus dem gesamten Biodieselprozess wird zusammen mit dem Sauerwasser und dem
Waschwasser in einem Behalter gesammelt. Der Glyceringehalt betragt etwa 50 %, und wird zur weite-
ren Verwendung und Nutzung aufgearbeitet [247], [256], [260].

Das Gemisch wird als erstes mit einer Sdure angesauert. Die saure Wirkung wird teilweise durch das
zugefuhrte Sauerwasser erzielt, dadurch findet eine Seifenspaltung zu freien Fettsduren statt. Um einen
pH-Wert kleiner funf zu erreichen, wird zusatzlich entweder Schwefelsaure oder Phosphorsaure zugege-
ben. Die Wahl der Saure ist davon abhangig, welcher Katalysator eingesetzt wird und welches Neben-
produkt im nachsten Prozessschritt erwlnscht ist. Beim Einsatz von Kaliumhydroxid reagieren die Kata-
lysatorreste mit der Saure und fallen aus. Dabei sind je nach Saure zwei Reaktionen denkbar:

H,S0, + 2KOH - K,S0, | +2H,0
HsPO, + 3KOH — K3PO, !\ +3H,0
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Gleichzeitig dient die Ansduerung der Spaltung gebildeter Seifen in freie Fettsauren. Das Gemisch be-
steht nach der Reaktion aus drei Phasen, welche in einem Dekanter getrennt werden. Aus Sicherheits-
grinden wird der Dekanter wahrend des Betriebes mit Stickstoff beaufschlagt. Da die Kaliumsalze als
feste Phase ausfallen, kbnnen sie leicht abgetrennt werden. Sie werden einer Trocknung zugefihrt und
kénnen als Dingemittel aufbereitet vermarktet werden. Weiterhin lassen sich die freien Fettsduren
aufgrund der geringen Dichte leicht von dem Glycerin-Wasser-Gemisch abtrennen. Als weitere Verwen-
dung kdnnen sie in einer separaten Prozesslinie verestert werden. Dieser Prozess wird im Kapitel 9.1
beschrieben.

Beim Einsatz von Natriummethylat als Katalysator wird das Glycerin-Wasser-Gemisch vorwiegend mit
Salzsadure angesauert. Die Katalysatorreste reagieren mit der Sdure zu Kochsalz, welches in geldster
Form im Gemisch vorliegt.

Der gréfite Massenstrom ist das Glycerin-Wasser-Methanol-Gemisch, welcher im nachsten Prozess-
schritt in die drei Stoffe aufgetrennt wird. Dazu wird das Gemisch durch Zugabe von geringen Mengen
Kaliumhydroxid neutralisiert. Die anschlieBende Trocknung erfolgt entweder Uber einen Verdampfer
oder eine Destillationskolonne. Das Glycerin wird zu einer Reinheit von Uber 80 % aufgearbeitet, es
lasst sich als technisches Glycerin vermarkten. Je nach eingesetztem Katalysator liegt es in verschiede-
nen Qualitaten vor. Wahrend bei der Verwendung von KOH die entstandenen Salze in einer Zentrifuge
abgetrennt werden, enthédlt das technische Glycerin beim Einsatz von Natriummethylat noch einen
Salzanteil von 6 bis 10 m.-% in Form von NaCl [261].

Die entstandenen Briden, ein Gemisch aus Methanol und Wasser, werden auf eine Temperatur unter-
halb von 65 °C, dem Siedepunkt von Methanol, abgekihlt und flussig einer Methanolrektifikation zuge-
fuhrt. Methanol wird im Kopf der Kolonne abgezogen, kondensiert und abgekuhlt. Nach der destillativen
Trennung stehen Methanol als Reaktant und Wasser als Waschwasser dem Prozess wieder zur Verfu-

gung.

Das VerfahrensfliefSbild in Abbildung 8.9 stellt eine Biodieselanlage dar, wobei der Katalysator KOH
eingesetzt und das Nebenprodukt Kaliumsulfat gewonnen wird.
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VerfahrensflieRbild einer Biodieselanlage mit Gewinnung des Nebenproduktes Kaliumsulfat

Abbildung 8.9:
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Im Folgenden werden verschiedene Ansatze beschrieben, um die Herstellung von Biodiesel in Bezug
auf die Verringerung der THG-Emissionen effizienter zu gestalten. Bei den Ansatzen lasst sich nach Ver-
anderungen bei den Einsatzstoffen und der Peripherie sowie verfahrenstechnischen Umgestaltungen
unterscheiden. Eine Optimierung fur Bestandsanlagen ist am einfachsten mit der Veranderung der Pe-
ripherie und ohne groien Umbau zu erreichen. Dazu zahlen:

Einsatz alternativer Rohstoffe, wie UCO;

Weiteraufwertung von Glycerin zu Pharmaglycerin;

Reformierung von Glycerin zu Methanol;

teilweiser Einsatz von Glycerin in einer Biogasanlage.
Darlber hinaus wurden in Forschung und Entwicklung befindliche verfahrenstechnische Ansatze zu-
sammengetragen. Diese zeichnen sich haufig durch grofRe Veranderungen der Anlagenkomponenten
aus. Daher ist ein Umrusten von Bestandsanlagen aufwendig. Ein Einsatz ist vor allem bei neuen Anla-
gen denkbar. Die folgenden Ansatze werden weiterhin behandelt:

Kavitationstechnologie;

heterogene, saure Katalyse;

enzymatische Katalyse;

Einsatz von Uberkritischem Methanol;

In-Situ-Umesterung;

Oscillatory Flow Reaktor (OFR);

Mikrowellentechnik;

Ultraschall-Technologie;

effiziente Membrantechnik.

Eine Alternative zu den Rohstoffen aus Olsaaten und Olfriichten stellt der Einsatz von Altspeisedlen
und -fetten (UCO) dar. Im Vergleich zu Rapsdl haben UCO eine inhomogenere Zusammensetzung mit
unterschiedlich hohen Gehalten an verschiedenen Triglyceriden, einen héheren Anteil an freien Fettsau-
ren (FFA) und einen erhdhten Seifen-, Polymer- und Schwefelgehalt. Aus diesem Grund ist es schwierig,
UCO ohne Veranderung der Komponenten in die laufende Prozesskette einzubringen. Insbesondere der
hohe Gehalt an FFA Iasst eine basische Katalyse ohne Vorbehandlung nicht zu. Sie kdnnen nicht direkt
umgeestert werden.
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Eine weitere unabhangige Prozessschiene oder eine Vorbehandlung zur Entfernung der FFA sind somit
notwendig. Beim Aufbau einer zusatzlichen Prozessschiene bietet die Veresterung und gleichzeitige
Umesterung mit einem sauren Katalysator Vorteile. Dabei kommt Schwefelsdure als Katalysator und
Methanol als Reaktant zum Einsatz. In der folgenden Formel ist die Veresterung der FFA zu Biodiesel
aufgezeigt:

Katalysator HySO,

R,COOH + CH;0H R,COOCH; + H,0

Nach der Reaktion erfolgt die Separation der Biodiesel- und der Glycerinphase durch Sedimentation
oder eine Zentrifugation. Die getrennten Phasen kénnen anschliefend in die vorhandene Prozessschie-
ne integriert werden. Die Biodieselphase wird der Wasche und die Glycerinphase der weiteren Aufberei-
tung zugefuhrt. Da als Katalysator Schwefelsaure eingesetzt wird, muss die Glycerinphase nur noch
geringfugig angesauert werden. Die Abbildung 9.1 zeigt das Verfahren des Gesamtprozesses.

In Tabelle 9.1 sind die Parameter beim Einsatz des Katalysators Schwefelsaure bei zwei Verweilzeiten
dargestellt. Um eine Ausbeute von 99 % zu realisieren, muss eine lange Verweilzeit von fast 70 h in
Kauf genommen werden. Die Reaktion lauft zwar bei einer geringeren Temperatur von etwa 65 °C ab,
dafiir wird jedoch mehr Methanol im Uberschuss gefahren, um das Gleichgewicht in Richtung Produkte
zu lenken. Es ist generell ein anlagenspezifischer Kompromiss, unter welchen Bedingungen Altspeise-
Ole ver- und umgeestert werden.

Tabelle 9.1: Parameter der sauren Katalyse beim Einsatz von UCO [262]
Parameter t=20h t=69h
Ausbeute n 0,9 0,99
Temperatur 3 95 °C 65 °C
Methanol:Ol 20:1 30:1
Masse Katalysator 4 m.-% 1m.-%

Gesprache mit Anlagenbetreibern ergaben, dass gegenuber der direkten Ver- und Umesterung die Ent-
fernung der freien Fettsauren als Vorbehandlungsschritt eine weitere Moglichkeit darstellt. Der Prozess
ist gleichzusetzen mit der im Kapitel 8.2.2 beschriebenen Teilraffination des Ols. Nach der Entschlei-
mung erfolgt durch Zugabe von Natronlauge die Entsauerung, wobei die FFA mit der Lauge zu Natron-
salzen (Seifen) reagieren und Uber einen Separator abgetrennt werden. Die Seife wird im nachsten
Schritt durch Zugabe von Schwefelsaure wieder in freie Fettsauren gespalten und kann separat
umgeestert oder vermarktet werden. Das gewonnene Reindl mit einem geringen Anteil an FFA wird an-
schliefend in der Bestandsanlage alkalisch umgeestert.
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VerfahrensflieRbild der Veresterung von Altspeisedlen

Abbildung 9.1:
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Ein weiteres spezifisches Problem bei Altspeisedlen und -fetten ist die Verunreinigung mit Polymeren.
Der Grund dafiir ist in dem Verfahren der Einsammlung dieser Ole und Fette zu finden. In der Regel
werden sie in Behaltern aus Polyethylen oder Polypropylen gesammelt. Bei der Aufarbeitung und Abful-
lung in gréRere Sammelbehélter (z. B. Bigpacks) werden sie grob zerkleinert und zusammen mit dem Ol
oder Fett in groen Behaltern aufgeschmolzen. Die groben Behalterreste und Partikel werden anschlie-
3end durch Grobfiltration entfernt. Wahrend des Schmelzvorgangs lésen sich aber vorhandene Polyme-
re, die nicht durch die Grobfiltration entfernt werden konnten. Abhangig von der Schmelztemperatur
und Verweildauer kdonnen Altspeisedle und -fette mehr als 1.000 ppm polymere Verunreinigungen auf-
weisen. Diese Verunreinigungen lassen sich bei der zuvor beschriebenen Entschleimung und Entsdue-
rung nicht oder kaum entfernen und werden durch den ganzen Prozess getragen. Die Folge sind Abla-
gerungen an Warmeubertragern und Kolonnenbdden, sowie ein erhdhter Gehalt an Polymeren in der
Biodiesel- bzw. der Glycerinphase [28], [263]. Durch verschiedene, zusatzliche verfahrenstechnische
Methoden, wie dem Einsatz eines Hydrogels mit anschlieflender Filtration, dem Einsatz poréser Memb-
ranen oder der Zugabe von Bleicherde und Aktivkohle, kann die Polymerkonzentration im UCO verrin-
gert werden [264], [265]. Diese Verfahren befinden sich nach wie vor in der Entwicklungsphase und
werden im Rahmen dieser Studie nicht ndher betrachtet.

Vorteile Nachteile
unempfindlich gegentber FFA-Gehalt langsame Reaktionszeit
simultane Ver- und Umesterung héhere Reaktionstemperatur

hoheres molares Methanol:0l-Verhaltnis

Korrosionsprobleme

Eine weitere zu bewertende Optimierung stellt die Aufbereitung des technischen Glycerins zu Phar-
maglycerin dar. Aus 6konomischer Sicht verdoppelt sich der Erlds bei der Vermarktung von Pharmagly-
cerin. Die Abbildung 9.2 verdeutlicht die Preisentwicklung von technischem Glycerin und Pharmaglyce-
rin der letzten drei Jahre. Dagegen mussen die Investitionskosten fur die zusatzliche Anlagentechnik,
der erhdhte energetische Aufwand und die Reststoffentsorgung gestellt werden.

In der Tabelle 9.2 sind die physikalischen und chemischen Eigenschaften von technischem Glycerin
und Pharmaglycerin gegenuber gestellt. Um einen Glyceringehalt von etwa 99,7 m.-% zu erhalten, mus-
sen das restliche Wasser, die Salze und Verunreinigungen wie MONG (engl. Matter Organic Non-
Glycerol) entfernt werden. Je nachdem, welcher Katalysator bei der Umesterung eingesetzt wurde, un-
terscheidet sich die Zusammensetzung des Rohglycerins. Beim Einsatz von Natriummethylat betragt
der Salzgehalt (NaCl) zwischen 5 und 8 m.-% im Glycerin-Wasser-Gemisch. Das Salz |asst sich vorher
nicht entfernen und wird mit in den Destillationsvorgang gefuhrt. Beim Einsatz von Kaliummethylat wird
durch Zugabe von Saure im vorrangegangenen Schritt das Dungemittel Kaliumsulfat gewonnen. Den-
noch verbleiben Reste von etwa 1 bis 1,5 m.-% davon im Rohglycerin. Diese mUssen vor der Destillation
durch einen Verdampfungsprozess abgetrennt werden [261].
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Abbildung 9.2: Preisentwicklung Rohglycerin und Pharmaglycerin 2012 - 2014 [266]
Tabelle 9.2: Eigenschaften von technischem Glycerin und Pharmaglycerin [267]
Eigenschaften Technisches Glycerin Pharmaglycerin
Dichte 1,223 -1,276g/ ml 1,260 - 1,263 g/ ml
Gehalt >80% 99,6 - 99,8 %
Wassergehalt 6-8% max. 0,2 %
Salzgehalt (NaCl) max. 8 % <10 ppm
MONG 05-25% -
Methanolgehalt max. 1 % —

Die Abbildung 9.3 zeigt das verfahrenstechnische Flief8bild des Gesamtprozesses. Im Folgenden wird
die Aufbereitung zu Pharmaglycerin in drei Schritten naher betrachtet:

Destillation zur Entfernung des Wassers Der Eingangsstrom, das technische Glycerin, hat eine Zu-

sammensetzung von etwa 80 m.-% Glycerin, 7 m.-% Natriumchlorid (bei Natriummethylat als Katalysa-
tor), 11 m.-% Wasser und 1 m.-% Begleitstoffe, wie Farb-, Geruchs-, Geschmacksstoffe und freie Fett-
sauren. Um Wasser und Salz vom Glycerin abzutrennen, wird zumeist eine Destillationskolonne mit
Seitenabzug eingesetzt. Eine vorgeschaltete Verdampfereinheit zur Minimierung des Wassergehaltes
und zur verbesserten Warmeintegration durch Erhitzung des Zulaufstroms wird vielfach ausgefuhrt. Im
Seitenabzug wird das Glycerin abgezogen, welches dort eine Reinheit von Uber 99 % aufweist. Wasser

und Methanolreste werden im Kolonnenkopf abgetrennt und die Salze, Olreste und MONG verbleiben
im Kolonnensumpf.
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Desodorierung zur Entfernung von Geruchs- und Geschmacksstoffen Das entwasserte Glycerin ent-
halt noch unerwunschte Begleitstoffe, die die Qualitaten Geruch und Geschmack beeintrachtigen. Diese
werden in einer weiteren Kolonne, der Stripping-Kolonne, entfernt. Das Glycerin wird auf der mittleren
Stufe zugefuhrt, wahrend im Kolonnenboden Uberhitzter Wasserdampf eingeblasen wird.

Bleichung zur Entfernung von Farbstoffen Im letzten Verfahrensschritt werden dem Glycerin durch
Zugabe von Aktivkohle verbliebene Farbstoffe entzogen. Als Produkt erhalt man Pharmaglycerin nach
den Qualitatsansprichen des Europaischen Arzneibuches.

Die Entsorgung des mit organischen Anteilen (30 - 40 m.-% MONG) belasteten Salzes stellt bislang eine
grofie Herausforderung dar. Bei niedrigen Salzfrachten kann ein Teil in Kompostierungsanlagen verwer-
tet werden. Ansonsten ist eine bergbauliche Entsorgung untertage erforderlich, aufgrund der Selbstent-
zundlichkeit jedoch ebenfalls problematisch. In neuen Ansatzen wird die Trennung der Reststoffe mit-
tels Dekantern untersucht, um den Salzanteil auf 90 - 92 m.-% anzuheben. Zu unterscheiden sind hier
die Verunreinigungen des Rohglycerins mit NaCl oder K2S0O4. Durch die in Kapitel 8.2.3 beschriebene
Dungemittelabtrennung von Kaliumsulfat verbleiben lediglich Rickstande von 1 - 2 m.-% des unlosli-
chen Salzes im Glycerin, wahrend beim Einsatz von Natriummethylat Salzanteile von 6 - 7 % vorliegen
[261].

Vorteile Nachteile
hoherer Marktwert, zusatzliche Wertschopfung zusatzlicher anlagentechnischer Mehraufwand,
THG-Einsparung durch Allokation auf Produkt mit zusatzlicher Platz- und Personalbedarf
hoherem Heizwert zusatzliche Logistik fir neue Nebenprodukte

héherer energetischer Aufwand

begrenztere Absatzmoglichkeiten

Glycerin kann als Rohstoff zur Synthese von Methanol eingesetzt werden. Da Methanol als Reaktions-
partner fur die Umesterung bendtigt wird, kann es direkt aus Glycerin erzeugt und verwendet werden.

Das von Salzen, Olresten und organischen Verbindungen gereinigte Glycerin wird in einem Vergaser zu
Synthesegas umgewandelt. Anschliefend wird das Gas durch Druckwechsel-Adsorption (engl. Pressure
Swing Adsorption, PSA) aufbereitet, d. h. der Uberschuss an Wasserstoff wird abgetrennt und die opti-
male Zusammensetzung des Synthesegases fur die Methanolsynthese bereitgestellt. Die abgetrennten
Gase werden verbrannt und stellen die bendtigte thermische Energie fur den Vergaser (Synthese-
gasherstellung) bereit. In einem weiteren Reaktor findet im nachsten Prozessschritt die Methanolsyn-
these statt. Das entstandene flussige Methanol muss anschlieBend noch in einer Rektifikationskolonne
aufgereinigt werden [268]. In der Abbildung 9.4 findet sich das verfahrenstechnische Flief3bild des Ge-
samtprozesses. Im Folgenden werden die vier Teilprozesse ndher betrachtet.
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Glycerinreformierung Das Glycerin-Wasser-Gemisch wird verdichtet, durch interne Verschaltungen vor-

gewarmt und anschlieBend einem Reformer zugefiihrt. Dieser arbeitet bei etwa 240 bar in einem Tem-
peraturbereich von 700 bis 1.000 °C. Unter diesen Bedingungen befindet sich das Wasser in einem
Uberkritischen Zustand. Das Glycerin wird in ein Synthesegas, bestehend aus den Hauptbestandteilen
Hz2, CO, CHs4 und CO2, umgewandelt. AnschlieBend muss das Produktgas auf einen Druck von 30 bar
gedrosselt werden. Dies erfolgt in einer Expansionsturbine, wobei elektrische Energie generiert wird
[269].

PSA-System Das erzeugte Synthesegas wird in einem Druckwechsel-Adsorpitons-System PSA geflhrt,
um die optimale Zusammensetzung fur die Methanol-Synthese zu erlangen. Der Strom wird in seinen
Komponenten aufgetrennt und zum Ende wieder dementsprechend zusammengefuhrt. Das System
besteht aus mehreren, meist drei hintereinandergeschalteten Festbettreaktoren, welche bei einem
Druck von etwa 30 bar und einer Temperatur von 35 °C arbeiten. Im ersten Reaktor wird Wasserstoff
abgetrennt. Davon wird ein Teil energetisch in einer Polymerelektrolytbrennstoffzelle (PEFC) oder durch
Verbrennung verwendet und ein Teil wieder fir die MeOH-Synthese bereitgestellt. Der zweite Reaktor
trennt CO ab, der dritte Reaktor trennt CH4 und CO2 auf. Methan wird direkt zur Prozessenergiebereit-
stellung verbrannt. Die fur die Methanolsynthese benétigten Gase werden im folgenden Verhaltnis ge-
mischt [270]:

H, — CO,
2 "2 _21
Co + CO,

Die folgenden speziellen Verhaltnisse sind fur die optimale Methanolsynthese erforderlich:
H,/CO=24-25
c0,/C0 =0,13-10,14
CH, < 3vol.%

Das Synthesegas wird im letzten Schritt auf etwa 85 bar und 250 °C komprimiert und dem Synthesere-
aktor zugefuhrt [269].

Methanolsynthese Fir die Methanolsynthese aus Synthesegas stehen das Nieder- und das Mittel-
druckverfahren zur Auswahl. Das ursprungliche Hochdruckverfahren kommt aus 6konomischen Ge-
sichtspunkten nicht mehr zur Anwendung. Die Entwicklung von neuen Katalysatoren fur die Synthese
ermoglicht zudem niedrigere Prozesstemperaturen und -drlcke. Als Katalysatoren werden vor allem
Kupfer-Zinkoxid-Alumina- oder Chrom-Zink-Katalysatoren eingesetzt. Flr den katalytischen Prozess las-
sen sich folgende Gleichungen formulieren:

2H,+ C0O - CH;0H AH(300K) = —90,8 kJ/mol
3H, + CO, » CH;0H + H,0 AH(300K) = —49,6 kJ/mol
Da beide Reaktionen exotherm sind, fihren niedrige Temperaturen und eine Druckerh6hung nach dem
Prinzip von Le Chatelier zu einer Verschiebung des Gleichgewichtes in Richtung Methanol. Typische

Parameter fir die Synthese sind Dricke von 50 bis 100 bar in einem Temperaturbereich von 220 bis
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280 °C. Nach der Synthese wird das erzeugte Methanol auf etwa 30 °C abgekuhlt, so dass das Metha-
nol kondensiert und die restlichen verbleibenden Gase leicht abgetrennt und zurtckgefuhrt werden
kdnnen [269].

Methanolreinigung Das Rohmethanol enthalt synthesebedingt noch Wasser und geringe Konzentratio-
nen von Dimethyl-ether und hdheren Alkoholen. Diese werden durch eine zusatzliche Destillationsko-
lonne abgetrennt.

Vorteile Nachteile
Einsparung von fossilem Methanol grofder anlagentechnischer Mehraufwand
Netto-Stromuberschuss durch PEFC logistischer Aufwand fur Sammlung von techni-

keine externe Warmeversorgung erforderlich schem Glycerin

verbesserte THG-Bilanz durch biogenes Methanol Methanolausbeute bezogen auf Glycerininput

Das Nebenprodukt Glycerin kann als Co-Substrat zur Biogaserzeugung eingesetzt werden. Es wird vor-
wiegend zur Leistungssteigerung der Biogasproduktion eingesetzt [267]. Die Biogasproduktion aus Gly-
cerin ist besonders fur kleine Anlagen sinnvoll, da das Rohglycerin nicht weiter aufbereitet und aufkon-
zentriert werden muss. Andere Reststoffe aus der Biodieselproduktion, wie Seifen und Fette, kdnnen
dabei mitvergoren werden. Die Tabelle 9.3 zeigt eine typische Zusammensetzung von Rohglycerin. Auf-
fallend hoch ist der Gehalt an Methanol mit etwa 20 m.-%. Methanol ist ein Nahrsubstrat fur bestimmte
methanogene Bakterien, es kann in zu hohen Konzentrationen aber auch die Methangarung hemmen.
Aus 6konomischer Sicht ist es zweckmafig, Methanol aus dem Rohglycerin zu recyceln. Ein hoher Anteil
an Seifen wiederum bedingt eine intensive Schaumbildung im Biogasprozess und ist zu vermeiden.

Tabelle 9.3: Zusammensetzung der Rohglycerinphase [271]
Parameter Methode Anteil (m.-%)
Wasser Karl-Fischer-Titration 19,9
Freie Fettsauren Titration 0,99
Seifen Titration 28,3
Methanol GC 23,4
Glycerin GC 25,7
Asche Veraschung bei 600 °C 5,0

Die Gasausbeute von Glycerin (100 %) liegt bei 1.294 NI/ kg oTS mit einem Methangehalt von 58 %.
Untersuchungen haben gezeigt, dass Glycerin nicht zur Monofermentation geeignet ist und als Co-
Substrat mit 3 - 6 m.-% die besten Ausbeuten bringt. Einer Grundmischung aus Silomaissillage (31 %),
Kdérnermais (15 %) und Schweinegllle (54 %) wurde Rohglycerin zugegeben und bei einem Anteil von
6 m.-% die besten Ergebnisse erzielt. Der Biogasertrag erhdhte sich um fast 20 %, der Methanertrag um
fast 30 % [272][271]. Zweckvoll ist eine ortsnahe Verbindung der Biogasanlage mit der Biodiesel-
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anlage. So kann die aus der Verbrennung in einem BHKW anfallende thermische und elektrische Ener-
gie flr den Prozess genutzt werden.

Vorteile Nachteile
keine Aufbereitung notwendig nicht zur Monofermentation geeignet
-> Einsparung von Anlagentechnik - 3 bis 6 % als Co-Substrat mdglich
Mitvergarung anderer Reststoffe: Seifen, Fette, Methanolgehalt gering
Proteine

Biogasanlage im Umkreis der Biodieselanlage nicht
Leistungssteigerung der Biogasfermentation immer gegeben

- Gasausbeute Glycerin: 810 m3/t

- Methangehalt: 51 %

Integration des Biodieselprozesses in regionale
Strukturen

Eine Technologie zur Intensivierung des Mischvorganges zwischen Ol, Methanol und dem Katalysator ist
die Kavitationstechnologie. Der grof3e Vorteil ist die Einsparung an Methanol und dem Katalysator, da
fir die Umesterung nicht mehr ein groRer Uberschuss notwendig ist [273]. Weiterhin ist der Aufbau
statisch und die Reaktionszeit sehr schnell (im Sekundenbereich). Eine Anlage im Produktionsmafistab
besteht derzeit noch nicht, daher gibt es keine genauen Daten, wie hoch das Ol-Methanol-Verhaltnis
sein muss. Ein vereinfachtes Fliefbild ist in der Abbildung 9.5 zu sehen. Die Mischung von Katalysator
und Methanol erfolgt separat, bevor die Zugabe zum Ol erfolgt. Der verwendete statische Mischer
zeichnet sich durch verschiedene Einbauten aus, die durch Verwirbelungen, Umlenkungen und Veran-
derung der Stromungseigenschaften eine optimale Mischung erzielen. Durch eine Hochdruckpumpe
wird das Gemisch auf einen Druck von etwa 34 bar gebracht und der Hauptkomponente, dem Kavitator,
zugefuhrt. Hier findet die Umesterungsreaktion statt.

Kaliumhydroxid

D
statische Mischer Hochdruck- Kavitator Hochdruck- Kavitator Separator
pumpe pumpe
Methanol
[ \(
N ~ \l/ Biodieselphase

Yr—=0 ~ O— X —

./ e
o] Glycerinphase
] =3

Abbildung 9.5: Verfahrensfliebild der Kavitationstechnologie, nach [274]

Das Prinzip beruht auf Kavitationseffekten im Venturi-Rohr (Kavitator) und ist in Abbildung 9.6 schema-
tisch dargestellt. Das Gemisch aus Ol, Methanol und Katalysator wird mit einem bestimmten statischen
und dynamischen Druck (p1, wi) in den Kavitator geleitet. Durch die pldtzliche Verengung des Quer-
schnitts (A2) erhoht sich die Geschwindigkeit (w2) und der statische Druck (p2) verringert sich so, dass er
kleiner als der Dampfdruck von Methanol wird. Dadurch bilden sich Dampfblasen aus dem Methanol.
Durch die nun folgende Vergrofierung des Querschnitts verringert sich wieder die Geschwindigkeit (ws)
und der statische Druck (ps) steigt an. Es kommt zur Dampfkondensation und die Methanol-
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Dampfblasen kollabieren schlagartig. Genau an der Phasengrenze erfolgt nun die Umesterungsreakti-
on.

e W1, P1,A1 W2, p2,A2
m=w Ar p
=w2 A2 p
Wimin W2>V1 W3<va
P Lmin p2<p1 pP3>p2
homogene Phase, fllissig P2<Pb,Methanol P3>Pb,Methanol
01, Methanol, Katalysator Bildung von Dampfkondensation
Methanol- schlagartig
Dampfblasen |Dampfblasen kollabieren

Statischer Druck: p
Dynamsicher Druck: w12p/2
nach Bernoulli: W12p/2+p2=w22p/2+p2, h=0

Abbildung 9.6: Prinzip der Kavitationstechnologie (eigene Darstellung)

Dieser Vorgang wird in einem zweiten, nachgeschalteten Kavitator wiederholt. Das nun erzeugte Ge-
misch aus Biodiesel und Glycerin wird durch eine Separation getrennt. Der Gesamtprozess der Umeste-
rung und Separation bendtigt eine Zeit von 8 min bei einer Ausbeute von 99,9 % [274]. AnschlieBend
werden die Phasen wie in Bestandsanlagen aufgereinigt und getrocknet. Dieser Prozess eignet sich vor
allem fur Neuanlagen, eine Integration in Bestandanlagen ist jedoch méglich, wenn eine neue Produkti-
onsschiene, wie bei einer erweiterten Nutzung von z. B. Altspeisedlen und -fetten integriert wird.

Vorteile Nachteile

Intensivierung des Mischprozesses:

-> Reaktion ndher zum stéchiometrischen
Verhaltnis

- Methanoleinsparung

- Einsparung thermischer Energie fir Methanol-
destillation

sehr schnelle Reaktionszeit (im Sekundenbereich)
- Sedimentationszeit ca. 8 min

keine beweglichen Teile (Venturi-Rohr)

hohe Ausbeute (99,9 m.-%)

hohe Materialbeanspruchung durch lokale hohe
Dricke und Temperaturen

hohe Umbaukosten
keine / wenig Praxiserfahrungen

gesteigerter Strombedarf fur Hochdruckpumpen

Um homogene Katalysatoren zu ersetzen, legt die Forschung den Fokus besonders auf heterogene,
saure Katalysatoren. Die Hauptvorteile sind die Unempfindlichkeit gegenlber FFA, die Méglichkeit einer
simultanen Ver- und Umesterung und eine einfache Trennung des Katalysators vom Reaktionsgemisch.
Weiterhin entfallt die Biodieselwasche, da keine Katalysatorreste dort enthalten sind. Somit birgt dieses
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Verfahren ein hohes Kostensenkungspotenzial. Ein idealer fester, saurer Katalysator soll eine grofRe
Oberflache versetzt mit langen Poren aufweisen, um die Reaktionsflache zu maximieren. Gleichzeitig
muss er Uber lange Zeit sdurebestandig sein und eine hydrophobe Oberflache besitzen. Durch die Aus-
fihrung als kontinuierlicher Rohrreaktor mit Fullkdrpern waren dartber hinaus Material- und Platzein-
sparungen moglich. Bislang wurden Versuche mit Zirconiumoxid (ZrO2) und Titanoxid (TiO2) durchge-
fuhrt. Bei beiden Katalysatoren spielt die hohe Oberflachenaciditat eine entscheidende Rolle. Um dies
zu erreichen, werden die Katalysatoren mit einer Sulfatgruppe impragniert. Ausbeuten von 85 % bei
einer Verweilzeit von 20 h und einer Temperatur von 75 °C konnten bisher erreicht werden [247],
[262].

Vorteile Nachteile

unempfindlich gegenlber hohem FFA-Gehalt
-> simultane Veresterung und Umesterung

keine Biodiesel-Wasche notwendig

einfache Trennung des Katalysators vom Reakti-

Ausbeute gering in angemessenen Reaktionszeiten
(<20h)

nicht fir Bestandsanlagen einsetzbar

geringe Praxiserfahrung durch Entwicklungsstand

onsmedium

einfache Regeneration und Recycling des Katalysa-
tors

Das Augenmerk der Forschung der letzten zehn Jahre lag neben der sauren, heterogenen Katalyse
auch auf dem Einsatz von Enzymen als Katalysator fur die Umesterung. Der Hauptvorteil liegt darin,
dass alle Ole unabhangig vom FFA-Gehalt eingesetzt werden kénnen und dabei die Umesterung unter
milden Reaktionsbedingungen stattfindet. Unerwlinschte Begleitstoffe, wie Seifen, werden durch die
unterdrickten Nebenreaktionen zur Umesterung nicht erzeugt. So kann auf eine Biodieselwasche ver-
zichtet werden. Die Enzyme kénnen nach der Separation recycelt werden, jedoch ist deren Filterung
technisch noch schwierig [275]. Eine grofitechnische Produktion mit Enzymen als Katalysator existiert
noch nicht, die folgende Tabelle 9.4 zeigt jedoch einige erprobte Prozessparameter beim Einsatz ver-
schiedener Enzyme.

Tabelle 9.4: Prozessparameter der enzymatischen Katalyse [262]

Mucor miehei Pseudomonas cepacia
Parameter .
(Lipozym IM 60) (IM PS 30)
Temperatur 45 °C 50 °C
Verweilzeit 5h 18 h
Methanol:0l (molar) 31 4:1
Ausbeute 93 -95m.-% 84 - 94 m.-%

Bei der Verwendung des Enzyms Lipozym IP 60 kdnnen primare oder sekundare Alkohole als Reaktant
verwendet werden. Durch die Zugabe des Losungsmittels Hexan wird die Léslichkeit zwischen Glycerin
und Alkohol erhéht und gleichzeitig die Enzym-Deaktivierung, die durch Glycerin und Methanol erfolgt,
minimiert. Versuche wurden auch mit bewegungsunabhangigen Enzymen, wie dem IM PS 30 unter-
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nommen. Die Vorteile gegenuber freien Enzymen ist die leichtere Lipase-Ruckge-winnung, eine hdhere
Stabilitat und die Unempfindlichkeit gegenuber Losungsmitteln [262].

Vorteile Nachteile
keine unerwunschten Nebenreaktionen langere Reaktionszeiten
keine Wasche notwendig hohe Enzymkosten
milde Reaktionsbedingungen Recycling der Enzyme problematisch
geeignet fur Rohstoffe mit hohem FFA-Gehalt keine Marktreife

Ebenfalls als Alternative zu den heutigen Verfahren wird in der Forschung der Einsatz von Uberkriti-
schem Methanol untersucht. Die Umesterung Iauft dabei ohne Katalysator ab, was bedeutet, dass die
bisher notwendigen Aufbereitungsschritte, wie die Biodieselwasche, entfallen kénnen. Die Prozessbe-
dingungen fur die Umesterung liegen bei 250 - 350 °C und einem Druck von 430 bar. Dabei lauft die
Reaktion sehr schnell ab, nach 240 s ist eine Ausbeute von 96 % und nach 10 min eine Ausbeute von
100 % erreicht [269]. Das Ol kann Wasser und FFA enthalten, da die Ver- und Umesterung simultan
stattfinden. Das benétigte hohe Alkohol-Ol-Verhaltnis stellt einen sehr groRen Nachteil dar, so dass bis-
her noch keine Anlage im Produktionsmafistab gebaut wurde. Der Gesamtenergieeinsatz soll jedoch
kleiner sein, als bei der konventionellen Biodieselherstellung. Trotz der hohen Prozessparameter kann
durch Wegfall der Waschen und bei optimaler Verschaltung der Warmesenken und -quellen energe-
tisch gunstiger Biodiesel hergestellt werden [276].

Vorteile Nachteile
spontane, sehr schnelle Reaktion sehr hohe Prozessparameter
- 240 s bei 350 °C und 43 MPa —>250 bis 350 °C bei 43 MPa
= Ausbeute nach 240's bei 96 % sehr hohes Alkohol-Ol-Verhéltnis (bis 42:1)

- Ausbeute nach 10 min bei 100 % ) . L .
keine Umrastung moglich, nur fur Neubau der An-

kein Katalysator notwendig lage

FFA werden simultan verestert
- keine Seifenbildung

andere Uberkritische Alkohole einsetzbar

Wasser im Rohmaterial hat keine negativen Aus-
wirkungen

Hierbei werden die Extraktion der Olsaat und die Umesterung des Ols in einem Schritt durchgefiihrt. Der
eingesetzte Alkohol dient dabei gleichzeitig als Extraktionsmittel und als Reaktant. Bei der Anwendung
von Methanol wurden aber nur geringe Ausbeuten erzielt, da es als Losungsmittel unginstige Extrakti-
onseigenschaften besitzt. Hohere Alkohole, wie Ethanol oder Butanol, sind als Losungsmittel besser
geeignet. Eine Notwendigkeit dabei ist die absolute Wasserfreiheit des Alkohols, da sonst die Ester
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durch Nebenreaktionen mit posphor- und sulfathaltigen Komponenten verunreinigt werden. Lange Zeit
war der Preis von anhydriertem Ethanol ein Kriterium, dieses Verfahren nicht in Betracht zu ziehen.
Doch mit Zunahme der Bioethanolproduktion kann die In-Situ-Umesterung in Zukunft an Bedeutung
gewinnen [247, S. 88].

Bei diesem Verfahren wird der Fokus auf die Intensivierung des Mischvorganges zwischen Ol, Methanol
und Katalysator gelegt. Durch Einbau von stromungstechnischen Bauteilen in einen kontinuierlichen
Stromungsreaktor werden oszillierende Bewegungen erzeugt und der Massen- und Warmetransport
verbessert. Damit kdnnen im Vergleich zu herkdmmlichen, kommerziellen Verfahren hohere Ausbeuten
(siehe Tabelle 9.5) in einer kurzeren Reaktionszeit erreicht werden. Bei einem Versuch mit UCO und
Rapsol wurde ein OFR mit folgenden Ergebnissen untersucht:

Tabelle 9.5: Parameter des Oscillatory Flow Reactors (OFR) [262]
Parameter Bereich Versuch
Temperatur 20-70°C 50 °C
Verweilzeit 10 - 30 min 30 min
Methanol:0l (molar) 1,5:1 1,5:1
Ausbeute — 99 m.-%

Die Mikrowellentechnik dient der Erwdrmung eines Gemisches in einem kontinuierlichen Strdomungsre-
aktor. Die bendtigte thermische Energie wird dabei durch elektromagnetische Bestrahlung mit Mikro-
wellen erzeugt. Dabei wird der Stromungsreaktor einem oszillierenden Mikrowellenfeld ausgesetzt. Die
Molekule oszillieren in gleicher Frequenz und bewegen sich schneller. Durch die hervorgerufenen Kolli-
sionen erfolgt eine bessere Durchmischung unter Warmeentwicklung. Der Hauptvorteil ist eine hdhere
Ausbeute bei geringerer Reaktionszeit und geringerem Energieeinsatz. Jedoch wurde diese Technologie
noch nicht im Produktionsmafistab angewendet, so dass keine relevanten Ergebnisse vorliegen [262].

Ultraschall wird eingesetzt, um den Mischungsvorgang zwischen Ol, Methanol und Katalysator zu inten-
sivieren. Dabei wird ein Stromungsreaktor mit Ultraschall einer Frequenz von 20 bis 100 kHz bestrahlt.
Die Molekule werden abwechselnd komprimiert und gestreckt. Durch diese kontinuierliche Vibration
werden hohe Druckschwankungen auf kleinen Raum generiert. Die dabei auftretende Kavitation fuhrt
zu einer starkeren Vermischung der Komponenten, wobei an der Oberflache der Blasen die Umeste-
rungsreaktion erfolgt. Dieser Vorgang fuhrt zu einer verklrzten Reaktionszeit, minimiert das molare
Methanol-Ol-Verhéltnis und reduziert den Gesamtenergieeinsatz im Vergleich zu herkémmlichen Me-
thoden. Wie bei der Mikrowellentechnologie gibt es noch keine kommerzielle Anwendung [262], [278].
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Die destillative Trennung der Stoffgemische RME-Wasser und Glycerin-Wasser-Methanol stellt zweifel-
frei eine weitere Moglichkeit dar, die Verfahrenstechnik bestehender Biodieselanlagen zu optimieren.
Durch die Stofftrennung mittels Membranen kdonnen vergleichbare oder hohere Reinheiten der Produk-
te erzielt werden, wobei thermische Energie fur die Verdampfungsprozesse eingespart werden kann.
Inzwischen gibt es auch Plugin-Membran-Module, die in bestehende Rektifikationskolonnen einge-
bracht werden kdnnen. Allein die bendtigte elektrische Leistung steigt gegentber den Referenzkonzep-
ten, da die Membransysteme eine ausreichende Druckdifferenz bendtigen, um hohe Permeatflisse zu
ermoglichen [279]. Weitere Aspekte der membranbasierten Stofftrennung wurden dartber hinaus be-
reits in Kapitel 4.6 beschrieben. In der Gesamtbetrachtung handelt es sich um nachristbare, marktrei-
fe Technologien, die wartungsarm sind. Dem grofen Vorteil der Dampfeinsparung stehen die Erforder-
nis groRRerer Spulstrome und ein gesteigerter Strombedarf fir die Verdichtung gegenuber.
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DBFZ Biodieselproduktion

Als Ausgangspunkt fur die Untersuchung werden Referenzkonzepte fur die Biodieselproduktion defi-
niert, die den Anlagenbestand in Deutschland reprasentieren sollen. Die konkreten Verfahrensfihrun-
gen, deren Umsetzung als entsprechendes Simulationsmodell in Aspen Plus sowie die errechneten
Massen- und Energiebilanzen werden in den folgenden Abschnitten vorgestellt. Die Simulationsmodelle
dienen Uber die Abbildung des Status quo derzeit produzierender Anlagen hinaus dazu, die zu untersu-
chenden Optimierungsansatze in einer virtuellen Anlagenumgebung zu Uberprufen. Die Integration der
Optimierungsansatze in die Referenzmodelle und die daraus resultierenden Auswirkungen auf Massen-
und Energiebilanzen sind in Kapitel 10.2 und 10.3 dargestellt. Die sich durch die Umsetzung der Opti-
mierungsansatze ergebenden Veranderungen werden hinsichtlich der THG-Bilanz (Kapitel 11) und der
Vermeidungskosten (Kapitel 12) abgeschatzt.

Analog zu den Modellbezeichnungen far Bioethanol in Kapitel 3.1.1, sollen die nachfolgenden Produkti-
onspfade mit den in Tabelle 10.1 folgenden Bezeichnungen geflihrt werden:

Tabelle 10.1: Modellbezeichnungen der Biodieselproduktion
Modell Modellbezeichnung
Biodieselproduktion in Kleinanlagen - Referenz KBR
Biodieselproduktion in Kleinanlagen - Optimiert KBO
Biodieselproduktion in GroRanlagen - Referenz GBR
Biodieselproduktion in GroRanlagen - Optimiert GBO
Biodieselproduktion in Groflanlagen - Optimiert mit Pharmaglyce- GBO_PHGLY
rinaufbereitung
Biodieselproduktion in GrofRanlagen - Optimiert mit Glycerinre- GBO_GLYREF
formierung

Die in Deutschland betriebenen Anlagen (siehe Tabelle 2.2) zur Produktion von Biodiesel basieren
Uberwiegend auf dem Olhaltigen Rohstoff Raps (vgl. Kapitel 8.1), weshalb dieser die Grundlage fur die
Untersuchung der Referenzkonzepte darstellt. Die Produktionsanlagen unterscheiden sich allerdings
hinsichtlich der produzierten Menge, was sich auch in der Auswahl der geeigneten Verfahrenstechnik
widerspiegelt. So kommen, wie bereits in Tabelle 2.2 dargestellt, im Bereich kleintechnischer Anlagen
haufig das AT-Verfahren oder davon abgewandelte Formen zum Einsatz. Grotechnische Verfahren mit
Produktionskapazitaten von mehr als 200.000 t/ a beruhen dahingegen oft auf dem Connemann- oder
dem Lurgi-Verfahren. An diesen Verfahren sind entsprechend die nachfolgend untersuchten Referenz-
konzepte angelehnt, wobei ein kleintechnisches Konzept mit 30.000t/a und ein grofitechnisches
Konzept mit 200.000 t/ a dargestellt wird.
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Flr die Konzepte wurden Simulationsmodelle mit der Software Aspen Plus erstellt. Als Basismethode
wurde NRTL gewahlt, da diese Methode die thermodynamischen Eigenschaften des Prozesses am bes-
ten wiederspiegelt.

Zur Simulation der dezentralen Biodieselproduktion wurde diese in folgende Bereiche untergliedert und
die einzelnen Komponenten wie in Tabelle 10.2 dargestellt zugeordnet:

Tabelle 10.2: Zusammenfassung der simulierten Komponenten zu Anlagenbereichen (KBR)

Anlagenbereich Bezeichnung Komponente

100 Rohstoffannahme Mechanische Reinigung mit Aussonderung von Ausputz
200 Rohstoffaufbereitung und -trennung  Konditionierer, Olpresse, Filter, Teilraffination

300 Umwandlung / Konversion Umesterung

400 Hilfsmittelaufbereitung Katalysatorherstellung

500 Produktaufbereitung Biodieselwasche, Biodieseltrocknung

600 Nebenproduktbehandlung Methanolrektifikation, Glycerinansduerung, -trocknung
700 Lager Rapslager, Glycerintank, Biodieseltank

800 Kraft-Warme-Anlage Warmebereitstellung

900 Utilities Kiahlaggregat

Die in der Simulation betrachteten stofflichen Komponenten sind im Anhang A 2 dargestellt.

Das Referenzmodell wird mit einer Biodieselkapazitat von 30.0001t/ a festgelegt. Bei einer Jahresaus-
lastung von 8.000 h/a ergeben sich 3,75t/ h. Als Rohstoff fir die Umesterung wird ausschlieflich
Rapsol verwendet, welches im vorgelagerten Prozess aus der Rapssaat gepresst wird. Es wird ange-
nommen, dass die Olmiihle mit Warmpressung in die Biodieselanlage integriert ist und es sich um ei-
nen kontinuierlichen Prozess handelt, wobei keine groRen Olspeicher notwendig sind. Somit kommen
nur Pufferspeicher zum Einsatz. Daher wird auch angenommen, dass das verwendete Rapsol nur eine
leichte AbkUhlung nach der Pressung und Entschleimung erfahrt und es mit einer Temperatur von
T=40 °C dem Biodieselprozess zugefuhrt wird. Die genaue Prozessverschaltung kann der nachfolgen-
den Abbildung 10.1 entnommen werden.

Das teilraffinierte Ol setzt sich vereinfacht wie folgt zusammen: als Vertreter der Triglyceride wird Trio-
lein mit einem Massenanteil von 98 % und als Vertreter der freien Fettsduren wird Olsdure mit einem
Massenanteil von 2 % gewahlt, da es auch im realen Rapsoél die haufigsten Stoffe sind. Der Strom wird
Uber eine Pumpe direkt dem ersten Umesterungsreaktor zugefihrt.

Als Katalysator findet Kaliummethylat Anwendung. Wie im Kapitel 8.2.3 beschrieben, Uberwiegen die
Vorteile von Kaliumhydroxid fur kleinere Anlagen. Im Referenzmodell wird KOH mit einem prozentualen
Massenanteil von 1% der eingesetzten Olmasse definiert. KOH wird mit Methanol im Verhaltnis 1:3
gemischt. Der Mischstrom wird anschliefiend so aufgeteilt, dass 80 % dem ersten Umesterungsreaktor
und 20 % dem zweiten Umesterungsreaktor zugefuhrt werden. Methanol wird im stdéchiometrischen
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Verhaltnis 1:3 der Umesterung zugefuhrt. Der Gesamtmassenstrom addiert sich somit aus dem Anteil
Methanol fir die Umesterung und dem Anteil fir die Katalysatorbildung. Die Umesterung im ersten
RUhrreaktor erfolgt bei einer Temperatur von 40 °C und Umgebungsdruck. Dabei werden 80 m.-% des
Trioleins umgesetzt. Dem Reaktor ist ein Abscheider nachgeschalten, wo sich die Glycerinphase auf-
grund der hoheren Dichte von der Biodieselphase absetzt. Der Biodieselstrom wird der zweiten Umeste-
rungsstufe zugefuhrt. Hier findet unter den gleichen Prozessbedingungen die Umesterung des noch
vorhandenen Trioleins mit einer Ausbeute von 99 m.-% statt. Im folgenden Abscheider werden wieder
die Glycerinphase und die Biodieselphase getrennt. Beide Strome sind jedoch nicht rein und enthalten
vor allem Methanol und Katalysatorreste. Die Separation in beiden Abscheidern ist in Tabelle 10.3 be-

schrieben:

Tabelle 10.3:

Massenbezogene Aufteilung im Abscheider, nach [280, S. 1047]

Esterreiche Phase

Glycerinreiche Phase

Glycerin
Methanol
Ester

Katalysator

2,3 m.-%
42,0 m.-%
99,0 m.-%

5,8 m.-%

97,7 m.-%
58,0 m.-%

1,0 m.-%

94,2 m.-%

Die freiwerdende Warmemenge betragt im ersten Reaktor 108 kW und im zweiten Reaktor 28 kW. Da
die Temperatur mit 40 °C relativ niedrig ist, kann der Warmestrom prozesstechnisch nicht mehr genutzt
werden und ist als Verlust zu betrachten.
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Abbildung 10.1:

Blockfliebild der kleintechnischen Biodieselproduktion (KBR)

Abwasser

187



Technische Analyse der Optimierungsanséatze fur die

Biodieselproduktion DBFZ

Die esterreiche Phase wird der Biodieselwasche zugefuhrt. Unter Zugabe von Wasser und Saure werden
im nachgeschalteten Separator Methanol und die Katalysatorreste entfernt. Dieser Waschwasserstrom
wird mit dem Glycerinstrom in einem Mischer beigemischt. Der gereinigte Biodiesel enthalt noch 1 m.-%
Wasser und muss im nachsten Schritt getrocknet werden. Dies erfolgt in zwei nachgeschalteten Fall-
filmverdampfern. Dazu wird der Strom auf eine Temperatur von 135 °C in einem dampfbetriebenen
Warmeubertrager erwarmt. Der ausgehende Strom wird dem ersten Fallfilmverdampfer zugefihrt, wel-
cher bei einem Absolutdruck von 250 mbar betrieben wird. Im Ausgang hat der Biodieselstrom eine
Reinheit von 99,4 m.-%. Der zweite Verdampfer arbeitet bei einem Absolutdruck von 25 mbar und der
gleichen Temperatur. Das restliche Wasser verdampft, bis als Endprodukt Biodiesel mit einer Reinheit
von 99,95 m.-% bereitgestellt werden kann. Der Biodiesel wird auf eine Temperatur von 40 °C abge-
kuhlt. Die freiwerdende Warme von 203 kW kann zur Vorwarmung vor der Trocknung genutzt werden.
Das verdampfte Wasser wird ebenfalls nach Abkuhlung auf 60 °C mit dem Glycerinstrom vermischt.

In einem Mischer werden die Glycerinphase aus den Abscheidern, der Waschwasserstrom sowie das
Wasser aus der Trocknung zusammen einem Reaktor zugeflhrt. Mit Hilfe von 50 %iger Schwefelsaure
wird die Glycerinphase angeséauert. Dabei erfolgen zwei hauptsachliche Reaktionen. Zum einen reagie-
ren die Katalysatorreste mit der Schwefelsdure zu Kaliumsulfat, welches als Feststoff ausfallt. Zum
anderen werden die in der Umesterung durch unerwilinschte Nebenreaktionen gebildeten Seifen zu
freien Fettsauren gespalten. Im nachsten Prozessschritt erfolgt eine Trennung in einem Drei-Phasen-
Dekanter, welcher im Modell durch einen Separator dargestellt ist. Hier werden die feste, ausgefallene
Phase Kaliumsulfat und die leichte Phase der freien Fettsauren abgetrennt. Der Hauptstrom besteht zu
gleichen Anteilen aus Glycerin und Wasser, verunreinigt mit Gberschissigem Methanol. Im nachsten
Prozessschritt erfolgt die Aufbereitung zu technischen Glycerin. Dazu wird ein Grofdteil des Wassers und
Methanols verdampft. Dies erfolgt in einem Verdampfer bei einer Temperatur von 100 °C und einem
Absolutdruck von 0,4 bar. Als Kuppelprodukt fallt Glycerin mit einer Reinheit von 83 % an. Das ver-
dampfte Methanol-Wasser-Gemisch wird auf 65 °C abgekiuhlt und einer Rektifikationskolonne zuge-
fuhrt, welche bei einem Absolutdruck von 0,2 bar mit sieben Béden und totaler Kondensation betrieben
wird. Der Feedstrom wird auf der vierten Stufe zugefuhrt, eine Destillationsrate von 95 kg / h und ein
Reflux von 2 sind vorgegeben. Beide Trennstrome werden im Modell als Recyclingstrome ruckgefuhrt.
Der Wasserstrom wird wieder als Waschwasser eingesetzt, so dass ein quasi geschlossener Waschwas-
serkreislauf vorhanden ist. Der Anteil von bendtigtem Frischwasser verringert sich dadurch auf ein Mi-
nimum. Methanol wird ebenfalls als Recyclingstrom wieder der ersten Umesterungsstufe zugefihrt. In
der Tabelle 10.4 sind die jeweiligen Parameter und die KenngrofRen der einzelnen Prozesse Ubersicht-
lich dargestellt.

Tabelle 10.4: Ubersicht (iber Prozessparameter der einzelnen Anlagenkomponenten (KBR)
Anlagenbereich Prozess Parameter Wert Einheit
100 Mechanische Reinigung Besatzabtrennung 1 m-%
200 Konditionierung Temperatur 110 °C
Pressung Elektr. Leistung 93 kWh/tol
Entschleimung Verweilzeit 4  min
Wasserzugabe 4 m-%
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Anlagenbereich Prozess Parameter Wert Einheit
300 Erste Umesterung Druck 1 bar
Temperatur 40 °C
Ausbeute 80 %
Zweite Umesterung Druck 1 bar
Temperatur 40 °C
Ausbeute 29 %
400 Katalysatorherstellung Kaliumhydroxid 1 m-%
500 Neutralwasche Wasserzufuhr 10 m.-%
Trocknung Temperatur 135 °C
Druck 1 0,250 Dbar
Druck 2 0,025 bar
600 Ansauerung Temperatur 30 °C
Glycerintrocknung Druck 0,4 bar
Temperatur 100 °C
Methanolrektifikation Feedtemperatur 65 °C
Druck 0,2 bar
Anzahl Stufen 7
Ruckfluss-Rate 2

In diesem Kapitel wird die Massen- und Energiebilanz der Referenzanlage KBR dargestellt und ausge-
wertet. In der Tabelle 10.5 sind die Heizwerte der Stoffe dargestellt, die als Ein- und Ausgangsgroflen
fur die Anlage bilanziert werden.

Die ein- und ausgehenden Stoffstrome sowie die flir den Gesamtprozess der Biodieselherstellung bené-
tigte elektrische und thermische Energie ist in der Tabelle 10.6 auf Seite 191 ersichtlich. Die Tabelle ist
unterteilt in den Betrieb der Olmiihle und der Biodieselanlage. Jeweils sind die relativen Werte bezogen
auf eine Tonne Rapsdl oder Biodiesel und die absoluten Werte aufgeteilt in Jahres- und Stundenwerte
zu sehen. Die absoluten Werte beziehen sich immer auf die Gesamtproduktion von 30.000t/a bzw.
3.750kg/ h.

Die Stoff- und Energiebilanz der Olmiihle wurde theoretisch nach Literaturwerten und Angaben von OlI-
muhlenbetreibern erstellt, wahrend die Bilanz fur den Biodieselprozess in Aspen Plus simuliert wurde.

Im Folgenden wird die Energiebilanz ndher aufgeschlisselt:

Elektrische Energie Olmiihle Die Olpresse ist der grofte Verbraucher bei der dezentralen Olmiihle.
Ausgegangen wird von einer Leistung von 14 kW fur eine Presse, die auf 0,15t/ h Rapssaat ausgelegt
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ist [213, S. 64]. Da mehrere Pressen parallel geschalten sind, ergibt sich fir eine Tonne Saat eine auf-
zubringende Arbeit von 93 kWh, was fir eine Tonne Ol einer Arbeit von 233 kWh entspricht. Der Jahres-
verbrauch aller Pressen liegt somit bei etwa 7,1 GWh.

Tabelle 10.5: Heizwerte der verwendeten Stoffe KBR
Komponente Heizwert Hu (in MJ / kg) Quelle
Biodiesel 37,14 [212], [213, S. 70]
Rapspresskuchen 20,70 [213,S. 70]
Glycerin 16,92 [281]
Technisches Glycerin (84 %) 14,21
Rapsol 37,50 [213,S.70]
Methanol 19,90 [282]
Olsaure 36,98 [283]

Thermische Energie Olmiihle Der grofte Dampfverbraucher in der gesamten Anlage und der einzige
der Olmiihle ist der Konditio-nierer. Der Dampf wird in einem Heizkessel (n = 0,9) fiir die gesamte Anla-
ge als Sattdampf (12 bar, 188 °C) aus Frischwasser (1 bar, 25 °C) erzeugt. Bei einem Dampfverbrauch
von 555 kg / t (0l) ergibt sich die aufzubringende Gesamtenergie von 476 kWh / t (Ol). Den Heizkessel-
wirkungsgrad mit einbezogen, entspricht dies einer aufzubringenden Energie an Erdgas von 528 kWh / t
(O1). Der Jahresverbrauch liegt bei 16,2 GWh.

Elektrische Energie Biodieselanlage Fir die gesamte Biodieselproduktion aus Rapsél wurde ein Auf-
wand elektrischer Energie von 19 kWh / t Biodiesel angenommen. Der Wert ist ein Mittelwert, welcher
sich aus Gesprachen mit Anlagenbetreibern ergab und im Rahmen gangiger Literatur liegt [28, S. 743],
[284]. Es ergibt sich ein Jahresverbrauch von 0,6 GWh.

Thermische Energie Biodieselanlage Alle groRen Verbraucher wurden in der Aspen-Simulation auf ihre
bendtigte thermische Energie ausgewertet. Dazu zahlen samtliche Warmedubertrager, die Methanol-
destillation, die Biodieseltrocknung und die Glycerintrocknung. Es ergibt sich ein Gesamtenergiebedarf
von 172 kWh / t Biodiesel und somit ein Jahresverbrauch von 5 GWh.

Stoffbilanz Olmiihle Die Rapssaat hat einen Wassergehalt von 9 m.-% und einen Olgehalt von 42 m.-%.
Sie geht mit einem Massenstrom von 9.565 kg / h ein. Daraus wird wahrend der Pressung 5.739 kg / h
Presskuchen und 3.826 kg / h Ol. Die Werte der Hilfsstoffe Séure, Lauge und Waschwasser sind eben-
falls ersichtlich und verlassen die Anlage im Ausgang als Abwasser und Schleimstoffe. Der Ausgangs-
strom an Ol der Olmiihle ist identisch dem Eingangsstrom an der Biodieselanlage.

Stoffbilanz Biodieselanlage Zusammen mit dem Methanol reagiert das Ol unter Einwirkung des Kata-

lysators KOH zu den Hauptausgangsstromen Biodiesel und Glycerin. Der Methanolstrom ist so ausge-
legt, dass die stochiometrische Reaktion und Verluste bilanziert werden. Der Uberschuss, der wieder
recycelt wird, ist nicht berlcksichtigt. So entstehen aus 3.826 kg / h Rapsdl und 409 kg / h Methanol
die Produktstrome Biodiesel (3.750 kg / h) und 80 %iges Glycerin (466 kg/ h). Durch die Zugabe der
Hilfsstrome Saure (65kg/h) und Lauge (13 kg/h) entstehen die Nebenprodukte Kaliumsulfat
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(58 kg / h) und Fettsaure (77 kg / h). Der gesamte Waschwasserstrom wird als Kreislaufstrom betrach-
tet und ist ebenfalls in der Globalbilanz nicht bertcksichtigt.

Tabelle 10.6: Massen- und Energiebilanz des Referenzmodells KBR (BD steht fur Biodiesel)

In- und Output relativ Jahresbilanz Stundenbilanz
Olmiihle

Eingang in kg /t (Ol) int/a inkg/ h
Rapssaat 2.500 76.520 9.565
Phosphorsaure (85 %) 2 61 8
Natronlauge (50 %) 3 92 11
Waschwasser 75 2.296 287
Ausgang in kg /t (0l) int/a inkg/h
Presskuchen 1.500 45.912 5.739
Rapsol 1.000 30.608 3.826
Schleimstoffe 5 153 19
Abwasser 75 2.296 287
Energiebedarf in kWh / t (0l) inGWh/ a in MW/ h
Elektrisch 233 7,1 0,87
Thermisch 528 16,2 1,98
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In- und Output relativ Jahresbilanz Stundenbilanz
Biodieselanlage

Eingang in kg /t (BD) int/a inkg/ h
Rapsol 1.020 30.608 3.826
Methanol 109 3.272 409
KOH 10 304 38
H2S04 17 520 65
NaOH (50 %) 3 104 13
Ausgang inkg/t (BD) int/a inkg/h
Biodiesel 1.000 30.000 3.750
Glycerin (83 %) 124 3.728 466
Kaliumsulfat 15 464 58
Fettsguren 21 616 77
Energiebedarf in kWh /t (BD) inGWh / a in MW/ h
Elektrisch 19 0,6 0,07
Thermisch 172 5 0,64

In Abbildung 10.2 ist die Stoff- und Energiebilanz des Gesamtprozesses (Olmuhle und Biodieselanlage
zusammengefasst) grafisch dargestellt. Auf der linken Seite der Abbildung ist die Stoffbilanz mit den
Werten aus der Tabelle 10.6 ersichtlich. Die rechte Seite verdeutlicht die energetische Globalbilanz der
Referenzanlage KBR. Mit einem Heizwert von 37,5 MJ / kg ergibt sich ein Eingangsstrom von 70,4 MW
an Rapssaat. Daraus werden unter Zugabe von 2,3 MW Methanol, 2,62 MW thermischer Energie in
Form von Erdgas und 0,94 MW elektrischer Energie 38,7 MW des Hauptproduktes Biodiesel. Weiterhin
entstehen 33 MW Presskuchen, 2,2 MW Glycerin und 2 MW Fettsauren.

192



DBFZ

9565 kg/h

Rapssaat

B 8 kg/h
Phosphorsaure

24 kg/h

" Natronlauge

287 kg/h
Wasser

409 kg/h
Methanol

38 kg/h
KOH

__ 65kg/h
Schwefelsaure

Abbildung 10.2:

KBR-Prozess

Biodiesel-
herstellung aus
Raps

(einschlieRlich
Warmpressung)

Biodiesel

466 kg/h
Glycerin

| 58kg/h
Kaliumsulfat

| 77kg/h
Fettsduren

Presskuchen

287 kg/h
Abwasser

| 19kg/h
Schleimstoffe

3.750 kg/h

| 5.739kg/h

Technische Analyse der Optimierungsanséatze fur die

Biodieselproduktion

70,4 MW 38,7 MW
Rapssaat Biodiesel
2,3 MW 1,8 MW
Methanol Glycerin
| 33MW
Presskuchen
KBR-Prozess | 0.8 MW
Fettsduren
Biodiesel-
2,62 MW herstellung aus
Erdgas Raps
0,94 MW (einschlieflich
Strom Warmpressung)

Massen- und Energiebilanz der kleintechnischen Biodieselherstellung (KBR)

Die Analyse der grof3technischen Biodieselproduktion erfolgte analog nach dem in Kapitel 1.2.1 vorge-
stellten Muster mit der Einteilung der verfahrenstechnischen Komponenten in die Anlagenbereiche, wie

es in Tabelle 10.7 aufgezeigt ist.

Tabelle 10.7:

Zusammenfassung der simulierten Komponenten zu Anlagenbereich (GBR)

Anlagenbereich

Bezeichnung

Komponenten

100
200
300
400
500
600

700
800
900

Rohstoffannahme

Rohstoffaufbereitung und -trennung

Umwandlung

Hilfsmittel

Produktaufbereitung

Nebenproduktaufbereitung

Lager

Kraft-Warme-Kopplung

Utilities

Mechanische Reinigung mit Aussonderung von Ausputz
Konditionierer, Olpresse, Extraktion, Filter, Teilraffination
Umesterung

Katalysator, Methanol

Biodieselwasche, Biodieseltrocknung

Methanolrektifikation, Glycerinansauerung /

-neutralisation / -trocknung
Rapslager, Glycerintank, Biodieseltank, Rapsschrotlager
Dampfbereitstellung

Kuhlaggregat

Die globalen Einstellungen sind gleich dem Referenzmodel KBR, als Methode wurde wieder NRTL ge-
wahlt. Eine Auflistung der in der Simulation verwendeten Komponenten findet sich im Anhang A 2 wie-

der.

Die Biodieselanlage ist an dem Connemann-Verfahren angelehnt und auf eine Kapazitat von
200.000t/ a ausgelegt. Bei 8.000 Vollaststunden pro Jahr ergibt sich eine Produktionskapazitat von
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251t/ h. Die Verschaltung der betrachteten verfahrenstechnischen Komponenten ist in Abbildung 10.3
dargestellt.

Der Eingangsstrom ist teilraffiniertes Rapsol mit einer Zusammensetzung aus verschiedenen Triglyceri-
den und freien Fettsduren. Zur Vereinfachung im Modell wurde als Vertreter der Triglyceride wieder Trio-
lein mit einem Massenanteil von 0,98 und als Vertreter der freien Fettsduren Olsédure mit einem Mas-
senanteil von 0,02 gewahlt. Der Oleingangsstrom hat eine Temperatur von 50 °C, da davon
ausgegangen wird, dass er direkt nach der Teilraffination der Umesterung zugefuhrt wird. Bei einer Ge-
samtausbeute von 99 % geht der Olmassenstrom mit 25,48t/ h in die Simulation ein [259]. Das Raps-
Ol wird direkt dem ersten Ruhrreaktor zugefuhrt.

Als Katalysator wird Natriummethylat verwendet. Im Modell setzt sich dieser Stoffstrom aus 0,7 m.-%
Methanol und aus 0,3 m.-% Natriumhydroxid zusammen und wird mit einem Gesamtmassenfluss von
0,277 t/ h zugefuhrt. Methanol hat einen Gesamtmassenstrom von 3,15t/ h und wird vor der Umeste-
rung mit dem Katalysator gemischt. AnschlieRend wird der Strom so aufgeteilt, dass 80 % dem ersten
Reaktor und 20 % dem zweiten Reaktor zugefuhrt werden [258]. Die Stoffstrome aus Methanol und
dem Katalysator werden mit einer Temperatur von 25 °C der Umesterung zugefuhrt.
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Reinigung
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Abbildung 10.3:  Blockschaltbild der groStechnischen Biodieselproduktion (GBR)

Der Grof3teil der Umesterung findet im ersten Rihrreaktor mit einer Ausbeute von 80 % statt. Die Umes-
terung ist exotherm. Um die Reaktionstemperatur von 60 °C zu halten, muss ein Warmestrom von
618 kW abgefuhrt werden. Da der Warmestrom ein niedriges Temperaturniveau hat, ist er als Verlust zu
betrachten. Dem Reaktor ist eine Zentrifuge nachgeschalten. Hier wird die schwere Glycerinphase von
der Biodieselphase getrennt. Beide Strome enthalten jedoch noch Methanol und Katalysator in einem
Verhaltnis, wie es bereits in Tabelle 10.3 dargestellt ist [280].

194



Technische Analyse der Optimierungsanséatze fur die

DBFZ Biodieselproduktion

Die esterreiche Phase wird dem zweiten Reaktor zugefuhrt. Dieser arbeitet unter den gleichen Prozess-
bedingungen (T=60 °C, p=2,5bar) wie der erste Reaktor. Jedoch erhdht sich hier der Umsatz auf
99 %, da das Reaktionsgleichgewicht vielmehr auf die Seite der Produkte verschoben ist [259]. Das
Reaktionsgemisch, bei dem fast alle Triglyceride umgeestert sind, wird erneut einer Zentrifuge zuge-
fUhrt.

Der RME-Strom enthalt noch Mengen an Methanol, Glycerin, Seifen, Katalysator und Triolein, welche
durch zwei Waschvorgange entfernt werden. Durch Zufihrung einer 20 %igen Salzsaure werden im ers-
ten Schritt Seifen zu freien Fettsauren gespalten und als Sauerwasser in einem Separator abgeflhrt.
Dieser Sauerwasserstrom wird mit der glycerinreichen Phase im Mischer vermischt. Im zweiten Schritt
wird Frischwasser der esterreichen Phase zugefuhrt. Durch diesen Waschprozess werden alle Verunrei-
nigungen im Biodiesel entfernt. Das Waschwasser wird ebenfalls mit der glycerinhaltigen Phase ge-
mischt. Der Biodiesel enthalt noch 1 m.-% Wasser, welches im folgenden Prozessschritt durch eine
zweifache Trocknung entfernt wird.

Die Trocknung des Biodiesels erfolgt wie im Referenzmodell KBR zweistufig in Fallfilmverdampfern bei
135 °C und Dricken von 250 / 25 mbar (vgl. Kapitel 8.2.4). Die durch die Abkuhlung des RME freiwer-
dende Warme von 1.358 kW kann zur Vorwarmung des feuchten Biodiesels vor der Trocknung genutzt
werden.

Die glycerinreiche Phase wird mit dem Sauerwasserstrom, dem Waschwasserstrom und dem Wasser-
strom aus den Verdampfern in einem Mischer zusammengefuhrt und in einem Reaktor mit Salzsaure
auf einen pH-Wert von 2,6 angesauert. Dadurch werden die Seifen in freie Fettsduren gespalten und
Katalysatorreste in Salze umgewandelt. Da die freien Fettsauren eine separate Phase bilden, kdnnen
sie leicht abgetrennt werden. Im Modell findet der Vorgang mit einem Separator statt. Im nachsten
Schritt wird das Glycerin-Gemisch mit Hilfe von Natriumhydroxid in einem weiteren Reaktor neutralisiert.
Es wird so viel NaOH zugegeben, bis die noch vorhandene Salzsaure verbraucht ist, d. h. ein pH-Wert
von 7 erreicht wird. Der Ausgangsstrom enthalt nun vorwiegend Glycerin und Wasser, sowie Verunreini-
gungen von Methanol und Salz. Er wird nach Vorwarmung im dampfbetriebenen Warmeulbertrager ei-
nem Verdampfer bei einer Temperatur von T=100 °C und einem Druck von p =0,2 bar zugefuhrt. Ein
Grof3teil des Wassers sowie Methanol verdampfen und als Co-Produkt ist Glycerin mit einer Reinheit
von 84 m.-% zu verzeichnen. Der verdampfte Strom besteht aus 80 % Wasser und 20 % Methanol. Er
wird im Modell auf unter 65 °C abgekuhlt, so dass Methanol in flissiger Form vorliegt. Die freiwerdende
Warme von 1.939 kW kann als Vorwarmstrom in einem zusatzlichen Warmeubertrager fur das Glycerin-
Wasser-Gemisch genutzt werden. Das Methanol-Wasser-Gemisch wird der Rektifikationskolonne zuge-
fuhrt, welche bei einem Absolutdruck von 0,2 bar mit sieben Boden und totaler Kondensation arbeitet.
Der Feedstrom wird auf der vierten Stufe zugeflhrt, eine Destillationsrate von 718 kg / h und ein Reflux
von 2 sind vorgegeben. Beide Trennstrome werden im Modell als Recyclingstrome riuckgefihrt. Der
Wasserstrom wird als Waschwasser eingesetzt. Methanol wird ebenfalls als Recyclingstrom wieder der
ersten Umesterungsstufe zugefuhrt.

Eine Ubersicht der Prozessparameter einzelner Komponenten ist in Tabelle 10.8 dargestellt.
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Tabelle 10.8: Ubersicht iiber Prozessparameter der einzelnen Anlagenkomponenten (GBR)
Anlagenbereich Prozess Parameter Wert Einheit
100 Mechanische Abscheidegrad 1,0 m-%

Reinigung
200 Konditionierung Temperatur 95 °C
Dampfbedarf 230 kg/t(0l)
Thermische Energie 200 kWh / t(Ol)
Flockierung Elektrische Leistung 250 kW
Thermische Energie 53  kWh/ t(0l)
Vorpressung Temperatur 95 °C
Elektrische Energie 228 kWh / (Ol
Elektrische Leistung 4.600 kW
Extraktion Temperatur 95 °C
Verweilzeit 1 H
Toaster Temperatur (Kopf) 80 °C
Temperatur (Sumpf) 148 °C
Verweilzeit 65 min
Anzahl Béden
Entschleimung Saurezugabe 4 m-%
Entsduerung Olverlust 25 %
300 Erste Umesterung Druck 2,500 bar
Temperatur 60 °C
Ausbeute 8 %
Zweite Umesterung Druck 2,500 bar
Temperatur 60 °C
Ausbeute 99 %
400 Katalysatoranmischung Natriummethylat 1,6 m-%
500 Saurewasche Saurezufuhr (HCI, 20 %) 1 m-%
Neutralwasche Wasserzufuhr 10 m-%
Trocknung Temperatur 135 °C
Druck 1 0,250 bar
Druck 2 0,025 bar
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Anlagenbereich Prozess Parameter Wert  Einheit
600 Ansauerung Temperatur 30 °C
Glycerintrocknung Druck 0,400 bar
Temperatur 100 °C
Methanolrektifikation Feedtemperatur 65 °C
Druck 0,200 bar
Anzahl Stufen 7
Ruckfluss-Rate 2

In diesem Kapitel wird die Massen- und Energiebilanz der Referenzanlage GBR dargestellt und ausge-
wertet. In der Tabelle 10.9 sind die zusatzlichen Heizwerte der Stoffe dargestellt, die als Ein- und Aus-
gangsgrofen fur die Anlage bilanziert werden. Die anderen Heizwerte sind gleich den verwendeten Wer-
ten im Modell KBR (Tabelle 10.5).

Tabelle 10.9: Heizwerte der zuséatzlich verwendeten Stoffe im Modell GBR
Komponente Heizwert Hu (in MJ / kg)  Quelle
Rapsextraktionsschrot 18,10 [213,S. 70]
n-Hexan 44,64 [281]

Die ein- und ausgehenden Stoffstrome, sowie die fir den Gesamtprozess der Biodieselherstellung be-
notigte elektrische und thermische Energie sind in der Tabelle 10.10 ersichtlich. Die Tabelle ist unter-
teilt in den Betrieb der Olmihle und der Biodieselanlage. Jeweils sind die relativen Werte bezogen auf
eine Tonne Rapsol oder Biodiesel und die absoluten Werte aufgeteilt in Jahres- und Stundenwerte zu
sehen. Die absoluten Werte beziehen sich auf die Gesamtproduktion von 200.000t/a bzw.
25.000 kg / h.

Die Stoff- und Energiebilanz der Olmiihle wurde theoretisch nach Literaturwerten und Angaben von Ol-
muhlenbetreibern erstellt, wahrend die Bilanz fur den Biodieselprozess in Aspen Plus simuliert wurde.
Im Folgenden wird die Energiebilanz naher aufgeschlusselt:

Elektrische Energie Olmiihle Die groften Verbraucher sind die Olpresse, der Flockierer und der Karus-
sell-Extrakteur. Aus Gespra-chen mit Anlagenbetreibern wird ein Gesamtverbrauch von 249 kWh /t Ol,
was einen Jahresverbrauch von 52 GWh entspricht, angenommen.

Thermische Energie Olmiihle Der groRte Dampfverbraucher ist auch hier der Konditionierer. Der
Dampf wird in einem Heizkessel (n=0,9) fir die gesamte Anlage als Sattdampf (12 bar, 188 °C) aus
Frischwasser (1 bar, 25 °C) erzeugt. Bei einem Dampfverbrauch von etwa 920 kg / t Ol ergibt sich die
aufzubringende Gesamtenergie von 786 kWh /t Ol. Den Heizkesselwirkungsgrad mit einbezogen, ent-
spricht dies einer aufzubringenden Energie an Erdgas von 873 kWh / t Ol. Der Jahresverbrauch liegt bei
182 GWh.
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Elektrische Energie Biodieselanlage Fir die gesamte Biodieselproduktion aus Rapsoél wurde ein Auf-
wand fur elektrische Energie von 20 kWh / t Biodiesel angenommen. Der Wert ist ein Mittelwert, wel-
cher sich aus Gesprachen mit Anlagenbetreibern ergab und im Rahmen gangiger Literatur liegt [28, S.
743], [284]. Es ergibt sich ein Jahresverbrauch von 4 GWh.

Thermische Energie Biodieselanlage Alle gro3en Verbraucher wurden in der Simulation auf ihre bend-
tigte thermische Energie ausgewertet. Dazu zahlen samtliche Warmeubertrager, die Methanoldestillati-
on, die Biodieseltrocknung und die Glycerintrocknung. Es ergibt sich ein Gesamtenergiebedarf von
170 kWh / tBiodiesel und somit ein Jahresverbrauch von 34 GWh.

Tabelle 10.10: Massen- und Energiebilanz des Referenzmodells GBR (BD steht flr Biodiesel)
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In- und Output relativ Jahresbilanz Stundenbilanz
Olmiihle Extraktion

Eingang inkg/ t (0l int/a inkg/ h
Rapssaat 2.430 507.714 63.464
n-Hexan 2,6 543 68
Phosphorsaure (85 %) 2 418 52
Natronlauge (50 %) 3 627 78
Waschwasser 105 21.938 2.742
Ausgang inkg/ t(0l) int/a inkg/h
Schrot 1.430 298.778 37.347
Rapsol 1.000 208.936 26.117
Schleimstoffe 5 1.045 131
Abwasser 107,6 22.482 2.810
Energiebedarf in kWh / t (Ol) in GWh/ a in MW
Elektrisch 249 52 6,50
Thermisch 873 182 22,79
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In- und Output relativ Jahresbilanz Stundenbilanz
Biodieselanlage

Eingang in kg /t (BD) int/a inkg/ h
Rapsol 1.045 208.936 26.117
Methanol 97 19.456 2.432
Natriummethylat 16 3.264 408
HCI (20 %) 11 2.216 277
NaOH (50 %) 1 272 34
Ausgang in kg / t (BD) int/a inkg/h
Biodiesel 1.000 200.000 25.000
Glycerin (84 %) 123 24.640 3.080
Fettsauren 20 4.080 510
Abwasser 27 5.424 678
Energiebedarf in KWh / t (BD) inGWh/a in MW
Elektrisch 20 4,0 0,50
Thermisch 170 34 4,26

Massenbilanz Olmiihle Aus 2,43 t Rapssaat werden 1t Rapsél und 1,43 t Rapsextraktionsschrot pro-
duziert. Dafur sind 2,6 kg Hexan notwendig. Das bilanzierte Hexan stellt den Verlust dar, der entweder
in der Abluft oder im Extraktionsschrot zu finden ist. Die bendétigte Menge an Hexan fur die Extraktion ist
weitaus grofRer. Da es aber wiedergewonnen und recycelt wird, fliet dieser Strom nicht in die Bilanz
ein. Weiterhin sind fur die Teilraffination Phosphorsaure (85 %), Natronlauge (50 %) und Waschwasser
notwendig, die nach dem Abtrennen der Schleimstoffe als Abwasser aufbereitet werden mussen. Es
wird fiir die Teilraffination ein Olverlust von 2,5 % angenommen.

Massenbilanz Biodieselanlage Dieser Olverlust wird dem Eingangsstrom an Rapsél in die Biodieselan-
lage aufgeschlagen. So ergibt sich ein Massenstrom von 26.117 kg/ h. Der Olverlust stellt den grofiten
Teil des ausgehenden Abwasserstroms von 678 kg / h dar. Wie bei der Referenzanlage KBR wird der
gesamte Waschwasserstrom nicht bilanziert, da durch die Rickgewinnung ein Kreislauf vorhanden ist.

In Abbildung 10.4 ist die Stoff- und Energiebilanz des Gesamtprozesses grafisch dargestellt. Die Olmiih-
le und die Biodieselanlage werden wie im Modell KBR zusammenfassend dargestellt. Auf der linken
Seite der Abbildung ist die Stoffbilanz mit den Werten aus Tabelle 10.10 ersichtlich. Die rechte Seite
verdeutlicht die energetische Globalbilanz der Referenzanlage GBR. Mit einem Heizwert von
37,5 MJ / kg ergibt sich ein Eingangsstrom von 467 MW an Rapssaat. Daraus werden unter Zugabe von
13 MW Methanol, 27 MW thermischer Energie in Form von Erdgas und 7 MW elektrischer Energie
258 MW des Hauptprodukts Biodiesel. Weiterhin entstehen 188 MW Rapsschrot und 12 MW Glycerin
(80 m.-%) sowie 5 MW Fettsauren.
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_63.464 kg/h 25.000 kg/h 467 MW 258 MW
Rapssaat Biodiesel Rapssaat Biodiesel
_ 52kg/h | 3.080kg/h 13 MW 12 MW
Phosphorsaure Glycerin Methanol Glycerin
112 kg/h 37.347 kg/h 0,8 MW 188 MW
_ N | __ L
Natronlauge Schrot n-Hexan Rapsschrot
68 kg/h GBR-Prozess | 510 kg/h GBR-Prozess 5 MW
n-Hexan Fettsauren FFA
Biodiesel- Biodiesel-
_ 2.432kg/h herstellungaus | 3-488 kg/h 27 MW herstellung aus
Methanol Raps Abwasser Erdgas Raps
408 kg/h (einschlieBlich | 131 kg/h 7 MW (einschlieBlich
Natriummethylat Olextraktion) Schleimstoffe Strom Olextraktion)
217 kg/h4>
Salzsaure
_2.742kg/h
Wasser

Abbildung 10.4: Massen- und Energiebilanz der groitechnischen Biodieselherstellung (GBR)

Um einen effizienten Betrieb der dezentralen Anlagen gewahrleisten zu kénnen, ist ihr Aufbau in der
Regel einfach gehalten. Da der Umesterungsprozess in seiner Schlichtheit zudem keine groflen Veran-
derungen zulasst, sind bei diesen Anlagen kaum technische Optimierungspotenziale ersichtlich.

Es ist hervorzuheben, dass der grofite Vorteil, die regionale Wertschépfung, hierbei nicht berlcksichtigt
wird. Die Produktion und Vermarktung von reinem Biodiesel (B100) zur direkten Anwendung in land-
wirtschaftlichen Maschinen und LKW ist derzeit politisch nicht von Interesse und darum wurde der
Markt stark minimiert. Wenn andere politische Rahmenbedingungen gesetzt werden, kbnnen dezentra-
le Kleinanlagen wieder in landwirtschaftliche Strukturen mit direkten Vertragen zwischen Landwirt, Pro-
duzent und Abnehmer integriert und die THG-Emissionen nachhaltig gemindert werden.

Einige Optimierungspotenziale lassen sich dennoch festhalten. Im Ganzen liegen sie in der Peripherie
der Anlage. So lassen sich durch Nutzung von elektrischer Energie aus regenerativen Quellen, den Ein-
satz von Biogas zur Warmebereitstellung und die Verwendung von biogenem Methanol die THG-
Emissionen senken.

Die niedrigen Prozesstemperaturen bedingen, dass eine Prozesswarmerlickgewinnung aufgrund der
niedrigen Gradienten wenig sinnvoll erscheint. Jedoch kann die Niedertemperaturwdrme zur Beheizung
von Verwaltungsgebauden, umliegender Gebdude oder Gewachshauser genutzt werden.

Auch die Nutzung eines Teilstroms des anfallenden Glycerins als Co-Substrat und Leistungssteigerer in

Biogasanlagen ist moéglich und wird je nach Infrastruktur und Liefervertragen mit den Landwirten be-
reits umgesetzt.
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Fur zentrale Grofanlagen, wie im Referenzmodell GBR dargestellt, lassen sich an der direkten Prozess-
fihrung ebenso kaum technische Optimierungspotenziale finden. Der Umesterungsprozess mit basi-
schen Katalysatoren sowie die Biodieselwasche und -trocknung sind einfache Prozesse, die ausgereift
sind. Nur der Neubau von bestimmten Prozessschienen, wie die Umesterung durch Kavitationstechno-
logie, bringt ein hohes Optimierungspotenzial hinsichtlich der Geschwindigkeit, Ausbeute und Einspa-
rung an Methanol und Energie. Gleiches gilt fir den Einsatz heterogener und enzymatischer Katalysato-
ren, sowie Uberkritischen Methanols, wenn diese die Marktreife erreicht haben. Als Erganzung zu der
bestehenden, auf Raps basierten Anlage ist auBerdem ein Neubau einer Prozessschiene (Ver- und Um-
esterung) zur Verwertung von UCO aussichtsreich, um die THG-Emissionen zu senken. Des Weiteren
lasst sich die anfallende Abwarme durch Ruckgewinnung wieder in den Prozess integrieren oder fur
externe Gebaude zu Heizzwecken nutzen. Dies wird auch in vielen Anlagen auf sehr unterschiedliche Art
und Weise umgesetzt.

Der Fokus bei zentralen Groflanlagen liegt aber auf der Weiterverwendung des erzeugten technischen
Glycerins. Dazu zahlt zum Ersten die Aufbereitung zu Pharmaglycerin und zum Zweiten die Reformie-
rung zu Methanol.

Beide Konzepte, die Glycerinaufbereitung und die Methanolreformierung, wurden mit Aspen Plus simu-
liert und ausgewertet. Dabei wird jeweils vom gleichen anfallenden Glycerinstrom aus der Referenzan-
lage GBR ausgegangen. Der Strom besteht aus 84 % Glycerin, 7 % Salz, 7 % Wasser und 2 % Reststof-
fen (MONG). Der hohe Salzgehalt ist durch die basische Katalyse mit Natriummethylat zu erklaren. Das
Salz verbleibt im Rohglycerin und wird mit in die Destillation geflhrt. Die globalen Einstellungen sind fur
beide Konzepte unterschiedlich. Fur die Pharmaglycerinaufbereitung wurde sich aus thermodynami-
scher Sicht fur die Basismethode NRTL entschieden. Im Falle der Glycerinreformierung wurde grund-
satzlich die Methode NRTL genutzt, jedoch fir die Synthesegaserzeugung die Methode PSKR gewahlt,
da sie eine gute Berechnungsgrundlage fur Uberkritische Stoffe darstellt. Im Folgenden werden die je-
weiligen simulierten Prozesse erlautert.

Das Rohglycerin wird im ersten Schritt mit Natronlauge versetzt, damit sich ein leicht basischer pH-Wert
einstellt. Anschlieend wird der Strom auf 120 °C vorgewarmt und einem Verdampfer zugefihrt, wel-
cher bei einem Absolutdruck von 55 mbar arbeitet. Ein Grofdteil des Wassers, das restliche Methanol
und Reststoffe verdampfen. Die Glycerinphase wird somit auf etwa 88 % angereichert und einer Destil-
lationskolonne mit Seitenabzug zugefliihrt. Die Kolonne arbeitet bei einem Druck von 20 mbar im Ko-
lonnenkopf, hat 15 Stufen und ein Rucklaufverhaltnis von 41. Der Zulaufstrom wird auf Stufe 14 (un-
ten) mit einer Temperatur von 120 °C zugefiihrt. Die Glycerinphase wird tGber den Seitenabzug in der 2.
Stufe mit einer Temperatur von 175 °C und einer Reinheit von 99,7 % flissig abgeflhrt. Der kleine
Massenstrom (6 % vom Zulauf) im Kolonnenkopf besteht aus Wasser (20 m.-%) und Glycerin (80 m.-%).
Um die Glycerinverluste zu minimieren, wird er dem vorgeschalteten Verdampfer direkt mit einer Tem-
peratur von 160 °C wieder zugefuhrt. Im Kolonnensumpf werden die Reststoffe, die Uberwiegend aus
einer gesattigten Salzldsung bestehen, mit einer Temperatur von 278 °C abgezogen und nach Abkuh-
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lung entsorgt oder aufbereitet. Insgesamt zeichnet sich der Prozess durch einen sehr niedrigen Glyce-
rinverlust von 0,8 m.-% aus. Die aufzubringende Leistung in Form von Dampf fur den Verdampfer und
die Kolonne betragt 2,24 MW. Pro Tonne Pharmaglycerin (99,97 %) aus Rohglycerin (84 %) werden
875 kWh thermische Energie bendtigt, was einen zusatzlichen Erdgasverbrauch von etwa 18 GWh / a
bedeutet.

Der Eingangsstrom, das Rohglycerin, wird im ersten Schritt einem Verdampfer (T =299 °C) zugefuhrt,
wo Glycerin und Wasser verdampfen und das Salz als Feststoff Gbrig bleibt. Anschlieend erfolgt eine
Reinigung, wo Wasserdampf und das gasformige Glycerin von anderen Stoffen, wie Methanol-, Triolein
und FAME-Resten getrennt werden. Das reine Glycerin-Wasser wird nun auf Umgebungsdruck durch
einen Kompressor verdichtet. Es wird weiteres Wasser hinzugefihrt, um das Massenverhaltnis
H20:C3Hg03 = 1,68 zu erfullen. Der Strom wird nun auf unter 100 °C abgekUhlt, um einen flissigen Ag-
gregatzustand zu garantieren. Das gereinigte Glycerin-Wasser-Gemisch kann in einem Zwischentank
gelagert werden und steht nun als Eingangsstrom fur die Synthesegasherstellung zur Verflgung.

Das Gemisch wird mit einer Hochdruckpumpe auf einen Druck von 240 bar gebracht und Uber drei se-
riell geschaltete Warmeubertrager vollstandig verdampft. Mit einer Temperatur von etwa 450 °C wird es
dem Reformer zugefuhrt. In diesem Synthesegasreaktor (Gibbs-Reaktor) wird das Gemisch bei
1.000 °C und 240 bar zu H2, CO, CO2, CH4 und Wasserdampf umgewandelt. Damit geht eine Volu-
menvergroferung um das Vierfache einher. Am Reaktorausgang wird das Gasgemisch Uber eine Turbi-
ne auf bis zu 30 bar entspannt und Uber Warmetauscher auf bis zu 35 °C abgekuhlt. Der Wasserdampf
kondensiert und wird abgetrennt und die Gasphase einer Druckwechseladsorption (PSA) zugefiihrt. Die
PSA trennt den Strom in einen H>-Strom (99 % Reinheit, 90 % Recovery), einen CHs-Strom, einen CO-
Strom (90 % Reinheit, 98 % Recovery) und einen CO2-Strom (95 % Reinheit) auf. Die Strome treten je-
weils mit 1 bar aus der PSA aus, um eine Regenerierung der Adsorbentien zu ermdéglichen. Die Regene-
rierung berucksichtigend, mussen die Strome nun aber wieder auf einen Druck von 30 bar gebracht
werden. Hierfur stehen die jeweils drei-stufigen Kompressoren mit Zwischenkuthlung auf 35 °C zur Ver-
fagung.

Nun wird Gber verschiedene Mischer das besagte Verhaltnis der Gase fur die Methanolreformierung
eingestellt. Das Gasgemisch wird auf 85 bar komprimiert, Uber einen WarmeuUbertrager auf 250 °C
gebracht und dem Methanolreaktor zugeflihrt, welcher bei konstantem Druck und Temperatur arbeitet.
Der Ausgangstrom wird um 0,1 bar entspannt und in einem Warmeubertrager auf 30 °C abgeklhlt. Es
folgt eine Auftrennung, wo der flissige Anteil (etwa 7 %) abgetrennt und in einem weiteren Warmetau-
scher auf etwa 50 °C erwdrmt wird. Uber ein Ventil wird der Strom auf Atmosphérendruck entspannt
und hat danach eine Temperatur von etwa 42 °C, die flussige Phase betragt etwa 94 %. Der gasformige
Anteil des Strom, etwa 6 %, wird der Verbrennung zugefuhrt. Es wird erneut geflasht und die flissige
Phase einer Methanolkolonne zur Aufbereitung zugefuhrt.

Die Kolonne arbeitet bei einem Druck von 1 bar, hat 12 Stufen und ein Rucklaufverhdltnis von 1,5. Flr
die Kolonne wurde NRTL als thermodynamisches Modell gewahlt. Die Methanolphase wird fllssig tGber
Kopf abgezogen, wobei 98,6 % des Methanols mit einer Massenkonzentration von 99,8 % in dem flls-
sigen Kopfstrom enthalten sind. Ein gasférmiger Kopfstrom enthalt die Reste an Hz2, CO, CO2 und CHa
und wird zu 80 % Uber einen Mixer wieder den Edukten der Methanolsynthese zugefuhrt. Die restlichen
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20 % gehen nach Entspannung auf Atmospharendruck in die Verbrennung. Der Sumpfstrom enthalt
99 % des Wassers mit einer Massenkonzentration von 48,6 % H-20.

Ein stéchiometrischer Reaktor wurde flr die Verbrennung von Wasserstoff und Purge-Stromen ausge-
wahlt. Die zugefuhrte Luftmenge ist so gewahlt, dass 3 vol.-% Sauerstoff im Abgas vorhanden sind. Die
Verbrennung findet bei 1 bar und 1.000 °C statt. Der von der PSA kommende Wasserstoff wird Uber
den Splitter aufgetrennt. Etwa 90,7 % gehen zur Methanolsynthese, die verbleibenden 9,3 % teilen sich
auf Verbrennung (70 %) und Brennstoffzelle (30 %) auf. Der komplette Methanstrom aus der PSA wird
der Verbrennung zugefuhrt. Die Abgase der Verbrennung (1.000 °C) werden zur Warmerluckgewinnung
Uber die Warmeubertrager gefuhrt. Die bei der Verbrennung entstehende Warme wird dem Synthese-
gasreaktor zugefuhrt. Die Brennstoffmenge der Verbrennung ist dabei auf den Energiebedarf des Syn-
thesegasreaktors abgestimmt.

Die Reformierung von Glycerin ist durch ein komplexes System zur Warmeintegration gekennzeichnet,
um die Verluste dieses Hochtemperaturprozesses moglichst gering zu halten. Die entstehende Warme
in der Methanolsynthese erhitzt einen Wasserstrom zur Dampferzeugung. Hierbei handelt es sich um
Sattdampf bei 28 bar und 230 °C. Mit diesem Sattdampf wird der Reboiler der Methanolkolonne be-
trieben. Fur den Dampferzeugungsprozess und die Speisung des Kolonnen-Reboilers wurde STEAMNBS
als thermodynamisches Modell gewahlt.

Die Brennstoffzelle als stochiometrischer Reaktor wird mit Wasserstoff aus der PSA (etwa 2,8 m.-% des
gesamten Wasserstoffs) betrieben. Der Sauerstoff, der hierbei bendtigt wird, kommt aus der Luft. Die
Brennstoffzelle arbeitet bei 1 bar und 80 °C mit einem elektrischen Wirkungsgrad von 60 %.

Die beiden Optimierungskonzepte werden in diesem Kapitel hinsichtlich ihrer Massen- und Energiebi-
lanz ausgewertet und miteinander verglichen.

Pharmaglycerinaufbereitung In der Abbildung 10.5 ist die Massen- und Energiebilanz der gesamten
Biodieselanlage mit Pharmaglycerinaufbereitung dargestellt. Auf der linken Seite ist die Massenbilanz
zu sehen. Die Veranderungen zur Referenzanlage sind nur geringfugig. Der Anteil von Natronlauge im
Eingangsstrom erhodht sich auf 211 kg / h, um das Rohglycerin vor der Aufbereitung leicht basisch zu
machen. Es fallen 2.560 kg / h Pharmaglycerin an, dies entsprich etwa 10 % der Masse des erzeugten
Biodiesels. Der anfallende MONG-Strom besteht zu etwa 50 % aus Kochsalz, welches durch eine Zentri-
fuge abgetrennt werden kann. Die Energiebilanz ist auf der rechten Seite ersichtlich. Auffallend ist der
etwas geringere Energiestrom von Pharmaglycerin von 12 MW im Vergleich zu technischen Glycerin bei
der Referenzanlage (12,2 MW). Pharmaglycerin hat zwar einen hdéheren Heizwert (16,92 MJ / kg) als
technisches Glycerin (14,2 MJ / kg bei 84 %), jedoch ist auch der Massenausgangsstrom mit eingerech-
neten Verlusten dementsprechend kleiner. Fur die Aufbereitung ist eine zusatzliche thermische Leis-
tung von 2,24 MW erforderlich, so dass sich die benétigte Energie (Erdgas) auf 29,3 MW erhéht.
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Massen- und Energiebilanz der Biodieselproduktion mit Pharmaglycerinaufbereitung (GBO_PHGLY)

Glycerinreformierung zu Methanol Aus Abbildung 10.6 wird deutlich, dass nur ein geringer Teil des

eingesetzten technischen Glycerins tatsachlich wieder in den Prozess zurlckgefuhrt werden kann. Be-
zogen auf den anfallenden Strom (84 %iges Glycerin) kbnnen nur ca. 22,7 m.-% tatsachlich in Methanol
umgewandelt werden. Bezogen auf die reine Glycerinmenge ergeben sich 27,5 m.-%. Von den im GBR
bendtigten 2.451 kg / h an frischem Methanol kdnnten mittels Glycerinreformierung 700 kg / h bereit-
gestellt werden, also 28,7 %. Der verbleibende Anteil muss nach wie vor zugekauft werden. Die fur den
gesamten Reforming-Prozess bendtigte thermische Energie wird durch die Verbrennung eines Teils des
Synthesegases (ein groRer Teil des Wasserstoffs, der im Uberschuss erzeugt wird und das gesamte
Methan) bereitgestellt. Daher ist die bendtigte Menge an Erdgas gleich dem Referenzprozess. Die bend-
tigte elektrische Leistung verringert sich leicht auf 6,3 MW. Mit einem Teil des erzeugten Wasserstoffs

wird eine Brennstoffzelle mit einer elektrischen Leistung von 0,7 MW betrieben.
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Massen- und Energiebilanz der Biodieselproduktion mit Glycerinreformierung (GBO_GLYREF)
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Eine Gegenuberstellung der spezifischen elektrischen und thermischen Energie, die fur die optimierten
Konzepte gegenuber den Referenzkonzepten aufgebracht werden mussen, ist in Abbildung 10.7 darge-

stellt.
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Abbildung 10.7:

O Energiebedarf elektrisch
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GBO_GLYREF

Spezifischer Energiebedarf der optimierten Konzepte und der Referenzkonzepte zur Biodieselherstellung
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DBFZ THG-Emissionen bei der Biodieselherstellung

Far die in Kapitel 10 beschriebenen Konzepte zur Biodieselbereitstellung wurden Treibhausgasbilanzen
erstellt und darauf basierend die entsprechenden THG-Minderungspotenziale gegenuber einer fossilen
Referenz ermittelt.

Die THG-Bilanzen der Biodieselbereitstellung wurden gemafd der Methode der Biokraft-NachV erstellt
(Kapitel 1.2.2). Im Folgenden werden die spezifischen Annahmen und Rahmenbedingungen flur die
THG-Bilanzierung der Biodieselproduktion dargestellt.

Der Bilanzgrenzen fir die Bilanzierung sind in Abbildung 11.1 dargestellt. Sie umfassen wie gehabt die
gesamte Prozesskette von der Rohstoffbereitstellung bis zur Bereitstellung des Biodiesels frei Tankstel-
le.

Wie bereits in Kapitel 6.1.2 beschrieben, ist die Berucksichtigung von Nebenprodukten ein zentraler
Aspekt der Okobilanzierung. Nachfolgende Tabelle 11.1 enthélt die Nebenprodukte der Biodieselpro-
duktion und deren Berucksichtigung nach Biokraft-NachV.
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Abbildung 11.1:

Systemgrenzen der THG-Bilanzierung fir einen Biodieselprozess nach Biokraft-NachV

Tabelle 11.1: Nebenprodukte der Biodieselproduktion und deren Berlcksichtigung nach Biokraft-NachV
Nebenprodukte Deklaration nach Biokraft-NachV Allokation
Berticksichtigung Verfahren
Rapspresskuchen Nebenprodukt ja nach unterem Heizwert
Extraktionsschrot Nebenprodukt ja nach unterem Heizwert
Rohglycerin Produktionsrickstand nein (vgl.11.4, Einfluss -
der Allokation auf die
THG-Bilanz)
Pharmaglycerin Nebenprodukt ja nach unterem Heizwert

Infrastrukturelle Aufwendungen sind in den Betrachtungen nicht enthalten. Das heif3t, dass Emissionen,
die bei der Errichtung der technischen Anlagen etc. entstehen, nicht in die Berechnungen einflieen.

208



DBFZ THG-Emissionen bei der Biodieselherstellung

Nachfolgende Tabelle 11.2 stellt die Sachbilanzdaten der einzelnen Prozessschritte der Biodieselbe-
reitstellung bezuglich der Datenbasis dar. Eine detaillierte Beschreibung findet sich im Kapitel 6 im
Abschnitt 6.1.3.

Tabelle 11.2: Datenquellen fur die THG-Bilanzierung

. S Emissionen aus der Bereitstellun
Prozessschritt Stoff- und Energiestrome der Hilfs- und Betriebsstoffe g
Rohstoffbereitstellung BioGrace BioGrace
Rapsélproduktion vgl. Kapitel 10.1.2/10.1.4 BioGrace, ecoinvent, UBA
Biodieselproduktion vgl. Kapitel 10.1.2/10.1.4 BioGrace, ecoinvent, UBA
Transport/Distribution BioGrace BioGrace

Die Treibhausgasbilanz flr die Biodieselproduktion in kleintechnischen Anlagen wurde entsprechend
der in Kapitel 1.2.2 vorgestellten Methodik erstellt. Die Abbildung 11.2 gibt einen Uberblick tiber die
Gesamt-THG-Emissionen des in Kapitel 10.1.2 beschriebenen Konzeptes (KBR). Die Gesamt-THG-
Emissionen in Hohe von 35 g CO2-Aq./ MJ werden im Wesentlichen von den mit der Rohstoffbereitstel-
lung (Rapsproduktion) und der Verarbeitung (Rapsél- und Biodieselproduktion) verbundenen Emissio-
nen verursacht. Die auf der Grundlage der Sachbilanzdaten flr den entsprechenden Teilstandardwert
der Rapsproduktion errechneten THG-Emissionen, werden hauptsachlich vom Dieseleinsatz in landwirt-
schaftlichen Maschinen und dem Einsatz von Dingemitteln beeinflusst. Besonders grof} ist der Anteil
der klimarelevanten Emissionen, die aus der Stickstoffanwendung kommen. THG-Emissionen entstehen
hier bei der Dungemittelproduktion und als bodenburtige Feldemissionen infolge der Stickstoffapplika-
tion.
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Abbildung 11.2: Spezifische Gesamt-THG-Emissionen der Biodieselproduktion in dezentralen kleintechnischen Anlagen in g
C02-Ag./ MJ

Wie bereits erwahnt, sind neben den Emissionen aus der Rohstoffbereitstellung die verarbeitungsbe-
dingten Emissionen mafigeblich fir die Gesamt-THG-Emissionen des hier betrachteten Konzepts ver-
antwortlich. Eine detaillierte Darstellung der Emissionen aus den Verarbeitungsprozessen gibt Abbil-
dung 11.3.

Die mit den Verarbeitungsprozessen Rapsol- und Biodieselproduktion verbundenen Emissionen liegen
fiir das Konzept bei 10 g CO2-Aq. / MJ und werden im Wesentlichen

e durch den Einsatz von Erdgas zur Warmebereitstellung in beiden Prozessen,
e dem Strombedarf auf der Stufe der Rapsdlproduktion

e sowie den Einsatz von Methanol im Prozess der Biodieselbereitstellung

verursacht.
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Abbildung 11.3: Spezifische THG-Emissionen der Verarbeitungsprozesse der Biodieselproduktion in dezentralen kleintechni-
schen Anlagen in g CO2-Aq. / MJ

Einfluss des Allokationsverfahrens auf die Gesamt-THG-Emissionen Ein zentraler Aspekt der Okobi-
lanzierung ist, wie bereits beschrieben, die Berucksichtigung von Nebenprodukten (fur Details siehe
Kapitel 6.1.2). Im Fall der Biodieselproduktion wird z. B. der auf der Stufe der Rapsdlproduktion entste-
hende Rapspresskuchen als Nebenprodukt durch eine energetische Allokation bertcksichtigt. Der Allo-
kationsfaktor betragt fur das Rapsol 55 %. Aufwendungen aus den Prozessen Rapsanbau, Transport der
Rapssaat zur Olmuhle und Rapsélproduktion werden zu 55 % dem Rapsol zugewiesen. Im weiteren
Verlauf der Prozesskette werden 100 % der Emissionen der Biodieselproduktion und der Distribution
dem Biodiesel zugeschrieben. Das bei der Rapsbiodieselproduktion entstehende Rohglycerin darf in der
THG-Bilanz nicht als Nebenprodukt berlcksichtigt werden. Da es innerhalb des Biodieselkonversions-
prozesses keine Aufbereitungsstufe des Rohglycerins zu Glycerin gibt, ist Rohglycerin per Definition kein
Nebenerzeugnis sondern ein Verarbeitungsrickstand, dem gemafd der Biokraft-NachV keine Emissio-
nen zugeteilt werden. Eine Allokation ist in diesem Fall ausgeschlossen.

Abbildung 11.4 zeigt in einer vergleichenden Darstellung den Einfluss der Allokation auf die Gesamt-
THG-Bilanz der betrachten Bioethanolkonzepte.
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Abbildung 11.4: Vergleich der allozierten und nicht-allozierten Gesamt-THG-Emissionswerten der Modelle fiir die Biodiesel-
produktion in kleintechnischen Anlagen in g CO2-Ag./ MJ

11.3 THG-Minderungspotenzial der Biodieselproduktion in kleintechnischen
Anlagen (KBR)

Uber Hintergrund und Notwendigkeit der Minderungspotenziale eines Biokraftstoffes wurde bereits im
Kapitel 6.3 ausfuhrlich berichtet.

Nachfolgende Abbildung 11.5 stellt das anhand der erstellten THG-Bilanzen ermittelte Minderungspo-
tenzial der Biodieselbereitstellung in dezentralen kleintechnischen Anlagen gegenuber des in der Bio-
kraft-NachV festgelegten fossilen Referenzwertes dar. Es zeigt sich, dass das Anlagenkonzept mit ei-
nem Minderungspotenzial von 58 % sowohl das Minderungsziel von 35 % fur das Jahr 2015, als auch
die Zielvorgaben einer THG-Minderung um 50 % fur das Jahr 2017 erreicht.
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Abbildung 11.5: THG-Minderungspotenzial der Biodieselproduktion in kleintechnischen dezentralen Anlagen (KBR) gegen-
Uiber dem fossilen Referenzwert in g CO2-Aq. / MJ

Analog zu den kleintechnischen Anlagen wurde die Treibhausgasbilanz fur die Biodieselproduktion in
groftechnischen Anlagen erstellt. Die nachfolgende Abbildung 11.6 gibt einen Uberblick iiber die Ge-
samt-THG-Emissionen der in Kapitel 10.1.4 (GBR) und der in Kapitel 10.3 (GBO PHGLY; GBO GLYRER)
beschriebenen Konzepte. Die Gesamt-THG-Emissionen des Referenzkonzeptes in Hohe von 42 g CO2-
Aq./ MJ werden im Wesentlichen von den mit der Rohstoffbereitstellung (Rapsproduktion) und der Ver-
arbeitung (Rapsdél- und Biodieselproduktion) verbundenen Emissionen verursacht. Die auf der Grundla-
ge der Sachbilanzdaten flur den entsprechenden Teilstandardwert der Rapsproduktion errechneten
THG-Emissionen werden hauptsachlich vom Dieseleinsatz in landwirtschaftlichen Maschinen und dem
Einsatz von Dungemitteln beeinflusst. Besonders grofd ist der Anteil der klimarelevanten Emissionen,
die aus der Stickstoffanwendung kommen. THG-Emissionen entstehen hier bei der Dungemittelproduk-
tion und als bodenbulrtige Feldemissionen infolge der Stickstoffapplikation. Die Gesamt-THG-
Emissionen der optimierten Konzepte sind mit 40 g CO2-Aq. / MJ geringfligig niedriger als die Emissio-
nen des Referenzkonzeptes (42,3 g CO2-Aq. / MJ). Die Unterschiede sind in erster Linie auf die Neben-
produktnutzung und -berlcksichtigung zurtckzufihren. Darauf wird im Abschnitt zum Einfluss des Al-
lokationsverfahrens auf die Gesamt-THG-Emissionen ausflhrlicher eingegangen.
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Abbildung 11.6: Spezifische Gesamt-THG-Emissionen der Modelle zur Biodieselproduktion in zentralen Groflanlagen in g
CO2-Aq. / MJ

Wie bereits erwahnt, sind neben den Emissionen aus der Rohstoffbereitstellung die verarbeitungsbe-
dingten Emissionen mafdgeblich fir die Gesamt-THG-Emissionen der betrachteten Konzepte verantwort-
lich. Eine detaillierte Darstellung der Emissionen aus den Verarbeitungsprozessen gibt Abbildung 11.7.

Die mit den Verarbeitungsprozessen Rapsol- und Biodieselproduktion verbundenen Emissionen liegen
fiir das Referenzkonzept bei 14 g CO2-Aq./ MJ und fir die optimierten Modelle mit 13 - 14 g CO»-
Ag./ MJ nur zum Teil geringfligig darunter. Uber alle Konzepte stellen sich
o der Einsatz von Erdgas zur Warmebereitstellung in beiden Prozessen,

e der Strombedarf auf der Stufe der Rapsoélproduktion

e sowie der Einsatz von Methanol im Prozess der Biodieselbereitstellung

am THG-intensivsten dar.

Die Unterschiede in der Hohe der Emissionen zwischen dem Referenzkonzept und dem Konzept GBO
GLYREF ergeben sich aus der Glycerinreformierung und des daraus resultierenden geringeren Einsatzes

extern zugefuhrten Methanols. Fur das Konzept GBO PHGLY liegen die verarbeitungsbedingten Emissi-
onen in gleicher Hohe wie die des Referenzkonzeptes. Zwar kann das produzierte Pharmaglycerin als
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Nebenprodukt in der Bilanz bertcksichtigt werden, jedoch neutralisieren die mit dem zusatzlichen
Warme- und Strombedarf verbundenen Aufwendungen diese Vorteile bezlglich der THG-Bilanz.
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Abbildung 11.7: Spezifische THG-Emissionen der Verarbeitungsprozesse der Modelle zur Biodieselproduktion in zentralen
GroRanlagen in g CO2-Aq. / MJ

Einfluss des Allokationsverfahrens auf die Gesamt-THG-Emissionen Das auf der Stufe der Rapsoélpro-

duktion entstehende Extraktionsschrot wird als Nebenprodukt durch eine energetische Allokation (de-
taillierte Informationen zur Allokation siehe Kapitel 6.1.2) berlcksichtigt. Sowohl beim Referenzkonzept
als auch bei den optimierten Konzepten betragt der Allokationsfaktor fir das Rapsél 59 %. Aufwendun-
gen aus den Prozessen Rapsanbau, Transport der Rapssaat zur Olmiihle und Rapsélproduktion werden
zu 59 % dem Rapsol zugewiesen. Im weiteren Verlauf der Prozesskette fur die Konzepte GBR und GBO
GLYREF erfolgt die Zuweisung zu 100 % den Emissionen der Biodieselproduktion und der Distribution
des Biodiesels. Das bei der Rapsbiodieselproduktion entstehende Rohglycerin darf in der THG-Bilanz
nicht als Nebenprodukt berucksichtigt werden. Da es innerhalb des Biodieselkonversionsprozesses
keine Aufbereitungsstufe des Rohglycerins zu Glycerin gibt, ist Rohglycerin per Definition kein Nebener-
zeugnis, sondern ein Verarbeitungsrickstand, dem gemafd der Biokraft-NachV keine Emissionen zuge-
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teilt werden. Eine Allokation ist in diesem Fall ausgeschlossen. Anders verhalt es sich mit dem im Kon-
zept GBO PHGLY entstehenden Pharmaglycerin. Da in diesem Fall eine zusatzliche Aufbereitung statt-
findet, erfullt es die Kriterien eines Nebenproduktes und kann so mittels Allokation berlcksichtigt wer-
den. Daraus resultiert ein Allokationsfaktor fur den im Konzept GBP PHGLY produzierten Biodiesel von
95 %.

Abbildung 11.8 zeigt in einer vergleichenden Darstellung den Einfluss der Allokation auf die Gesamt-
THG-Bilanz der betrachteten Biodieselkonzepte.
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Abbildung 11.8: Vergleich der allozierten und nicht-allozierten Gesamt-THG-Emissionswerte der Modelle fiir die Biodieselpro-
duktion in groRtechnischen Anlagen in g CO2-Aq. / MJ

11.5 THG-Minderung gegenuber dem Referenzmodell

Nachfolgende Abbildung 11.9 zeigt das anhand der erstellten THG-Bilanzen ermittelte Minderungspo-
tenzial der Biodieselbereitstellung in grofitechnischen Anlagen gegenlber dem in der Biokraft-NachV
festgelegten fossilen Referenzwert. Es zeigt sich, dass die Anlagenkonzepte mit einem Minderungspo-
tenzial von 50 - 52 % sowohl das Minderungsziel von 35 %, als auch die Zielvorgaben einer THG-
Minderung um 50 % fur das Jahr 2017 erreichen.
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Abbildung 11.9: THG-Minderungspotenzial der optimierten Biodieselproduktion in grofitechnischen Anlagen dem fossilen
Referenzwert in g CO2-Aq. / MJ

11.6 Fazit

Neben den Emissionen aus der Rohstoffbereitstellung sind die verarbeitungsbedingten Emissionen
mafgeblich fir die Gesamt-THG-Emissionen der betrachteten Konzepte verantwortlich. Die auf dieser
Prozessstufe untersuchten Optimierungsansatze fuhren zu einer Reduzierung der Gesamt-THG-
Emissionen der Biodieselproduktion aus Raps von 42 auf 40 g CO2>-Aq./ MJ. Die Reduktion ergibt sich
zum einen aus dem verringerten Einsatz von Methanol infolge der Glycerinreformation und zum ande-
ren aus der Berucksichtigung von Pharmaglyzerin als Nebenprodukt. Der mit der Produktion des Phar-
maglycerins verbundene zusatzliche Warme- und Strombedarf neutralisiert jedoch nahezu die Vorteile
bezuglich der THG-Bilanz. Da insgesamt die Warme- und Strombereitstellung auf fossiler Basis zu den
wesentlichen Treibern der THG-Bilanz zahlen, kénnte der Einsatz biogener Brennstoffe zur Warmeer-
zeugung einen zusatzlichen reduzierenden Effekt auf die Gesamt-THG-Emissionen haben.
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Im Rahmen der 6konomischen Bewertung wird die Biodieselproduktion auf zwei wesentliche Groflen
untersucht. Zum einen sind dies die Gestehungskosten des Biodiesels, die als Indikator fur die Wirt-
schaftlichkeit der Biodieselproduktion herangezogen werden. Weitere Faktoren, die die Wirtschaftlich-
keit der Biodieselproduktion beeinflussen kdnnen, wie z. B. verbindliche Biokraftstoffquoten oder steu-
erliche Entlastung gegenuber fossilen Kraftstoffen, bleiben unberucksichtigt. Zum anderen werden die
THG-Minderungskosten ermittelt, die eine Aussage daruber treffen, mit welchen Technologieoptionen
THG-Emissionen zu den geringsten Kosten vermieden werden kdnnen. Hierbei wird ein direkter Ver-
gleich zu fossilem Diesel gefuhrt, an dem sich die relative Vorteilhaftigkeit der Biodieseloptionen ge-
genuber dem fossilen Kraftstoff ablesen lasst.

Die Methodik zur Berechnung der Gestehungskosten sowie der THG-Minderungskosten unterscheidet
sich nicht zu der in Kapitel 1.2.2 genannten Vorgehensweise. Flur die Betrachtung der Biodieselproduk-
tion wurden die im nachfolgenden Abschnitt beschriebenen Annahmen getroffen. Danach erfolgt in
Kapitel 12.2 die Ergebnisdarstellung der Gestehungskostenrechnung inklusive einer Sensitivitatsbe-
trachtung. In Kapitel 12.3 werden anschlieffend die Treibhausgasvermeidungskosten dargestellt und in
Kapitel 12.4 die Ergebnisse zusammengefasst.

Die Berechnung der Kraftstoffgestehungskosten beruht auf einer Vielzahl von Annahmen, die im Fol-
genden erlautert werden. Sie beruhen grofitenteils auf Literaturdaten, Marktpreisdatenbanken, Anga-
ben von Statistikbehdrden sowie direkten Herstellerangaben und sind jeweils méglichst neuen Datums.

Die Basisannahmen, die in die Berechnung der Gestehungskosten aller Kraftstoffoptionen einfliefien,
sind in Tabelle 12.1 zusammengefasst.

Tabelle 12.1: Basisannahmen der 6konomischen Betrachtung der Biodieselkonzepte, nach [226]-[228]
Annahme Wert
Jahresvollaststunden 8.000h/a
Kalkulatorischer Mischzins 8% p. a.
Betrachtungszeitraum / Anlagennutzungsdauer 20 Jahre

Kosten flr Instandhaltung 4 % der Investition p. a.
Kosten flr Verwaltung, Versicherung, Unvorhergesehenes 2 % der Investition p. a.
Kosten flr Personal 50.000 EUR/MA* a
Kosten fur Elektrizitat 0,102 - 0,128 EUR / kWh
Kosten flr Erdgas 0,038 - 0,048 EUR / kWh
Kosten flr Frischwasser und Abwasserentsorgung 2EUR/t

219



Okonomische Betrachtung der Biodieselproduktion DBFZ

Tabelle 12.2 stellt wichtige Annahmen dar, die in die Berechnung der Gestehungskosten der Biodiesel-
optionen einflieRen. Die erforderliche Investitionshéhe flr eine Anlage zur Glycerinreformierung ist auf-
grund der unzureichenden Datenlage mit erheblichen Unsicherheiten behaftet. Sie wird basierend auf
[285] auf 3 Mio. EUR geschatzt.

Tabelle 12.2: Spezifische 6konomische Annahmen der Biodieselerzeugung, nach [228]

Annahme Wert
Investition Kleinbiodieselanlage (KBR) 9,1 Mio. EUR
Investition GrofSbiodieselanlage (GBO) 60,4 Mio. EUR
Investition Grofibiodieselanlage (GBO_PHGLY) 67,9 Mio. EUR
Investition Grofibiodieselanlage (GBO_GLYREF) 63,5 Mio. EUR
Kosten fur Rapssaat 376 EUR/t
Kosten fur Hexan 950 EUR/ t
Kosten fur Methanol 420 EUR/ t
Kosten fur Natronlauge 140 EUR/ t
Kosten fur Phosphorsaure 530 EUR/t
Kosten fur Schwefelsaure 150 EUR/t
Kosten fur Chlorwasserstoff 200 EUR/t
Kosten fur Kaliumhydroxid 820 EUR/t
Erlése fur Pharmaglycerin 600 EUR/ t
Erlése fur Glycerin (80 %) 300 EUR/t
Erlése flr Rapsschrot 233 EUR/t
Erldse flr Fettsauren 500 EUR/t

Nachfolgend werden zunachst die spezifischen Gestehungskosten fur Biodiesel mit und ohne Optimie-
rungsverfahren dargestellt und ihre Abhangigkeit von ausgesuchten Parametern diskutiert. Anschlie-
Bend erfolgt die Erérterung der THG-Minderungskosten.

Die spezifischen Gestehungskosten des Biodiesels sind in Abbildung 12.1 dargestellt. Zum einen wird
deutlich, dass die Biodieselherstellung in allen Fallen sehr stark von den Rohstoffkosten bzw. den Erl6-
sen aus dem Extraktionsschrot gepragt ist. Sowohl die Kapitalkosten als auch die weiteren Betriebskos-
ten sind deutlich nachrangig. Da sich die Preise von Rapssaaten und Extraktionsschrot tendenziell in
ahnlicher Art und Weise bewegen, kénnen steigende Preise fur Rapssaaten teilweise durch hdéhere Er-
l6se fur das Extraktionsschrot kompensiert werden. Zum anderen fallt auf, dass sich die spezifischen
Gestehungskosten flr alle Konzepte in einer schmalen Bandbreite befinden. Es gibt geringflugige Kos-
tenvorteile bei der grofien Biodieselanlage gegenuber der kleinen, was auf skalierungsbedingte Kos-
tendegressionseffekte zurickzufuhren ist. Die optimierten Verfahren weisen hingegen leicht héhere
spezifische Gestehungskosten des Biodiesels auf.
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Abbildung 12.1: Spezifische Gestehungskosten fiir die Biodieselproduktion in EUR / t

Im Falle der Aufbereitung des Rohglycerins zu Pharmaglycerin kommt es zwar zu héheren Erlésen, da
die im Vergleich zum Rohglycerin kleinere Menge Pharmaglycerin zu einem deutlich hoheren Preis ver-
auflert werden kann. Allerdings geht dies sowohl mit leicht héheren Kapitalkosten, aufgrund der nétigen
Investitionen in die Aufbereitungsanlage, als auch mit deutlich héheren Energiekosten, aufgrund des
gestiegenen Erdgasbedarfs, einher. In Summe kommt es daher durch die Aufbereitung des Glycerins zu
leicht erhdhten spezifischen Gestehungskosten im Vergleich zur Referenzanlage.

Zu noch hdheren Gestehungskosten fuhrt die Reformierung des Glycerins zu Methanol. Zwar werden
dadurch Kosten fur den Kauf von Methanol verringert, aber die gestiegenen Kapitalkosten und vor al-
lem der Verlust der Erlése aus dem Verkauf des Rohglycerins flhren letztlich zu gestiegenen spezifi-
schen Gestehungskosten im Vergleich zur Referenzanlage.

Grundséatzlich sind die Unterschiede jedoch relativ gering, was zu der Annahme veranlasst, dass im Ein-
zelfall und in Abhangigkeit von der jeweiligen Marktsituation positive 6konomische Effekte aus der Nut-
zung der Optimierungsverfahren erwachsen kdnnen.

Dass die spezifischen Gestehungskosten im Wesentlichen von den Preisen fur das Rohmaterial und
das Rapsextraktionsschrot abhangig sind, wird durch Abbildung 12.2 weiter verdeutlicht. In dieser Sen-
sitivitdtsbetrachtung sind die spezifischen Gestehungskosten des Biodiesels in Abhangigkeit ausge-
wahlter Parameter dargestellt. Es zeigt sich, dass sowohl der Preis flir Rapssaaten als auch flir das Ex-
traktionsschrot bereits bei geringen Anderungen einen erheblichen Einfluss auf die spezifischen
Gestehungskosten haben. Die Anzahl der jahrlichen Betriebsstunden, also die Auslastung der Anlage,
hat ebenfalls einen deutlichen Einfluss. Die Investitionssumme, die Zinsen und der Glycerinpreis sind
hierbei von nachrangiger Bedeutung.
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Abbildung 12.2:  Sensitivitat der spezifischen Gestehungskosten von Biodiesel mit Aufbereitung zu Pharmaglycerin in EUR / t

Die THG-Minderungskosten der Biodieselproduktion sind in Abbildung 12.3 dargestellt. Es zeigt sich,
dass die kleintechnische Biodieselanlage eine THG-Minderung von ca. 58 % im Vergleich zu fossilem
Diesel aufweist und die Ubrigen drei grofler skalierten Anlagen jeweils ca. 50 % erreichen. Hierbei ha-
ben die optimierten Verfahren keine Vorteile gegenlber der Referenzanlage. Aufgrund der geringeren
spezifischen Gestehungskosten hat die grofie Referenzanlage allerdings erhebliche Vorteile im Bereich
der THG-Minderungskosten. Diese betragen ca. 85 EUR/t eingesparten CO2-Aquivalenten. Mit ca. 93
und 119 EUR/t CO2-Aq. ist die Einsparung von Treibhausgasen bei den beiden optimierten Anlagen
damit deutlich teurer. Das kleine Referenzkonzept liegt ebenso wie das grofe bei ca. 85 EUR / t CO2-Aq.

Niedrige THG-Vermeidungskosten kdnnen einerseits durch eine hohe THG-Minderung des erzeugten
Kraftstoffs erreicht werden, die etwas hbohere Gestehungskosten zulassen. Andererseits kbnnen sie
durch geringe Gestehungskosten, bei ausreichend hoher Treibhausgasvermeidung des Kraftstoffs, er-
zielt werden.

Die hier beobachteten, relativ geringen THG-Vermeidungskosten im Vergleich mit den Bioethanolkon-
zepten, resultieren vor allem aus den niedrigeren Differenzkosten zum fossilen Kraftstoff. Da die THG-
Minderung betrachtlich und Differenzkosten verhaltnismafig niedrig sind, ist der finanzielle Aufwand fur
das Einsparen von Treibhausgasen in diesen Fallen vergleichsweise gering.
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duktion

12.4 Fazit

Die Gestehungskosten von Biodiesel sind wesentlich gepragt von den verbrauchsgebundenen Kosten
und Erlésen. So sind die Preise von Rapssaaten und Rapsextraktionsschrot von grofier Bedeutung,
wahrend die Kosten fir Kapital, Energie und Hilfsstoffe weniger gewichtig sind. Weiterhin fuhren die
untersuchten Optimierungsverfahren nicht zu erheblichen Kostenreduktionen bzw. sogar zu Kosten-
steigerungen. Da dies allerdings vom jeweiligen Marktumfeld abhangt, muss die Nutzung solcher Opti-
mierungsverfahren in Abhangigkeit vom jeweiligen Einzelfall untersucht werden. Die THG-Vermeidungs-
kosten sind in allen untersuchten Fallen relativ gering, wobei Vorteile bei dem gréfReren Referenz-
konzept bestehen.

Insgesamt verhalten sich die verschiedenen Konzepte ahnlich und die Optimierungsverfahren haben
nur beschrankten Einfluss auf deren Wirtschaftlichkeit.
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Im Zuge der Debatte um die Sicherstellung nachhaltiger Biokraftstoffproduktionssysteme (z. B. durch
die BioKraft-NachV) mussen die bestehenden Biokraftstoffanlagen zukunftig hoheren Anforderungen
gerecht werden. Durch die Bemessung der Biokraftstoffquote anhand der THG-Minderungspotenziale
ab dem Jahr 2015 wurde ein zusatzlicher Anreiz fir die Optimierung der THG-Bilanz bestehender Bio-
kraftstoffproduktionsanlagen gegeben. Wenn diese Optimierungen durch verfahrenstechnische Umbau-
ten realisiert werden sollen, sind diese mit zusatzlichen Investitionen verbunden und haben einen Ein-
fluss auf die Wirtschaftlichkeit der Biokraftstoffanlagen. Vor diesem Hintergrund war das Ziel des Vor-
habens, technische Optimierungspotenziale innerhalb der bestehenden Produktionsanlagen zu unter-
suchen.

Der Anlagenbestand in Deutschland belauft sich im Jahr 2014 auf 28 produzierende Biodieselanlagen
und sechs produzierende Bioethanolanlagen. Diese dienten als Grundlage fur die Ermittlung des Stands
der Technik bestehender Bioethanol- und Biodieselanlagen. Neben der Charakterisierung typischer-
weise eingesetzter Rohstoffe fur die Biokraftstoffproduktion wurde die Verfahrenstechnik - von der
Rohstoffaufbereitung tUber die Verarbeitung bis hin zur Produkt- und Nebenproduktaufbereitung - detai-
liert beschrieben (siehe Kapitel 3 zu Bioethanol und Kapitel 8 zu Biodiesel).

Auf Basis der Bestandsaufnahme und dem intensiven Austausch mit Anlagenbetreibern und -bauern
wurden jeweils zwei Referenzkonzepte fur beide Biokraftstoffoptionen definiert und als FlieBschemasi-
mulation modelliert. Die Referenzkonzepte wurden so gewahlt, dass sie den Anlagenbestand in
Deutschland mdglichst gut reprasentieren. Diese Konzepte umfassen die Bioethanolproduktion aus
Weizen (WER), die Bioethanolproduktion aus Zuckerriben (ZER), die kleintechnische Biodieselprodukti-
on (KBR) und die grofitechnische Biodieselproduktion (GBR). Im Ergebnis stehen detaillierte Verfahrens-
flieBbilder und die Massen- und Energiebilanzen der einzelnen Referenzkonzepte zur Verfligung.

Anschlieflend wurde eine Vielzahl unterschiedlicher verfahrenstechnischer Optimierungsansatze identi-
fiziert, um die Biokraftstoffherstellung in Bezug auf die Minimierung der THG-Emissionen effizienter zu
gestalten. Die Optimierungsansatze beinhalten sowohl den Austausch prozesstechnischer Anlagenteile,
als auch die veranderte Nutzung von Stoff- und Energiestromen und die Schaffung neuer vermarktbarer
Nebenprodukte. Alle Optimierungsansatze wurden qualitativ analysiert und detailliert beschrieben.

Daruberhinaus wurden einige Ansatze anhand der Simulationsmodelle quantitativ untersucht. Die aus-
gewahlten Optimierungsansatze wurden in die bestehenden Referenzkonzepte integriert, modelliert
und die daraus resultierenden Massen- und Energiebilanzen berechnet. Die Bilanzierungsergebnisse
bildeten wiederum die Basis fur die nachfolgenden Berechnungen der THG-Minderungspotenziale und
Gestehungskosten der Optimierungsansatze im Vergleich zu den Referenzkonzepten. Nachfolgend sind
die Optimierungsansatze fur die Bioethanol- und Biodieselproduktion mit den dazugehdérigen Ergebnis-
sen der 6kologischen sowie 6konomischen Betrachungen aufgefuhrt.
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Far die Bioethanolproduktion wurden die mechanische Bridenverdichtung, die Biogaserzeugung aus
Dinnschlempe / Vinasse und Ribenschnitzeln sowie die CO2-RUckgewinnung und -Verfllissigung flr
eine detailierte Untersuchung ausgewahlt.

Der Optimierungsansatz CO2-Rlickgewinnung und -Verflissigung (WEO_CO2 und ZEO_CO2) beinhaltet
die Abscheidung, Aufreinigung und Verflissigung eines Teilstroms des Kohlenstoffdioxids (CO2) aus
dem Fermentationsprozess. Das druckverflissigte CO2 in Lebensmittelqualitét kann fossiles CO2 fur
gewerbliche Erzeugnisse und Dienstleistungen substituieren und somit dem System die damit vermie-
denen Emissionen gutgeschrieben werden.

Im Optimierungsansatz der Biogaserzeugung aus Dunnschlempe (WEO_BG) wird das in der Destillati-
onseinheit des Bioethanolprozesses einer getreidebasierten Anlage anfallende Kuppelprodukt Schlem-
pe mittels Dekanter in zwei Fraktionen aufgeteilt: Dinn- und Dickschlempe. Die Dickschlempe kann
weiter zu DDG (Dried Distillers Grains) getrocknet, pelletiert und als Futtermittel vermarktet werden. Die
anfallende Dunnschlempe wird in einem anaeroben Prozess zu Biogas vergoren. Die Biogaserzeugung
aus Rubenschnitzeln und Vinasse (ZEO_BG) in der zuckerribenbasierten Anlage ist prozesstechnisch
mit der anaeroben Vergarung von Schlempe gleichzusetzen. In diesem Fall werden die ungetrockneten
Rabenschnitzel mit der zur Verfigung stehenden Vinasse vergoren. Das erzeugte Biogas kann einen
Teil des urspringlich flir die Warmebereitstellung eingesetzten Erdgases ersetzen und somit teilweise
die aus der Verbrennung entstehenden fossilen Kohlendioxidemissionen vermeiden.

Die mechanische Brtidenverdichtung (WEO_MBV und ZEO_MBYV) ist eine Optimierung, die einen ver-
haltnismaRig groflen Eingriff in bestehende Anlagen erfordert, jedoch die bendétigte Erdgasmenge zur
Bereitstellung von Prozesswarme senken kann. Die MBV ist bei getreidebasierten Ethanolanlagen be-
sonders im Bereich der Dinnschlempeeindickung sowie zur Beheizung der Destillations- und Rektifika-
tionskolonnen einsetzbar, da diese die Hauptabnehmer von Warme sind. Dabei ist die finfstufige Anla-
ge, bestehend aus drei Fallfiimverdampfern sowie zwei Zwangsumlaufverdampfern, mit Braden-
verdichtern ausgestattet. Bei der Bioethanolproduktion aus Zuckerriben bietet sich die MBV an zwei
Stellen im Prozess an. Zum einen ist die Eindickung des Dunnsaftes zu Dicksaft (Zuckerfabrik) mit ho-
hem Dampfbedarf verbunden, zum anderen ist die Eindickung der Vinasse besonders energieintensiv.
An beiden Stellen wird im Modell eine zweistufige Briidenverdichtung mittels Radialkompressoren an-
genommen.

Die 6konomischen Untersuchungen zeigen, dass fur die Gesamt-THG-Emissionen in allen Bioethanol-
konzepten neben den Emissionen aus der Rohstoffbereitstellung hauptsachlich die Emissionen aus der
Rohstoffverarbeitung (Konversionspfad) verantwortlich sind. Uber alle Konzepte stellt sich der Warme-
bedarf der Produktaufbereitung als am THG-intensivsten dar. Die hohen THG-Emissionen sind auf die
Verbrennung fossilen Erdgases zur Warmebereitstellung zurlckzufihren. Es wird schlussendlich ge-
zeigt, dass nahezu alle optimierten Anlagenkonzepte das im Jahr 2015 glltige Minderungsziel von 35 %
(festgeschrieben in der Biokraft-NachV) erreichen kdnnen. Sie verfehlen jedoch die Zielvorgaben einer
THG-Minderung um 50 % fur das Jahr 2017 teilweise knapp.

Die spezifischen Gestehungskosten des Bioethanols liegen fur die einzelnen untersuchten Verfahrens-
ansatze in einer Spanne zwischen 730 und 904 EUR /t. Den groften Anteil der Kosten machen die
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variablen Kosten aus, darunter fallen insbesondere die Rohstoffe aber auch die Kosten flir Energie so-
wie Hilfs- und Betriebsstoffe. Auffallig ist weiterhin, dass ein erheblicher Teil der Kosten durch Erldse
aus dem Verkauf von DDGS und Vinasse kompensiert werden kann. Dieser Aspekt wird weiter verdeut-
licht durch die spezifischen Gestehungskosten der optimierten Bioethanolanlagen mit Biogasnutzung.
Hierbei fuhrt insbesondere der Verlust eines Grof3teils des ansonsten verauferbaren DDGS zu Minder-
einnahmen bei dem getreidebasierten Konzept. Die Installation einer Brudenverdichtung fuhrt zu leicht
erhéhten Gestehungskosten, wobei sich verringerte Erdgaskosten und die erhdéhten Kapital- und
Stromkosten praktisch ausgleichen. Die Installation einer CO2-Verflussigung hat niedrigere spezifische
Gestehungskosten zum Resultat, weil durch eine moderate Investition in Verbindung mit etwas erhoh-
ten Stromkosten ein relativ ertragsreiches Nebenprodukt hergestellt werden kann, dessen Erlose die
gestiegenen Kosten Ubersteigen.

Eine Optimierung flr Biodiesel-Bestandsanlagen ist am einfachsten mit der Veranderung der Peripherie
und ohne groflen Umbau zu erreichen. Die in Forschung und Entwicklung befindlichen verfahrenstech-
nischen Ansatze zeichnen sich jedoch haufig durch grofe Veranderungen der Anlagenkomponenten
aus. Daher ist ein Umrusten von Bestandsanlagen aufwandig und ein Einsatz vor allem bei neuen Anla-
gen denkbar. Bei der Biodieselherstellung wurden die Optimierungsanséatze Glycerinaufbereitung zu
Pharmaqualitat und Glycerinreformierung zu Methanol im Detail untersucht.

Bei dem Optimierungsansatz der Glycerinaufbereitung zu Pharmaqualitat (GBO-PHGLY) wird das Roh-
glycerin Uber verschiedene Verfahrensschritte entwassert und von Storstoffen wie Methanol befreit. Als
Produkt geht Glycerin in Pharmaqualitat aus dem Prozess hervor. Mit diesem Optimierungsansatz sol-
len zwei Effekte erreicht werden. Zum einen werden Rohglycerin und Pharmaglycerin nach der Biokraft-
NachV als Produktionsrickstand bzw. Nebenprodukt behandelt. Da eine Allokation von Emissionen nur
auf Nebenprodukte nicht jedoch auf Produktionsrickstande zulassig ist, ergeben sich durch eine Auf-
wertung zu Pharmaglycerin rechnerisch Vorteile bezlglich der THG-Bilanz. Zum anderen lieflen sich in
der Vergangenheit fur Pharmaglycerin mit ca. 600 EUR / t etwa doppelt so hohe Erlose erzielen wie fur
Rohglycerin.

Die Glycerinreformierung zu Methanol (GBO-GLYREF) ist ein weiterer verfahrenstechnischer Optimie-
rungsansatz einer Biodieselanlage. Glycerin kann als Rohstoff zur Synthese von Methanol eingesetzt
werden. Da Methanol als Reaktionspartner fir die Umesterung bendtigt wird, kdnnte es so direkt aus
Glycerin erzeugt und verwendet werden. Das verunreinigte Rohglycerin wird dazu in einem Vergaser zu
Synthesegas umgewandelt und anschlieend durch eine Druckwechsel-Adsorption (Pressure Swing
Adsorption, PSA) aufbereitet. Fir die optimale Zusammensetzung des Synthesegases fur die Methanol-
synthese ist ein Uberschuss an Wasserstoff im Synthesegas erforderlich, welcher in der PSA abgetrennt
wird. Die abgetrennten Gase werden verbrannt und stellen die bendétigte thermische Energie fur den
Vergaser (Synthesegasherstellung) bereit. In einem weiteren Reaktor findet im nachsten Prozessschritt
die Methanolsynthese statt. Das entstandene flissige Methanol muss anschlieffend noch in einer Rek-
tifikationskolonne aufgereinigt werden. Es zeigt sich, dass mit dem im Biodieselprozess anfallenden
Glycerin (84 % Reinheit) etwa 28,7 % der bendtigten Menge an frischem Methanol bereitgestellt werden
kann. Der verbleibende Anteil muss nach wie vor zugekauft werden.
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Die Ergebnisse der THG-Bilanzierungen der betrachteten Optimierungsansatze zeigen, dass die Anla-
genkonzepte mit einem Minderungspotenzial von 50 - 52 % sowohl das Minderungsziel von 35 % als
auch die Zielvorgaben einer THG-Minderung um 50 % fur das Jahr 2017 erreichen. Neben den Emissio-
nen aus der Rohstoffbereitstellung sind die verarbeitungsbedingten Emissionen mafigeblich flr die
Gesamt-THG-Emissionen der betrachteten Konzepte verantwortlich. Die Reduktion ergibt sich zum ei-
nen aus dem verringerten Einsatz von Methanol infolge der Glycerinreformation und zum anderen aus
der Berucksichtigung von Pharmaglyzerin als Nebenprodukt. Der mit der Produktion des Pharmaglyce-
rins verbundene zusatzliche Warme- und Strombedarf neutralisiert jedoch nahezu die Vorteile bezlglich
der THG-Bilanz.

Aus den Ergebnissen der spezifischen Gestehungskosten des Biodiesels wird zum einen deutlich, dass
die Biodieselherstellung in allen Fallen sehr stark von den Rohstoffkosten und den Erlésen aus den
Nebenprodukten (Rapspresskuchen und Extraktionsschrot) gepragt ist. Sowohl die Kapitalkosten als
auch die weiteren Betriebskosten sind deutlich nachrangig. Da sich die Preise von Rapssaaten und den
Nebenprodukten tendenziell in ahnlicher Art und Weise bewegen, kdnnen steigende Preise flr Raps-
saaten teilweise durch hoéhere Erlose flur die Nebenprodukte kompensiert werden. Zum anderen fallt
auf, dass sich die spezifischen Gestehungskosten flur alle Konzepte in einer schmalen Bandbreite be-
finden. Es gibt geringfugige Kostenvorteile bei der groftechnischen Biodieselanlage gegenuber der
kleintechnischen, was auf skalierungsbedingte Kostendegressionseffekte zurlckzufuhren ist. Die opti-
mierten Verfahren weisen hingegen leicht hGhere spezifische Gestehungskosten des Biodiesels auf.

Insgesamt zeigen die Untersuchungen, dass sich durch die einzelnen untersuchten Optimierungsansat-
ze die THG-Emissionen der Biokraftstoffe verbessern lassen. Die ausgewahlten Optimierungsansatze
sind damit geeignet, einen Beitrag zu den steigenden Anforderungen bezuglich THG-Minderungen bei
Biokraftstoffen zu leisten. Kombinationen der einzelnen Manahmen konnten im Rahmen des Vorha-
bens nicht untersucht werden, bieten aber Raum fir weitere THG-Einsparungen. Neben den hier unter-
suchten verfahrenstechnischen MafSnahmen kdénnen zudem auch die Emissionen in der Vorkette
adressiert werden. Hier sind durch Anderungen der Praxis beim Rohstoffanbau zusatzliche THG-
Einsparungen erzielbar. Weiterhin kénnte eine Umstellung der Warme- und Strombereitstellung auf
fossiler Basis hin zum Einsatz biogener Brennstoffe einen zusatzlich reduzierenden Effekt auf die Ge-
samt-THG-Emissionen haben.

Aus der durchgefuhrten Bestandsaufnahme lasst sich abschliefSend feststellen, dass die deutsche Bio-
kraftstoffindustrie Produktionsanlagen betreibt, die bereits ein hohes Niveau an Effizienz erreicht ha-
ben. An vielen Standorten sind zudem weitere Mafnahmen und Umbauten geplant, bei denen neben
der Wirtschaftlichkeit auch die weitere Verbesserung der THG-Bilanz eine wichtige Rolle spielt.
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Anhang Tab. 1:

Verwendete Komponenten der Simulation WER / WEO

Component ID Type Component name Alias
ETHANOL Conventional ETHANOL C2H60-2
WATER Conventional WATER H20
GLUCOSE Conventional DEXTROSE C6H1206
ACETIC Conventional ACETIC-ACID C2H402-1
FORMIC Conventional FORMIC-ACID CH202
Cco2 Conventional CARBON-DIOXIDE C02
LEUCINE Solid LEUCINE C6H13NO2
PHENYLAL Solid L-PHENYLALANINE C9H11NO2
VALINE Solid VALINE C5H11NO2
LYSINE Solid LYSINE C6H14N202
GLYCEROL Conventional GLYCEROL C3H803

02 Conventional OXYGEN 02
SUCCINIC Conventional SUCCINIC-ACID C4H604-2
LACTIC Conventional LACTIC-ACID C3H603-D1
PROPANOL Conventional 1-PROPANOL C3H80-1
METH-BUT Conventional 2-METHYL-1-BUTANOL CbH120-2
PROT-LIQ Conventional ALANINE C3H7NO2
ACETA-01 Conventional ACETALDEHYDE C2H40-1
CELLULOS Solid DILACTIC-ACID C6H1005
LIPID Solid LINOLEIC-ACID C18H3202
CARBO-HY Solid DEXTROSE C6H1206
ASH Solid CALCIUM-OXIDE CAO
MGS04*7W Conventional MGS04*7H20 MGSO4*7W
METHAN Conventional METHANE CH4
AMMONIA Conventional AMMONIA H3N

H2S Conventional HYDROGEN-SULFIDE H2S

YEAST Solid

PROTEIN Conventional

CELL Solid CELLULOSE CELLULOSE
ENZYME Solid

BIOMASS Solid BIOMASS CHXNXOXSX-1
AIR Conventional AIR AIR

NAOH Conventional SODIUM-HYDROXIDE NAOH
HNO3 Conventional NITRIC-ACID HNO3

UREA Conventional UREA CH4N20
ALPHA-AM Conventional WATER H20
GLUCO-AM Conventional WATER H20
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Anhang Tab. 2:

Verwendete Komponenten der Simulation WER / WEO

Anhang Bioethanol

Component ID

Mass-Fraction

Component ID

Mass-Fraction

ETHANOL
WATER
GLUCOSE
ACETIC
FORMIC
c02
LEUCINE
PHENYLAL
VALINE
LYSINE
GLYCEROL
02
SUCCINIC
LACTIC
PROPANOL
METH-BUT
PROT-LIQ
ACETA-01
CELLULOS

0
0,120002
0,6071987
0

0

0
0,0443889
0,0321536
0,027341
0,0105143
0

0
0
0
0
0
0
0
0,

1056008

LIPID
CARBO-HY
ASH
MGS04*7TW
METHAN
AMMONIA
H2S
YEAST
PROTEIN
CELL
ENZYME
BIOMASS
AIR

NACH
HNO3
UREA
ALPHA-AM
GLUCO-AM

0,0264002
0]
0,0264002
0]

O OO0 OO0 O0O0OO0OO0OOoOOoOOoOOo
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Anhang Tab. 3:  Verwendete Komponenten der Simulation ZER / ZEO

Component ID Type Component name Alias

WATER Conventional WATER H20

SUCROSE Solid SUCROSE C12H22011

GLUCOSE Solid GLUCOSE C6H1206

Cco2 Conventional CARBON-DIOXIDE CO2

BIOMA-01 Solid CELLULOS C6H1005

ETHANOL Conventional ETHANOL C2H60-2

GLYCEROL Conventional GLYCEROL C3H803

ACE-ACID Conventional ACETIC-ACID C2H402-1

SUCCINIC Solid SUCCINIC-ACID C4H604-2

METH-BUT Conventional 3-METHYL-1-BUTANOL C5H120-3

ASH Solid CALCIUM-OXIDE CAO

CAO Solid CALCIUM-OXIDE CAO

N2 Conventional NITROGEN N2

CACO3 Solid CALCIUM-CARBONATE- CACO3
CALCITE

SAND Solid SILICON-DIOXIDE SI102

CELLULOS Solid CELLULOS C6H1005

XYLAN Solid XYLAN C5H804

FAT Solid OLEIC-ACID C18H3402

RAFFINOS Solid D-(+)-RAFFINOSE C18H32016-N3

LIGNIN Solid LIGNIN CXHXOX

ORG-ACID Conventional CITRIC-ACID C6H807

FRUCTOSE Solid D-FRUCTOSE C6H1206-N1

PEKTIN Solid D-GALACTURONIC-ACID- C6H1007
MONOHYDRATE

PROTEIN Solid PROTEIN
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Anhang Tab. 4:  Verwendete Komponenten der Simulation WER / WEO

Component ID Mass-Fraction Component ID Mass-Fraction
WATER 0,6624438 N2 0

SUCROSE 0,1424254 CACO3 0

GLUCOSE 0,00086118 SAND 0,1364634
Cco2 0 CELLULOS 0,00967168
BIOMA-O1 0 XYLAN 0,0132488
ETHANOL 0 FAT 0,00072339
GLYCEROL 0 RAFFINOS 0,00068894
ACE-ACID 0 LIGNIN 0,00155012
SUCCINIC 0 ORG-ACID 0,00413365
METH-BUT 0 FRUCTOSE 0,00043059
ASH 0,00370969 PEKTIN 0,0112615
CAO 0 PROTEIN 0,0123877
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Anhang Tab. 5:

Verwendete Komponenten der Simulation KBR

Component ID Type Component name Alias
KATALYS Conventional POTASSIUM-HYDROXIDE KOH
WATER Conventional WATER H20
METHANOL Conventional METHANOL CH40
TRIOLEIN Conventional TRIOLEIN C57H10406
S-ACID Conventional SULFURIC-ACID H2S04
GLYCEROL Conventional GLYCEROL C3H803
FAME Conventional METHYL-OLEATE C19H3602
FERTILIZ Conventional POTASSIUM-SULFATE K2S04
OLEIC-01 Conventional OLEIC-ACID C18H3402
Anhang Tab. 6:  Verwendete Komponenten der Simulation GBR

Component ID Type Component name Alias
WATER Conventional WATER H20
METHANOL Conventional METHANOL CH40
TRIOLEIN Conventional TRIOLEIN C57H10406
S-ACID Conventional SULFURIC-ACID H2S04
GLYCEROL Conventional GLYCEROL C3H803
FAME Conventional METHYL-OLEATE C19H3602
HCL Conventional HYDROGEN-CHLORIDE HCL
OLEIC-01 Conventional OLEIC-ACID C18H3402
KOH Conventional POTASSIUM-HYDROXIDE KOH

KCL Conventional POTASSIUM-CHLORIDE KCL

NAOH Conventional SODIUM-HYDROXIDE NAOH
NACL Conventional SODIUM-CHLORIDE NACL
SODIU-01 Conventional SODIUM-METHYLATE CH3NAO
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Anhang Tab. 7:

Anhang Biodiesel

Prozessparameter der Pharmaglycerinaufbereitung im Modell GBO_PHGLY

Anlagenbereich Komponente Parameter Wert Einheit
600 Abklhlung Rohglycerin Temperatur 90 °C
pH-Wert-Anpassung mit NaOH Anteil 50 m.-%
Zugabe je kg Rohglycerin 0,0325 kg/ kg
Wasserentfernung Temperatur 120 °C
Druck 0,055 Bar
Restwassergehalt 1,18 m.-%
Rektifikation Druck (Kolonnenkopf) 0,02 Bar
Anzahl Stufen 15
Seitenabzug Glycerin Stufe 2
Temperatur (Kolonnensumpf) 278,0 °C
Temperatur (Kolonnenkopf) 160,0 °C
Glycerinendkonzentration 99,7 m.-%
Salzfracht MONG 64,8 m.-%
Anhang Tab. 8:  Prozessparameter der Glycerinreformierung im Modell GBO_GLYREF
Anlagenbereich Komponente Parameter Wert Einheit
600 Glycerinreinigung
Abkuhlung Rohglycerin Temperatur 90,0 °C
pH-Wert-Anpassung mit Anteil 50,0 m.-%
NaOH
Zugabe je kg Rohglycerin 0,0325 kg / kg
Wasserentfernung Temperatur 120,0 °C
Druck 0,055 Bar
Restwassergehalt 1,18 m.-%
Rektifikation Druck (Kolonnenkopf) 0,02 Bar
Anzahl Stufen 15,0
Seitenabzug Glycerin Stufe 2,0
Temperatur (Kolonnensumpf)  278,0 °C
Temperatur (Kolonnenkopf) 160,0 °C
Glycerinendkonzentration 99,7 m.-%
Salzfracht MONG 64,8 m.-%
Glycerinvergasung
Anmischstation Wasserzugabe je kg Glycerin 1,48 kg / kg
Temperatur 25,0 °C
Verdichter Druck 240,0 Bar
Vergaser Eintrittstemperatur 453,0 °C
Austrittstemperatur 1000,0 °C
Gasaufbereitung
Kondensator Druck 30,0
Temperatur 35,0 °C
PSA1 H2 Abscheidegrad 95,0 m.-%
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Anlagenbereich Komponente Parameter Wert Einheit
H> flr Synthese 80,0 m.-%
PSA2 Abscheidegrad: WATER 100,0 m.-%
METHANOL 100,0 m.-%
Ho 100,0 m.-%
CO 2,0 m.-%
CO2 99,0 m.-%
CHa 99,0 m.-%
PSA3 Abscheidegrad: WATER 100,0 m.-%
METHANOL 100,0 m.-%
Ho 90,0 m.-%
CO 75,0 m.-%
CO2 9,1 m.-%
CHa 90,9 m.-%
Methanolsynthese
Synthesereaktor Druck 85,0 bar
Temperatur 250,0 °C
Kondensator Temperatur 30,0 °C
Destillation Stufen 12,0
Ruckflussrate 20,0 mol.-%
Distillate to feed ratio 99,0 %
Druck 1,0 bar
Distillate vapour fraction 0,2 %
Temperatur (Sumpf) 76,0 °C
Temperatur (Kopf) 59,0 °C
Brennkammer
Druck 1,0 bar
Temperatur 1000,0 °C
Restsauerstoffgehalt 3,0 m.-%
PEM Brennstoffzelle
Druck 1,0 bar
Temperatur 80,0 °C
Dampfgehalt Produktgas 100,0 %
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