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0. Einleitung

Die Campa Biodiesel GmbH & Co. KG. in Ochsenfurt, welche Antragsteller war, wur-
de 1998 als Produktionsunternehmen zur Herstellung von Rapsmethylester gegrun-
det und zahlte zu den Pionierunternehmen der Biokraftstofforanche. Die Versuche im
technischen Mal3stab wurden alle an deren Produktionsanlage fur Biodiesel durchge-
fuhrt.

Biodiesel lasst sich praktisch aus allen pflanzlichen Olen und tierischen Fetten ge-
winnen. Wahrend sich unter europaischen Verhaltnissen Raps als ertragsreichste
Olpflanze darstellt, spielen in anderen Weltregionen Soja - oder Palmdl die heraus-
ragende Rolle.

Chemisch gesehen ist Biodiesel ein Fettsduremethylester (FAME). Er entsteht durch

einen Umesterungsprozess, wie er in Abbildung 0.1 dargestellt ist.
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Abb. 0.1: FlieRbild der bestehenden Anlage zur Biodieselproduktion
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Bei der Umesterung von Pflanzendl zu Biodiesel werden die drei Rohstoffe Pflan-
zenoOl, Methanol und Katalysator in einem Reaktor gemischt. Lasst man basenkataly-
siert einen Alkohol auf einen Ester einwirken (in diesem Fall dem Triglyzerid), so tritt
Umesterung unter Bildung einer Gleichgewichtsmischung der Edukt- und Produkt-
ester ein. Im Reaktor entsteht ein Gemisch aus Fettsauremethylestern und Glyzerin.
Diese zwei Phasen trennen sich voneinander aufgrund ihrer unterschiedlichen Dichte

und Polaritat.

In der Praxis der Biodieselproduktion muss eine Vielzahl von Faktoren bertcksichtigt
werden. Da es sich bei Pflanzendl um ein Naturprodukt handelt, treten teilweise dras-
tische Qualitatsunterschiede auf, die durch standige Anpassungen der Anlagenpa-
rameter ausgeglichen werden mussen.

Bei zu hohen Phosphorgehalten wirken die Phosphatide als Emulgatoren zwischen
Biodiesel- und Glyzerinphase, was die Phasentrennung behindert und zu hohen Gly-
zerin- und Seifengehalten im Biodiesel filhrt. Freie Fettsduren im Ol reagieren unter
Anwesenheit von Wasser zu Kaliumseifen und wirken somit als Katalysatorfanger.
Dadurch wird bei gleichzeitiger Verschlechterung der Phasentrennung die Umeste-
rung behindert. Deshalb wird das Ol zunachst mit alkalischem Rohglyzerin aus der
Umesterung versetzt. Durch die im Glyzerin enthaltenen Katalysatorreste werden die
freien Fettsauren verseift und setzen sich mit dem Glyzerin ab. Die hohe Dichte des
Glyzerins fordert ebenfalls die Geschwindigkeit der Phasentrennung. Zudem ist Gly-
zerin in Ol nahezu unldslich. Die nun als Seifen vorliegenden freien Fettsduren und
die im Ol enthaltenen Phosphatide lassen sich durch diese Methode bis zu einer
Konzentration von 50 ppm Phosphor und 0,1 % freie Fettsauren entfernen. Das Gly-
zerin kann nach erfolgter Phasentrennung abgepumpt werden und das aufschwim-
mende Ol mit gesenktem Phosphorgehalt und geringem Anteil an freien Fettsduren
wird in der Umesterung eingesetzt (Patent der AT-Agrar-Technik GmbH
EP 1 183 225 B1).

In der Produktionsanlage in Ochsenfurt wird eine 25 %ige Lésung von KOH in Me-
thanol verwendet. Da durch den Ldsevorgang des KOH in Methanol ca. 10 %
Wasser entsteht, besteht die Gefahr der Verseifung. Dem wird durch milde Reak-
tionsbedingungen von max. 40° C entgegengewirkt. Um die optimale Umesterungs-

reaktion zu erreichen, wird durch einen Methanoliberschuss das Gleichgewicht zu-
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satzlich in Richtung FAME und Glyzerin verschoben.

Unter diesen Bedingungen betragt die notwendige Reaktionszeit weniger als eine
Stunde. Der in der Norm DIN EN 14214 festgesetzte Grenzwert fur Triglyzeride be-
tragt 0,2 Gew%. Dieser Wert kann mit einer einfachen Umesterung kaum erreicht
werden. Darum wird nach der Reaktionszeit und einer gewissen Absetzzeit, die je
nach Olqualitdt schwanken kann, das sedimentierte Glyzerin abgezogen und durch
erneute Zugabe von ca. 0,4 Gew% KOH/MeOH ein weiterer Umesterungsschritt

durchgefuhrt.

Beim zweiten Umesterungsschritt entsteht im Reaktionsgemisch nur noch wenig
Glyzerin. Es sind jedoch noch groRere Mengen an Methanol, Wasser, Katalysator-
resten und Seifen vorhanden. Um diese unerwunschten Stoffe zu entfernen, wird
nach beendeter Reaktion wasserfreies Glyzerin in den Reaktor gepumpt und geruhrt.
Da sich die hydrophilen Reststoffe wesentlich besser im Glyzerin 16sen als im Bio-

diesel, kdnnen sie so mit dem Glyzerin zusammen entfernt werden.

Das Glyzerin aus dem gesamten Biodieselprozess wird in einem Behalter gesam-
melt. Da der Glyzeringehalt in diesem Sammelbehalter nur etwa 50 % betragt, muss
dieses Gemisch gemaly Abbildung 0.2 aufgearbeitet werden. Dies geschieht in den
Schritten:

* Ansauerung

* Dreiphasentrennung (Glyzerin, Kaliumsulfat, Fettsauren) uber einen Dekanter

* Methanolrektifikation

* Trocknung
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Abb. 0.2: FlieRbild zur Glyzerinaufbereitung

Die Biodiesel - Phase wird nach der Phasentrennung der Waschung zugefuhrt. Da
im Biodiesel immer noch geringe Mengen an Methanol, Seifen und Katalysatorreste
gel6st sind, wird er zunachst mit 0,3 - 0,7 Gew% wassriger Schwefelsaure (10 %ig)

und ca. 5 %Wasser versetzt. Dadurch werden die Seifen gespalten und in freie Fett-
sauren uberfuhrt, die zwar korrosiver sind als Seifen, jedoch beim Einsatz im Motor
verbrennen und anders als Seifen nicht zum Versatz der Kraftstofffilter fUhren. Nach
dem Abziehen des schwefelsauren Waschwassers wird noch mit 5 - 10 % Wasser
neutralgewaschen. Nach diesem zweiten Waschschritt sind alle Verunreinigungen
auller festen Partikeln, Wasser und teilweise Methanol in ausreichendem Male ent-
fernt, sodass das Produkt der DIN EN 14214 entspricht. Nach der Waschung und
einem letzten Sedimentationsschritt wird der Biodiesel zunachst in einem Fallfiimver-
dampfer bei ca. 250 mbar und ca. 135°C und anschlieRender Flashverdampfung bei
ca. 25 mbar und 135°C von Methanolresten und vor allem vom Wasser befreit, um

zuletzt durch Separation vorhandene feste Bestandteile abzutrennen.
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Ziel dieses Forschungsvorhabens war es, diese aufwendige Separationskette ener-

getisch gunstiger zu gestalten.

Insbesondere sollte der Fallfiimverdampfer mdglichst vollstandig durch ein — im Pa-
tent DE 10 2006 023 990 beschriebenes — neuartiges Membranverfahren ersetzt

werden.

Abb. 0.3: Randwinkel einer benetzenden Flissigkeit (Organik) und einer nicht be-
netzenden Flussigkeit (Wasser) mit einem organoselektiven Werkstoff

Das Trennprinzip dieses Verfahrens basiert auf der Uberlegung, dass eine Emulsion
— in diesem Fall Wasser im Biodiesel —nhahezu vollstandig in Wasser und organische
Phase getrennt werden kann, wenn man eine mikroporose Membran an deren Ober-
flache so modifiziert, dass die organische Phase auf ihr ,spreitet” ; d.h. ein Tropfen
Biodiesel bildet im Idealfall auf dieser Membranoberflache den Benetzungswinkel

¢ = 0 (siehe Abbildung 0.3).

Praktisch realisiert man das dadurch, dass man ein hydrophobes Membranmaterial
Uber mehrere Stunden in der reinen organischen Phase - hier also in entwassertem
Biodiesel — einlagert. In Laborversuchen konnte dies mit Erfolg realisiert werden.

Im Rahmen dieses Forschungsvorhabens sollte das vor Ort (d.h. bei der Firma Cam-

pa in Ochsenfurt) Uber mehrere Monate im Pilotmalstab erprobt werden.
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Zu diesem Zweck mussten verschiedene Membranmodule entwickelt und mit den

oben beschriebenen Membranen bestickt werden (Arbeitspaket 1).

Diese Membranmodule sollten dann in eine hierfir modifizierte Versuchsanlage in-

tegriert werden (Arbeitspaket 2).

Die so modifizierte Versuchsanlage sollte bei der Firma Campa in Ochsenfurt im By-

pass zur laufenden Biodieselproduktion betrieben werden (Arbeitspaket 3).

Aus den Ergebnissen sollte abgeleitet werden, wie sich die Anlage in den bestehen-

den Kreislauf integrieren lasst (Arbeitspaket 4).

Es sollte eine Energie- und Wirtschaftlichkeitsbetrachtung angestellt und fur das Ge-

samtvorhaben ein Bericht erstellt werden (Arbeitspaket 5).



audita Unternehmensberatung GmbH 16.12.2008

Arbeitspaket 1

1. Entwicklung und Bau eines Membranmoduls fir Membranen mit
spezifischer Selektivitat fur Biodiesel mit hoher Ausbeute

Ziel dieses Arbeitspakets waren Entwicklung und Bau von Membranmodulen, die im
groRtechnischen MaRstab (>1.000 m? Membranfliche) niedrige Investitionskosten
verursachen und mit moglichst geringem Energieaufwand betrieben werden kénnen.
Da im technischen Mal3stab und unter realen Bedingungen (Verunreinigungen im
Biodiesel, Permeabilitat als Funktion der Betriebsdauer, Langzeitstabilitat der einge-
setzten Membranmaterialien etc.) noch keine Erfahrungen vorlagen, wurden von der
Firma Junghans in Zusammenarbeit mit der audita Unternehmensberatung GmbH
drei verschiedene Module mit ansteigendem Aufwand bezuglich Fertigung und/oder

Betrieb entwickelt, gebaut und dem Partner zur Verfigung gestellt.

Bei den Membranen handelte es sich entweder um Polypropylen-Hohlfasern mit ei-
nem Durchmesser von 0,6 mm und einem Porendurchmesser von 0,1 bis 0,2 um
oder um Keramik- Rohrmembranen mit einem Durchmesser von 25 mm und einer

Porenweite von 0,1 um.

1.1 Modulkonzept: Polypropylen-Hohlfaser ,,Dead-End“

Der Polypropylenmodul mit einer Membranfléche von 4,8 m?

ist in Abbildung 1.1 schematisch dargestellt. Das Feedgemisch wird dem Modul radi-
al zugefuhrt (1). Dieser wird im Dead-End- Modus betrieben. Das aus Edelstahl ge-
fertigte Druckgehause (2) ist in Abbildung 1.2 als Foto dargestellt.

Darin befinden sich die Membranbindel (3) in Schlaufen. Die Enden der
Membranbindel werden in einer Lochplatte (4) mittels O-Ring-Dichtungen fixiert
(siehe Abbildung 1.3 und 1.4). Das Permeat verlasst den Modul im oberen Bereich
durch die Hohlfaserenden (5) Uber Flansch (7). Das Retentat sammelt sich im koni-
schen Ablauf des Moduls (6) und wird Uber ein Kugelventil als wassrige Phase abge-

zogen und verlasst schliel3lich den Modul Gber Flansch (8).
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Abb. 1.1: Schematische Darstellung des Polypropylen-Hohlfaser-Moduls ,,Dead-End*

Abb. 1.2: Edelstahlgehduse des Polypropylen-Hohlfaser-Moduls ,Dead-End*
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Abb. 1.3: Polypropylen-Membranbiindel als Schlaufen in der Edelstahlplatte fixiert

Abb. 1.4: In der Lochplatte mittels O-Ring-Dichtung fixierte Membranbuindel

Das Modulkonzept 1 Uberraschte nicht nur durch hohe Permeabilitat und ausge-
zeichnetes Ruckhaltevermogen, sondern durch eine exzellente Langzeitstabilitat
(siehe Arbeitspaket 3).

Das einzige Problem, das auftrat, war die Ansammlung von Luft unmittelbar unter-
halb der Lochplatte, in der die Enden der Membranbiindel fixiert sind. Der Einbau

eines Entliftungsventils an dieser Stelle vor Ort beseitigte das Problem.

10
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1.2 Modulkonzept: Polypropylen-Hohlfaser fiir ,,Cross - Flow* -
Betrieb

Der zweite Membranmodul ist schematisch in Abbildung 1.5 dargestellt. Das Feed-
gemisch wird dem Modul axial zugefihrt (1). Das Permeat tritt von innen nach aul3en
durch die Hohlfaser (3) und verlasst das Edelstahlgehause (2) bei (4). Das Konzent-

rat verlasst als wassrige Phase den Modul bei (5).
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Abb. 1.5: Schnitt durch das Polypropylen-Hohlfaser-Modul ,,Cross-Flow*

Zu |I6sende technische Schwierigkeiten ergaben sich durch die mangelhafte Steifig-
keit der Membranbindel. Dadurch war eine sehr aufwandige Stitzkonstruktion (6) im
Inneren des Moduls noétig. Wahrend des Betriebes zeigte sich, dass das Modul auch
entgegen der urspriinglichen Konstruktionsweise betrieben werden konnte. Das heif3t
Feed durch einen der Stutzen Nr. 4, Retentat durch den anderen und das Permeat

wurde bei 1 und 5 gesammelt.

11
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Eine fotografische Gesamtansicht des Cross — Flow -Moduls zeigt Abbildung 1.6

Abb. 1.6: Edelstahlgehause des Polypropylen-Moduls flir Cross-Flow-Betrieb

1.3 Modulkonzept: Keramikrohre ,,Dead - End“

- alternativer Betrieb Cross Flow ist moglich —

Die aus Aluminiumoxid bestehende Keramikmembran (Abbildung 1.7) hat einen

Rohrdurchmesser von 25 mm, eine Rohrlange von 500 mm, bei einer Membranfla-
che von 0,1 m?

Abbildung 1.7: Keramik-Rohrmembranen

12
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Arbeitspaket 2

2. Verfahrensentwicklungen und Planungen zur Integration der
Versuchsanlage

Fur die Pilotversuche bei der Firma Campa in Ochsenfurt sollte eine bei der Firma
upt in Saarbricken vorhandene Anlage umgebaut werden. Hierbei handelte es sich

um eine fur die integrierte Produktaufarbeitung an einem Biofermenter entwickelte

teilautomatisierte Versuchsanlage im Technikumsmalstab.

Abb. 2.1: Teilautomatisierte Versuchsanlage im Technikumsmafstab fir die Membranfilt-
ration

Sie war fur den Cross-Flow-Betrieb mit einer zwischen 300 I/h und 500 I/h einstellba-

ren Kapazitat bei variabel einstellbaren Driucken ausgelegt. Fur die Auslegung und

den Umbau war die Firma audita verantwortlich.

13
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Nach dem Umbau, bei dem der Bioreaktor durch den Vorlagebehalter der Firma
Campa ersetzt wurde, sollte es moglich sein, alternativ einzeln oder parallel, die Mo-

dule Dead-End oder Cross-Flow zu betreiben.

In Abbildung 2.2 ist die modifizierte Anlage abgebildet.
|

Keramik
Modul Dead-

Abb. 2.2: Modifizierte Pilotanlage zur Filtration von Biodiesel
Diese Anlage wurde im Bypass an die Waschungsbehalter der Biodieselanlage
Campa Biodiesel GmbH & Co KG angeschlossen.

Das Flie3bild ist in Abbildung 2.3 gezeigt.

14
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Abb. 2.3: FlieRbild der Membranfilteranlage

Der gewaschene Biodiesel wurde in die Filtrationsanlage mit Hilfe einer Sinuspumpe
der Firma MASO PROCESS PUMPEN GmbH gefordert. Das nach den Membran-
modulen anfallende Permeat wurde anschlieRend in den Waschbehalter 1 zurtckge-
fuhrt und somit der Biodieselanlage erneut zur Verfugung gestellt. Das als Retentat
anfallende Wasser wurde in regelmaligen Abstanden durch ein Ventil unterhalb der
Module abgezogen.

Die Filtrationsanlage konnte mit einer speicherprogrammierbaren Steuerung von
Beckhoff angesteuert werden. Dadurch gab es die Mdglichkeit, zwischen einer Vo-
lumen- und einer Druckregelung zu variieren. Der dazu notwendige Druck- und Tem-
peratursensor der Firma Spectron, sowie das Coriolis — Massedurchflusssystem der
Firma Endress & Hauser befanden sich jeweils vor den Membranmodulen. Zusatzlich

gab es einen Drucksensor hinter den Membranmodulen, um den Membrandruck zu

bestimmen.

15
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Nachdem ein defekter Computer ausgetauscht wurde und Stérungen in der Signal-
verbindung zwischen Computer und Membrananlage behoben wurden, konnte die

Anlage problemlos in Betrieb genommen werden.

16
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Arbeitspaket 3

16.12.2008

3. Pilotversuche im Bypassbetrieb einer laufenden Biodiesel-

produktion

Der gewaschene Biodiesel enthalt durchschnittlich 0,6 — 2 % Wasser und bis zu 1 %
Methanol. Laut DIN EN 14214 (siehe Tabelle 3.1) mussen fur das Endprodukt Bio-

diesel folgende Grenzwerte eingehalten werden.

Eigenschaften Priifverfahren Einheiten Grenzwerte
min/max
Asche-Gehalt (Sulfat-Asche) 1ISO 3987 % (m/m) - 0.02
Cetanzahl EN ISO 5165 - 51,0 -
Dichte bei 15 °C EN ISO 3675, EN ISO 12185 kg:’m3 860 900
Diglycerid-Genalt EN 14105 % (m/m) . 0,20
Ester-Gehalt prEN 14103 % (m/m) 96.5
Flammpunkt prEN ISQ 3679 °C 120 =
Gehalt an Alkali-Metallen (Na+K) EN 14108, EN 14109 markg - 50
Gehalt an Erdalkali-Metallen (Ca+Mg) prEN 14538 mgkg : 5.0
Gehalt an Fettsaure-Methylestern mit2 4 = % (mim) - 1
Doppelbindungen
Gehalt an freiem Glycerin; EN 14105, EN 14106 % (mim) - 0,020
Gehalt an Gesamt-Glycerin EN 14105 % (mim) - 0,25
Gehalt an Linolensaure-Methylester EN 14103 % (m/m) - 12,0
Gesamtiverschmutzung EN 12662 mg/kg - 24
ledzahl EN 14111 ar lod/100 gr - 120
Koksrickstand EN ISO 10370 %% (m/m) - 0,30
{von 10% Destillationsriickstand)
Korrosionswirkung auf Kupfer (3 h bei 30 °C) | EN ISO 2160 Korrosionsgrad 1
Methanol-Gehalt EN 14110 % (m/m) - 0,20
Monoglycerid-Gehalt EN 14105 %o (m/m) - 0,50
Oxidationsstabilitat, 110 °C EN 14112 Stunden 6.0 -
Posphor-Gehalt EN 14107 mg/kg 10,0
Saurezahl EN 14104 mg KOH/g - 0,50
Schwefelgehalt prEN ISO 20846 mgikg _ 10.0
PreN ISO 208384
Triglycerid-Gehalt EN 14105 % (m/m) - 0.20
Viskositat bei 40 °C ENISO 3104 mm-/s 3,50 5,00
Wassergehalt EN ISO 12937 mg/kg - 500

Tabelle 3.1: Anforderungen und Testmethoden der DIN EN 14214

17
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Ziel des Einsatzes der Membranfilteranlage ist es, die Verdampferkolonne zu erset-
zen. Resultierend daraus, musste die Filtrationsanlage den Wassergehalt von ca.
0,6 — 2 % auf Gehalte von maximal 0,18 % reduzieren. Weiterhin miUsste der Metha-
nolgehalt von durchschnittlich einem Prozent auf maximal 0,2 % reduziert werden,
um einen Flammpunkt von mind. 120 °C zu gewahrleisten. Damit wurden die ur-
sprunglich an die zu entwickelnde Membrananlage gestellten Forderungen wesent-
lich erweitert. Sie sollte das emulgierte Wasser zu 100 % sowie einen mdglichst gro-
Ren Anteil des Methanols und der Feststoffe zurlickhalten. Um ihre Leistungsfahig-
keit bewerten zu kdnnen, mussten die Parameter Wassergehalt, Methanolgehalt und

Flammpunkt bestimmt und kontrolliert werden.

3.1 Wasserloslichkeit im Biodiesel

Als erstes wurde die Loslichkeit von Wasser in Biodiesel in Abhangigkeit von der
Temperatur untersucht. Da sich im Feed der Anlage neben Wasser auch ein geringer
Anteil Methanol befindet, wurde der Versuch zur Wasserloslichkeit unter Anwesen-
heit von 0,9 % Methanol wiederholt, um Methanol als eventuellen Loslichkeitsvermitt-
ler ausschlielen zu koénnen. In Abbildung 3.1 ist die Wasserldslichkeit im Biodiesel
dargestellt. Es ergibt sich die lineare Funktion:

y=0,002x + 0,13

0,23 -
y =0,002x + 0,13
R =1
® 0,21 -
£
o
7]
&
= 0,19 -
7]
8
[7,]
0
2 0,17 -
0,15 T T T T T T 1
15 20 25 30 35 40 45 50
Temperatur in °C

Abb. 3.1: Geléstes Wasser im Biodiesel als Funktion der Temperatur

18
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Somit wird die Temperatur bei der Wasserabtrennung zur FihrungsgroR3e.
Die Beflrchtung, dass Methanol als Léslichkeitsvermittler agiert, konnte nicht besta-

tigt werden. Es wurden dieselben Werte in Anwesenheit von Methanol ermittelt.

3.2 Zeitzyklus zum Wasserabziehen

Mit diesen Ergebnissen konnte die Massenbilanz fur die Membranmodule aufgestellt
werden. Die Volumenstrome mit den zugehdrigen Konzentrationen eines Membran-

moduls sind in Abbildung 3.2 dargestellt.

. :
VFee:i i \‘{Pe meat
CH20 Feed CHz0 Pemeat
CheOH Feed ChaOH Permeat
Viee
Creo
ChiaCH

Abb. 3.2: Volumenstrome im Membranmodul

Daraus ergibt sich folgende Massenbilanz ohne spezifische Aussagen uber den Me-

thanolgehalt:

Die zeitliche Anderung Masse des Masse des
der Wasserkonzentration = Wassers im - Wasser im

im Totvolumen Feedstrom Permeatstrom

CHZO . .
V e = VFeed' CHZOFeed - VFeed'CH

o' LOPermeat
Bei den beiden im Dead-End-Modus betriebenen Membranmodulen musste das ab-
getrennte Wasser aus den Modulen in bestimmten Zeitintervallen abgezogen wer-
den. Wurde das Zeitintervall zu grol3 gewahlt, sammelte sich im Modul soviel Was-
ser, dass ein Teil der Membran mit Wasser bedeckt war. Dieser Teil konnte dann
nicht mehr aktiv am Trennprozess teilnehmen. Deshalb war es von gro3em Interesse

genau zu wissen, wie grofd das Zeitfenster zum Wasserabziehen war. Mit den ermit-
19
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telten Ergebnissen zur Wasserloslichkeit im Biodiesel und der Massenbilanz konnte

das abzuziehende Wasser berechnet werden.

Dieses war abhangig:
* vom Feed-Wassergehalt

* von der Temperatur

Das gesamte abgetrennte Wasser, d.h. die Masse Wasser im Retentat, konnte nach

folgender Formel berechnet werden:

M H,0Retentat = V Feea (cHZOFeed - (0,002x + 0,1 3))

Um das jeweilige Zeitintervall zum Abziehen des Wassers zu ermitteln, mussten zu-
nachst die Totvolumina der beiden Module berechnet werden. Fur das Polypropy-
lenmodul im Dead-End-Modus ergab sich ein Totvolumen von 6,9 Litern.

Daraus ergab sich ein Zeitintervall zum Wasserabziehen von:

0,21-100%

At =

VFeed ) (CHZOFeed - (O’Oozx + 071 3))

Das Totvolumen des Keramikmembranmoduls betrug 0,25 Liter. Daraus ergab sich

ein Zeitinterval zum Wasserabziehen von:

. 0
Af = 0,25-100%

VFeed ) (CHZOFeed - (0,00ZX + 071 3))

3.3 Polypropylenmembran im Dead-End-Betrieb

Die Membranflache dieses Moduls betrug 4,9 m2. In den Versuchen wurden folgende
Parameter aufgezeichnet:
* Betriebsdauerin h

e Temperatur in °C
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* Transmembrane Druckdifferenz in bar
* Wassergehaltin %

* Methanolgehalt in %

*  Flammpunkt in °C

* Volumenstrom in I/h

* Flussin |/m?h

* Permeabilitat in I/m?hbar
Folgende zusammengestellte Ergebnisse konnten ermittelt werden.

Wahrend der Anfahrphase und einem damit verbundenen Temperaturanstieg um

5 °C konnte ein logarithmischer Anstieg des Wassergehaltes beobachtet werden.
Insgesamt blieb jedoch der ermittelte Wassergehalt im Permeat unterhalb der Gren-
ze der Wasserloslichkeit des Biodiesels. Damit konnte ein noch besseres Ergebnis

erzielt werden als zu erwarten gewesen ware. Dieser Sachverhalt ist in Abbildung 3.3
veranschaulicht.

X
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= e
3 0,15 //
o

o .

o 0,10 -+
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= 005

0,00 T T T 1
20,1 21,3 22,1 242 25,3

+ Wassergehalt im Permeat Temperaturin °C
—=— Wasserloslichkeit des Biodiesels
— Logarithmisch (Wassergehalt im Permeat)

Abb. 3.3: Wassergehalt im Permeat des Biodiesels beim Polypropylenmembranmodul im
Dead-End-Betrieb sowie die Wasserloslichkeit in Abhangigkeit der Temperatur

In Abbildung 3.4 ist die Entwicklung des Wassergehaltes in Abhangigkeit der Be-

triebsdauer dargestellt. Nach dem Temperaturanstieg von 5 °C, stabilisierte sich die
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Temperatur bei 25 °C. Der Wassergehalt stabilisierte sich daraufhin auch, blieb wei-

terhin auch unterhalb der Grenze fiir die Wasserloslichkeit von Biodiesel.

0,20 -
0,18 - ,
0,16 -
0,14 -
0,12 -

Wassergehalt in %

* Wassergehalt im Permeat Betriebsstunden
—a— \Wasserldslichkeit des Biodiesels

— Logarithmisch (Wassergehalt im Permeat)

Abb. 3.4: Wassergehalt im Permeat des Biodiesels beim Polypropylenmembranmodul im
Dead-End-Betrieb sowie der Wasserloslichkeit in Abhangigkeit der Betriebsdauer
bei 20° C bis 25° C

Der Wassergehalt blieb wahrend der gesamten Betriebsdauer unterhalb der Grenze

fur die Wasserloslichkeit von Biodiesel. Das bedeutet, dass nicht nur der gesamte

emulgierte, sondern auch ein Teil des gelosten Wassers entfernt wurde.

Entgegen den Befurchtungen, dass Methanol die Benetzungseigenschaften der
Membran verandert, konnte der Methanolgehalt des jeweiligen Feeds halbiert wer-
den. Methanol ist demnach in der Wasserphase l6slicher als im Biodiesel. Aufgrund
der Verringerung des Methanolgehaltes konnte auch der Flammpunkt positiv beein-

flusst werden.

Mit Hilfe unterschiedlicher Feedwassergehalte sollte die Stabilitat der Polypropylen-
membran im Bezug auf ihre Selektivitat getestet werden. In Abbildung 3.5 sind die
Ergebnisse dargestellt. Trotz erheblichen Schwankungen im Feedwassergehalt
konnten stabile Wassergehalte im Permeat ermittelt werden. Eine Beeinflussung

durch den Feedwassergehalt kann somit ausgeschlossen werden.
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Abb. 3.5: Wassergehalt im Permeat des Biodiesels als Funktion des Feedwassergehalts

3.4 Keramikmembran im Dead-End-Betrieb

Die Membranfilterflache dieser Membran betrug 0,08 m2. In den Versuchen mit die-
sem Modul wurden folgende Parameter aufgezeichnet:

* Betriebsdauerin h

* Temperaturin °C

* Transmembrane Druckdifferenz in bar

* Wassergehalt in %

* Methanolgehalt in %

*  Flammpunktin °C

* Volumenstrom in I/h

* Flussin|/m2h

¢ Permeabilitat in I/m2hbar

Neben der Temperaturabhangigkeit, wie schon bei den Ergebnissen der Polypropy-
lenmembran gezeigt, kann anhand der Abbildungen 3.6 und 3.7 gezeigt werden,
dass auch mit dieser Membran die ermittelten Wassergehalte im Permeat die Grenze

der Wasserloslichkeit unterschreiten.
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Abb. 3.6: Wassergehalt im Permeat des Biodiesels bei der Dead-End-Filtration mit einer
Keramikmembran als Funktion der Betriebsdauer bei 20° C; 0,98 bar und
einem Feedwassergehalt von 0,98 %
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Abb. 3.7: Wassergehalt im Permeat des Biodiesels bei der Dead-End-Filtration mit einer
Keramikmembran als Funktion der Betriebsdauer bei 18° C; 0,80 bar und
einem Feedwassergehalt von 0,9 %
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In Abbildung 3.8 wurde die Entwicklung der Permeabilitat als Funktion der Betriebs-
dauer dargestellt. Entgegen der Annahme, die Permeabilitat nimmt mit zunehmender

Betriebsdauer ab, blieb die Permeabilitat stabil.
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Abb. 3.8: Permeabilitat als Funktion der Betriebsdauer flir die Keramikmembran im
Dead-End-Betrieb bei 21° C; 1,3 bar und einem Feed-Wassergehalt von 2,62 %

3.5 Langzeitversuche mit der Polypropylenmembran

Die Langzeitversuche wurden mit der Polypropylenmembran parallel zum einen im
Dead-End-Betrieb (siehe Modul in Abbildung 1.1) und zum anderen im quasi Cross-
Flow-Betrieb (siehe Modul Abbildung 1.5) durchgeflhrt.

Im echten Cross-Flow-Betrieb waren die Hohlfasern von innen axial zu durchstrémen
gewesen, was einen erhohten Energieverbrauch bedeutet hatte.

Im Arbeitspaket 1 wurde bei Erlauterung der Abbildung 1.5 bereits auf die Variante
hingewiesen, den Modul Uber die Stutzen 4, also quasi Cross-Flow zu durchstrémen,
was in diesem Fall realisiert wurde. Es wurden in beide Module neue Membranbun-
del eingesetzt. Die Versuche wurden bei einer transmembranen Druckdifferenz zwi-
schen 0,8 und 0,9 bar und einer Durchschnittstemperatur von 30 °C durchgefiihrt.
Der durchschnittliche Feedwassergehalt betrug 1,1 %.

Die Membranfilteranlage war insgesamt 160 Stunden in Betrieb.
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3.5.1 Langzeitversuch im Dead-End-Betrieb

Der Dead-End-Betrieb erfolgte bei einer Temperatur von 30° C und einer trans-
membranen Druckdifferenz von 0,85 bar.

Die Entwicklung des Wassergehaltes im Permeat als Funktion der Betriebsdauer ist

in Abbildung 3.9 dargestellt. Es ergibt sich ein Mittelwert des Wassergehaltes im
Permeat von 0,18 %.
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—— Wassergehaltim Permeat  —— Durchschnittswassergehalt

Abb. 3.9: Wassergehalt als Funktion der Betriebsdauer bei einer Polypropylenmembran im
Dead-End-Betrieb bei 30° C und 0,85 bar

In Abbildung 3.10 ist die Permeabilitat als Funktion der Betriebsdauer aufgetragen.
Nach anfanglicher Verringerung der Permeabilitat, verursacht durch den Anfahrvor-

gang, stellte sich eine stabile Permeabilitat von ca. 15 I/m2hbar ein.
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Abb. 3.10: Permeabilitat als Funktion der Betriebsdauer mit der Polypropylenmembran
im Dead-End-Betrieb bei 30° C und 0,85 bar

3.5.2 Langzeitversuch im quasi Cross-Flow-Betrieb

Die Langzeitversuche im quasi Cross-Flow-Betrieb wurden mit dem Membranmodul
gemaR Abbildung 1.5 bei einer Temperatur von 30° C und einer transmembranen
Druckdifferenz von 0,85 bar durchgeflhrt.

Die Entwicklung des Wassergehaltes ist in Abbildung 3.11 dargestellt. Es ergibt sich
ein Mittelwert des Wassergehaltes im Permeat von 0,17 %.
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Abb. 3.11: Wassergehalt als Funktion der Betriebsdauer fiir die Polypropylenmembran
im quasi Cross-Flow-Betrieb bei 30° C und 0,85 bar
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In Abbildung 3.12 ist die Permeabilitat als Funktion der Betriebsdauer gezeigt. Nach
anfanglicher Verringerung der Permeabilitat, verursacht durch den Anfahrvorgang,

stellte sich eine stabile Permeabilitat von ca. 18 I/m2hbar ein.
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Abb. 3.12: Permeabilitdt als Funktion der Betriebsdauer fur eine Polypropylenmembran im
Cross-Flow-Betrieb bei 30° C und 0,85 bar
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Arbeitspaket 4

4. Erarbeiten von Konzepten zur KreislaufschlieBung der
Konzentrate

In der Anlage der Firma Campa in Ochsenfurt werden ca. 12,5 t/h Biodiesel mit ei-
nem Wassergehalt von ca. 0,8 — 2 % und einem Methanolgehalt von ca. 0,4 — 0,8
% produziert. Auf der Basis der Versuchergebnisse fielen mit dem neuen Membran-
verfahren im Permeat, bei einem mittleren Wassergehalt von 0,18 % und einem mitt-
leren Methanolgehalt von 0,2 %, im Retentat ca. 106 I/h Wasser und ca. 25 I/h Me-
thanol an. Daruber hinaus enthielt das Retentat den Uberwiegenden Teil des K;SO4
und eine geringe Menge an Biodiesel, die bei der Verfahrensoptimierung jedoch

deutlich unter 5 % gehalten werden kann.

Tabelle 4.1 zeigt die absoluten Mengen und die prozentuale Zusammensetzung der
jeweiligen Wasser/Methanolstrome aus konventioneller und Membrantrocknung. Bei
der konventionellen Trocknung, bestehend aus 2 hintereinander geschalteten Ver-
dampfern, kommt 98% des Wasser/Methanolgemisches aus der ersten Stufe. Die
Zusammensetzung liegt bei ca. 30% Methanol und 70% Wasser. In diesem Konzent-
rationsbereich liegt auch die zweite Verdampferstufe. Da beide Strome sehr ahnlich

sind werden sie zusammengefasst und gemeinsam aufbereitet.

Bei der Membrantrocknung sind die Mengenverhaltnisse deutlich unterschiedlich. Die
zweite Verdampferstufe muss nun 20% des Fremdvolumens vom Biodiesel abtren-
nen, wobei 80% davon Methanol sind und nur 20% Wasser. Eine separate Abtren-
nung des Methanols Uber Destillation wirde sich hier anbieten. Der Grofteil des
Wassers wird dagegen von der Membran abgetrennt.

Konventionelle Trocknung Membrangestiitzte Trocknung
Hauptverdampfer | Flashverdampfer | Membranstufe | Nachverdampfer
Wasser to/a 1.950 71%| 30 75%| 1.825 82% 155 28%
Methanol to/a 790 29% 10 25% 400 18% 400 72%
SUMME 2.740 100%| 40 100% | 2.225| 100% 555 100%

Tabelle 4.1: Mengen und Zusammensetzung der Kondensat- bzw. Retentatstrome
aus der konventionellen Verdampfung bzw. aus der Kombination von

Membran- und Verdampfertrocknung
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Zur KreislaufschlieBung bietet sich daher das in Abbildung 4.1 gezeigte Verfahren

an.

Biodieselw asche
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D Biodieseltanklager
> Produkt — Biodliesel nach —
< Verdampfereinheit A
Verdam pferkolonne
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i
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,' Wametauscher
K
ﬁ T
wassrige Phase zur
Glyzerinaufbereitung

Abb.: 4.1: FlieRBbild der Retentataufbereitung mit dem Ziel der KreislaufschlieRung

Das Retentat wird zunachst in einen Absetzbehalter geleitet, auf dem der Biodiesel
aufschwimmt. Dieser wird Uber einen Skimmer vom Wasser — Methanol — Kaliumsul-
fat — Gemisch abgetrennt und dem Feed der Membrananlage wieder zugefihrt. Die

Ubrige, wassrige Phase wird zur Glyzerinaufbereitung Uber die Ansauerung in den

Dekanter geleitet. (Abbildung 4.2)
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Abb. 4.2: Ruckfihrung der wassrigen Phase zur Glyzerinaufbereitung

Wie in der Einleitung beschrieben, wird im Dekanter das Kaliumsulfat abgetrennt und

als Dungemittel verwertet. Das Methanol wird durch die Rektifikation zurlick gewon-

nen und kann im Biodieselprozess wieder verwendet werden. Das Wasser wird

durch die Trocknung aus dem Glyzerin entfernt und kann als Kondenswasser wieder

im Prozess eingesetzt werden.

31



audita Unternehmensberatung GmbH 16.12.2008

Arbeitspaket 5

5. Energie- und Wirtschaftlichkeitsbetrachtung

5.1 Energiebetrachtung

Als Basisdaten fir eine Energie- und Wirtschaftlichkeitsbetrachtung werden die in
Tabelle 5.1 gelisteten Werte verwendet. Sie entsprechen weitestgehend den Rah-
menbedingungen wie sie in Ochsenfurt bei der Firma Campa Biodiesel bestehen.
Diese GrofRe ist durchaus ein Standard der in vielen ahnlichen Anlagen zu finden ist.
Auch bei abweichenden Produktionsgrofen lassen sich die gefundenen Berechnun-

gen mit einer Ublichen Abweichung von geschatzten plus/minus 10% Ubertragen.

Betriebsstunden 8.000|h/a
Biodieseldurchsatz 100.000 | to/a
Biodieseldurchsatz 12,5|to/h

Tabelle 5.1: Basisdaten der Bilanzierung
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5.1.1 Warmebilanz der konventionellen Trocknung

Der konventionelle Trocknungsprozess flr Biodiesel ist in Abbildung 5.1 dargestellt.

Er besteht aus Warmetauscher, Hauptverdampfer und Flashverdampfer.

Biodieselwasche
Absetzbehalter

D TN Biodieseltanklager

Wametauscher Produkt — Biodiesel nach ———
Verdampfereinheit <

Hauptverdampfer

Flashverdampfer

Lo

-

Abb. 5.1: Verdampfungsprozess fir die Biodieseltrocknung

Erster Schritt bei der Trocknung des Biodiesels ist die Erwarmung des nassen Bio-
diesels von 30°C auf 122,5°C. Dies erfolgt in einem Gegenstromwarmetauscher. Die
Warmeenergie des getrockneten Biodiesels wird zurtiick gewonnen und dieser dabei
von 135°C auf 45°C abgekulhlt. Die in Tabelle 5.2 aufgelistete Energiebilanz zeigt
einen zusatzlichen Energiebedarf von 19 kW Leistung, was einer Jahresenergie-
menge von 152.778 kWh entspricht.
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Warmetauscher Flashverd.

Aufheizen Abkiihlen Zusatzenergie Aufheizen Flash
Warmekapazitat
Biodiesel 2,2 | kd/kg K 2,2 | kJ/kg K 2,2 | kdkg K
Menge Biodiesel 100.000 | to 100.000 | to 100.000 | to
Eingangstemperatur 30| °C 135 |°C 122,5 | °C
Ausgangstemperatur 122,5]°C 45 °C 135]°C
Warmemenge 2.543.750 | kJ/h 2.475.000 | kd/h 68.750 | kJ/h 343.750 | kJ/h
Warmemenge 707 | kWh/h 688 | kWh/h 19 | kWh/h 95 | kWh/h
Warmemenge 5.652.778 | kWh/a 5.500.000 | kWh/a 152.778 | kWh/a | 763.889 | kWh/a

Tabelle 5.2: Energiebilanz des Warmetauschers

Der Hauptverdampfer ist ein Fallfimverdampfer, der bei einer Temperatur von
122,5°C und einem Druck von 250 mbar gefahren wird. Betrieben wird die Anlage bei
der Firma Campa mit Dampf (165°C, 6 bar).

Tabelle 5.3 zeigt die notwendigen Energiemengen fur die Verdampfung von Wasser
und Methanol im Hauptverdampfer. Dabei werden im Hauptverdampfer jahrlich
1950 to Wasser und 790 to Methanol verdampft, anschliefend kondensiert und in

den Produktionsprozess ruckgefuhrt.

In einem weiteren Trocknungsschritt wird zunachst im Flashverdampfer der teilge-
trocknete Biodiesel von 122,5°C auf 135 °C weiter erhitzt. Die hierfur aufgewendete
Energie betragt 763.889 kWh im Jahr (Tabelle 5.2).

Im Flashverdampfer sind die Mengen an verdampftem Wasser und Methanol we-

sentlich geringer als im Hauptverdampfer (30 to Wasser und 10 to Methanol, Tabelle
5.3). Entsprechend geringer ist auch die hierfir aufgewendete Energie.
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Hauptverdampfer Flashverdampfer

Wasser Methanol Wasser Methanol
Verdampfungsenthalpie 2257 | kJ/kg 1223 | kJ/kg 2257 | kJ/kg 1223 | kd/kg
Menge Biodiesel 100.000 | to 100.000 | to 100.000 | to 100.000 | to
Konzentration Eintritt 2,00% 0,80% 0,05% 0,01%
Konzentration Austritt 0,05% 0,01% 0,02% 0,00%
Verdampfte Menge 1950 |to 790 | to 30|to 10to
Wirmemenge 550.144 |kJ/h  [120.771 | kJ/h 8.464 | kJ/h 1.529 [ kJ/h
Warmemenge 153 | kWh'/h 34 | kWh/h 2,4 | kWh/h 0,4 | kWh/h
Warmemenge 1.222.542 |kWh/a [ 268.381 | kWh/a| 18.808 |kWh/a| 3.397|kWh/a

Tabelle 5.3: Energiebilanz des Verdampfungsprozesses

Die Gesamtbilanz fur den Einsatz thermischer Energie im konventionellen Trock-

nungsprozess ist in Tabelle 5.4 wiedergegeben und dem im realen Prozess doku-

mentierten Dampfverbrauch gegenuber gestellt. Der groflite Energieverbrauch ent-

steht demnach beim Verdampfen von Wasser und Methanol im Hauptverdampfer

(46,4% bzw. 10,2%). Im Flashverdampfer sind dies nur noch 0,7% fir Wasser bzw.

0,1% fur Methanol bezogen auf den gesamten thermischen Energieeinsatz der

Trocknung. Fur die Vor- und Zwischenerwarmung des Biodiesels werden 5,8% und

10,2% der Energie aufgewendet. Der Bilanzrest von 8% wird als Abstrahl- und Ab-

warmeverluste der gesamten Trocknungsanlage gelistet.

Energiemenge | Anteil
Zusatzenergie Vorwarmen 152.778 | kWh/a 5,8%
Aufheizen Flashverdampfer 763.889 |kWh/a | 29,0%
Verdampfen Wasser Hauptverdampfer 1.222.542 |kWh/a | 46,4%
Verdampfen Wasser Flashverdampfer 18.808 | kWh/a 0,7%
Verdampfen Methanol Hauptverdampfer 268.381 | kWh/a 10,2%
Verdampfer Methanol Flashverdampfer 3.397 | kWh/a 0,1%
Abstrahlverluste (Bilanzrest) 210.603 | kWh/a 8,0%
Dampfverbrauch 2.637.000 | kWh/a | 100,0%

Tabelle 5.4: Energiebilanz fir Gesamtverdampfungsprozess
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5.1.2 Bilanz elektrische Energie der konventionellen Trocknung

Das Wasser im nassen Biodiesel enthalt alle wasserléslichen Salze. Durch die
Trocknung wird nur das Wasser als voll entsalzte Fraktion entfernt. Die Salze
verbleiben im Biodiesel und sind dort nicht mehr gelést sondern liegen als Feststoff-
fraktion vor, die mittels Zentrifuge entfernt werden muss. Fir den Volumenstrom von
100.000 to Biodiesel pro Jahr miussen 3 Zentrifugen vorgehalten werden, von denen
immer 2 laufen wahrend 1 Zentrifuge zu Reinigungszwecken demontiert ist. Entspre-
chend sind bei den Investitionskosten 3 Zentrifugen berucksichtigt wahrend bei der

Energiebilanz nur 2 Zentrifugen betrachtet werden.

Tabelle 5.5 zeigt die Energiebilanz der elektrischen Verbraucher bei der konventio-
nellen Trocknung. Berucksichtigt werden 2 Forderpumpen fur den Biodiesel mit je
8kW Anschlussleistung, eine Vakuumpumpe des Flashverdampfers sowie 2 Zentri-
fugen. Jede der Zentrifugen hat eine Antriebsleistung von 20kW und eine Laufzeit
von 8000 Jahresstunden. Der Jahresverbrauch betragt demnach 320.000 kWh pro
Jahr.

Anschlussleistung | Jahrliche Laufzeit | Energieeinsatz / a
Forderpumpe in Hauptverdampfer 8 | kW 8.000 | h 64.000 | kWh
Forderpumpe in Flashverdampfer 8 | kW 8.000| h 64.000 | kWh
Vakuumpumpe Flashverdampfer 20 | kW 8.000 | h 160.000 | kWh
Polierzentrifugen 40 | kW 8.000 | h 320.000 | KWh
Gesamte elektrische Energie 76 | kKW 8.000 | h 608.000 | kKWh

Tabelle 5.5: Elektrische Energiebilanz flr konventionellen Prozess

In Summe werden fir die gesamte konventionelle Trocknung 2.637 MWh thermische
Energie und 608 MWh elektrische Energie pro Jahr veranschlagt. Bezogen auf die
produzierte Biodieselmenge sind dies 26,37 kWh/to Biodiesel thermische und 6,08
kWh /to Biodiesel elektrische Energie. Zum Vergleich: Eine Tonne Biodiesel hat ei-

nen thermischen Energiegehalt von ca. 10.330 kWh.
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5.1.3 Energiebetrachtung des Trocknungsverfahrens mit Membran

Im Wesentlichen wird der Hauptverdampfer durch ein Dead-end Membranverfahren
ersetzt. Da die Wasserkonzentration nach der Membranstufe jedoch hdher liegt als
dies im konventionellen Prozess nach dem Hauptverdampfer der Fall ist, muss auch
der nach geschaltete Flashverdampfer angepasst werden um auf die selben Ablauf-

werte bezlglich Wassergehalt zu kommen.

Biodieselwasche
Absetzbehalter

D TN Biodieseltanklager

aN
v

feam-] o= ‘

Produkt — Biodiesel nach
< Verdampfereinheit

Verdampferkolonne

]

Membranfilteranlage K

‘ L

wassrige Phase <€— / C/
1
[

/ Wametauscher

Abb. 5.2: Membran-Trocknungsverfahren fiir Biodiesel

Die thermische Bilanz fur diesen Erwarmungsprozess ist in der Tabelle 5.6 wieder-
gegeben. Im Vergleich mit der Tabelle 5.2 erkennt man, dass sich flr die Warmebi-

lanz - was das Aufheizen und Abklhlen des Biodiesels betrifft - nichts geandert hat.
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Warmetauscher Flashverd.
Aufheizen Abkiihlen Zusatzenergie Aufheizen Flash
Warmekapazitat kd/kg kd/kg
Biodiesel 22K 2,2 | kdkg K 22K
Menge Biodiesel 100.000 | to 100.000 | to 100.000 | to
Eingangstemp. 30|°C 135|°C 122,5|°C
Ausgangstemp. 122,5|°C 45| °C 135|°C
Wirmemenge 2.543.750 | kd/h 2.475.000 | kd/h 68.750 | kd/h 343.750 | kd/h
Warmemenge 707 | kWh/h 688 | kWh/h 19 | kWh/h 95 | kWh/h
Warmemenge 5.652.778 | kWh/a | 5.500.000 | kWh/a 152.778 | kWh/a 763.889 | kWh/a

Tabelle 5.6: Bilanz der Erwarmung beim Membran-Trocknungsverfahren

Tabelle 5.7 zeigt den Energieeinsatz beim Verdampfen. Der Hauptverdampfer entfallt

und wird ersetzt durch einen angepassten Flashverdampfer. Dieser wird nun nicht

mit einem Wassergehalt von 0,05 % sondern mit 0,18 % beschickt, wie sie vom

Membranverfahren erreicht werden. Die Werte am Austritt des Verdampfers sind

identisch mit den Werten des konventionellen Prozesses. Die zu verdampfenden

Mengen betragen bei diesem Verfahren 155 to Wasser und 400 to Methanol. Der

hierfur notwendige Energieeinsatz betragt pro Jahr 97 MWh bzw. 136 MWh.

Flashverdampfer

Wasser Methanol
Verdampfungsenthalpie 2257 | kJ/kg 1223 | kJ/kg
Menge Biodiesel 100.000 | to 100.000 |to
Konzentration Eintritt 0,18% 0,40%
Konzentration Austritt 0,02% 0,00%
Verdampfte Menge 155 |to 400 |to
Warmemenge 43.729 | kJ/h 61.150 | kd/h
Warmemenge 12,1 | kWh/h 17,0 |kWh/h
Warmemenge 97.176 | kWh/a | 135.889 |kWh/a

Tabelle 5.7: Energiebilanz des Verdampfungsprozesses
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Die Gesamtbilanz in Tabelle 5.8 zeigt die berechneten Energiemengen. Die Ab-
strahlverluste wurden deutlich niedriger angesetzt, da nur noch eine Verdampferein-
heit zur Anwendung kommt und damit Flache und Rohrleitungen entfallen. In Summe

liegt nun der Einsatz thermischer Energie bei 1105 MWh/a.

Energiemenge / a Anteil
Zusatzenergie Vorwarmen 152.778 |[KWh 13,8%
Aufheizen Flashverdampfer 763.889 | kWh 69,1%
Verdampfen Wasser Flashverd. 97.176 | kKWh 8,8%
Verdampfer Methanol Flashverd. 135.889 |kWh 12,3%
Abstrahlverluste (Bilanzrest) 44.283 | kWh 4,0%
Dampfverbrauch 1.105.449 | kWh 100,0%

Tabelle 5.8: Thermische Gesamtbilanz des Membrantrocknungsprozesses

Da die Membrananlage mit sehr niedrigen Dricken von ca. 1 bar auskommt, kbnnen
sehr sparsame Pumpen zum Einsatz kommen, die im Energieverbrauch im selben
Bereich liegen wie die standardmafig eingesetzten Forderpumpen. Im Dead-end
betrieb entfallt die bei Membranen sonst ubliche Cross-Flow-Pumpe. Das Permeat
wird durch die Druckpumpe der Membranstufe auch durch den Warmetauscher und
in den Verdampfer hinein gefordert.

Anschluss- Jahrliche Jahrlicher

leistung Laufzeit Energieeinsatz
Druckpumpe
Membrananlage 8 | kW 8.000 | h 64.000 | kWh
Forderpumpe in 8 | kW 8.000 | h 64.000 | kWh
Flashverdampfer
Vakuumpumpe 20 | KW 8.000 | h 160.000 | KWh
Flashverdampfer
Gesamte . 36 | KW 8.000 | h 288.000 | kWh
elektrische Energie

Tabelle 5.9: Bilanz elektrische Energie der Membran-Trocknung
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Da das Wasser durch eine Mikrofiltration zurlickgehalten wird, sind die wasserlosli-
chen Salze nach wie vor im Wasser und werden damit gleichzeitig mit dem Wasser
abgetrennt. evtl. vorhandenen Schwebstoffe werden ebenfalls durch die Membranfilt-
ration zurtick gehalten.

Als elektrische Verbraucher ergeben sich daher die Druckpumpe der Membrananla-
ge, die Forderpumpe nach dem Verdampfer und die Vakuumpumpe des Verdamp-

fers. Tabelle 5.9 zeigt die elektrische Energiebilanz.

5.1.4 Energievergleich

Stellt man die Energiebilanzen der beiden konkurrierenden Verfahren ,2-stufige Ver-
dampfung mit Partikelabtrennung Uber Zentrifugen“ und ,Membrantrocknungsverfah-
ren mit nach geschaltetem Verdampfer® gegenuber, erhdlt man Tabelle 5.10. Da
Warme und elektrische Energie nur bedingt miteinander zu vergleichen sind, werden
sie in dieser Tabelle getrennt betrachtet. Fur beide Energiearten ergeben sich jedoch
ahnlich hohe Einsparungen von 58 % bzw. 53%. Da der Einsatz von thermischer E-
nergie um ca. den Faktor 5 hoher ist als der der elektrischen Energie sind die Ge-

samteinsparungen bei ca. 57 %.

konv. Trocknung Membrantrocknung Einsparun
Energie/ to Energie/ to
Energie / a Biodiesel Energie / a Biodiesel Absolut/a Proz.

Einsatz Warme-

energie 2.637.000 kWh 26,37 _kWh 1.105.449 | kWh 11,05 | kWh 1.531.551 | kWh 58%
Einsatz

elektr. Energie 608.000 kWh 6,08 kWh 288.000 | kWh 2,88 | kWh 320.000 | kWh 53%
SUMME 3.245.000 kWh 32,45 kWh 1.393.449 | kWh 13,93 | kWh 1.851.551 | kWh 57%

Tabelle 5.10: Vergleich des Energieeinsatzes zwischen konventioneller Trocknung und
Membrantrocknung
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5.2 Kostenbetrachtung

Die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung umfasst sowohl die Investitionskosten als auch die
Kosten fur den Betrieb. Personalkosten werden hier nicht betrachtet, da davon aus-
gegangen wird, dass der tagliche Betrieb vollautomatisch ablauft und Wartungsarbei-
ten durch den angesetzten Betrag von 5% des Investitionsbetrages auch die not-

wendigen Personalkosten abdeckt.

Die Investitionskosten fur die konventionelle Trocknung setzten sich wie folgt zu-

sammen:
* Verdampfer 120.000 €
* Isolierung 25.000 €
*  Pumpe (Vakuumsystem) 35.000 €
* Kondensator 20.000 €
* Armaturen 40.000 €
SUMME 240.000 €
Marge 40% 96.000 €
INVESTSUMME 336.000 €

Die genannten Preise fur die Komponenten sind Einkaufspreise. Fur das fertige
,Produkt muss mit einer Gewinnmarge des Anlagenbauers von ca. 40% gerechnet
werden. Wenn statt der 2-stufigen Technik nur eine Stufe (in Verbindung mit der
Membrantrocknung) verwendet wird, kann grob mit 50% Einsparung gerechnet wer-
den. Der Preis liegt dann bei 168 T€.

Fir die Zentrifugen wird ein Preis von jeweils 45 T€ angesetzt. Bei 3 Zentrifugen sind

dies zusammen 135 T€.

Der Invest flr die Membrananlage setzt sich aus der Membran, den Membranmodu-
len und der Anlagentechnik zusammen. Bei der Membran wird mit einer Permeabili-
tat von 16 I/m?hbar gerechnet. Bei einem Transmembrandruck von 0,85 bar ergibt
sich fir 100.000 to/a eine Membranflache von ca. 1000 m2. Bei geschatzten 15 €/m?
liegen die Membrankosten bei 15 T€. Die zugehdrigen Module liegen bei 30 T€. Die

Anlagentechnik ist sehr einfach, besteht aus Pumpe (5 T€), Messtechnik (15 T€),
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Steuerung (15 T€), Rohrleitung und Montage (30 T€). In Summe werden hier 65 T€

angesetzt. Der Gesamtinvest fur die Membrananlage liegt damit bei 110 T€.

konv. Trocknung Membrantrocknung Einsparung
Summe
Investitionskosten 471.000 € 278.000 € 193.000 € 41%
Haupt- + Flashver-
dampfer 336.000 €
Flashverdampfer 168.000 €
Zentrifugen 135.000 €
Membrananlage 110.000 €

Kosten / to Kosten / to

Kosten / a Biodiesel Kosten / a Biodiesel Absolut/a |Proz.
AfA (10 Jahre) 47.100 € 0,47 € 27.800 € 0,28 € 19.300 € 41%
Zinskosten (5%) 11,775 € 0,12 € 6.950 € 0,07 € 4.825 € 41%
Wartung (5% von
Invest) und jahrl.
Membranersatz 23.550 € 0,24 €. 28.900 € 0,29 € -5.350 € -23%
Einsatz
Waiarmeenergie 181.953 € 1,82 € 76.276 € 0,76 € 105.677 € 58%
Einsatz
elektr. Energie 94.240 € 0,94 € 44,640 € 0,45 € 49.600 € 53%
SUMME 358.618 € 3,69 € 184.566 € 1,85 € 174.052 € 49%
Kosten Dampf 0,069 €/kWh
Kosten elektrische Energie 0,155 €/kWh

Tabelle 11: Kostenbetrachtung

Tabelle 11 zeigt die Gegenuberstellung aller anfallenden Kosten. Die Investitions-
summe fur das Membrantrocknungsverfahren liegt um 41% unterhalb der der kon-
ventionellen Trocknung. Dies schlagt sich in entsprechend niedrigeren laufenden
Kapitalkosten (AfA, Zins) nieder. Lowenanteil bei den Einsparungen sind jedoch die
verminderten Energiekosten von in Summe 155.277 €/a. Lediglich bei den War-
tungskosten schlagen die jahrlichen Kosten fur Membranersatz mit 5.350 €/a mehr

zu Buche als dies fur die konventionelle Biodieseltrocknung veranschlagt wird.

Im Summe kdnnen bei einer Standardanlage von 100.000 to/a Biodieselproduktion

mit dem Membrantrocknungs-Verfahren 174.000 €/a eingespart werden.
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6. Zusammenfassung und Diskussion der Erkenntnisse

Im Rahmen des von der DBU geférderten Projekts sollte geprift werden, ob die Pro-
duktion von Biodiesel dadurch energetisch und wirtschaftlich glinstiger gestaltet wer-
den kann, dass der fur die Trocknung bisher eingesetzte Fallfilmverdampfer vollstan-
dig oder partiell durch ein Membranverfahren ersetzt werden kann. Dabei sollte die
WaschflUssigkeit, die Wasser-/Methanolphase, durch den Einsatz eines neuartigen
Membranverfahrens von der Biodieselphase abgetrennt werden.

Das inzwischen patentierte Membrantrennverfahren (10 2006 DE 023990.3) beruht
auf der Modifizierung der Membranoberflache durch mehrstindiges Lagern in der
Flussigphase, die spater moglichst selektiv die Membran permeieren soll, in diesem
Fall dem Fettsauremethylester (Biodiesel). In Folge der Benetzung der Membran mit
der lipophilen Phase permeiert die Biodieselphase bevorzugt durch die Membran und
die Wasser-/Methanolphase wird zuriickgehalten. Diese in Laborversuchen mit einer
Keramik- und einer Polypropylenmembran gefundenen Erkenntnisse sollten bei der
Fa. Campa in Ochsenfurt im technischen Malstab verifiziert werden.

Fur diesen Zweck wurden drei neue Membranmodule entwickelt und zwar ein Kera-
mikmembran- und zwei Polypropylenmembranmodule jeweils im Edelstahlgehause
(Arbeitspaket 1). Die Keramikmembran wurde im Dead-End-Modus betrieben, die
Polypropylenmembran konnte sowohl im Dead-End-Modus als auch im Cross-Flow-
Modus betrieben werden.

Fur die Versuche vor Ort wurde eine ursprunglich fur die Produktion von Biotensiden
entwickelte Technikumsanlage umgebaut (Arbeitspaket 2).

Sie war fur den Cross-Flow-Betrieb mit einer Maso — Sinuspumpe ausgerustet, die
einen zwischen 300 I/h und 500 I/h einstellbaren Forderstrom bei variablen Driicken

zwischen 0 und 6 bar gewahrleistete.

Nach dem Umbau, bei dem der Bioreaktor durch den Vorlagebehalter der Fa. Campa
ersetzt wurde, war es mdglich, die Module Dead-End oder Cross-Flow alternativ ein-
zeln oder parallel zu betreiben. Die Anlage wurde im Bypass an zwei Waschungsbe-
halter der Biodieselanlage der Fa. Campa angeschlossen.

Der gewaschene Biodiesel enthielt durchschnittlich 0,6 — 2 % Wasser und bis zu 0,8
% Methanol.
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Ziel des Einsatzes der Membrananlage war es, die Verdampferkolonne zu ersetzen.

Resultierend daraus, sollte die Filtrationsanlage den Wassergehalt von ca. 0,6 bis 2

% auf im ldealfall 0,05% reduzieren.

Die Anlage wurde in mehrwochigen Versuchsphasen vor Ort getestet und dabei die

Prozessstabilitat des Verfahrens sowie die Permeatqualitat evaluiert (Arbeitspaket 3).

Dabei wurden durchweg positive und zum Teil Uberraschende Ergebnisse registriert.

Bei einer Gesamtversuchsdauer von ca. 20 Wochen hat keine der verwendeten
Membranen einen Funktionsverlust gezeigt.

Ein Membranfouling konnte nicht beobachtet werden.

Das Permeat enthielt stets nur soviel Wasser, wie es der Loslichkeit im Biodiesel
bei der jeweiligen Betriebstemperatur entsprach.; d. h. das im Biodiesel emulgier-
te Wasser wurde praktisch zu 100% entfernt und zwar unabhangig von der Feed-
konzentration.

Das Methanol im Wasser fuhrte nicht - wie befurchtet - zu einer Minderung der
Membranselektivitat, sondern es wurde im Gegenteil durchschnittlich um 50% re-
duziert.

Die Polypropylenmembran wurde sowohl im Dead-End-Modus als auch im quasi
Cross-Flow-Modus betrieben. Bei der Dead-End-Variante wurden nach 30 Be-
triebsstunden Durchschnittspermeabilititen von 15 I/m?hbar gemessen, bei der
quasi Cross-Flow-Variante wurden im Durchschnitt 20 I/m?hbar gemessen. Da fiir
den quasi Cross-Flow-Betrieb eine wesentlich hohere Pumpleistung erforderlich
ist und die Polypropylenmembran sehr preisgunstig sind, ist der Dead-End-Modus
zu bevorzugen.

Durch die Tatsache, dass nur das nicht geloste Wasser von den Membranen ab-
getrennt wird, waren noch Restwassergehalte von ca. 0,18 % vorhanden. Da-
durch ist eine komplette Einsparung des Fallfilmverdampfers nicht méglich. Um
zu Uberprifen, ob der Einsatz eines Flashverdampfers im Anschluss an die
Membranen genlgen wirde, wurden Verdampfungsversuche im Labor mit Rest-
wassergehalten von 0,18 % durchgefihrt. Der Grenzwert von 500 ppm Wasser
konnte in diesen Versuchen erreicht werden. Dieses Ergebnis muss in weiteren
Technikumsversuchen bestatigt werden.

Ein groRer Teil der Verunreinigungen des aus der Produktion kommenden Bio-

diesels wurde von der Membran zurtckgehalten und konnte mit dem Retentat
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abgefuhrt werden.

- Ein weiterer Aspekt, der sich Uberraschend durch die Versuche ergab, war die
eventuelle Einsparung des Separators. Dazu wurden Proben der Volumenstrome
der Polypropylenmembran in ein Fremdlabor geschickt, um sie auf Alkaligehalte,
Schwefelgehalte und Phosphorgehalte zu testen. Die Alkaligehalte lagen alle in
der Biodieselnorm. Auch die Phosphorgehalte lagen in der Biodieselnorm. Somit
ist die Einsparung eines Separators durchaus denkbar, muss aber auch in einem

Technikumsversuch nochmals untersucht werden.

Nachdem feststand, dass das Permeat der Membrananlage bis auf einen Restwas-
sergehalt von 0,18 % als Biodiesel verwendet werden kann, sollten fir das Retentat
Konzepte zur KreislaufschlieBung entwickelt werden (Arbeitspaket 4). Dieses besteht
im Wesentlichen aus Wasser, Methanol, K;SO4 und geringen Mengen Biodiesel, die
aber durch Verfahrensoptimierung deutlich unter 5 % gehalten werden kdnnten.

Das favorisierte Konzept sieht daher vor, dass das Permeat in einem Absetzbehalter
gesammelt wird. Der auf schwimmende Biodiesel wird geskimmt und in das Feed der
Membrananlage zuruckgefuhrt. Die wassrige Phase (H,O+MeOH+K,SO,4) wird in den
Ansauerungsreaktoren und von dort in den Dekanter geleitet. Hier wird das Kalium-
sulfat abgetrennt und als Dlingemittel verwertet. Methanol wird Uber Rektifikation zu-

ruck gewonnen und dem Bioprozess wieder zugefuhrt. Gleiches gilt fur das Wasser.

Interessant wird nun die Frage nach dem Energieverbrauch und der Wirtschaftlichkeit
dieses neuen Verfahrens (Arbeitspaket 5).

Aus den von Campa gewonnenen Zahlen geht hervor, dass die Anlage 8.000 h/a in
Betrieb ist und dabei 100.000 to/a Biodiesel produziert werden. Fir die Dampferzeu-
gung werden 2.637 MWh/a Energie aufgewandt, wobei der weit Uberwiegende Teil
auf den Hauptverdampfer entfallt. An elektrischer Energie werden 608 KWh/a ver-
braucht.

Im Vergleich hierzu muss bei der Membrananlage, die den Hauptverdampfer ersetzt,
der nach geschaltete Flashverdampfer zwar etwas grof3er ausgelegt werden, den-
noch wird der Energieverbrauch fur die Dampferzeugung mit 1.105 MWh/a mehr als
halbiert. Gleiches qilt fir den elektrischen Energieverbrauch, der sich auf 288 MWh/a
reduziert.

Dem Gesamtenergieverbrauch bei der konventionellen Trocknung in Héhe von
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3.245 MWh/a stehen also 1.394 MWh/a bei der Membrantrocknung gegentber.

Zu ahnlich Uberraschend positiven Ergebnissen gelangt man bei der Wirtschaftlich-
keitsbetrachtung.

Die Investitionskosten der Membrananlage betragen ca. 110 T€ und liegen damit ca.
41 % unter der konventionellen Anlage. Entsprechend vermindern sich die Abschrei-
bungskosten. Lediglich die jahrlichen Kosten flir den Membranersatz in Hohe von
5.300 €/a kommen als zusatzliche Wartungskosten hinzu.

Dennoch spart man bei einer Biodieselproduktion von 100.000 to/a mit dem Memb-

rantrocknungsverfahren ca. 174 T€/a.
Diese Uberaus positiven Resultate sollten Anlass daflir sein, zu prifen, ob dieses

Verfahren nicht auch fur die Aufarbeitung (Trocknung und Reinigung) und Wieder-

verwendung anderer Losemittel angewandt werden kann.
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