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1. Einleitung

Unsere Weltwirtschaft ist zu 7,2 % zirkular — Nur ein Bruchteil des Materialbedarfs der
Industrieproduktion von 100 Milliarden Tonnen wird in geschlossenen Kreislaufen gefiihrt.!
Gleichzeitig ist die chemische Industrie, aus der unsere Giiter des alltiglichen Bedarfs hervorgehen,
zu 87 % abhingig von fossilen Rohstoffen.® Besonders im Umgang mit Kunststoffen entstehen
dadurch drdngende globale Herausforderungen: Im Jahr 2015 erreichte die weltweite
Kunststoffproduktion 350 Millionen Tonnen von denen 79 % entweder in die Umwelt gelangten
oder auf Deponien entsorgt wurden. Weitere 12 % wurden verbrannt und nur 9 % dem Recycling
zugefithrt.* Durch diese Produktions- und Entsorgungspfade tragen Kunststoffe zu
Treibhausgasemissionen und dem Klimawandel, Biodiversitédtsverlust sowie Gesundheitsrisiken
durch Umweltverschmutzung bei.> Prognosen zufolge wird sich die Kunststoffproduktion bis zum
Jahr 2050 auf 12 Milliarden Tonnen vervierfachen. Das macht die Kunststoffproduktion zu einem
der am stirksten wachsenden Markte weltweit und zeigt eindrucksvoll den Wandlungsbedarf in
Produktion und Entsorgung.*

Die Kreislaufwirtschaft bietet eine vielversprechende Losung fiir das Problem im Umgang mit
Kunststoffabfall. Der zentrale Grundsatz ist die Nutzung von Abféllen als Basis unserer
Giiterproduktion, wodurch auf den Finsatz fossiler Rohstoffe verzichtet werden soll.%” Die
Chemieindustrie betrifft dies direkt in zweifacher Hinsicht. Zum einen ist sie mal3geblicher Treiber
fiir den Ubergang in eine Kreislaufwirtschaft, zum anderen fundamental von den Auswirkungen
derselben betroffen:

Die Produktionsstitten der chemischen Industrie sind als Verbundstandorte organisiert;
verschiedene Produktionsanlagen sind zwecks hoher Rohstoff- und Energieeffizienz durch einen
gegenseitigen Austausch von Massen- und Energiestromen zu einem hochkomplexen Netzwerk
verbunden. Bezahlt wird diese Effizienz mit rigiden Systemen und dem Erfordernis einer
konstanten Bereitstellung fossiler Rohstoffe, die sich durch ihre invariablen und vorhersehbaren
Eigenschaften auszeichnen. Entsprechend sind Merkmale wie Flexibilitdt oder Toleranz in der
bisherigen linearen Wirtschaft keine relevanten Kriterien im Planen und Betreiben chemischer
Anlagen. In Hinblick auf zukiinftige, zirkuldre Produktionsprozesse sind die Anforderungen an
genau diese Merkmale hingegen enorm. Kunststoffabfallstrome werden von vielféltigen Faktoren
beeinflusst, die dazu fithren, dass ihre Zusammensetzung sowie chemische und physikalische
Eigenschaften stark schwanken: Sie konnen aus iiber 200 Arten bestehen, entstammen
verschiedenen Quellen mit unterschiedlichsten Verunreinigungen der vorangegangenen
Nutzungsphase und unterliegen saisonalen sowie regionalen Schwankungen.®? Fiir einen Ubergang
in die Kreislaufwirtschaft sowie eine sichere und zirkuldre Giiterproduktion ist der Umgang mit
solch variablen Eingangsbedingungen Grundvoraussetzung und macht die Etablierung toleranter
Prozesse essenziell.

Das chemische Recycling kann die Schliisseltechnologie werden, um beide Enden der linearen
Wirtschaft zu verkniipfen und der chemischen Industrie Abfallstrome als neue Rohstoffe
bereitzustellen. Die Plasmavergasung kann in diesem Zusammenhang einen Beitrag leisten. Sie ist
eine aussichtsreiche Power-to-X-Technologie, bei der Plasma, ein ionisiertes Gas, verwendet wird,

um gemischte Kunststoffabfille in Synthesegas umzuwandeln.!® Dieses kann direkt, als drop-in-

solution, in die etablierten Wertschopfungsketten der chemischen Industrie einfliel3en. Als
allothermes Vergasungsverfahren kann die Plasmavergasung nicht nur die Energiezufuhr
unabhingig vom eingesetzten Rohstoff steuern, sondern auch auf ein breites Spektrum an
Vergasungsmitteln wie Sauerstoff, Wasser oder auch Kohlendioxid zuriickgreifen und diese flexibel
einsetzen, um auf Schwankungen in der Rohstoffzusammensetzung zu reagieren. Diese
Betriebsmoglichkeiten lassen die Plasmavergasung als eine intrinsisch tolerante Technologie und
Wegbereiter in eine Kreislaufwirtschaft erscheinen. Die Toleranz dieses Ansatzes ist im
dynamischen Umfeld einer Kreislaufwirtschaft zu bewerten.
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2. Stand der Technik

2.1. Verwertungspfade fiir Kunststoffabfalle im Kontext einer Kreislaufwirtschaft

Kunststoffe eroberten aufgrund der zahlreichen wiinschenswerten und positiven
Eigenschaften innerhalb der letzten 70 Jahre die Welt: Sie sind giinstig, einfach in der
Herstellung und weisen zusétzlich eine hohe Gestaltungsfreiheit auf. Sie haben ein geringes
Gewicht bei gleichzeitiger Stabilitit, sind chemisch bestdndig, hygienisch und in der Lage
sensible oder verderbliche Produkte vor Umwelteinfliissen zu schiitzen.''™'* Im Zusammenspiel
mit der stetig steigenden Konsumkraft der Nachkriegszeit war der Weg in das Zeitalter der
Einwegverpackungen geebnet. Einwegverpackungen erlauben Konsumgiiterproduzenten die
Lieferketten zu vereinfachen, da keine komplizierten Riicknahmesysteme unterhalten werden
miissen. Die Entsorgungsverantwortung wurde umgekehrt und an die Kundschaft
weitergereicht, wo Verpackungen nach der Nutzung im Haushaltsabfall landen. Seitdem erfahrt
die Kunststoffproduktion ein vehementes Wachstum: Wurden in den 1950er Jahren noch rund
zwei Millionen Tonnen (Mt) produziert, so liegt die globale Kunststoffproduktion derzeitig bei
rund 350 Mt verteilt auf {iber 200 Kunststoffarten. Der Grofteil, etwa 60 %, entfillt auf
Verpackungen, die mit einer Lebenszeit von weniger als einem halben Jahr zu immensen
Abfallstrémen fithren und allein in der EU28 (inklusive Norwegen und der Schweiz) jahrlich
mit 30 Mt anfallen.'’'* Hauptbestandteil des Kunststoffabfalls aus Haushalten sind die
thermoplastischen Kunststoffe Polyethylen hoher (HDPE) und niedriger (LDPE) Dichte,
Polyethylenterephthalat (PET), sowie Polypropylen (PP).!>® Nur geringe Anteile entfallen auf
Polystyrol (PS), Polyvinylchlorid (PVC) und Polyamide (PA). Die géngigsten Kunststoffe, ihre
Jahresproduktionsmengen und Anwendungen sind in Abbildung 1 zusammengefasst.

Das bekannteste Konzept einer Wirtschaft, die den Herausforderungen des Klimawandels,
steigender Umweltverschmutzung und Ressourcenknappheit entgegenwirken soll, ist das einer

Kreislaufwirtschaft (Circular Economy).'” Zwar ist der Ursprung des Konzeptes nicht genau

auszumachen, und wird seit knapp 60 Jahren durch eine Vielzahl an Ideen und Autoren
gepragt,”1217-26 der Grundgedanke aber bleibt seither unverandert:

Der Eintrag nicht-erneuerbarer Rohstoffe aus der Natur in die Kreislaufwirtschaft sowie der

Austrag von Emissionen und Abfall aus ihr heraus ist minimal — Die beiden Enden
18-22,26

der linearen Wirtschaft sind zu Materialkreisldufen verbunden.
Besonders hervorzuheben sind in diesem Zusammenhang die Arbeiten der ELLEN MACARTHUR
FOUNDATION', die nicht nur zahlreiche wissenschaftliche sowie populdrwissenschaftliche
Publikationen hervorbringt und entscheidend an konkreten Malinahmen zur Umsetzung
arbeitet, sondern auch als Zentrum flir eine Zusammenarbeit zwischen politischen
Entscheidungstrdgern, Vertretern der Wirtschaft und Wissenschaftlern dient. Dies fiihrte nicht
zuletzt dazu, dass auch ein legislatives Verstdndnis der Kreislaufwirtschaft erlangt wurde. So
reprasentiert innerhalb der EU die Abfallrahmenrichtlinie*’?® den Gesetzesrahmen im Umgang
mit Abféllen. Sie ist unter dem Ziel erarbeitet worden, eine ,Recycling-Gesellschaft“ zu schaffen
und definiert iiber die Abfallhierarchie die Priorisierungsreihenfolge fallen von oben nach
unten) in welcher (Kunststoff-) Abfille zu verwerten sind (Siehe Abbildung 2).?’
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Verwendung
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Verpackungen,
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Abbildung 1: Gangige Kunststoffe, deren Polymerstrukturen, inre Monomere sowie Jahresproduktionsmengen und
typische Anwendungsfelder. In orange sind Polyadditionspolymere, in blau Polykondensationspolymere dargestellt.

Depolymerisationsenthalpien kdnnen Abbildung 5 entnommen werden. R = organischer Rest.
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Fiir jede der gezeigten Stufen stehen unterschiedliche Technologien fiir die Abfallbehandlung
zur Verfiigung. Um einen geeigneten Verwertungspfad zu ermitteln, werden die Technologien
jeder Stufe gepriift und die beste verfiigbare Technologie?* ausgewihlt. Auf diese Weise soll
sichergestellt werden, dass die Option ergriffen wird, die einen bestmdglichen Schutz von
Mensch und Umwelt gewéhrleistet.?”-*° Die 1. Stufe bezieht sich dabei auf Mallnahmen, die zu
ergreifen sind, bevor ein Produkt zu Abfall wird und ist nicht Teil der folgenden Betrachtung.
Ebenfalls aul’erhalb des Umfangs dieser Arbeit liegen die beiden letzten Optionen: Die
Beseitigung oder Deponierung von Abféllen sowie MalBnahmen der sonstigen Verwertung,
worunter vor allem die energetische Verwertung von Kunststoffabfillen®!-*® zu verstehen ist.?”3*
Diese beiden Optionen stellen grundsitzlich keine Verwertung im Sinne einer
Kreislaufwirtschaft dar, représentieren zum Zeitpunkt des Verfassens dieser Arbeit jedoch den
Stand der Technik im Umgang mit vielen Kunststoffabfillen:?° Innerhalb der EU28 landen
aktuell knapp 25 % des Kunststoffabfalles auf Deponien. Auf die thermische Verwertung zur
Energieerzeugung entfallen rund 43 %. Auf das Recycling entfallen nur etwa 32 % des
europaischen Kunststoffabfalls.>> Innerhalb der beiden Optionen Wiederverwendung und
Recycling besteht das Potenzial, geschlossene Materialkreisldaufe zu etablieren und dem
Konzept der Kreislaufwirtschaft gerecht zu werden. Je nach eingesetzter Technologie kénnen
diese Kreislaufe unterschiedlich grof3 ausfallen. Dies ist in Abbildung 3 illustriert. Die GroRe
eines Materialkreislaufs richtet sich nach dem Grad der Materialumwandlung: Je tiefgreifender
diese ist, desto groRer wird der Kreislauf. Die in Abbildung 3 dargestellten Materialkreisldaufe
mit den entsprechenden Technologien werden im Folgenden ndher betrachtet. Dazu wird bei
dem kleinsten Kreislauf begonnen und sich zu immer grof3er werdenden und weiter aullen
liegenden vorgearbeitet. Alle der behandelten Kreisldufe entfallen auf die 3. Stufe der
Abfallhierarchie, das Recycling. Einzige Ausnahme stellt die Wiederverwertung dar.

Vermeidung von Abfall

Abbildung 2: Abfallhierarchie der européischen Abfallrahmenrichtlinie in von oben nach unten abfallender
Verwertungspriorisierung. Die Anteile der Verwertungspfade sind gelten fiir das Jahr 2018 und sind PLASTICEUROPE3®
entnommen.
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zirkulére mechanische Verfahren
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Energieaufwand fir Recycling
Anfélligkeit gegentiber Einfliissen aus der vorangegangenen Nutzungsphase
Abbildung 3: Uberblick der unterschiedlichen Kreisldufe fir Kunststoffe in einer Kreislaufwirtschaft. Abbildung

adaptiert nach EU cOMMISSION - A CIRCULAR ECONOMY FOR PLASTICS und Informationen von LECHLEITNER ET.AL..'?!
Mechanische Recyclingverfahren sind in grau, chemische in orange gehalten.

2.1.1.Wiederverwendung

Der zentrale Gedanke bei der Wiederverwendung ist es, dass Produkt als Dienstleistung
zu betrachten und nach der Nutzungsdauer dem Dienstleister zuriickzugeben.?>2¢ Im Falle einer
Kunststoffverpackung wire die Dienstleistung beispielsweise der Schutz vor &ulleren
Einfliissen, das Frischhalten oder die Aufbewahrung des tatsdchlich zu konsumierenden
Produktes. Die Wiederverwendung von Kunststoffprodukten resultiert im kleinsten der zu
betrachteten Kreislaufe (siehe Abbildung 3). Gleichzeitig stellt sie das dlteste der vorgestellten
Konzepte dar und ist bei Verpackungen in Lieferketten von Firmenkundengeschiften (B2B)
bereits ein etabliertes Vorgehen.'®?” Bei der Vorbereitung zur Wiederverwendung bleibt nicht
nur die chemische Struktur des Polymers unberiihrt, sondern auch die &uflere Form und
Funktion bleibt bestehen. Damit wird der Wert des Produktes, den es entlang der
Wertschopfungskette erlangt hat, beibehalten. Das Potenzial den Materialverbrauch und die
Umweltauswirkungen zu reduzieren ist demnach sehr hoch.?” Gleichzeitig braucht das
Schlief3en von Stoffkreisldufen, gleich welcher Gré3e, Energie und ist niemals vollstidndig. Je
grofler der zu schliefende Stoffkreislauf, desto mehr Abfallstoffe fallen an wund
Nebenkomponenten werden gebildet.!® Damit steigt die Entropie und der Energieaufwand,®
um den Kreislauf im Fluss halten. Aus thermodynamischer Sicht ist die Wiederverwertung tiber
Reparatur- und Aufbereitungsmalinahmen somit die giinstigste und zu favorisierende Option.
Dennoch verlauft der zu beobachtende Trend im Bereich der Kunststoffverpackungen entgegen
steigender Wiederverwertung zu immer mehr Einwegprodukten.®

Die Etablierung einer Wiederverwertung fiir Kunststoffprodukte, und hier insbesondere fiir
Verpackungen, stellt keine triviale Aufgabe dar. Eine Umstellung auf wiederverwendbare
Verpackungen kann bei unsachgeméifler Handhabung auch negative Folgen haben. Zum
Beispiel durch verstidrkte Transportbewegungen sowie unzureichender Reinigung und
Lebensmittelsicherheit. Eine Lieferkette mit Riicknahmelogistik muss aufgebaut werden, neue
und vor allem individuelle 6kologische und Okonomische Optima entstehen. Dies hat
Auswirkungen auf alle Teilnehmer der Lieferkette von Produzenten iiber Handler bis zu den
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Verbrauchern: Fiir Produzenten entsteht eine komplexe Logistik, die eine Neuorganisation der
Lieferkette bedarf. Fiir Handler ergeben sich neue Anforderungen an Lagerkapazititen zur
Annahme genutzter Produkte sowie der Hygiene. Fiir den Verbraucher folgen gleich zahlreiche
Auswirkungen und Hiirden zur Steigerung der Wiederverwendung. Sie reichen von genereller
Akzeptanz iiber die Unannehmlichkeiten der Retouren bis hin zu der Tatsache, dass
Designtrends und Innovationen immer neue Produkte auf den Markt bringen und altes zu Abfall
wird.?” Neben Hiirden in der Umsetzung unterliegt die Wiederverwendung auch Limitierung
technischer und materieller Natur. Zusammenfassend sind die folgenden Tatsachen
entscheidend dafiir, dass Kunststoffe nicht unendlich lange innerhalb eines
Wiederverwendungszyklus verbleiben kénnen:°

e Kunststoffe erfahren iiber die (Nutzungs-)Zeit Qualitdtseinbufden, die sie fiir ihren
angedachten Zweck unbrauchbar werden lassen.

e Das Verhalten von Konsumenten, Trends Folge zu leisten.

Diese Punkte fithren unweigerlich zu einem Ubergang in einen der groReren Zyklen, die unter
die 3. Option der Abfallhierarchie fallen, dem Recycling oder der stofflichen Verwertung. Fiir
eine stoffliche Verwertung stehen verschiedene Technologien zur Verfiigung, die
unterschiedlich grof3e Materialkreislaufe hervorbringen. Ein Ansatz diese Technologien zu
gruppieren, ist die Unterscheidung in mechanisches (kleinere Kreislaufe, grau dargestellt) und
chemisches Recycling (grofere Kreisldufe, in orange geférbt).16

2.1.2.Mechanisches Recycling

Das mechanische Recycling ist die géangigste Methode fiir das Recycling von
Kunststoffabfillen und wird weltweit seit den 1970er Jahren eingesetzt. In der EU wird das
mechanische Recycling von iiber 350 Firmen mit einer mittleren Kapazitit von 30 kt-a!
angeboten.* In Deutschland wurden 2018 rund 2 Mt Kunststoffabfall (das entspricht etwa
39 % des gesamten Kunststoffabfallstrom) dem Recycling zugefiihrt.?> Anders als bei der
Vorbereitung zur Wiederverwendung verliert das Produkt beim mechanischen Recycling seine
Form. Die chemische Struktur des Polymers soll aber auch hier unverdndert bleiben. Der Stand
der Technik beinhaltet Verfahren zur trocken- und nassmechanischen Aufbereitung. Um nach
diesem Vorgehen aus den gemischt anfallenden Kunststoffabféllen einen neuen Rohstoff, das
Rezyklat, entstehen zu lassen, sind eine Reihe an Schritten notwendig. Die Reihenfolge, und ob
einzelne Schritte wiederholt werden, kann stark variieren: 12164142

i) Sortieren; Geschieht auf Basis von Form, Grolde, Dichte, Farbe und chemischer
Zusammensetzung (Material).

ii) Zerkleinern; Reduktion der Produktgrofde zu Flakes.

iii) Waschen; Befreiung von meist organischer Belastung (z.B. Lebensmittelreste).

iv) Compoundieren & Granulieren; Optionaler Schritt fiir eine vereinfachte Hand-
habung in der spéteren Verarbeitung zu Kunststoffprodukten.

v) Extrudieren; Das rezyklierte Granulat wird in die gewiinschte Form gebracht.

Der aufwindigste Prozessschritt ist das Sortieren. Eine sortenreine Trennung der Kunststoffe
legt den Grundstein fiir alle darauffolgenden Schritte und entscheidet maf3geblich iiber die
Qualitét des Rezyklates.** Das Sortieren erfolgt zum Grof3teil automatisch und beginnt mit dem
aufschneiden der Gelben Sicke, in den die meisten Kunststoffabfille Deutschlands
Sortieranlagen gelangen. Danach kommt der Inhalt in die Siebung, in der zunédchst nach GréRe
aufgetrennt wird, um die daran anschliefenden Trennverfahren zu vereinfachen.*® In wie viel
Fraktionen die Siebung unterteilt wird ist je nach Sortieranlage verschieden und variiert von
zwei Fraktionen, mit PartikelgroRen zwischen 40-120 mm und 120-220 mm, bis zu flinf
Fraktionen unterschiedlicher Abstufung.*** Im anschlieBenden Windsichter werden leichtere
Bestandteile wie Folien oder Sédcke sowie lose Etiketten aus dem Stoffstrom gezogen.
Metallische Komponenten werden zunidchst durch Magnete (eisenhaltig) und danach {iber
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einen Wirbelstromabscheider (fiir Aluminium) entfernt. Der zuriickbleibende Hartplastikstrom
wird iiber Nah-Infrarot-Scanner in die Thermoplaste PP, PET, HDPE und PS aufgetrennt.
Anschliellend kann direkt eine Sortierung in Farben folgen. In einem letzten Schritt werden die
einzelnen Stoffstrome zur Qualitdtssicherung einer Handsortierung unterzogen, wobei
nochmals bis zu einem Drittel aussortiert werden kann.** Nach der Handsortieren entstehen
folglich mindestens drei Kunststofffraktionen (PP, PET, HDPE), oft vier inklusive PS, mit einer
Reinheit zwischen 94 und 98 %.** Die nachfolgenden Schritte finden meist bei den
Rezyklatproduzenten selbst statt. Dort werden die angelieferten Polymere zunichst zerkleinert.
Danach erfolgen bis zu drei Waschungen. Die erste dient der Abtrennung von Steinchen sowie
Metall- und Glasstiickchen in einem Trommelwascher. Bei der zweiten Wasche werden
organische Belastungen entfernt. Nach einer weiteren Zerkleinerung werden die erhaltenen
Polymerflakes ein drittes Mal gewaschen. Die anschlie3ende Schwimm-Sink-Sortierung dient
zur Auftrennung nach Dichte des Polymers. Dabei schwimmen PP und PE auf, wahrend PET zu
Boden sinkt. Gleichzeitig werden die Flakes ein viertes Mal gewaschen. Die erhaltene Sink-
Fraktion wird nochmals {iber Magnete von ferromagnetischen Verunreinigungen befreit, bevor
sie getrocknet und als Rohstoff zur Verfiigung gestellt wird. Die Schwimm-Fraktion wird
ebenfalls getrocknet und erneut einem Windsichter zugefiihrt, der den Stoffstrom in eine
weichere und eine héirtere Fraktion aufteilt. Erstere besteht aus LDPE, letztere enthilt PP und
HDPE. Die Verarbeitung der aufgetrennten Thermoplaste zu neuen Produkten erfolgt nach
eventueller Compoundierung durch Aufschmelzung und Extrusion der Flakes.*~* Je nach Art
des Kunststoffes liegt der Energieaufwand des mechanischen Recyclings zwischen 200 und
800 kWh-t'!, wobei anndhernd nur elektrische Energie zum Einsatz kommt.**

Trotz der erreichten hohen Reinheit in den sortierten Fraktionen, offenbaren sich entlang
der geschilderten Prozesskette einige Limitierungen, die zu Ausschuss und Qualitatseinbul3en
fiihren. Es lassen sich folgende Hiirden fiir ein effektives mechanisches Recycling identifizieren:

i) Ungeeignete Material- und Produktgestaltung, die keine sortenreine Trennung
erlaubt*? oder von vornherein nicht zum mechanischen Recycling geeignet ist wie
Duroplasten oder Elastomere,

ii) die Erzeugung von Ausschuss durch makroskopische Produktheterogenitédt (Folien,
Hartplastik) und Materialheterogenitdt (Thermoplasten im Verbund mit
Duroplasten, Elastomeren oder anorganischen Fiillmaterialien)** sowie

iii) Qualitédtsverluste durch den ersten Nutzungszyklus, beispielsweise durch
Photooxidation** und

iv) erneute Verarbeitung durch Extrusion.

Zu i): Das mechanische Recycling ist durch den Einsatz moderner Nah-Infratot-Scanner
sehr gut im Erkennen und Trennen rigider und gemischter Kunststoffstrome aus
Monomaterialen (bestehen aus nur einer Art Polymer), dennoch treten Limitierungen auf.'®*
Probleme entstehen unter anderem bei schwarzen Produkten. Denn die Nah-Infrarot-
Technologie ist auf eine Reflexion der ausgestrahlten Strahlung angewiesen, um die
verschiedenen Polymerarten zu unterscheiden. Schwarze Oberflichen absorbieren die
Strahlung nahezu vollstindig, wodurch sie nicht erkannt werden kénnen.'? Diesem Problem
wird bereits technisch seitens der Erkennung als auch chemisch, durch erkennbare Additive im
Kunststoff, entgegengewirkt. Ebenfalls problematisch sind Verbundmaterialen (bestehen aus
vielen Lagen unterschiedlicher Polymertypen). Beispiele fiir Verbundmaterialen sind
Einzelverpackungen fiir Wurst oder Kése, die aus einer ganzen Reihe an Kunststofflagen mit
verschiedenen Aufgaben (z.B. UV-Schutz, Diffussionsschutz) bestehen. Ebenfalls ungeeignet
sind Verpackungen, die aus einer Vielzahl an verschiedenen Polymeren zusammengesetzt sind.
Dazu zéhlen selbst einfache Produkte wie Getrdanke- oder Waschmittelflaschen, deren Korpus,
Deckel und Etikett jeweils aus verschiedenen Kunststoffen gefertigt ist.** Je nachdem welches
Polymer dem Nah-Infrarotsensor ausgesetzt ist, entscheidet dariiber welchem Stoffstrom solche
Materialen zugewiesen werden. Bleibt dies in der abschliellenden Handsortierung unerkannt,
sinkt die Qualitdt und damit der Wert des Rezyklates so weit, dass eine Wiederverwendung auf
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dem urspriinglichen Niveau nicht mehr moglich ist. Mit dem beobachteten starken Anstieg
komplex zusammengesetzter Kunststoffverpackungen steht das mechanische Recycling vor
grofRen Herausforderungen.!®

Zu ii): Unter diesem Punkt sind Fraktionen zu verstehen, die entlang der Sortierung
anfallen und aktuell nicht zu Rezyklat verarbeitet werden. Dazu zdhlen die Feinfraktionen der
Siebung sowie Folien und die Kunststoffarten der Duroplaste und Elastomere, die zwar sortiert,
aber nicht aufgeschmolzen und erneut extrudiert werden konnen. Darunter fallen auch folglich
auch viele Monomaterialien. '241-43

Zu iii): Auch nach dem Sortieren und Waschen bleiben organische Verunreinigungen aus
dem ersten Nutzungszyklus an den Kunststoffen haften. Diese stammen nicht nur von
Lebensmittelresten sondern auch von Kosmetika und Reinigungsmittel.**#¢ Vor allem
organische Belastungen durch Lebensmittelreste konnen die Qualitdt des Rezyklat derartig
Beeinflussen, dass sie wegen Geruchsbelastung nicht verwendet werden koénnen und zu
Ausschuss werden.®® Zudem werden Kunststoffe durch bestimmte Additivierung gezielt auf ihre
Anwendung zugeschnitten. So konnen selbst Kunststoffe einer Art verschiedenste Pigmente,
Stabilisatoren, Weichmacher oder Formtrennmittel enthalten um die gewiinschten visuellen,
physikalischen und chemischen Eigenschaften zu erreichen. Auch bei sortenreiner Trennung
konnen Kunststoffe folglich stark variierende chemische Zusammensetzungen und
unterschiedliche Eigenschaftsprofile aufweisen, die eine gezielte Weiterverarbeitung
erschwert.'>1® Auch konnen Additive in den Polymeren vorhanden sein, die wihrend der
Produktion fiir die erste Nutzungsphase noch eingesetzt werden durften, zwischenzeitig durch
legislative Anderungen aber verboten sind. Uber ein trocken- und nassmechanisches Recycling
konnen diese Polymere nicht mehr in den Kreislauf gegeben werden und werden zu Ausschuss.

Zu iv): Die thermo-mechanische Prozessierung der Rezyklate durch Aufschmelzen und
Extrusion {iibt Stress auf die chemische Struktur des Polymers auf und fithrt durch
Verdnderungen auf molekularer Ebene zu abweichenden Materialeigenschaften. Der am
meisten beobachtete Effekt ist eine Kettenspaltung im Riickgrat des Polymergeriistes oder an
endstdndigen Gruppen, die zur Bildung freier Radikale fiihren. Die Radikale terminieren
anschliel3end entweder unter Disproportionierung oder in Rekombination. Ersteres fithrt zur
Reduktion des Molekulargewichtes und Verbreiterung der Polydispersitét. Letzteres kann zur
Querverkniipfungen zwischen verschiedenen Polymerketten fithren, und resultiert in einem
gesteigerten Molekulargewicht.*’-°! Beides hat Auswirkungen auf die Eigenschaften des
Rezyklates.

Die beschriebenen Limitierungen aus Punkten i) und ii) ergeben zusammen einen Anteil
von 30 bis 45 % Ausschuss aus mechanischen Recyclingverfahren. Aktuell verlassen diese
Stoffstrome die 3. Option der Abfallhierarchie und werden der energetischen Verwertung
zugefiihrt.*® Die unter iii) beschrieben Auswirkungen auf makroskopischer Ebene der Polymere
schrankt die spatere Verwendung bei anforderungsstarken Anwendungen ein. Selten steigt der
Anteil an Rezyklat in closed-loop-Anwendungen {iber 10 %.'? Bei closed-loop-Anwendungen
findet sich das Rezyklat im gleichen Produkt (muss nicht molekular identisch sein, sondern
qualitativ gleichwertig) wieder, aus dem es urspriinglich hergestellt wurde — der Wert des
Polymers ist konserviert. Ein hervorzuhebendes Beispiel ist das Recycling von PET-Flaschen. In
der osterreichischen PET-to-PET-Recyclinganlage werden 26.000 t-a! PET-Flaschen zu Rezyklat
verarbeitet, das direkt fiir Lebensmittelverpackungen verwendet werden kann. Es erlaubt den
Anteil an PET-Rezyklat in neuen Flaschen auf mindestens 30-40 % anzuheben.®>® Meistens
jedoch finden sich Rezyklate in open-loop-Anwendungen, der Kaskadennutzung wieder.
Anwendungen dieser Art zeichnen sich durch die Verwendung des Rezyklates in anderen
Produkten von meist geringerer Qualitdit aus — der Wert des Polymers wird nicht
konserviert,!>16414354 Eg lisst sich an dieser Stelle die Uberlegung anstellen, ob eine
Kaskadennutzung nicht unweigerlich zu steigenden Rezyklat- und Produktstromen fiihrt, die
durch ihre vergangenen Nutzungsszenarien fiir keinen weiteren Zyklus (im Rahmen des
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mechanischen Recyclings) geeignet sind. Der Wert dieser Stoffstrome ist minimal und kann
lediglich noch iiber den Heizwert ausgedriickt werden, welcher selbst bei hochmodernen
Abfallverbrennungsanlagen nur zu rund 40 % genutzt werden konnte.> Fiir diese Stoffstrome,
genau wie fiir den anfallenden Ausschuss, braucht es einen ,molekularen Reset“, der sie zu
einem universellen Rohstoff macht und so in unterschiedliche Wertschépfungsketten einfliel3en
lassen kann. Technologien, die dies erméglichen fallen unter das chemische Recycling.

Losemittelbasierte Recyclingprozesse

Losemittelbasierte Verfahren zielen darauf ab, Kunststoffe gezielt in Losung zu bringen
und am Ende durch Fallung ein hochreines Rezyklat zu erhalten. Die Polymerstruktur bleibt
hierbei erhalten, was diese Technologien dem mechanischen Recycling zuordnet und
dementsprechend keinen molekularen Reset darstellt.’>*® Im Gegensatz zu dem zuvor
beschriebenen trocken- und nassmechanischen Verfahren erlauben 16semittelbasierte Prozesse
den Umgang mit Verbundmaterialen.?*>” Der grof3e Mehrwert entsteht durch die Moglichkeit
mit Anpassungen des Losemittels und den Betriebsbedingungen, unterschiedliche Polymere
und Verunreinigungen gezielt aus dem Verbundmaterial herauszulosen. In mehrstufigen
Trennoperationen werden anschliefend unlosliche Bestandteile, aber auch Fremdstoffe wie
Additive und Pigmente, vom Zielpolymer abgetrennt. Auf diese Weise wird ein hochreines
Polymer erhalten, das mit der Qualitit von Neumaterialen zu vergleichen ist.>**"=° Jedoch wird
gleichzeitig berichtet, auch bei diesem Verfahren Qualitdtseinbuflen oder eine eingeschrankte
Verwendung des Rezyklates beobachtet zu haben, sollten Additive oder das Losemittel nicht
ausreichend entfernt werden.’®® Das Verfahren ist technisch anspruchsvoll, da das
Losungsvermogen stark von der Zusammensetzung des Kunststoffproduktes, dem
Molekulargewicht und der Struktur der Polymerkette sowie der Menge des Losungsmittels
abhingt. Mit dem Anspruch die Einsatzmoglichkeiten des Rezyklates zu steigern, miissen
Additive aus der vorangegangenen Nutzungsphase vollstindig entfernt werden, was einen
zusétzlichen Prozessaufwand durch den Bedarf mehrerer Losungsmittel in groflen Mengen
(Gewichtverhéltnisse > 1 zwischen Polymer und Losemittel) bedeutet.®! Die Optimierung der
Prozessparameter und das finden geeigneter LoOsemittel zur selektiven Extraktion der
ungewollten Bestandteile und selektiver Fallungsmittel sowie das kostenintensive Recycling des
Losemittels selbst zdhlen damit zu den gréBten Herausforderungen in losemittelbasierten
Recyclingverfahren.>657,59:60,62,63
Zum aktuellen Zeitpunkt erscheint das losemittelbasierte Recycling als eine wichtige
Nischenlésung, wie unteranderem der CreaSolv®-Prozess®* zum Recycling von expandiertem
Polystyrol unter Beweis stellt.®> Auch fiir das Recycling von PET sind bereits vielversprechende
techno-6konomische Szenarien publiziert.®® Aussagen iiber das techno-6konomisch Potenzial
sowie Okologische Auswirkungen durch den hohen Bedarf teilweise bedenklicher Losemittel
bleiben fiir den sehr groflen und heterogenen Markt der Kunststoffverpackungen dennoch
abzuwarten.
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Aktuelle Hiirden im mechanischen Recyclinggeschaft
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Abbildung 4: Antwortverteilung von Betreibern mechanischer Recyclingverfahren bezuglich der gegenwartigen
Hirden im Recyclinggeschaft. Nach McKinsey & ComPANY. 40

Allen mechanischen Recyclingverfahren ist gemein, dass ihr Prozesslayout zum Grol3teil
durch die Zusammensetzung des Kunststoffverpackungsabfalls bestimmt wird. Ob sich die
geschilderten = Verfahren den  immer  vielfdltiger —und  variabler = werdenden
Kunststoffverpackungen effizient und effektiv anpassen konnen, ist gegenwertig fraglich. Dies
kann auch aus den von MCKINSEY gefiihrten Interviews mit Betreibern mechanischer
Recyclingverfahren abgleitet werden, wo es unteranderem um die Frage nach Hiirden im
Recyclinggeschift ging.** Die Antworten sind Abbildung 4 zu entnehmen. Das chemische
Recycling bietet das Potenzial, die ersten vier genannten Punkte, und damit mehr als 70 % der
identifizierten Hiirden, iiberwinden zu konnen. Dieses Potenzial erkennt auch die Mehrheit (>
60 %) der Betreiber mechanischer Recyclingprozesse an.*® Zentral ist dabei die Fédhigkeit
chemischer Recyclingverfahren, insbesondere der Vergasung, flexibel auf Anderungen im
Rohstoffstrom reagieren zu kénnen und ein universell einsetzbares Produkt hervorzubringen.

2.1.3.Chemisches Recycling

Die groldten Kreisliufe werden durch Technologien des chemischen Recyclings
geschaffen, in die gegenwirtig etwa nur 0,2 % des Kunststoffabfalls fliefen.> Darunter fallen
Verfahren wie Solvolyse, Pyrolyse und Vergasung, die in den nachfolgenden Kapiteln (2.1.3.1,
2.1.3.2, Solvolyse bzw. Pyrolyse und Vergasung in 2.1.4) und in steigender Kreislaufgroe
detailliert betrachtet werden. Vereint werden diese Verfahren durch den Vorgang der
Depolymerisation: Die Polymerstruktur wird in Monomere bzw. noch kleinere Bestandteile wie
Kohlenstoffmonoxid (CO) und Wasserstoff (H.) zerlegt. Die dabei ablaufenden Vorginge sind
von der chemischen Struktur des Polymers abhingig und eroffnen die Moglichkeit einer
rationalen Auswahl, welcher der theoretisch verfiigharen Verwertungspfade (Solvolyse,
Pyrolyse oder Vergasung) fiir ein Polymer geeignet ist. Eine Grofe zur Beurteilung der
Depolymerisationsvorgénge ist die Depolymerisationsenthalpie (AHp) der Polymere.®” Die
Depolymerisationsenthalpie bestimmt nicht nur die Energie, die fiir eine Depolymerisation
aufgewendeten werden muss, sondern auch die dafiir notwendige Reaktionstemperatur: Fiir
eine quantitative Depolymerisation muss die Reaktionstemperatur weit oberhalb der Ceiling-
Temperatur (T ) liegen, wobei hohe AHp zu hohen T, fiihren.%® Eine Darstellung der
Depolymerisationsenthalpie gdngiger Polymere ist in Abbildung 5a gegeben. Es zeigt sich eine
deutliche Trennung zwischen den Polykondensationsprodukten, wie PET oder PA, und den
Polyolefinen PE und PP, die durch Polyaddition gebildet werden. Fiir Polymere aus
Kondensationsreaktionen stellt das Erreichen einer geeigneten T, meist kein Problem dar. Thre
Sollbruchstellen aus Ester- und Amidbindungen entlang der Polymerkette spalten sich selektiv
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und Monomere werden mit hohen Ausbeuten erhalten. Bei den Polyolefinen hingegen verlangt
die Spaltung von Kohlenstoff-Kohlenstoff-Bindungen hohe Temperaturen. Das Ergebnis ist die
Favorisierung von Nebenreaktionen und unselektiven Kettenspaltungen, die nur selten das
gewiinschte Monomer hervorbringen (siehe Abbildung 5b).®® Auf dieser Basis lassen sich
Additionspolymere fiir die Solvolyse ausschlie3en. Fiir thermoplastische Polyadditionsprodukte
bieten sich zwei Moglichkeiten: Sie unter den bereits dargelegten Einschrdnkungen mechanisch
zu recyclen oder der Pyrolyse und Vergasung zuzufithren. Polymere die aus
Kondensationsreaktionen hervorgehen, eignen sich hingegen gut fiir die Solvolyse und, falls
thermoplastisch, ebenfalls fiir das mechanische Recycling.®”-%8

a)

@® Kondensationspolymere Additionspolymere
< \g
S < v ¢
F & L& @ De /Y S
o0 o0 ®
1 1 1 1 | 1 1 1 ] | 1 1 1 L
0 50 100 150

Depolymerisationsenthalpie / kJ-mol”

b) <)

Polymerisation Depolymerisation

Energie
Energie

Nebenreaktionen

Reaktionskoordinate Reaktionskoordinate

Abbildung 5: a) Depolymerisationsenthalpie verschiedener Polymere. Modifiziert nach LANGE.
PTHF = Polytetrahydrofuran, PC = Polycarbonat, PMMA = Polymethylmethacrylat, PU = Polyurethan,
PVA = Polyvinylacetat. b) Energiediagramme modifiziert nach CoATES ET. AL..72
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2.1.3.1. Solvolyse

Die Solvolyse ist den losemittelbasierten Verfahren sehr dhnlich, da die Polymere
zunachst auch in Losung gebracht werden. In einem néachsten, meist katalytisch und unter
erhohten Temperaturen ablaufenden Schritt, werden die Polymerketten durch Reaktion mit
beispielsweise Wasser oder Methanol in ihre Monomere depolymerisiert. Die Monomere
konnen dabei in sehr hoher Reinheit zuriickgewonnen werden, wodurch daraus synthetisierte
Polymere in ihrer Qualitit nicht von Neumaterialien zu unterscheiden sind.'*®° Durch die
Ahnlichkeit zu lésemittelbasierten Verfahren teilen sie sich auch die gleichen Limitierungen.
Vielmehr noch ist die Solvolyse auf reine Polymerstrome angewiesen und wird daher als
ungeeignet in der Behandlung gemischter Abfallstrome betrachtet.*7° Auch ist die Entwicklung
von Depolymerisationskatalysatoren noch im Anfangsstadium, womit aktuelle Raum-Zeit-
Ausbeuten gering ausfallen.5®

2.1.3.2. Pyrolyse

Die im Folgenden dargestellten thermisch-chemischen Verfahren stellen einen Bruch
gegeniiber den bisher beschriebenen Verfahren dar. In der Pyrolyse und Vergasung werden
Kunststoffe bei hohen Temperaturen in kleinere chemische Verbindungen umgesetzt. Bei diesen
Temperaturen werden auch Additive und organische Verunreinigungen zersetzt. Somit sind
diese Verfahren nicht nur tolerant gegeniiber den Rohstoffstromen, sondern Produktstréme aus
thermisch-chemischen Verfahren sind auch frei von Vorbelastungen aus vorangegangen
Nutzungsphasen. Das hat den groflen Vorteil eines ,molekularen Resets®, der alle
unerwiinschten Eigenschaften oder Verbindungen aus dem Kreislauf entfernt, deren
Akkumulation verhindert und so einen neuen und unbelasteten Materialfluss hervorbringt. Dies
hat allerdings auch seinen Preis: Recyclingprozesse dieser Art gehen mit hohem
Entropiezuwachs und Energiebedarf einher, was das thermodynamische Verbrechen fiir die
Aufrechterhaltung solcher Kreislaufe vergro3ert (siehe Abbildung 3). Beispielsweise werden
etwas mehr als 1000 kWh-t! gemischter Kunststoffabfall benétigt, um aus diesem iiber Pyrolyse
und anschlieffendem Cracken des Pyrolyseols Ethylen herzustellen.”! Darin sind die Produktion
von Polyethylen und Extrusion noch nicht beriicksichtigt.

Wéhrend des Pyrolysevorgangs werden langkettige Verbindungen in einer inerten
Atmosphére, und grundsitzlich ohne Erfordernis von Hilfsmitteln, thermisch zu kleineren
Molekiilen abgebaut. Dieser endotherme Vorgang lauft bei Temperaturen zwischen 300 und
900 °C ab und fiihrt zu einem breiten Spektrum aus gasformigen, fliissigen und festen
Produkten.”>’7* Die Pyrolyse kann rein thermisch oder unter Verwendung von Katalysatoren
ablaufen, wobei letztere geringere Reaktionstemperaturen und andere Selektivititsmuster
innerhalb der Phasen sowie hohere Gasausbeuten ermdoglichen.”>”>7¢ Die Produktverteilung
hdngt neben Temperatur und Katalysatoreinsatz auch von weiteren Einflussfaktoren wie
Reaktortyp, Verweilzeit, Druck sowie Rohstoffzusammensetzung ab und kann durch diese
beeinflusst werden.””’”® Im Kontext des thermischen Recyclings ist die Riickgewinnung von
Monomeren das Ziel, welche direkt wihrend der Pyrolyse oder erst durch Folgeschritte (z.B.
Cracken der Pyrolysedle) erhalten werden konnen. Diesbeziiglich stellt sowohl die fliissige
Phase, das Pyrolysedl, als auch das Pyrolysegas die gewiinschte Produktfraktion dar.” In
welchem Umfang die beiden Produktstrome zur Monomergewinnung nachbehandelt oder
aufgereinigt werden miissen, ist von den eingesetzten Polymeren abhéngig: Einerseits konnen
Monomere, die direkt als Pyrolyseprodukte vorliegen, durch Aufreinigung der Gas- und/oder
Fliissigphase zuriickgewonnen werden. Andererseits kann das Pyrolyseol als petrochemischer
Rohstoff verwendet werden, womit durch Steamcracking oder Hydrocracking, z.B in einer
Raffinerie, an Monomere wie Ethylene oder Propylene gelangt wird.?8! Das Pyrolysedl besteht
aus einer komplexen Mischung organischer Verbindungen (Cs-C2)%?, die reich an Aromaten
und Oligomeren ist. Im Gas befinden sich kleinere, gesittigte und ungesattigte Verbindungen
mit bis zu vier Kohlenstoffatomen sowie unterschiedliche Anteile an Wasserstoff,
Kohlenstoffmonoxid und -dioxid. Je nach Ausgangspolymer weist das Gas einen Heizwert von
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25-45 MJ-kg' auf und liegt etwas unterhalb von Methan mit rund 50 MJ-kg'.# Es eignet sich
somit auch fiir eine energetische Nutzung und wird in vielen Prozessen zur Bereitstellung der
benotigten thermischen Energie verwendet.”® Der anfallende und als Kohle bezeichnete
Feststoff spielt beim Kunststoffrecycling eine untergeordnete Rolle, da er nur in geringen
Mengen gebildet wird. Die Verwendung geht iiber die thermische Nutzung hinaus und schliel3t
die Produktion von Aktivkohle oder den FEinsatz als Absorptionsmittel in der
Wasseraufbereitung oder Rufd ein.’?’”* Eine beispielhafte Produktzusammensetzung aus der
Pyrolyse eines reinen Polyethylenstromes ist in Abbildung 6 gezeigt.

Im Folgenden wird auf die verschiedenen Einflussfaktoren der Pyrolyse eingegangen.
Dazu werden zunéichst relevante Kunststoffstrome beschrieben, bevor auf die verschiedenen
Verfahrensarten und Reaktortypen eingegangen wird. Wo moglich werden auch représentative
Pilot- oder Demonstrationsanlage erwihnt. Ein umfassender Uberblick iiber solche Anlagen
findet sich in QURESHI ET.AL.”®, RAMESOHL ET.AL.®” sowie BUTLER ET.AL.”%. Die gegenwartige
Forschung zur Kunststoffpyrolyse konzentriert sich auf den Labormaf3stab und greift
hauptséchlich auf reine Polymerstrome zuriick.®® Dazu zihlen vor allem PE8488 pp81.8488.89
PS?9-92 PVC2-94) PMMA?®>% sowie PET*7%° und PA!?. Letztere spielen als reine Polymerstrome
eine untergeordnete Rolle, sind fiir die Pyrolyse gemischter Altkunststoffstrome aber von
Bedeutung, auf welche am Ende des Abschnittes eingegangen wird.

Die Polyolefine PE und PP sind in der Pyrolyse am besten untersucht und gelten als
idealer Rohstoff. Sie sind nicht nur in ihrer Struktur simpel und enthalten keine Heteroatome,
sondern sind auch in der elementaren Zusammensetzung fossilen Rohstoffen sehr dhnlich.
Gleichzeitig stellen PE und PP mengenmdlig die entscheidenden Stoffstréme im
Kunststoffabfall dar, was die Fokussierung zusétzlich erkléart, obwohl eine direkte Degradation
zu Monomeren wegen der hohen Depolymerisationsenthalpie miihsam ist (Siehe
Abbildung 5a & b). Leicht hingegen ist es die Polyolefine in ein wertvolles Pyrolysedl zu
iberfithren, dessen Zusammensetzung iiber Temperatur und Verweilzeit gezielt fiir die
geplante Anwendung beeinflusst werden kann. Moderate Betriebstemperaturen zwischen 500
und 550 °C fiihren zu einer verstirkten Bildung von Wachsen, bestehend aus oligomeren
Strukturen der Eingangspolymere.!’ Mit steigender Temperatur nimmt der Anteil des
Pyrolysedl sowie der darin enthaltenen Wachse stetig ab.'%? Fiir Polyethylen kénnen bei {iber
700 °C signifikante Mengen (>17 wt.-%) an Monomer erhalten werden.®*%” Auch die Ausbeute
von aromatischen Verbindungen nimmt mit steigender Reaktionstemperatur zu.®* Aus den
Experimenten von JUNG ET. AL.2* wird deutlich, wie sich die Anteile von Pyrolyseol und -gas in
einem Temperaturbereich von rund 70 °C vo6llig umdrehen koénnen: Werden bei 660 °C noch
61 wt.-% fliissige und 36,6 wt.-% gasformige Produkte erhalten, sind es bei etwa 730 °C nur
noch 38,2 wt.-% Pyrolysedl und 59,3 wt.-% Gas mit der in Abbildung 6 gezeigten
Zusammensetzung. Der Anteil an Ethylen verdoppelt sich wéhrend dieser
Temperaturerhohung, was auch in anderen Arbeiten beobachtet wird.348”

Im Vergleich zu PE liefert PP schon bei tieferen Temperaturen hohere Gasausbeuten. Der
Anteil der Monomere im Gas weist gegeniiber der Pyrolyse von PE einen gegenlaufigen Trend
auf und fallt allgemein geringer aus: Werden bei rund 670 °C schon 15,5 wt.-% Propylen
erhalten, fallt dieser Anteil auf 5 wt.-% bei einer Temperatur von knapp 750 °C. Der Anteil von
Wachsen ist bei der Pyrolyse von PP zu vernachlédssigen. Bei der Bildung aromatischer
Verbindungen verhalt sich PP analog zu PE mit dhnlich Ausbeuten.® Die Bildung von Kohle
wird sowohl fiir PE als auch PP im geringen einstelligen Prozentbereich beobachtet.3487

Ein bekanntes Projekt zur Pyrolyse polyolefinreicher Kunststoffstrome ist das ReOil-
Verfahren der OMV. Der Prozess findet bei Temperaturen zwischen 400 und 450 °C und ohne
den Einsatz von Katalysatoren statt, wodurch Pyrolyse6l zum Hauptprodukt wird. Speziell an
diesem Verfahren ist, dass der zunichst aufgeschmolzene Rohstoff vor der Pyrolyse durch
Schwerdl in Losung gebracht wird.'%-1% Dadurch verbessert sich nicht nur der Warmeiibergang
im Pyrolysereaktor, sondern auch die Viskositat der Mischung wird verringert. Das erlaubt die
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Verwendung von Rohrreaktoren zur Prozessintensivierung und erleichtert die Skalierbarkeit,
die auf bis zu 12,5 t-h! angegeben wird. In der gegenwartigen Pilotanlage werden 100 kg-h!
vorsortierter Kunststoffabfall verarbeitet. Das entstandene Ol wird der direkt angeschlossenen
Raffinerie Schwechat als Roholsubstitut zugefiihrt. %4

Polystyrol weist unter den aufgefiihrten Polyadditionspolymeren eine der geringsten
Depolymerisationsenthalpie auf (Siehe Abbildung 5a). Anders als bei der Pyrolyse von PE und
PP, ist es fiir PS moglich, selektiv Monomere zuriickzugewinnen.®>1% Die meisten Arbeiten
zeigen unabhidngig von der Reaktorwahl und bei Temperaturen oberhalb von 500 °C eine
Monomerausbeute zwischen 70 und 80 wt.-%. Das Hauptprodukt der PS-Pyrolyse ist zu fast
100 wt.-% Pyrolysedl und nur zu 0,3 bis 2 wt.-% Gas. Mit steigender Temperatur sinkt die Ol-
sowie Styrolausbeute zu Gunsten der Gasproduktion.®® In einer Wirbelschicht im Labormafstab
konnten bei etwa 600 °C knapp 80 wt.-% Styrol gewonnen werden, welches nach
Vakuumdestillation auf eine Reinheit von 99,6 wt.-% gebracht und erfolgreich fiir eine
Repolymerisation eingesetzt wurde.'%” Diesen vielversprechenden Laborergebnissen zur Folge,
ist bereits eine Pyrolyseanlage mit einer Kapazitit von rund 450 kg-h'! Polystyrolabfillen (auch
EPS, aber frei von Flammschutzmitteln)!®® in Betrieb. Nach Angaben des Betreibers Agilyx ist
sie die erste kommerzielle Pyrolyseanlage dieser Art.®” Der Erfolg dieses Verfahrens fiihrt, unter
Kooperation mit Ineos Styrolutions, zur Planung neuer Anlagen in Amerika und Europa mit
Kapazitaten von bis zu 4,5 t-h1.1%° Fiir die geplante Inbetriebnahme sind bislang keine Angaben
bekannt.®

PVC findet sich am anderen Ende der Polyadditionspolymere, bei sehr hohen
Depolymerisationsenthalpien wieder. So iiberrascht es nicht, dass bei der Pyrolyse von PVC
Nebenreaktionen dominieren und keine Monomere zuriickgewonnen werden konnen. Als
zentrale Nebenreaktion findet eine Dehydrochlorierung statt, die zur Bildung des korrosiven
Chlorwasserstoffs (HCI) fithrt. Daher wird PVC meist als die kritische Komponente angesehen,
die es in Pyrolyseanlagen zu vermieden gilt.”? Problematisch ist die HCI-Entwicklung
hauptsichlich dann, wenn sie mit der Bildung anderer Pyrolyseprodukte (Ol und Gas) zeitlich
zusammenféllt. Dies verringert die Qualitdt beider Produktstrome und erhoht den
Aufreinigungsaufwand, um die Anforderungen petrochemischer Folgeschritte von 10 ppm
Chlor einzuhalten.”#1%1! Ein Konzept, das es erlaubt PVC dennoch als Rohstoff einzusetzen,
ist die stufenweise Pyrolyse. Bei dieser Verfahrensart wird vor der eigentlichen Pyrolyse die
Dehydrochlorierung zwischen 300 und 350 °C gezielt durchgefiihrt. Erst danach, oder bei
kontinuierlichen Prozessen auch in einem anderen Reaktor, wird die Temperatur erhoht, um
die Polymerdegradation einzuleiten. In Laboranlagen mit einer Kapazitéit von 3 kg-h! konnen
auf diese Weise 99,6 wt.-% des eingehendes Chlorgehaltes im PVC selektiv entfernt werden.
Durch die im Vergleich zur Pyrolyse geringe Temperatur des Dehydrochlorierungsschrittes, sind
die Ausbeuten an Pyrolysegas und -6l weiterhin hoch und weisen einen Cl-Anteil von nur noch
44 ppm auf.”> Mit steigender Temperatur des Dehydrochlorierungsschrittes nimmt der
Chloranteil in den Pyrolyseprodukten stetig ab. Gleichzeitig fithren hohere Temperaturen
allerdings zu geringeren Ausbeuten an Pyrolyseprodukten, da bereits wéihrend der
Dehydrochlorierung Pyrolysegas gebildet wird.”®> Aus der Dehydrochlorierung gehen
ungeséttigte Polymerketten (Diene) hervor, die durch Zyklisierungsreaktionen ein an
aromatischen Verbindungen reiches Pyrolyse6l bilden kénnen.** Im Vergleich zu den zuvor
genannten Polymeren, die keine Heteroatome beinhalten, sind die Produktmengen der PVC-
Pyrolyse im Allgemeinen geringer, da der Gewichtsanteil des Chlors im Polymer knapp
57 wt.-% ausmacht. Die schrittweise Pyrolyse ertéffnet dennoch die Moglichkeit gemischte und
PVC-haltige Kunststoffstrome zu verarbeiten. Sie ist so ein wichtiger Beitrag zur Steigerung der
Prozesstoleranz und er6ffnen die Moglichkeit gemischte Altkunststoffe zu verarbeiten, fiihrt
aber zu komplexeren Anlagen und gesteigerten Kosten.”
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Pyrolysegas (s9,3/36,6 wt.%) Pyrolysedl (38,2 61 wt.%)
e /\/K _C
Wasserstoff 2-Methyl-1-Penten 1-Methylcyclopente
(0,6/0,2 wt.%) (1,0/ 0,3 wt.%) (0,1/0,4 wt.%)
-C- NN _<;|
Methan 1-Hexen 3-Methylcyclopente
(13,5/ 6,6 Wt.%) (0,5/ 1,6 wt.%) 0,1/ 0,3 wt.%)
. s O
Ethan 1-Hepten Cyclohexen
(5.2/4,1wt.%) 0,9/ 1,8 wt.%) 0,5/ 0,8 wt.%)
7 NN @
Ethen 1-Octen Benzol
21,5/ 11,6 wt.%) (0.8/ 1,5 wt.%) 6,4/ 2,8 Wt.%)
PN P N _Q
Propan 1-Nonen Toluol
0,9/ 1,0 wt.%) (-/ 1,7 wt.%) (4,4 /2,4 wt.%)
Propen 1-Decen Xylol
(7.8/10,5wt.%) (1,1/2,1 wt.%) (1,6 /0,5 wt. %)
o~ PPN O
Butan 1-Undecen Ethylbenzol
(0.4/0,3wt.%) (05/ 1,5 wt.%) (0,6 /0,4 wt.%)
A P Ve e e N \—O
Buten 1-Tridecen Styrol
2,3/ 2.2 wt.%) (0,3 /- wt.%) (1,5/ 0,6 wt.%)
S
Butadien Inden
(3.0/1,5wt.%) (0,8 /0,4 wt.%)

Abbildung 6: Gewichtsanteile von Pyrolyseprodukten in der Gasphase (blau) und Flussigphase (orange) von PE
aus einem Wirbelschichtreaktor bei 728 °C (in dunkel) und 660 °C (in hell). Die Angaben hinter Pyrolysegas und -
0l stellen die Summen der einzelnen Verbindungen aus den jeweiligen Phasen dar. Die Anteile beziehen sich auf
die Gesamtproduktausbeute. Eigene lllustration nach Analysen von JUNG ET.AL.84
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Neben der schrittweisen Pyrolyse wird auch die Zugabe von alkalischer Adsorbenzien wie
CaCOs, Ca0, Ca(OH)2 oder Na»COs zur Bindung des entwickelten HCl-Gases untersucht. LOPEZ
ET AL. kommen zu dem Schluss, dass der Einsatz von Adsorbenzien zwar zu stark reduzierten
HCl-Anteilen im Gas fiihrt, gleichzeitig aber die Chlorbelastung der fliissigen Phase erhoht,
sodass eine Weiterverarbeitung nicht ohne weiteres moglich ist.”® Eine Demonstrationsanlage
fiir die Behandlung von 200 t Alt-PVC wurde im Jahr von der dédnischen Umweltschutzbehdrde
und der Forschungsabteilung des Kabelproduzenten NKT erfolgreich in Betrieb genommen.
Aktuelle Informationen iiber eine Kommerzialisierung liegen nicht vor.”’

Die Pyrolyse von PMMA ist neben PS einer der wenigen Prozesse, der bereits
wirtschaftlich attraktiv sein kann, was in diesem Fall nicht zuletzt an dem hohen Preis fiir
PMMA liegt.”® (Alt-PMMA wird mit 300-400 €2006't? angegeben, das Monomer MMA mit
1500 €3006't™)!!? Unterstiitzt wird dies durch die selektive Monomerriickgewinnung: Schon bei
geringen Temperaturen von unter 500 °C konnen mehr als 90 wt.-% des Monomers MMA
erhalten werden, die erfolgreich repolymerisierbar sind.®!1® Als Reaktoren kommen Extruder
und Wirbelschichtreaktoren oder Metall- und Salzschmelzen zum Einsatz.”>!'* Zwar wird die
technische Reife und wirtschaftliche Attraktivitit beschrieben,®®88112113.115 Informationen zu
Beispielprozessen aber sind nicht publiziert.

Nicht nur Polyadditionspolymere werden in der Pyrolyse untersucht, sondern auch
Polykondensationspolymere wie PET, PA und PU. Alle diese Polymere beinhalten Heteroatome,
die in der Pyrolyse generell als storend eingestuft werden, da sie die Qualitdt des Pyrolyseols
verschlechtern. Zudem erlauben die eingebauten Sollbruchstellen das Recycling in Verfahren
wie der Solvolyse und daher in kleineren, zu bevorzugenden Kreislaufen. Polymere dieser Art
werden nicht weiter behandelt.

Neben monomateriellen Polymerstréme werden auch gemischte Kunststoffabfalle aus
Haushalten untersucht. Solche Strome werden vor der Pyrolyse Vorbehandlungen unterzogen,
um einen sicheren Betrieb und konstante Produktqualitdt gewéhrleisten zu konnen. Welche
Vorbehandlungsschritte notwendig sind und wie intensiv diese ausfallen, ist von Prozess zu
Prozess unterschiedlich. Im Folgenden wird ein kurzer Uberblick iiber die gingigen
Vorbehandlungsschritte fiir gemischte Kunststoffabfille gegeben.

e Je nachdem wie tolerant der Prozess ausgelegt ist, muss der gemischte Rohstoffstrom
wie unter Kapitel 2.1.2, Mechanisches Recycling, sortiert werden. Meistens werden
Kunststoffe wie PVC, PA, PU und in Teilen PS aussortiert, um einen polyolefinreichen
Strom zu erhalten.

e In diesem Schritt werden auch metallische und andere anorganische
Verunreinigungen aussortiert.

e Je nach Feuchtigkeitsgehalt muss der Rohstoff vorgetrocknet werden.

e Fiir eine einheitliche Form wund Partikelgrofenverteilung kommt ein
Zerkleinerungsschritt zum Einsatz.

e Werden die im ersten Punkt aufgefiihrten heteroatomhaltigen Kunststoff nicht
aussortiert, kann eine schrittweise Pyrolyse zur Entgasung und Dehydrochlorierung
stattfinden. In diesem Fall wird der erste Schritt zur Vorbehandlung gezahlt.”*

e Organische Belastungen spielen in thermochemischen Verfahren der Pyrolyse keine
Rolle, dass sie bei den Betriebstemperaturen zersetzt werden. Auf Waschungen kann
daher verzichtet werden.

An dieser Stelle gilt es zusétzlich zu erwdhnen, dass der Begriff , gemischte Kunststoffabfalle*
nicht einheitlich verwendet wird und oft irrefithrten ist. Selten nimlich handelt es sich
tatsachlich um Altkunststoffstrome, die so verwendet werden, wie sie gesammelt werden.
Vielmehr meint es einen Strom aus mehreren aber definierten Kunststoffen.
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Das wohl bekannteste Beispiel fiir die Behandlung gemischter Kunststoffstrome ist bereits
genannt worden. Das ReQil-Verfahren verwendetet polyolefinreiche Rohstoffstrome, mit hoher
Toleranz gegeniiber Polystyrolanteilen.!®* Ebenfalls mit technisch relevanten Kapazititen
verarbeitet Recenso gemischte Altkunststoffe zu einem fliissigen Produkt fiir die Petrochemie.
Ahnlich wie das ReOil-Verfahren kommt ein fliissiges Trigerdl zum Einsatz, das zusétzlich mit
Adsorbenzien zur HCI-Fixierung sowie Katalysatoren versetzt wird. In der Literatur wird dieses
Verfahren nicht eindeutig der Pyrolyse zugeordnet. Teilweise gilt es als Verdlung und
,pyrolysefrei“,1'® an anderen Stellen zdhlt es als Kkatalytisch-pyrolytisches Verfahren.”*

Beachtung hat Recenso auch durch das ChemCycling-Projekt der BASF gewonnen, die als

Abnehmer des fliissigen Produktes die Umsetzung im Steamcracker fiir closed-loop-
Anwendungen testet.!'” Diese Verfahren sind bedeutende Beispiele fiir chemisches Recycling,
die sich derzeitig im Betrieb befinden. Projekte auf Basis gemischter Altkunststoffstrome
hingegen sind stillgelegt und stammen aus den spaten 1980er und 1990er Jahren. Zu erwéhnen
sind diesbeziiglich der Polymer Cracking Prozess von BP, der BASF-Prozess (nicht
ChemCycling), das Hamburger-Verfahren sowie Veba Oil. Eine ausgezeichnete Erlduterung
dieser Prozesse liefern SCHEIRS & KAMINSKY.!!® Diese Projekte wurden in relevanten Kapazitéiten
durchgefiihrt und zeigen die technische Machbarkeit. Durch die Produkte der Pyrolyse ist der
Erfolg und die Entscheidung iiber eine Kommerzialisierung direkt abhingig vom Olpreis.
Letzterer erlaubte bisher keinem dieser Prozesse wirtschaftlich betrieben zu werden.”*!!8
Anders sieht es mit Vorhaben aus, die auf die Produktion von Energietragern abzielen. Diese
unspezifische Anwendung der Pyrolyseprodukte kann sich gegenwdértig als wirtschaftlich
erweisen, was sich in einer Reihe kleiner, kommerziell betriebener Anlagen &ul’ert. Der
interessierte Leser wird an BUTLER ET.AL.”* verwiesen.

Tabelle 1: Uberblick von Pyrolyseverfahren zum chemischen Recycling. Zusammengefasst aus SCHEIRs & Kaminski''2,

Verfahren Rohstoff Produkt Kapazitat
BP (500 °C, Gemischte o) Eli et Lt 4
Wirbelschicht) Kunststoffverpackungen ca. 85 wt.-% Fllssigkeit S0kgh
BASF (> 400 °C, Kunststoffverpackungen 20-30 wt.-% Gas 1875 kah'
Rahrtank) aus dem Dualen System 60-70 wt.-% Flussigkeit 9
N 51 wt.-% Gas 4
Hamburger Polyolefinmischungen 42 wt % Fliissigkeit 625 kg-h
0
Veba Oil (350-450 °C) Kunststoffverpackungen ca. 50 wt.-% Gas 10.000 kg-h"

aus dem Dualen System ca.40 wt.-% Flussigkeit

Der vorangehende Abschnitt zeigt, wie Komplex der Einfluss der Polymere auf die
Produktzusammensetzung sein kann und die hohe Rohstoffsensitivitat der Pyrolyse. Der neben
der Zusammensetzung des Rohstoffes wohl relevanteste Einflussfaktor ist die Temperatur,
deren Auswirkung auf Qualitdt und Quantitiat der Produkte teilweise schon dargelegt wurde.
Wichtige Kernaussagen sind:

e Hohere Temperaturen fiihren bei allen untersuchten Polymeren zu einer gesteigerten
Produktion gasformiger Verbindungen. Bei geringeren Temperaturen sind es
zuféllige radikalische Spaltreaktionen, die dominieren und langkettige Verbindungen
entstehen lassen. Erst bei erhohten Temperaturen treten Kettenendspaltungen (B-
Spaltung) auf, wodurch die langkettigen Molekiile zu kleineren und gasférmigen
Verbindungen gecrackt werden.!'?

¢ Die Bildung aromatischer Verbindungen nimmt bei hoheren Temperaturen, durch
gesteigerte Kondensationsreaktionen der Radikale sowie Zyklisierungsreaktionen,
94
zu.
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e Auf die Feststoffbildung zeigt die Temperatur nur einen sehr geringen Einfluss; Ein
einheitlicher Trend wird nicht beobachtet. 73784120

Auch die Wahl des Reaktors kann eine wichtige Rolle fiir das gebildete Produktspektrum
spielen und ist eng mit der Betriebstemperatur verbunden. Pyrolysereaktoren konnen anhand
der Temperatur sowie der daraus resultierenden Verweilzeit wie folgt untergliedert werden: 12!

e Langsame Pyrolyse: unterhalb von 400 °C und mehreren Stunden Verweilzeit

e  Moderate Pyrolyse: zwischen 400 und 600 °C

e  Schnelle Pyrolyse oberhalb von 600 °C mit Verweilzeiten von wenigen Sekunden

Der effiziente Eintrag der thermischen Energie ist eine der grof3ten Herausforderungen in
der Kunststoffpyrolyse, denn die Warmeleitfahigkeit von Polymeren ist gering. Aus diesen
genannten Griinden ergeben sich verschiedene Reaktortypen und Anlagenkonzepte.'*! Ein
zusammenfassender Uberblick der Reaktortypen, deren Vor- und Nachteile sowie
Einsatzbereiche ist in Tabelle 2 gegeben.

Eng mit dem Reaktor verbunden ist die Verweilzeit. Hier wird beobachtet, dass der
Einfluss der Verweilzeit auf die Produktverteilung mit steigender Temperatur abnimmt, bis er
zu vernachléssigen ist.”>'?212 Gleiches gilt fiir den Druck. Es ldsst sich ableiten, dass mit
steigender Temperatur die Produktbildung maldgeblich Temperatur und Rohstoff gesteuert
sind.

Tabelle 2: Typische Reaktortypen fiir die (Kunststoff)Pyrolyse. TStillgelegt, *nicht ChemCycling-Projekt

Reaktorart Vorteile Nachteile Kommentare Beispiel-
Literaturstelle prozesse
Wirbelschicht Flexible Hohe In kommerziellen Kapazitaten Hamburger
72.73,78.112 Temperaturkontrolle Investitionskosten Verfligbar und erprobt Verfahren'

Guter Massen- und Anforderungsvoller Bestgeeigneter Reaktor der BPT
Warmetransport Betrieb (katalytischen) Kunststoffpyrolyse
Hohe

Rohstoffflexibilitat

Gute Katalysator-

verflgbarkeit
Konisches ...gegenulber ...gegenuber Spezielle Weiterentwicklung der
Sprudelbett Wirbelschicht: Wirbelschicht: Wirbelschicht fiir klebrige Partikel
. . . und Rohstoffe mit breiter Partikel-
7273124 Geringerer Druckverlust ~ H&herer Abrieb .
und Formverteilung
Geringere Noch komplexerer
Verweilzeitverteilung Betrieb
Geringe Gesteigerte
Bettsegregation Investitionskosten
Rotationséfen Geringe Schlechter Kann sehr komplexe und
7478112 Investitionskosten Warmetransport heterogene Rohstoffstrome
. verarbeiten
Einfaches und robustes Schlechte
Design Temperatur-

kontrolle
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Vakuum Schiitzt Monomere vor Kostenintensiv PilotmaBstab mit 50 kg-h'
Pyrolyse Repolymerisation
78 MaBiger
Warmetransport
Schmelztanks Gute Schlechter Am meisten Eingesetzter BASF
/ Ruhrtanks Verweilzeitkontrolle Warmetransport Reaktortyp in der Prozess*T
478,112,121 Kunststoffpyrolyse
Hoher
Wartungsaufwand
Extruder MaBige Temperatur- Schlechter ReOil
78,104 kontrolle Warmetransport
Hohe Schlechte
Rohstoffflexibilitat Verweilzeitkontrolle
Rohr Gutes Tritt als Sekundarreaktor in ReOil
74,108,121 Skalierungsverhalten Verbindung mit vorangestellten
Extrudern auf
Festbett Einfaches und robustes Geringe Durch erleichterte zufuhr flissiger

72,73

Design PartikelgréBen und - Strome oft Sekundarreaktor
formverteilung verwendet
Wartungsarm Schlechte
Katalysator-
verfligbarkeit

2.1.4.Vergasung

Die Vergasung hat das Ziel, feste oder fliissige organische Materialien zu einem
gasformigen Gemisch, das hauptsdchlich aus Wasserstoff und Kohlenmonoxid besteht,
umzusetzen. Dieses Gas wird als Synthesegas bezeichnet. Wie die Pyrolyse auch, ist die
Vergasung ein endothermer Prozess. Anorganische Reste bleiben je nach Betriebstemperatur
als Asche bzw. Schmelze zuriick. Der Vergasungsvorgang setzt sich aus Trocknung, Pyrolyse
sowie letztlich der Vergasung zusammen und kann in mehrfacher Hinsicht als eine Fortsetzung
der Pyrolyse verstanden werden. Ausgehend von einem feuchten Rohstoff, wird jeder dieser
Einzelschritte nacheinander durchlaufen:

1.

Wiéahrend der Trocknung wird zundchst an der Oberfliche gebundenes Wasser
verdampft, bevor hygroskopisch und kapillar gebundenes Wasser ausgetrieben
wird.'* Der Trocknungsvorgang ist bei etwa 150 °C abgeschlossen.!*

Bei Temperaturen von mehr als 200 °C entweichen erste fliichtige Substanzen aus
dem Rohmaterial und die Zersetzung beginnt. Bei einer Temperatur von etwa 700 °C
endet die Pyrolyse in Fragmentierungsreaktionen, die zu typischen Pyrolysedlen und
-gasen fiihren.!2

Bei etwa 800 °C, und durch die Gegenwart von Vergasungsmitteln, beginnt die
Vergasung. Sie ist ein komplexes Netzwerk aus verschiedenen Oxidations- und
Reformierungsreaktionen (siehe Tabelle 3), die zu einem Gasgemisch mit H, und CO
als Hauptkomponenten fiihrt. Typische gasformige Nebenprodukte sind CO., H.O
sowie CHs, deren Anteile stark von der Betriebsweise abhidngen. Zusatzlich lassen
sich nicht umgesetzte Pyrolyseprodukte im Rohgas wiederfinden. Diese
kondensierbare Fraktion verschiedenster Kohlenwasserstoffe wird als Teer
bezeichnet. Auch partikuldre Verunreinigungen aus der Verkohlung des Rohstoffes
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sowie anorganische Verbindungen wie HCl und H.S, oder bei stickstoffhaltigen
Rohstoffen auch N2, NHs; und HCN, kénnen im Rohgas enthalten sein.

Typische Vergasungsmittel sind Luft, Sauerstoff, Wasser und Kohlendioxid.'?”'?® In der
autothermen Vergasung dienen Vergasungsmittel primir dazu, Teile des Rohstoffes fiir die
Energiebereitstellung des Vergasungsvorganges zu oxidieren (Gleichung 3 und 10-13 in
Tabelle 3). In der autothermen Vergasung fallen Energie- und Rohstoffeintrag ortlich
zusammen und sind daher direkt gekoppelt, weshalb solche Verfahren auch als direkte
Vergasung bezeichnet werden. Die Vergasungsmittel fungieren dariiber hinaus als
Modulatoren, welche die Synthesegaszusammensetzung und damit die Folgeanwendung
maRgeblich beeinflussen konnen.'?”!?° So sind Synthesegase, die mittels autothermer Luft-
Vergasung erzeugt werden, durch einen hohen Stickstoffanteil stark verdiinnt und eignen sich
nicht fiir eine chemische Nutzung. Trotz des durch die Verdiinnung ebenfalls gering
ausfallenden Brennwertes von etwa 4-7 MJ-Nm, werden solche Gase zur Energieerzeugung in

Waste-to-Energy-Konzepten nach dem Kombi-Prozess mit integrierter Vergasung (engl.

Integrated Gasification Combined Cycle, IGCC) verwendet.'?”:139-133 Dje Luft-Vergasung ist die am
besten untersuchte und entwickelte Verfahrensart und zeigt ihren Vorteil in einem geringen
Kostenaufwand.'?”13* Die Vergasung mit reinem Sauerstoff aus einer Luftzerlegung kann
energiereichere Synthesegase von knapp 20 MJ-Nm™ hervorbringen.'?* Beide Verfahrensarten
liefern vergleichsweise CO,-reiche Rohgase. Der Einsatz von CO; als Vergasungsmittel resultiert
in CO-reichen Synthesegasen, die Verwendung von Wasser hingegen bringt Hy-reiche Rohgase
hervor. Diese sind zwar fiir eine chemische Nutzung von besonderem Interesse, weisen aber
einen hohen Teeranteil und Aufreinigungsbedarf auf. Die Wahl der Vergasungsmittel hat auch
einen Einfluss auf die Energiebilanz des Vergasers. Die Zugabe CO, und H>O beispielsweise
steigern die Endothermie des Prozesses und lassen diesen energieintensiver und damit auch
kostenintensiver werden.'?”!13> Folglich sind im autothermen Betrieb der Zugabe dieser
Vergasungsmittel Grenzen gesetzt, um die notwendige Betriebstemperatur aufrecht zu
erhalten. Neben der Art des Vergasungsmittel ist auch die eingesetzte Menge im Verhéltnis zum
Rohstoff entscheidend: Zwischen den Stadien der Pyrolyse fiir wenig bis kein Sauerstoff, der
Vergasung mit mafliger, aber unterstochiometrischer Sauerstoffzugabe und der Verbrennung
mit einer {iberstdchiometrischen Menge an Sauerstoff, herrscht ein flieBender Ubergang'?® Die

beschreibende Grof3e fiir diese Beobachtung ist das Brennstoff-Luft-Gemisch (engl. equivalence

ratio) und ist nicht nur zu Abgrenzung von Pyrolyse, Vergasung und Verbrennung geeignet,
sondern stellt auch einen sehr wichtigen Betriebsparameter zur Beeinflussung der
Rohgaszusammensetzung und -ausbeute sowie des Vergaserbetriebs bei autothermen Prozessen
dar.134136.137 Eg ist definiert als das Verhiltnis aus der tatsichlich eingesetzten Menge an
Oxidationsmittel im Vergleich zur Oxidationsmittelmenge, die fiir eine stochiometrische
Verbrennung mindestens benétigt wird. Das Brennstoff-Luft-Gemisch liegt typischerweise
zwischen 0,25 und 0,35.'** Der Einfluss der Vergasungsmittel ist somit zentral fiir den
Energieeintrag und kann gezielt genutzt werden, um Rohgaseigenschaften anzupassen. 3313

Tabelle 3: Ubersicht ausgewéhlter Vergasungsreaktionen. Zusammenfassung nach SALAUDEEN ET AL..'3*

Reaktion Reaktionsgleichung / physikalischer Vorgang e:l;lnﬁ [
Trocknung Rohstoffyass = Rohstoffrrocken + H20(g) (1)
Entgasung Rohstoffrrocken = Organischer Riickstand + fliichtige Verbindungen (2)
Heterogene Reaktionen mit Kohlenstoff

Oxidation C(s) +y O2(g) — 2(1-y) CO + (2y-1) CO, (3)
Boduard-Reaktion C(s) + COz(g)—2CO +171 (4)
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Wassergasreaktion C(s) + H.O0 (g) » CO + H; +136 (5)

Methanisierung C(s) +2 Hz (g) » CHa -74,8 (6)

Homogene Reaktionen

Wassergas-Shift-Rkt. CO + H,0 - CO; + H, -35 (7)
Dampfreformierung CHs +H,0—-CO+3H; +206 (8)
Partialoxidation CHs+1,50,~»CO+2H0 9)
Oxidation CO+0,50;~CO, -122 (10)
Oxidation H, + 0,5 0, —» HO -283 (11)

Reaktionen mit Teeren

Oxidation Teer + 0, » CO + H,0 (12)
Teer-Reformierung Teer + H,O - CO + H,0 (13)
Teer-Cracking Teer - CO + CO, + CHy + H; (14)

Um die beschrieben Einfliisse auf stofflicher Ebene zu visualisieren und das Potential der
Vergasungsmittel als Modulator zu agieren ndher zu beleuchten, kann das van-Krevelen-
Diagramm!3® herangezogen werden. Es eignet sich ideal dafiir, iiber die Darstellung einer
Rohstoffzusammensetzung hinaus, auch die FEinfliisse der Vergasungsmittel und
Rohstoffvorbehandlungen (z.B. Trocknung) auf die Rohstoffzusammensetzung darzustellen.
Entscheidend in dieser Betrachtungsart ist, dass Rohstoff und Vergasungsmittel nicht als
getrennt angesehen werden, sondern zusammengefasst, als ein System, betrachtet werden.'%®
Abbildung 7a zeigt die atomaren Verhaltnisse von Sauerstoff zu Kohlenstoff (O:C) und
Wasserstoff zu Kohlenstoff (H:C) fiir verschiedene Kunststoffe und bekannte biogene
Materialen. In  Abbildung 7b sind die Manipulationsméglichkeiten durch
Vergasungsmittelzugabe sowie Rohstofftrocknung am Beispiel von Lignin gezeigt. Dabei weist
eine Zugabe von reinem Sauerstoff eine Zusammensetzungsverschiebung mit der Steigung null,
hin zu héheren O:C-Verhéltnissen, auf. Die Rohstofftrocknung und die Zugabe von Dampf als
Vergasungsmittel resultieren immer in einer Verschiebung der Zusammensetzung entlang einer
Geraden mit der Steigung zwei, da dem System pro Mol Wasser zwei Mol H-Atome und ein Mol
O-Atome zu- ober abgefiihrt werden. Die Zugabe von kohlenstoffhaltigen Vergasungsmitteln
stellt einen Sonderfall dar. Hier ist die Steigung der Rohstoffverschiebung abhéngig vom
Startpunkt. Generell aber ldsst sich mit der Zugabe von Methan das H:C-Verhéltniss erh6hen,
wahrend gleichzeitig das O:C-Verhiltniss verringert wird. Die Zugabe von CO; bewirkt das
Gegenteilige und erhoht das O:C-Verhéltniss unter Reduzierung des H:C-Verhéltnisses. Dies
eroffnet die Moglichkeit, schwankende Rohstoffzusammensetzungen durch die intelligente
Zugabe von Vergasungsmitteln auszugleichen und konstante Synthesegaszusammensetzungen
zu erhalten. Es ist genau diese Moglichkeit der Vergasung, unterschiedliche Hilfsmittel
einzusetzen, die sie maldgeblich von allen anderen bisher beschriebenen Technologien des
chemischen Recyclings abhebt. Besonders von der eng verwandten Pyrolyse. Durch diesen
Zugang in das Reaktionsgeschehen bietet die Vergasung die notigen Regelgrof3en, um flexibel
auf Rohstoffinderungen reagieren zu konnen. Diese Rohstofftoleranz (Kapitel 2.3) lasst die
Vergasung fiir das chemische Recycling besonders interessant werden. Sie erlaubt es die
beschriebene Variabilitit in der Kunststoffabfallzusammensetzung mit geringen
Reinheitsanforderungen und ohne tiefgreifende Vorbehandlungen und -sortierung verwenden
zu konnen.'?! Das ist gerade dann wichtig, wenn die Vergasung Teil von Produktionsprozessen
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oder -verbiinden ist, wo konstante Synthesegaskompositionen zur Produktion von
Basischemikalien notwendig sind."*®* Wie der Einsatz der Vergasung zum chemischen Recycling
und zur Etablierung einer Kreislaufwirtschaft beitragen kann, ist in Abbildung 8 beispielhaft fiir
die Polyolefine PE und PP dargestellt. Allein der deutsche Olefinmarkt (Ethen, Propen) umfasste
2013 eine Produktionsmenge von 8,7 Mt und ein Volumen von etwa 10 Mrd. € und zeigt
eindrucksvoll das hohe Potenzial der Vergasung, mit Synthesegas als gefragten chemischen
Rohstoff bedeutende Wertschépfungsketten bedienen zu konnen. %% Natiirlich stehen noch
weit mehr Wertschopfungsketten zur Verfiigung, wie die Produktion von Ammoniak, Diesel,
Benzin, OME, DME, oder Methan.!?"1*? Diese sind im Rahmen des chemischen Recyclings zwar
von untergeordneter Relevanz, zeigen aber das breite Anwendungsspektrum von Synthesegas,
welches zukiinftig aus alternativen Rohstoffen wie Abfallstromen gewonnen werden konnte. '3’
Trotz des groflen Potenzials der Synthesegasnutzung und der sehr hohen technischen Reife
klassischer Vergasungstechnologien, ist die Vergasung reiner Kunststoffabfallstrome im Kontext
des chemischen Recyclings unterreprasentiert. Hauptsdchlich sind Co-Vergasungen von
Kunststoffabfillen mit anderen Stoffen wie Biomasse oder Kohle untersucht, publiziert und
teilweise in Betrieb. Fiir einen Uberblick iiber aktuelle Ergebnisse aus der Co-Vergasung von
Kunststoffen mit Kohle oder Biomasse wird an LOPEZ ET.AL.'*” verwiesen. Unternehmen wie
Fulcrum und Enerkem, die Kunststoffvergasungsverfahren betreiben, tun dies meistens im

Kontext von Waste-to-Energy-Konzepten. 4414
4,00 T T T T T T T T T 4,00 T T T T T T T T T
3601 Q) . 3,60 .
3,20 7 3,20 7
2,80 7 2,80 7
2,40 n 2,40 .
PE/PP
’*:.E 2,000 /! 1 Y200F 7]
I
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1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
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0:C 0:C

Abbildung 7: Van-Krevelen-Diagramm mit den Zusammensetzungen von Kohle (CHo.600.02), Lignin (CH1.10¢.4) und
Zellulose (CH1.6500.) als trocken-aschefreie (daf) und aschefreie (af) Ausgangsstoffe. Die Pfeile veranschaulichen
mogliche Verschiebungen der Zusammensetzung durch Zugabe von Vergasungsmitteln. Die Steigung von CHs und
CO; ist vom Ausgangspunkt abhangig. Die Trocknung als Vorbehandlung des Rohstoffs ist als gestrichelte Linie
dargestellt.

Die im vorangegangen Abschnitt erlduterten Eigenschaften der Vergasung kommen
jedoch auch zu Threm Preis: Nicht nur der Energieaufwand fiir die Vergasung selbst ist hoch,
sondern auch das sauerstoffreiche Produkt Synthesegas verlangt einen weiteren
Energieeintrag.'*! Denn fiir die Herstellung neuer Kunststoffe, die zum Groten Teil aus
sauerstofffreien Verbindungen bestehen, muss der Kohlenstoff unter Energieaufwand und dem
Verbrauch von Reduktionmitteln reduziert werden. Auf3erdem sind Prozesse zur katalytischen
Umsetzung von Synthesegas, wie die in Abbildung 8 aufgefiihrte Methanol- und Fischer-
Tropsch-Synthese, sehr sensibel gegeniiber Verunreinigungen und haben hohe
Reinheitsanforderungen.'#®147 Die Rohgasaufbereitung nach der Vergasung ist somit ein
wichtiger Faktor fiir ein erfolgreiches chemisches Recycling.'?! Hier ist die lange Vergangenheit
der Vergasungstechnologie von grofem Vorteil. Eine effektive Gasaufreinigung ist Stand der
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Technik und die verschiedensten Verunreinigungen im Rohgas stellen keinerlei Einschrankung
gegeniiber spdteren katalytischen Verfahren dar, verlangen aber eine Vielzahl an
Reinigungsstufen.!*®!% Aus 6konomischer Sicht bedeutet die Gasaufreinigung steigende
Investitions- und Betriebskosten und stellt Herausforderungen an den wirtschaftlichen Erfolg
des vergasungsbasierten chemischen Recyclings.!®® Kritische Verunreinigungen und deren
Grenzwerte fiir eine katalytische Anwendung sind in Tabelle 5 fiir die Fischer-Tropsch- und
Methanol-Synthese aufgefithrt. Im Kapitel 2.2.1 werden klassische Verfahren zur
Rohgasaufbereitung, die zur Erreichung der angegebenen Grenzwerte notwendig sind, kurz
beschrieben.

Methanolsynthese
H,/CO ~ 2,0

Synthesegas -
Methanol-to-Olefines

H,/CO = 2,0
Fischer-Tropsch-Synthese

Polymerisation
Polyolefine

PE und PP

>

Polymerisation

Nutzungsphase

Abbildung 8: Mogliche Wertschépfungsketten der Vergasung und synthesegasbasierten Kunststoffproduktion
fur geschlossene Materialkreislaufe.

2.1.4.1. Allotherme Vergasung

In der bisher behandelten autothermen Vergasung hat die Zugabe von Vergasungsmitteln
wenig modulierende, zur Einstellung der Synthesegaszusammensetzung dienende, Absichten.
Vorrangig haben Vergasungsmittel dort die Aufgabe, die notwendige Energie des Prozesses
freizusetzen. Dies wirkt sich stark limitierend auf die Komposition der verwendeten
Vergasungsmittel aus, da immer ausreichend viel Sauerstoff vorhanden sein muss, um den
Vergasungsvorgang aufrechtzuerhalten. Daher zeigen sich autotherme Vergasungsprozessen
innerhalb der Vergasungstechnologien eher rohstoffsensibel.'*® Die allotherme Vergasung
hingen erlaubt es, die modulierenden Eigenschaften der Vergasungsmittel in den Vordergrund
zu stellen, indem Energieerzeugung und Vergasungsvorgang entkoppelt werden. Die Energie
wird extern erzeugt und indirekt bereitgestellt, weshalb auch von einer indirekten Vergasung
die Rede ist. Damit eroffnen sich neue Kompositionsmoglichkeiten in den verwendeten
Vergasungsmitteln, die es ermoglichen konnen, die Rohstoffsensibilitdt wie in Abbildung 7
dargestellt, zu minimieren. Beispiele dafiir sind die Vergasung von Biomasse mit Wasserdampf
oder der Einsatz von CO; als Vergasungsmittel.!>%15

Fiir die Energieerzeugung gibt es wie fiir die Form der Energiebereitstellung verschiedene
Ansatze: Kommt die Energie beispielsweise aus Verbrennung eines Energietrdgers wie z.B.
Biomasse, Kunststoff oder Kohle werden oft Heat Pipes zur Warmetiibertragung eingesetzt. Bei
diesem Konzept wird meistens der gleiche Rohstoff fiir beides, Energieerzeugung und
Vergasung, verwendet, die Vorgénge finden allerdings in getrennten Reaktoren statt.'*>!>3 Ein
Teil des Rohstoffes wird im Oxidations-Reaktor, meistens unter Verwendung von Luft,
verbrannt. Dabei wird zunéchst fliissiges Natrium, womit die den Reaktor umgebenden Heat
Pipes gefiillt sind, verdampft. Der heif3e Natriumdampf wird anschlieBend zum Reformierungs-
Reaktor gefithrt, dort kondensiert und dem Oxidations-Reaktor zuriickgefiihrt. Die
freiwerdende Kondensationsenthalpie im Reformierungs-Reaktor stellt die Energie fiir die
Vergasungsreaktionen bereit. Ein grol3er Vorteil ist, dass auf diese Weise CO.-arme Rohgase
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erhalten werden kénnen, wodurch der Aufreinigungsaufwand verringert wird. Auf Grund der
Verbrennung von zumindest einem Teil der Rohstoffstrome, wird gleichzeitig ein CO2-reiches
Rauchgas erhalten. Aktuelle Untersuchungen finden im Labormal3stab statt und konzentrieren
sich auf die Nutzung von Biomasse.!°1152154-156 Eine CO,-freie Energiebereitstellung kann durch
die Nutzung von elektrischer Energie aus erneuerbaren Quellen realisiert werden. Ein

Verfahrenskonzept basiert auch hier auf Warmeiibertragung durch Heat Pipes, die benoétige
Energie zur Verdampfung des Natriums wird aber iiber eine elektrische Heizung bereitgestellt.
Ein anderes Verfahren ist die Plasmavergasung. Dort wird elektrische Energie in Form eines
Plasmas direkt in den Reaktionsraum eingebracht. Diese Technologie wird in Kapitel 2.1.4.3
detailliert behandelt. Die Einbringung elektrischer Energie erlaubt es zudem die
Energiebereitstellung vollig vom Rohstoff zu entkoppeln. Damit kann neben den
Freiheitsgraden in der Vergasungsmittelzusammenstellung, und damit in der
Synthesegaszusammensetzung, ein weiterer Freiheitsgrad gewonnen werden: Die
Vergasungstemperatur ist nicht mehr an einen Rohstoff, seinen Energieinhalt und die
Verbrennungstemperatur gebunden, sondern kann frei und unabhéngig vom zu vergasenden
Rohstoff gewahlt werden.

2.1.4.2. Konventionelle Vergasungstechnologien

Unter den Vergasertypen stellen Festbettvergaser (im englischen als fixed oder auch

moving bed gasifier bezeichnet) die simpelste Bauweise dar. Sie zeichnen sich nicht nur durch
geringe Investitionskosten, sondern auch einen vergleichsweise simplen Betrieb aus.'?”:1%7
Namensgebend ist das Rohstoffbett innerhalb des Vergasers, welches in einem kontinuierlichen
Betrieb durch stetige Rohstoffzugabe und Vergasung auf gleichbleibendem Niveau gehalten
wird.?*® Vergaser dieser Art konnen unter moderaten Driicken (bis 30 bar) betrieben werden
und erreichen Temperaturen von bis zu 1000 °C. Grundsitzlich kann zwischen zwei
Verfahrensarten in Festbettvergasern unterschieden werden: Der Gleichstrom- und der
Gegenstromvariante. Letztere kann zu sehr guten thermischen Effizienzen fiihren da i) das
austretende und heife Rohgas den einfallenden Rohstoff trocknet und ii) die am unteren Ende
austretende Asche das einstromende Vergasungsmittel vorwdrmt. Dies ist in Abbildung 9 oben
rechts dargestellt. Wie in Abbildung 9 aul’erdem zu erkennen ist, lassen sich Festbettvergaser
in Zonen einteilen. Diese stehen jeweils fiir einen der Grundprozesse des Vergasungsvorganges
wie sie Eingangs im Kapitel beschrieben wurden.'®® Die Anordnung der Zonen unterscheidet
sich zwischen Gleich- und Gegenstromvariante, was einen FEinfluss auf die
Produktgaszusammensetzung hat: In der Gleichstromvariante verldsst das Rohgas den Vergaser
am Ort der hochsten Temperaturen. Dabei wird ein geringer Anteil an Teeren im Rohgas
festgestellt, da diese durch die hohen Temperaturen gecrackt werden. Im Gegenstromverfahren
hingegen tritt das Rohgas im oberen und kilteren Teil des Vergasers aus und kommt zuvor mit
den Produkten der Pyrolysezone in Kontakt. Dies kann zu einem erhohten Anteil an
Pyrolyseprodukten im Produktgas und gesteigerter Teerbildung fiihren.’>>!%® Neben des
hoheren Aufreinigungsaufwands des Rohgases zdhlen auch die langen Verweilzeiten von
wenigen Stunden und die im Vergleich zu Flugstrom oder Wirbelschichtvergasern begrenzte
Kapazitit zu Nachteilen.'

Die Flugstromvergasung zahlt zu den Hochtemperaturtechnologien und weist
Betriebsbedingungen von bis zu 1400 °C und 70 bar auf.’%%!¢! Der feingemahlene Rohstoff
(hoher zweistellige Micrometerbereich) wird zusammen mit dem Vergasungsmittel am oberen
Ende des Vergasers injiziert und dabei so stark beschleunigt das er durch induzierte
Turbulenzen vollstindig zerstdubt wird.'>>1%2 Das Rohstoffpulver kann auch mit Wasser zu
einer Paste vermengt werden, um die Injektion zu erleichtern. Durch die im Vergaser
aufzubringende Verdampfungsenthalpie des Wassers schmélert diese Verfahrensart den
thermischen Wirkungsgrad und fithrt zu einem Synthesegas mit hoherem Verhéltnis von H, zu
CO0.1%2 Ein weiteres Alleinstellungsmerkmal des Flugstromvergasers ist die Moglichkeit auch mit
fliissigen und gasférmigen Rohstoffen betrieben zu werden.'® Die groRen Vorteile dieser
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Technologie sind i) der hohe Umsatzgrad innerhalb einer Verweilzeit von nur wenigen
Sekunden, ii) die teerfreie Vergasung und iii) das sehr reine, methanfreie Rohgas.'*
Gleichzeitig  verlangt der sehr hohe Kohlenstoffumsatz einen betrdchtlichen
Vergasungsmittelaufwand. Die Asche schmilzt durch die hohen Temperaturen und kann als
Schlacke am unteren Ende des Reaktors abgelassen werden, wodurch das Rohgases zusatzlich
von unerwiinschten Komponenten entlastet wird. Flugstromvergaser sind hauptsédchlich in
IGCC-Anwendungen zu finden, fiir das chemische Recycling von Kunststoffen sind sie aufgrund
der Rohstoffanforderungen sowie der Synthesegaszusammensetzung nicht geeignet.!27-15%:162
Einen Uberblick iiber kommerzielle Flugstromvergasungsprozesse liefert das NATIONAL ENERGY
TECHNOLOGY LABORATORY'®? und eine représentative Illustration eines Flugstromvergasers ist in
Abbildung 9 unten links gezeigt.

Allen Wirbelschichtverfahren gemein ist der Auftrag des Rohstoffes auf ein heil3es, fluidisiertes
Bett aus anorganischen Partikeln (meistens SiO.). Zur Fluidisierung stromt das
Vergasungsmittel von unten durch das Bett. Um Verklumpungen der Partikel zu vermeiden und
die Fluidisierung aufrechtzuerhalten, werden Betriebstemperaturen unterhalb des
Ascheschmelzpunktes, zwischen 800 und 1000 °C, gewihlt.'®®1% Unterschieden werden
Wirbelschichtvergaser hauptsdchlich in zwei Anwendungsvarianten: der blasenbildenden
Wirbelschicht und der zirkulierenden Wirbelschicht.!'®* Sie unterscheiden sich in der
Ausdehnung des fluidisierten Bettes. Bei er blasenbildenden Wirbelschicht wird so viel
Vergasungsmittel eingebracht, dass noch eine Trennung zwischen Schiittung und
iberstehendem Gasraum erkennbar ist.!®> In der zirkulierenden Wirbelschicht wird die
Stromungsgeschwindigkeit des zugefiihrten Gases weiter erhoht, bis das Bett den gesamten
Reaktor einnimmt. In diesem Zustand ist es nicht zu vermeiden, dass Teile der Schiittung
zusammen mit dem Rohgas ausgetragen werden. Ein nachgeschalteter Zyklon sorgt fiir die
Abscheidung und Riickfithrung der Partikel, weshalb auch von einer zirkulierenden
Wirbelschicht die Rede ist.'®® Der groRe Vorteil von Wirbelschichtverfahren sind sehr gute
Warmeiibergangswerte zwischen heiler Schiittung und Rohstoff, die aus dem hohen
Oberflachen-zu-Volumen-Verhiltnis der fluidisierten Partikel resultieren. Des Weiteren weisen
Wirbelschichtvergaser eine sehr gute Durchmischung und eine hohe Warmetréagheit auf, was
sie im Allgemeinen tolerant gegeniiber Rohstoffschwankungen macht.16166

Diese Eigenschaften lassen Wirbelschichtvergaser zu der ersten Wahl fiir chemisches
Kunststoffrecycling werden, da die genannten wesentlichen Hiirden der Kunststoffvergasung
iiberwunden werden konnen. Eindrucksvoll stellen dies im Pilotmaf3stab durchgefiihrte
Experimente in einem Hochtemperatur-Winkler-Vergaser (HTW-Vergaser) unter Beweis. Nach
Angaben der Autoren, konnte in diesem erstmalig eine alleinige Vergasung von
Kunststoffabfillen im MaRstab von 0,5 MWy, erfolgreich realisiert werden.'®” Der HTW-
Vergaser stellt eine Weiterentwicklung des Winkler-Vergasers dar und wird zur Steigerung der
Raum-Zeit-Ausbeute bei hoherem Druck von etwa 30 bar betrieben sowie um eine
Nachvergasungszone erganzt. Letztere dient als primire Maldnahme zur Teerreduktion in dem
oberhalb des Bettes, vor dem Reaktorausgang, zusitzlich Sauerstoff eingebracht wird. Dies
fiihrt zu einer Temperaturerhohung und zum Cracken enthaltener Teere. Nachteile dieses
Verfahrens sind erhohte CO.-Anteile durch die zusitzliche O,-Zufuhr sowie eine durch die
Druckvergasung gesteigerte Methanbildung.!28-168:169
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Tabelle 4: Ubersicht der konventionellen Vergasungstechnologien.

Festbettvergaser Wirbelschichtvergaser Flugstromvergaser
Verfahrensart Gleichstrom Gegenstrom blasenbildend zirkulierend
fallender
fallender Feststoff, Feststoff,
abwarts aufsteigendes
stromendes Gas Gas

Betriebs- 1000 °C 800-850 °C 1200-1400 °C
bedingungen atmospharisch oder bei erhéhtem atmospharisch oder bei erhéhtem 20-70 bar

Druck, Verweilzeit 15-30 min

Bemerkungen weniger hoher Anteil an
Teerbildung als im Asche und
Gegenstrom, Teeren im
geringe Produktgas
Feststoffbelastung
im Produktgas
bedarf trockene geringe
Rohstoffe, feine Rohstofftoleran
Rohstoffpartikel z, feine
notig Rohstoffpartikel
notig

einfache und robuste Bauart

bis zu 250 kW
geeignet

geeignet fir 20-
250 kw

Druck
Verweilzeit 10-100 s

Teerbildung zwischen Gleich- und
Gegenstrom (bei HTW teerfreies
Rohgas)

Rohstofftoleranz durch
Warmetragheit, mehr Flexibilitat in
PartikelgroBe als Festbettvergaser

aufwendigere Verfahrensweise

fiir hohe Kapazitaten fiir hohe
(> 1 MW) geeignet, Kapazitaten
gutes Scale-up (> 1MW)
Verhalten geeignet,
sehr gutes
Scale-up
Verhalten

Am meisten eingesetzter
Vergasertyp fur die
Kunststoffvergasung

Verweilzeit 1-10 s

geringe Teerbildung

hohe Rohstoff-
anforderung, feine
Rohstoffpartikel notig

aufwendige Konstruktion,
komplizierte
Verfahrensweise

fur hohe Kapazitaten
(> 1 MW) geeignet, sehr
gutes Scale-up Verhalten
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Gleichstromvergaser Gegenstromvergaser
< <

Trocknung Trocknung
Pyrolyse Pyrolyse
Vergasungsmittel .
oo " Reduktion
Oxidation :
Oxidation
Reduktion — \Vergasungsmittel
Asche ¥ Asche
Zirkulierende Wirbelschicht Blasenbildende Wirbelschicht
P —— Zyklon .
fluidisierte Schittung — — fluidisierte Schuttung
*—— Feststoffpartikel
Vergasungsmittel — Vergasungsmittel
Asche g Asche
Flugstromvergaser
<
Vergasungsmittel
niedrige Temperatur
I hohe Temperatur
Wasser
Synthesegaskuhler Dampf | | Abfélle aus Produktion und Gewerbe
. Kunststoffabfalle
Schmelze Y biogene Reststoffe

Abbildung 9: lllustration der beschriebenen Vergasertypen mit ihren charakteristischen Eigenschaften. Eigene
Darstellung nach BosmANs ET AL."2° und NETL'7.
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2.1.4.3. Plasmavergasung

Eine spezielle Unterform der allothermen Vergasung stellt die Plasmavergasung dar. Hier
wird die benotigte Energie elektrisch und in Form eines Plasmas in den Reaktionsraum
eingebracht. Plasmen entstehen, wenn Gasen ausreichend viel Energie zugefiihrt wird, um sie
in einen ionisierten Zustand zu iiberfithren. Aus diesem Grund wird das Plasma auch als der
vierte Aggregatszustand bezeichnet. Es setzt sich aus freien Elektronen, angeregten atomaren,
molekularen sowie ionischen und radikalischen Spezies zusammen, ist elektrisch Leitend und
quasineutral.'’®'72  Grundsatzlich wird zwischen Hoch- und Niedertemperaturplasmen
unterschieden. Das bekannteste Hochtemperaturplasma stellt unsere Sonne dar, in der durch
Kernfusion Temperaturen von mehr als zehn Millionen Kelvin erreicht werden.'”® Technisch
relevante Plasmen hingegen sind Niedertemperaturplasmen mit Temperaturen unterhalb von
50.000 K.'7° Diese werden mit Hilfe elektrischer Energie und auf Basis elektrostatischer oder
elektromagnetischer Anregung erzeugt. Die daraus entstehenden Niedertemperaturplasmen
werden in zwei Arten untergliedert: nicht-thermische und thermische Plasmen.!7%173

Nicht-thermische Plasmen oder auch nicht-gleichgewichts Plasmen gehen aus
Anregungen elektromagnetischer Art hervor. Charakteristisch fiir diese Plasmen ist das
Ungleichgewicht zwischen sehr hohen Temperaturen freier Elektronen (20000 K) und
vergleichsweise geringen Temperaturen atomarer und molekular Spezies (nahe
Raumtemperatur) Ein Beispiel aus dem Alltag stellen Quecksilberdampflampen dar.'”° Dieser
Effekt kommt durch die zur Anregung eingesetzten Radio- oder Mikrowellen zustande, die
gezielt Translationszustdnde von Elektronen anregen, wobei schwerere, molekulare Spezies
lediglich in ihren Vibrationszustinden angehoben werden. Zudem gelten nicht-thermische
Plasmen als sehr energieeffizient in Bezug auf die Bildung reaktiver Plasmaspezies, da das
Hintergrundgas nicht aufgeheizt wird.!”®!”* Anwendung finden nicht-thermische Plasmen vor
allem in der Gasaufreinigung und dort im speziellen als Maflnahme zur Teerentfernung'”>-'78

in Vergasungsprozessen oder der Zersetzung von VOCs!7?-181 (volatile organic compounds) in
Abgasen. Gegenwartig sind nur sehr wenige Arbeiten bekannt, in den nicht-gleichgewichts
Plasmen fiir den Vergasungsvorgang selbst eingesetzt werden; die technische Relevanz in
diesem Kontext ist gering.182-184

In thermischen Plasmen, auch Gleichgewichtsplasmen genannt, befinden sich alle
Plasma- und Gasspezies im thermischen Gleichgewicht. Sie gehen aus einer elektrostatisch
induzierten Anregung hervor und werden durch Anlegen hoher Stromstérken (bis zu 30 kA)
und geringen Spannungen (bis zu 100V) zwischen zwei Elektroden erhalten.!”? Der
Leistungsbereich erstreckt sich bis zu mehreren Megawatt pro Fackel.!®>!8¢ Im Kontext der
Vergasung erlangen vor allem Lichtbogenplasmen grofe Aufmerksmkeit.!®” Apparate zur
Erzeugung solcher Lichtbogenplasmen werden durch den flammenartigen Austrag als
Plasmafackel bezeichnet. Sie kommen typischerweise in zwei Konfigurationen zum Einsatz und
sind schematisch in Abbildung 10 dargestellt. Die nicht-transferierte Ausfithrung (links in
Abbildung 10) besteht aus zwei koaxial angeordneten Elektroden, die innerhalb eines Gehduses
liegen. Der im Ringspalt zwischen den Elektroden entstehende Lichtbogen wird samt reaktiver
Plasmaspezies durch einen anliegenden Gasstrom aus dem Gehduse in den Reaktionsraum
getragen.'8® Als Plasmagas konnen je nach Elektrodenmaterial verschiedene Plasmagase zum
Einsatzkommen, typisch sind Argon, Stickstoff aber auch Wasserdampf sowie
Wasserdampf/Sauerstoffmischungen, Luft und Synthesegas.'®® Bei der transferierten
Konfiguration ist die Funktionsweise analog, nur befindet sich eine Elektrode auf3erhalb des
Gehduses und kann durch das zu behandelnde Material oder eine Schmelze reprisentiert
werden. '8 Das Temperaturprofil von Lichtbogenplasmen ist hoch inhomogen und weist einen
starken Temperaturgradient auf. Im inneren konnen Temperaturen von mehr als 30.000 K
vorliegen, wohingegen das umliegende Gas auf Betriebstemperaturen von etwa 5000 °K
gebracht werden kann.'%!! Ein Grof3teil der eingebrachten elektrischen Energie wird somit als

Seite 28



Wiérme frei, weshalb thermische Plasmen einen geringen Wirkungsgrad bezogen auf die
Bildung reaktiver Plasma Spezies aufweisen als nicht-thermische Plasmen.!7%174

Nicht-transferierte Plasmafackel Transferierte Plasmafackel

Plasmagasstrom

Kathode

Lichtbogen
Anode

Plasmaflamme

Abbildung 10: lllustration einer nicht-transferierten Plasmafackel (links) und einer transferierten Plasmafackel
(rechts). Eigene Darstellung nach BRACHHOLD ET AL.™!

Auf Basis der verfligharen Plasmafackelkonfigurationen ergeben sich zwei
Plasmavergasungskonzepte: Transferierte Plasmafackeln kommen in Hybrid- oder zweistufigen
Plasmavergasungsprozessen zum Einsatz. Charakteristisch fiir diese Konzepte ist eine
Kombination aus konventioneller Vergasung und Plasmareformierung. Das bekannteste und am
besten beschriebene zweistufige Plasmavergasungsverfahren ist der Gas-Plasma-Prozess von
Advanced Plasma Power.'9?1% Aus Haushaltsabfall erzeugter Ersatzbrennstoff wird zunéchst
in einem Wirbelschichtvergaser vergast. Das Rohgas wird anschlieRend der Plasmakammer
zugefiihrt, wo Teere aus dem Vergasungsschritt unter einwirken der Plasmaspezies und in
reduktiver Atmosphédre zu Synthesegas umgesetzt werden. Schematisch dargestellt ist die
zweistufige Plasmavergasung in Abbildung 12 auf der rechten Seite. Mit einem Experiment am
Gas-Plasma-Prozess zeigen MATERAZZI ET AL. eindrucksvoll den Vorteil der Plasmavergasung
gegeniiber der konventionellen Vergasung. Abbildung 11 stellt das zeitaufgeloste
Konzentrationsprofil reprasentativer Teerspezies im Synthesegas nach der Plasmakammer dar.
Im Normalbetrieb der Plasmakammer werden konstant geringe Teeranteile erhalten. Wird die
Plasmafackel fiir einen Moment ausgeschaltet, verringert sich die Austrittstemperatur des Gases
durch die thermische Masse der Plasmakammer nur geringfiigig, die Teerkonzentration aber
steigt sofort um mehrere Grofenordnungen an. Der grofle Vorteil der Plasmavergasung
teerfreie Synthesegase zu erhalten ist also weniger auf die hohe Temperatur, als vielmehr auf
die reaktiven Plasmaspezies zuriickzufiihren.
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Nicht-transferierte Plasmafackeln = kommen  hauptséchlich in einstufigen
Verfahrenskonzepten zum Einsatz. Typischerweise sind die Plasmafackeln radial im unteren
Teil von Festbettvergasern angebracht. Sie sind so ausgerichtet, dass die Plasmaflamme direkt
auf den zu vergasenden Rohstoff zeigt. Als Beispielprozess sind AlterNRG zu nennen.!?%2%
lustriert ist der Aufbau eines einstufigen Plasmavergasungsprozesses in Abbildung 12 auf der
linken Seite.

4 -
00 Disrupted Power-6 kW 5000
350 s+ | Outlet Temperature-1005 C |- 4500
— Feed rate -98 kg/h - 4000 —
2 300 2 = =
£ G -3500 E
a 250 Mean Power-120 kW : 3000 s
o Outlet Temperature-1150 C = o - —
g 200 Feed rate-102 kg/h - LY %
S 150 & P 2000 N
3 + : = Benzene 1500 g
S 100
z -1000
50 .. -500
0 . 0

00:00:00 02:00:00 04:00:00 06:00:00 08:00:00 10:00:00 12:00:00 14:00:00 16:00:00
Test duration [hh:mm:ss]

Abbildung 11: Die Bildung der Teerkomponenten Naphtalin und Benzol bei aktiver Plasmaflamme (Stunde 00:00
bis 9:00 und ab 11:00) und inaktiver Plasmaflamme (zwischen Stunde 09:00 und 11:00). Abbildung entnommen aus
MATERAZzI ET.AL. Reproduziert aus der Verdffentlichung Reforming of tars and organic sulphur compounds in a
plasma-assisted process for waste gasification, 137, Seite 267, Kapitel 3.2.2. , The Effect of Plasma”, Copyright
(2023), mit Genehmigung von Elsevier.

Einstufige Plasmavergasung Zweistufige Plasmavergasung/ Hybridprozess
-~

—— Plasmareaktor mit
Plasmafackel
(transferiert)

Schmelze

Feststoffpartikel
Vergasungsmittel ——

Pad
-

Aschepartikel / Teere

Plasmafackel
(nicht transferiert)

Vergasungsmittel

Schmelze Aschepartikel / Teere

'

Abbildung 12: Plasmavergaserkonfiguration fuir zwei unterschiedliche Prozessfihrungen. Links ein einstufiger
Plasmaprozess nach, ALTERNRG rechts ein Hybridprozess nach ADVANCED PLASMA POWER.
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2.2. FlieBbildsimulationen von Plasmavergasungsverfahren und Bewertung chemischer
Prozesse

2.2.1.FlieBbildsimulationen von Plasmavergasungsverfahren

Grundséatzlich  stehen der  theoretischen  Beschreibung von  thermischen
Plasmavergasungsprozessen verschiedene Detailgrade zur Verfiigung, die sich in steigender
Komplexitdt von thermodynamischen iiber kinetische bis hin zu fluiddynamischen
Modellierungen erstrecken. Letztere beschéftigten sich mit der Abgasbehandlung! oder
anderen reinen Gasphasenreaktionen®’>2%3, Numerische Modellierungen von thermischen
Plasmen sind daher fern von der Vergasung fester organischer Ausgangsstoffe und kommen
zurzeit eher zur physikalischen Beschreibung von Plasmen zum Einsatz.2°! Die Mehrheit
publizierter Modelle zur Plasmavergasung sind Null-Dimensionale
Gleichgewichtsmodelle.'?%2921> Modelle dieser Art teilen sich folgende Annahmen:

i) Der Rohstoff ist im Reaktor ideal mit den Vergasungsmitteln vermischt

ii) Die Rohgaskomposition befindet sich im chemischen Gleichgewicht
(unendliche Verweilzeit)

iii) Der Ascheanteil nimmt nicht an den Reaktionen teil

iv) Es werden keine Teere gebildet

v) Es werden keine reaktiven Plasmaspezies beriicksichtigt.

Aus den Annahmen kann abgeleitet werden, dass die Eigenschaften des Plasmas alleinig durch
hohe Simulationstemperaturen und der Voraussetzung eines chemischen Gleichgewichtes
reprasentiert werden. Auf eine Beschreibung der Plasmaspezies wie freie Elektronen, sowie
radikalische und ionische Spezies wird verzichtet. Ein grof3er Vorteil dieser Null-Dimensionalen
Modelle ist ihre Universalitdt: Da keine geometrischen Informationen des Reaktionsraumes
beriicksichtigt werden, beschreiben diese Modelle zunédchst nur das thermodynamische
Potential des Prozesses und eroffnen die Moglichkeit von Parameterstudien ohne den Einfluss
technischer Herausforderungen oder Limitierungen.*%21® Fiir Parameterstudien beispielhaft zu
nennen sind Untersuchungen der Rohgaszusammensetzung und des Kohlenstoffumsatz sowie
Exergie und Kaltgaseffizienz. Typischerweise werden dafiir die folgenden Einflussgrof3en
gewahlt: Temperatur, Rohstoffzusammensetzung, Druck, Art & Menge der Vergasungsmittel
sowie davon abgeleitete Gro3en wie das Dampf-zu-Kohlstoffverhiltnis oder das Brennstoff-
Luft-GemiSCh.136’194’206’208’217

Publizierte Gleichgewichtsmodelle Modelle sind {iblicherweise in Prozesssimulatoren wie
ASPEN Plus® implementiert und folgen in ihrem Aufbau einem immer gleichen
Prinzip!?®1942%:; Da festen und komplexen Rohstoffen wie Kohle, Biomasse oder
Kunststoffabfélle meist keine Strukturformel zugeschrieben werden kann wund ihre
Zusammensetzung nur iliber Elementarzusammensetzung zuginglich ist, gilt es zundchst diese
nicht molekiilbasierten Komponenten (non-conventional components in ASPEN Plus®) in
Verbindungen mit definierter Molekiilstruktur umzusetzen. Dazu wird ein umsatzbasierter
Reaktor (RYIELD, ASPEN Plus®) verwendet, der auf Basis der Elementarzusammensetzung und
unter erhalt der Massenbilanz den Rohstoffstrom in seine Elemente iibersetzt. Dies ist eine
notwendige Annahme, da der genaue Abbau der makromolekularen Struktur des Rohstoffes zu
immer kleiner werdenden Verbindungen unbekannt ist. In der Literatur wird dieser Schritt oft
als Zersetzung (engl. decomposition) oder Pyrolyse bezeichnet, obwohl es sich hierbei nur um
ein mathematisches Hilfsmittel handelt. Benotigte Energien fiir die Umsetzung der iiber die

Elementaranalyse beschriebenen non-conventional components in ihre Elemente werden mit
Hilfe von empirischen Korrelationen berechnet und flief3en in die Energiebilanzierung des
Vergasungsprozesses ein.!”® AnschlieSend folgt der gleichgewichtsbasierte Reaktor (RGIBBS,
ASPEN Plus®), in dem i) die gebildeten Elemente unter Minimierung der freien Gibbsenthalpie
des Systems auf die definierten Produktspezies verteilt werden (nicht-stochiometrischer Ansatz)
oder ii) iiber definierte Reaktionsgleichungen zu den Produktspezies umgesetzt werden
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(stochiometrischer Ansatz). Bei einem sehr komplexen und unbekannten Reaktionsnetzwerk
wie dem der Vergasung, wird bevorzugt der nicht-stochiometrische Ansatz gewahlt.!?>2!8 Die
Produktzusammensetzung ist demnach abhédngig von den definierten Produktspezies bzw.
Reaktionsgleichungen sowie von der gewahlten Temperatur und dem Druck. In Abbildung 13
sind die beiden Prozessschritte und ASPEN-Blocke sowie ihre stoffliche und energetische
Verschaltung dargestellt, damit sie als eine FEinheit fungieren. Beide Blocke
zusammengenommen reprasentieren einen realen Vergaser. Der extern zugefiihrte
Warmestrom reprédsentiert die Energieeintrag des Plasmas. Auf Basis von technischen
Datenblattern und den Wirkungsgrad der Plasmafackeln, kann auf den Bedarf an elektrischer
Energie zuriickgeschlossen werden.

Das erhaltene Rohgas wird nun iiber verschiedene Konditionierungs- und
Aufreinigungsschritte fiir die katalytische Umsetzung vorbereitet. Tabelle 5 gibt typische
Verunreinigungen und deren Grenzwerte fiir gangige katalytische Umsetzungsverfahren an.?'%-
221 Die Abtrennung dieser Verunreinigungen wird im Folgenden behandelt.

Die Bildung von Teeren hat durch die bereits beschriebenen Eigenschaften der
Plasmavergasung keine hohe technische Relevanz und wird im Folgenden nicht behandelt.
Ahnliches gilt fiir Stickstoffverbindungen, die in Plasmavergasungsverfahren in zu
vernachldssigenden Mengen gebildet werden und als molekularer Stickstoff anfallen.!941%
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Abbildung 13: Verschaltung der Simulationsbldcke zur Beschreibung einer Vergasung in ASPEN Plus®

Wiéhrend des Vergasungsvorgangs konnen feste Partikel aus kohleartigen Verbindungen
durch unvollstindigen Umsatz oder in Form von Ascheresten vom Rohgas ausgetragen werden.
Zum Schutz aller nachfolgenden Apparate und Maschinen werden diese zuerst aus dem Rohgas
entfernt. Dazu kommen beispielsweise Zyklone zum Einsatz, die vor allem in Wirbelschicht
Prozessen unabdingbar sind. Die Abscheidung der Feststoffe findet durch Impaktion statt kann
bis zu 95% der enthaltenen Partikel entfernen.??! Zusitzlich koénnen verschiedene
Filtermaterialien und -konzepte zum Einsatz kommen, die ein zu 99,99 % von Partikeln
befreites Rohgas hervorbringen. Nachgeschaltete Nasswaschverfahren erlauben eine
vollstindige Entfernung von Feinpartikeln.'#®221:222" Gtehen Detailinformationen zu den
entstehenden Partikeln wie deren Dichte und Grofenverteilung zur Verfiigung, kénnen
aufwendigere Modelle zur Beschreibung eines Zyklons verwendet werden. Stehen diese
Informationen nicht zur Verfiigung, konnen Filter beispielsweise als Komponentensplit (SEP,
ASPEN Plus®) implementiert werden. In diesen Blocken konnen feste Verbindungen zu einem
definierten Anteil (je nach eingesetzter Technologie deren Leistungskennzahlen) dem
Prozessstrom entzogen werden. Ein moglicher Energie- und Materialaufwand oder
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Druckverlust muss bei diesen Blackbox-Modellen tiber Literaturwerte indirekt in der
Energiebilanz und Wirtschaftlichkeitsrechnung beriicksichtigt werden. 223224

Wenn von schwefelhaltigen Verunreinigungen die Rede ist, sind hauptsachlich
Schwefelwasserstoff (H.S) und Carbonylsulfid (COS) gemeint. Weniger von Bedeutung, da
durch die reduktiven Bedingungen des Vergasungsprozesses in geringeren Mengen gebildet,
sind Organoschwefelverbindungen sowie Schwefeloxide. Alle Schwefelverbindung vereint die
Wirkung als Katalysatorgift, auch schon in Kleinstmengen.!**-*?! Der Stand der Technik sieht
zur Entfernung von Schwefelkomponenten Gaswdéschen vor, die in Chemisorptions- und
Physisorptionsvorgidnge unterteilt werden koénnen.?”® Bei der Chemisorption kommen
beispielsweise wassrige Losungen alkalischer Amine oder auch Laugen zum Einsatz. Wird das
aufzureinigende Rohgas mit diesen Losungen in Kontaktgebracht, werden saure Gase von dieser
absorbiert und gehen chemische Bindungen mit den alkalischen Komponenten ein. Die

Tabelle 5: Synthesegasanforderungen katalytischer Verfahren zur Synthesegasumsetzungen beziglich typischer
Verunreinigungen. WoOLCOCK ET AL., ABDOULMOUMINE ET AL..220:221

Katalytische Maogliche Verunreinigungen und deren Grenzwerte
Verfahren
Teere Partikel Schwefel- Stickstoff- Metall- Halogen-
verbindunge  verbindungen verbindungen verbindungen
/ / / / / /
mg/Nm?  mg/Nm? ppmv ppmv ppmv ppmv
Fischer-
Tropsch- << - <0,01 0,02 0,01 0,01
Synthese
Methanol- <1 <0,02 <0,01 0,1 - 0,1
synthese

Absorption findet meist bei Temperaturen von unter 40 °C statt.??® Diese Verfahren erlauben
auch bei geringen Schwefelpartialdriicken im Rohgas eine effektive Aufreinigung, weshalb sie
meist in atmosphérisch betriebenen Prozessen Einsatz finden.??”-228 Anders als Laugen, erlaubt
die Aminwasche keine quantitative Entfernung von COS, weshalb hier meistens noch von einer
vorgelagerten COS-Hydrolyse Gebrauch gemacht wird, die COS zu H,S und CO, umsetzt.?*!?°
In einem kontinuierlichen Prozess, werden die Absorptionsmittel stindig regeneriert. Dazu wird
das mit sauren Gasen beladene Absorptionsmittel bei hoheren Temperaturen oberhalb von
100 °C entgast, bevor es erneut mit verunreinigtem Rohgas in Kontakt gebracht wird. Die
aufzuwendende Energie ist dabei von der Stérke der chemischen Bindungen Abhingig und ist
bei Laugen hoher im Allgemeinen als bei Aminen.

In Verfahren der Physisorption werden saure Gase lediglich im Absorptionsmittel
gelost.??> Daher sind hohere Partialdriicke der zu entfernenden Komponenten notwendig, um
eine effektive Wasche zu gewahrleisten. Methoden dieser Art erlauben auch die Entfernung von
Organoschwefelverbindungen. Die géngigsten Verfahren dieser Art sind das Rectisol®-
Verfahren?*° (Absorptionsmittel Methanol) von Air Liquide (ehemals Linde) und das Selexol™-
Verfahren?3! (verschiedene Ether als Absorptionsmittel) der UOP LLC. Die Beladung findet nicht
nur bei erhéhtem Druck, sondern auch bei sehr tiefen Temperaturen von beispielsweise — 60 °C
fiir das Rectisol®-Verfahren statt. Zur Regeneration der beladenen Absorptionsmittel werden
diese entspannt und kénnen zusitzlich noch erwarmt werden.

Im beschriebenen Prozess der Aminwésche sowie im Rectisol®- und Selexol®-Verfahren
kann gleichzeitig CO-, das ebenfalls zu den sauren Gasen zéhlt, gezielt und quantitativ entfernt
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werden.?>233 Kohlenstoffdioxid stellt zwar kein Katalysatorgift dar, ist aber bei CO-basierten
Syntheserouten ein unerwiinschter Bestandteil. CO, kann als inerte Komponente die
Apparatedimensionen unnétig vergroflern und oder bei Beteiligung an Reaktionen mit
Ausbeuteeinbuffen verbunden sein.?®* Zudem kann ein reiner CO.-Strom fiir CCS/CCU-
Anwendungen erhalten werden.

Grundséatzlich werden alle sauren Gase gleichzeitig absorbiert und desorbiert. Der
erhaltene Abgasstrom nach der Desorption enthdlt demnach alle der entfernten
Verunreinigungen. Da es groe Anstrengungen gibt, CO,-Emissionen rohstofflich zu nutzen,
sind Verfahrenskonzepte publiziert, die eine selektive COs-Absorption?®® (bei Aminwéschen)
bzw. Desorption?® (in Rectisol®-Verfahren) erlauben. Um reine und rohstofflich nutzbare CO»-
Strome zu erhalten, bedienen sich diese Verfahren der mehrstufigen Absorption bzw.
Desorption und nutzen die unterschiedlichen Absorptions- und Desorptionskinetiken von H,S
und CO; aus.?*>?37:28 [n FlieRbildsimulationen werden Verfahren zur Entfernung saurer Gase
iiber die Verschaltung zweier Kolonnen (RadFrac, ASPEN Plus®) abgebildeten, einer
Absorptions- und einer Desorptionskolonne.*%2*® Auch fiir die Sauergaswische finden
Blackbox-Modelle auf Basis eines Einzelkomponentensplits (SEP, ASPEN Plus®) und unter
Einbezug von Literaturdaten zur Massen- und Energiebilanzierung Anwendung.

Bei der Vergasung halogenhaltiger Rohstoffe wird ein mit Halogenwasserstoffen
verunreinigtes Rohgas erhalten. Da vor allem Chlor als halogener Bestandteil in den Rohstoffen
vorhanden ist, spielt HCI die gro3te Rolle in der Aufreinigung. Um Schidden an Apparaten und
Maschinen durch Korrosion zu vermeiden, wird HCI so friih es geht aus dem Prozess entfernt.
Es eignen sich Nasswéaschen, entweder mit reinem Wasser oder alkalischen Losungen. Durch
die hohe Loslichkeit von HCl in vielen der Absorptionsmittel fiir saure Gase, werden in diesem
Prozessschreit bereits signifikante Mengen der Halogenverbindungen mit aufgenommen.

Spurenanteile von HCl konnen durch Guard Beds auf Fe»Os- oder ZnO-Basis entfernt
werden.??22° Gleiches gilt fiir schwefelhaltige Verbindungen, die in Fe2Os- oder ZnO-Betten als
Metallsulfid gebunden werden.*>?** Diese werden bevorzugt {iber Blackbox-Modelle
beschrieben.!**

Die katalytische Umsetzung des aufgereinigten Synthesegases zu Methanol wird in der
Literatur klassischerweise iiber einen kinetischen Ansatz reprasentiert.?? Dazu kommt ein
Rohrbiindelreaktor (RPLUG, ASPEN Plus®) zum Einsatz, der auf Basis eines Langmuir-
Hinshelwood-Hougen-Watson-Mechanismus (LHHW) und einer entsprechenden Kinetik
ausgelegt wird.?** Bekannte Kinetiken sind den Arbeiten von BUSSCHE & FROMENT?* sowie
GRAAF ET. AL.2**2% zu entnehmen. Die industrielle Produktion von Methanol erfolgt aus einer

Mischung aus CO, CO; und H,. Eine wichtige GroRe ist das stochiometrische Verhéltnis S dieser
Komponenten. Es sollte im Optimalfall 2,05 betragen und wird {ber Gleichung 1
ausgedriickt.'¥

S= ———0— M

Gegenwartig ist der exakte Mechanismus der Methanolsynthese noch nicht aufgeklart.
Postuliert und durch Experimente gestiitzt ist jedoch, dass der Reaktionspfad zu Methanol iiber
eine CO»-Hydrierungverblduft.?**?*” In den gingigen Modellen zur Beschreibung der
Methanolsynthese werden die drei Gleichgewichtsreaktionen (2 bis 4) beriicksichtigt.24>245246
Die Reaktionsbedingungen liegen zwischen 200 und 300 °C sowie bei Driicken von mindestens
35 bis etwa 100 bar. 14724

CO +2H, ——— CH;0H AH, = —90,77 k] - mol™1 2)
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C0, +3H, «——— CH;0H + H,0 AH, = —49,16 k] - mol™?* 3

€O, + Hy ——— CO + H,0 AH, = +41,21 k] - mol! 4)

2.2.2.Bewertung verfahrenstechnischer Prozesse

Selten nur dient die Fliel3bildsynthese und Prozesssimulation der reinen Losung von
Massen- und Energiebilanzen. Oft gilt es Prozesse hinsichtlich verschiedener Kriterien zu
bewerten und optimieren, vom Stand der Technik abzugrenzen oder gegeniiber Alternativen
zu vergleichen. Ubliche Bewertungs- und OptimierungsgroRen sind beispielsweise die
Energieeffizienz und Wirtschaftlichkeit eines Prozesses.

2.2.2.1. Warmeintegration nach Linnhoff

Das primédre Ziel verfahrenstechnischer Prozesse ist die Umwandlung von
Ausgangsstoffen zu einem Wunschprodukt. Dieser Prozesspfad ist auch der erste, der in einer
Flie3bildsynthese beriicksichtigt wird und aus dem sich initiale Massenbilanzierungen ableiten
lassen. Dartiiber wird auch der Energiebedarf zugénglich, der fiir den Prozess notwendig ist, um
die gewollte Stoffumwandlung und alle anderen auf dem Prozesspfad befindlichen Schritte zu
ermoglichen. Die Bilanzierung und Gestaltung eines solchen Energiestromsystems, auch
Wiérmeintegration genannt, erfolgt in der Praxis meist nach der 1978 von Linnhoff publizierten
Pinch-Analyse.>*®2%°  Ziel = der = Warmeintegration  ist die  Synthese  eines
Wirmeiibertragnetzwerkes, welches alle Elemente zusammenfasst die das Energiestromsystem
beeinflussen. Mit der Pinch-Analyse ist es moglich, ein solches Warmeiibertragnetzwerk auf das
primire Ziel des Produktionsprozesses optimal auszulegen und beispielsweise mit der
kleinstmoglichen Anzahl an Wérmeiibertragern die interne Energienutzung zu maximieren.°

Zu Beginn werden dafiir alle Prozessstrome und ihre thermischen Eigenschaften wie
Start- und Zieltemperatur, Massenstrom und Warmekapazitit in einem Temperatur-Enthalpie-

Diagramm (T-H-Diagramm) aufgetragen. Jeder Prozessstrom stellt eine Gerade innerhalb des
jeweiligen Temperaturintervalls dar, die bei ihrer Starttemperatur beginnt und mit der
Zieltemperatur endet. Dadurch ergeben sich fiir kalte, aufzuheizende Strome und warme, zu
kiihlende Strome, zwei entgegengesetzte Leserichtungen: Kalte Strome starten links unten im
Diagramm und werden nach oben rechts hin erwdrmt. Warme Strome werden von oben rechts
nach unten links abgekiihlt. Auf der y-Achse kann der innerhalb des Temperaturintervalls zu-
oder abzufithrende Warmestrom abgelesen werden. Liegen mehrere Prozessstrome innerhalb
eines Temperaturintervalls, so werden diese zu einer Gesamtstromkurve abstrahiert.
Beispielhaft ist dies in Abbildung 14 dargestellt. Durch dieses Vorgehen werden zwei
Gesamtstromkurven (Composite-Kurven) erhalten, eine fiir die warmen und eine fiir die kalten
Stréme. Da nie der Absolutwert der Enthalpiestrome, sondern nur die Anderung relevant ist,
konnen die Gesamtstromkurven parallel zur y-Achse verschoben werden, sodass die warmen
Strome stets vollstdndig oberhalb der kalten liegen. (Siehe Abbildung 14, rechts) Gleichzeitig
soll ihr Abstand dabei so gewahlt werden, dass ein definierter, minimaler Wert in x-Richtung
eingenommen wird. Der Punkt, bei dem AT minimal wird, ist der Pinch.?*® Wie gro ATmin
gewahlt wird, ist von Prozess zu Prozess unterschiedlich, liegt aber in erster Ndherung bei
20 K.»1%2 In der Energiebilanzierung nimmt der Pinch eine zentrale Rolle ein, denn er teilt
den Prozess in zwei Bereiche. Warme kann im System von warmen Stromen oberhalb (rechts)
des Pinch-Punktes auf kalte Strome unterhalb (links) iibertragen werden. Nicht aber
umgekehrt, von warmen Stromen unterhalb auf kalte Strome oberhalb. Weiterhin kénnen nur
kalte Strome, die von warmen Stromen {iberdeckt sind, auch von diesen aufgeheizt werden. Ist
dies, so wie in Abbildung 14, rechts, gezeigt, nicht der Fall, werden externe Heiz- oder
Kiihlleistungen an den beiden Enden der Gesamtstromkurven benotigt.?48:2522%3
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Abbildung 14: Verlauf einer Pinch-Analyse zum Erhalt der Gesamtstromkurven eines Prozesses.

Aufbauend auf den Gesamtstromkurven kann die Summenkurve (Grand-Composite-
Kurve) erstellt werden. Sie wird gebildet, in dem fiir jedes Temperaturintervall die
Enthalpiedifferenz zwischen der kalten und warmen Gesamtstromkurve gebildet werden,
nachdem diese jeweils um ATmin/» aufeinander zu bewegt wurden.?? Bei der Pinch-Temperatur
ist der Warmefluss daher genau null und die Kurve liegt an der Temperaturachse an. Der
Abstand zwischen dem oberen Kurvenpunkt und der x-Achse zeigt den externen Warmebedarf
an. Der externe Kéltebedarf kann {iber den Abstand des unteren Kurvenpunktes und der y-Achse
abgelesen werden. Abschnitte, die mit abnehmender Temperatur auf die x-Achse zulaufen sind
Wiarmesenken im Prozess. Sich von der vertikalen Achse entfernende Strome stellen
Wiarmequellen dar. Die Summenkurve erlaubt es so, zum einen quantitative Aussagen zu treffen
welche Temperaturniveaus die zugefiihrten Heiz- und Kiihlmittelstrome (Utility-Pinch)
aufweisen miissen und zum anderen erste qualitative Aussagen iiber die Gestaltung des
Warmeiibertragernetzwerkes anzustellen. Dazu werden die entstehenden Taschen (griin
gekennzeichnet in Abbildung 15) herangezogen. Strome, die als Warmequellen agieren liegen
oberhalb von Warmesenken und bieten sich fiir einen direkten Warmeiibertrag von Prozess zu
Prozessstrom an.”** Zusammen mit prozessbedingten Wiarmetibertragern, die schon im
Vorhinein festgelegt werden konnen, z.B. durch zwingend notwendige Temperaturen fiir
Reaktionen oder Aufreinigungsschritte kann mit der Hilfe von heuristischen Regeln oder der
Verwendung von spezieller Software (z.B. ASPEN Energy Analyzer®) das
Warmetibertragernetzwerk synthetisiert werden.?>2

A A
v
~ 240 L
'§ Warmethercrag
© 200
()
g- 160
k3
4 80 120 4 80 120
Enthalpiestrom / kW Enthalpiestromdifferenz / kW

Abbildung 15: lllustriertes Vorgehen zur Entwicklung der Summenkurve (links) ausgehen von den
Gesamtstromkurven (rechts). In orange sind zu kiihlende Stréme, in blau zu erwdrmende Strome dargestellt.

Mit diesem Vorgehen konnen friih im Projektierungsstadium verschiede Prozessdesigns
hinsichtlich ihrer Energieeffizienz bewertet, verglichen und optimiert werden. Gleichzeitig hat
das entwickelte Warmeiibertragernetzwerk und seine Grof3e sowie der Flachenbedarf und
externe Heiz- oder Kiihlleistungen einen direkten Einfluss auf die Okonomie des Prozesses und
bedingen sich gegenseitig. So ist die Wirtschaftlichkeitsanalyse ein weiterer wichtiger Baustein
in der Bewertung chemischer Verfahren.

2.2.2.2. Faktormethoden zur Kostenrechnung

Je nach Grad der Verfahrensentwicklung stehen verschiedene Methoden fiir die
Investitions- und Betriebskostenschdtzung zur Verfligung, die sich in ihrer Genauigkeit der
prognostizierten Kosten unterscheiden. Umso ndher die Projektierung der Auftragsvergabe und
Projektrealisierung kommt, desto detaillierter sind die Informationen iiber den Prozess und
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genauer werden die Prognosen. Die hochste Genauigkeit fiir die Investitionskostenschéatzung
von etwa -10% und +15% wird erreicht, wenn diese auf Herstellerpreisen durch
Angebotsanfragen basiert. Um diese einzuholen, ist bereits ein detailed Engineering notwendig.
Am anderen Ende der Genauigkeit finden sich Schatzmethoden auf Basis von Anlagentypen
und Grof3enverhéltnissen wieder. Diese ersten Schatzungen brauchen kein Flie(3bild und liefern
Genauigkeiten zwischen -50 und +100 %. Sind das Verfahrensflie3bild inklusive der
wichtigsten Apparate und Maschinen bekannt, koénnen Schédtzungen mit Hilfe von
Faktormethoden durchgefiihrt werden. Eine der bekanntesten Faktormethoden ist die
Degressions- oder Kapazititsmethode. Wird diese auf der Apparateebene durchgefiihrt, sind
Genauigkeiten zwischen -30 % und +50 % erreichbar.?**?>* Eine Grundvoraussetzung fiir diese
Methode ist das Wissen um bereits getitigte Investitionskosten fiir einen dhnlichen Apparat in
einer anderen Kapazitit. Mathematisch ldsst sich die Investitionskostenschiatzung eines
individuellen Apparates durch Gleichung (5) beschreiben. 24

X ,
Iéqpparat — 11 (2) f . ’:]ahTz (5)
Gy Yahry

Dabei stellen I, die gesuchten Investitionskosten in der gewiinschten Kapazitit C, dar. I; sind
die bekannten Investitionskosten bei Kapazitét C;. Skaliert werden die Investitionskosten durch
den Degressionsfaktor y, der je nach Apparatetyp zwischen 0,32 und 0,87 liegen kann, definitiv
aber kleiner als eins ist.*®> Damit wird der Tatsache Sorge getragen, dass bei steigender
Kapazitit die spezifischen Investitionskosten sinken (Skaleneffekt, economy of scale).**' Mit dem
Installationsfaktor f werden Kosten fiir die Errichtung des Apparates berticksichtigt. Je nach
Komplexitéat des Apparates fallt dieser unterschiedlich hoch aus, liegt aber immer {iber eins und
kann fiir komplexe Systeme Werte von bis zu drei einnehmen.?*® Um Investitionskosten
verschiedener Jahre vergleichbar zu machen und die Finanzentwicklung (z.B. Lohnkosten,
Inflation) im Zeitintervall zwischen zwei Investition zu beriicksichtigen, wird der Chemical
Engineering Plant Cost Index (CEPCI) i herangezogen. Fiir die Gesamtinvestitionskosten des

Prozesses Kinpestition Werden die iiber Gleichung (5) berechneten Kostenpositionen nach
Gleichung (6) summiert.?>*

n
_ Apparat, x
Klnvestition - 2 Iz (6)

x=1

Auf Basis der Investitionskosten kénnen nun die jahrlichen Kapitalkosten berechnet werden.
Diese setzen sich aus Zinsen sowie kalkulatorischen Kosten wie der Abschreibung zusammen.
Im einfachsten Fall werden die Zinsen zur Kapitalbeschaffung berechnet, indem das
Gesamtinvestment mit einem festen Zinssatz i, multipliziert wird. Der berechnete Wert fallt
anschlieRend fiir einen definierten Zeitraum als jahrliche Kostenposition an.?*® Ergianzend
kommt die Abschreibung hinzu, welche die Wertminderung der Anlage im Zuge stdndiger
Weiterentwicklungen des Standes der Technik und Verlust der Neuheit sowie die Alterung der
Anlage selbst enthalt.>>” In erster Naherung wird angenommen, dass Anlagen linear iiber einen
Zeitraum von 10 Jahren abgeschrieben werden.>' Die Kapitalkosten Kyqpitq; €rgeben sich
demnach wie in Gleichung (9) dargestellt und sind nur fiir die ersten zehn Betriebsjahre zu
beriicksichtigen. Fiir die Zinsen wird ebenfalls ein Zahlungsintervall von zehn Jahren
angenommen.
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Einen weiteren Kostenpunkt stellen die Betriebsmittel dar. Darunter fallen Rohstoff- und

Zinsen = Kinpestition * L )

Abschreibung = Kinvestition (8)
10 Jahre

Kkapitar = Abschreibung + Zinsen 9

Energiekosten sowie Hilfsmittel. Die jahrlichen Rohstoffkosten sind direkt von der
Anlagenkapazitit K und ihrer jahrlichen Laufzeit abhéngig und errechnen sich zusammen mit
dem Rohstoffpreis nach Gleichung (10). Die Energiekosten werden fiir jeden Apparat
individuell berechnet und ergeben sich aus dem jeweiligen spezifischen thermischen und
elektrischen Energiebedarf, verrechnet mit dem Energiepreis. Die Gesamtenergiekosten

Kgnergie Pro Jahr werden durch Gleichung (11) erhalten. Die jahrlichen Kosten der Hilfsmittel
wie Katalysatoren, Kithlwasser oder Dampf werden analog berechnet.

Kronstorr = C - Anlagenlaufzeit - Rohstof fpreis (10)
n
Kenergie = Anlagenlaufzeit - z EnergiebedarfApparat.x . Energiepreisl (11)
x=1
(12)

n
z HilfsmittelbedarfAPPeret, x . Hilfsmittelpreis

x=1

Kyitrsmittet = Anlagenlaufzeit -

Nicht weiter aufgegliedert werden Kosten fiir Entsorgung, Personal und Wartung. Alle diese

Punkte werden unter Operation & Maintenance ( Kpgy ) zusammengefasst und koénnen
ndherungsweise mit einer pauschalen jahrlichen Zahlung veranschlagt werden, die sich iiber
Gleichung (13) ergibt,240-24

Koem = Kinvestition = 0,04 (13)

Die Betriebskosten K., innerhalb der ersten zehn Jahre errechnen sich aus den
Einzelpositionen der jahrlichen Kosten wie in Gleichung (14) gezeigt.

Kpetriep = KKapital + KRohstoff + KEnergie + KHilfsmittel + Kogm (14)
Die Produktbezogenen Herstellkosten ergeben sich aus Gleichung (15)

K Betrieb (1 5)
Produktionsmenge pro Jahr

Kproqukt =
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2.3. Toleranz in chemischen Produktionsverfahren

Ein weiteres Bewertungskriterium ist die Toleranz eines Produktionsprozesses. Sie wird
im Kontext der Energie- und Rohstoffwende, und damit auch fiir das chemische Recycling, von
zentraler Bedeutung in der Chemieindustrie sein.

Der starke Anstieg fossiler Energie- und Rohstoffkosten zum Ende der 1970er Jahre
motivierte die chemische Industrie erweiterte Mallnahmen zur Prozessintegration und damit
zur Effizienzsteigerung zu ergreifen. Als Folge der Prozessintegration, beispielsweise durch
Etablierung von Warmeiibertragernetzwerken und Riickfithrungen, werden unterschiedliche
Prozessbereiche in engen Kontakt gebracht. Auch {iiber Prozessgrenzen hinweg werden
verschiedene Produktionsprozesse untereinander zu einem Verbund verschaltet, um die
Rohstoffeffizienz weiter zu erhéhen. Dem dadurch gewonnenen Effizienzzuwachs solch stark
vernetzter Systeme stehen enge Betriebsfenster und ein Verlust an Flexibilitdt gegeniiber.?*® Es
entstehen komplexe Herausforderungen an den Betrieb chemischer Prozesses, die bis heute nur
durch hohe Anforderungen an konstante Rohstoffspezifikationen bewaltigt werden konnen.
Allein durch den globalen und vielféltigen Markt fossiler Rohstoffe sowie moderner Vor- und
Aufbereitungsschritte konnen diese Spezifikationen nachgefragt und auch geliefert werden. Im
Zuge der Energie- und Rohstoffwende erfahren chemische Produktionsprozesse diesbeziiglich
tiefgreifende Anderungen: Die Etablierung einer Kreislaufwirtschaft fiihrt zu einer Aufweitung
der Rohstoffbasis. Zukiinftig dienen nicht wenige fossile Rohstoffe, sondern vielfdltige
Abfallstrome als Basis fiir Produktionsprozesse. Eine inhdrente Eigenschaft dieser neuen
Rohstoffstrome ist ihre oOrtliche und zeitliche Variabilitit in der Zusammensetzung -
europdischer Kunststoffabfall ist anders zusammengesetzt als asiatischer und die
Kunststoffabfallzusammensetzung der Wintermonate unterscheidet sich von der der
Sommermonate.®®?*° Dadurch motiviert steigt das Interesse an der Entwicklung toleranter
Prozesse, die flexibel mit variablen Eingangsbedingungen umgehen konnen, stark an.21626°

Pionierarbeiten auf dem Gebiet der Flexibilitdt in chemischen Produktionsprozessen
lassen sich genau auf die Zeit datieren, in der die Prozessintegration Einzug in den Betrieb
erhielt und diesen vor schwere Herausforderungen stellte. Diesen Herausforderungen
widmeten sich Anfang der 1980er Jahre MORARI und GROSSMANN, die die Notwendigkeit fiir
Flexibilitat in chemischen Produktionsverfahren erkannten und Konzepte entwickelten diese zu
quantifizieren und schon in der FlieRbildsynthese zu beriicksichtigen.?>8261-2%8 Sje bauen den
Begriff der Flexibilitdt um die Tatsache herum auf, dass Prozessparameter nicht nur ihren einen
nominalen Wert aufweisen, sondern Unsicherheiten unterliegen und Prozesse Storfaktoren

ausgesetzt sind. Dazu untersuchten sie die Betriebsfahigkeit (Operability) eines chemischen
Prozesses innerhalb méglicher Unsicherheiten wie Anderungen des Marktgeschehen, der
Umgebungs- oder Kiihlwassertemperatur sowie Katalysator-desaktivierung.?®® Unter
Betriebsfahigkeit ist die Fahigkeit einer Anlage zu verstehen, bei Abweichungen von nominalen
Bedingungen einen hinreichenden Betrieb aufrecht zu erhalten.2622%-27! Grundvoraussetzung

fiir eine gute Betriebsfahigkeit sind nach MORARI und GROSSMANN Elastizitédt (Resiliency) und

Flexibilitdt (Flexibility).26%2632¢° Der FElastizitit wird die Eigenschaft eines Prozesses
zugeschrieben, auf unerwiinschte Parametervariationen tolerant zu reagieren und sich von
Stérungen schnell und reibungslos zu erholen.?°22% Die Flexibilitit befahigt Prozesse bei sich
dndernden Betriebsparametern durch Anpassung von Regelgrofen einen stationdren, aber
verdnderten, Zustand aufrechtzuerhalten und innerhalb definierter Spezifikationen zu
bleiben.?22% Der Unterschied zwischen den beiden Eigenschaften liegt demnach darin, dass
sich die Elastizitdt an die Sicherstellung eines hinreichenden Betriebes trotz Storfaktoren
richtet. Flexibilitit indessen bedeutet mit alternativen, unteranderem auch gewiinschten,
Betriebsbedingungen umgehen zu konnen, wahrend weiterhin ein stationdrer Zustand vorliegt.
Eine klare Abgrenzung der beiden Begriffe ist nicht immer mdglich, was auch daran liegt, dass
eine eindeutige Definition von Flexibilitat in chemischen Produktionsprozessen fehlt.
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Um einen Prozess zu gestalten dem es moglich ist mit Unsicherheiten umzugehen, wurde
eine Methode entwickelt, die es erlaubt, das optimale Prozessdesign unter dem Einfluss
variabler Prozessparameter zu finden. Ein Flexibilitdtstest und -index wurden eingefiihrt, um
ein Betriebsfenster zu definieren, innerhalb dessen die Betriebsfihigkeit sichergestellt ist und
Anforderungen an definierte Zielgroflen (wie Produktspezifikation, Betriebskosten oder
sicherheitsrelevante Prozessbedingungen) eingehalten werden. Bei diesem Versuch, die
Flexibilitit eines Prozesses zu quantifizieren und vergleichbar zu machen, werden zunéchst alle
variablen Parameter und die stabilen Betriebsbereiche des Prozesses ermittelt. Uber eine
Beschreibung von Hyperrechtecken sowie der Extrem- und Schnittpunktbestimmung im
multidimensionalen Raum und unter der Annahme, dass alle Eingangsparameter als
unabhéngig voneinander betrachtet werden kénnen, wird der Flexibilitdtsindex ermittelt. Er ist
ein MaR dafiir, wie gut die gestellten Flexibilititsbedingungen erfiillt sind.?¢**”° Anwendung
kann dieser Index nur dann finden, wenn die Beziehungen aller Eingangsparameter und
variabler Parameter bekannt sind, was die Praktikabilitit stark einschrankt. Weiterhin wird die

Worst-Case-Optimierung  diskutiert, bei der ein Prozess auf die schlechtesten
Eingangsbedingungen ausgelegt wird. Grundgedanke dabei ist, dass so auch fiir gilinstigere
Bedingungen ein zufriedenstellender Betrieb realisierbar ist, wodurch eine Toleranz entsteht.26?
Es lasst sich festhalten, dass sich die Arbeiten von GROSSMANN und MORARI mehr mit
Betriebsflexibilitat?®°, also dem Problem des Betreibens und der Auslegung einer Anlage
innerhalb kleiner, mit Unsicherheiten behafteten, Parameterrdumen befassen. Die Flexibilitat
gegeniiber Rohstoffen wird zwar erwdhnt, aber in keiner Threr Arbeiten nidher beleuchtet. In
den Erwdhnungen geht es um konkret definierte, alternative Rohstoffe. Als Beispiel wird die
Verwendung von Propan anstelle von Ethan aufgefiihrt, zwischen welchen zur Produktion von

Ethylen willentlich gewechselt werden kann.?”? Ein Kontinuum moglicher Zusammensetzungen

fiir einen Rohstoff, die willkiirlich auftreten (wie es fiir Kunststoffabfille zutreffend ist), wird
nicht beschrieben, was den maf3geblichen Unterschied zum heutigen Verstindnis einer
Rohstoffflexibilitéit pragt. NORTON und GROSSMANN?"? erkennen dennoch die Notwendigkeit, bei
einem solchen Fall, jede Variante als eigenstdndige Verbindungen zu betrachten und jeweils
eine separate Massenbilanz aufzustellen, um fiir jede Rohstoffvariante eine
Flexibilitdtsuntersuchungen durchzufithren. Hierfiir werden allerdings keine Beispiele oder
Anwendungsfalle dargelegt. Es lésst sich an dieser Stelle vermuten, dass fiir dieses Vorgehen
die damalige Rechenkapazitét nicht gegeben war, und deshalb nicht weiterverfolgt wurde.

Mit den Arbeiten von GRUHN und FICHTNER um 1990, ist der Flexibilitatsbegriff
weiterentwickelt und aus verschiedenen Perspektiven betrachtet worden. 273?74 Es folgte die
Einfiihrung von fiinf Flexibilitdtskategorien, die im Kern bis heute verwendet werden:
Produktflexibilitat, Kapazitatsflexibilitdt, Parameterflexibilitdt, Strukturflexibilitit und
Ortsflexibilitit. Eine Begriffserklarung aller verwendeten Flexibilititstypen ist in der
zusammenfassenden Tabelle 6 gegeben. Anhand der Kategorisierung ldsst sich bereits die
Motivation zur Flexibilitdtssteigerung erkennen: Die immer stirker werdende Konsumkraft der
Gesellschaft und voranschreitende Globalisierung fordern neue Produkte in immer kiirzeren
Zeitraumen. Dies kollidiert mit der aufwéindigen Entwicklung neuer Verfahren sowie deren
langen Planungs-, Konstruktions- und Betriebsphasen. Nur durch Flexibilitét lasst es sich auf
solch dynamische Anforderungen reagieren und am Markt behaupten. Aus dieser Situation sind
Konzepte wie modulare Anlagen®”> und Mehrzweck- oder Mehrproduktanlagen nach RAUCH
ET. AL.?’® entstanden, die vor allem die Struktur-, Kapazitits- und Produktflexibilitit stirken
und so ein schnelleres reagieren auf das Marktgeschehen erlauben sollen.?®® Auch die neueren
Arbeiten zu Flexibilitdtsoptionen von SEIFERT ET. AL.>”> konzentrieren sich im Kontext
modularer Anlagen weiterhin auf die nachfrageseitigen Einfliisse des Marktes, sind mehr
produkt- als eduktorientiert und treten eher am Ende der Wertschopfungsketten auf. Flexibilitét
gegeniiber der Angebotsseite und folglich der Seite des Rohstoffs, wird weiterhin wenig
Beachtung geschenkt. Auch in den folgenden Jahren spielt die Weiterentwicklung der

Flexibilitdt gegeniiber willkiirlich schwankenden Rohstoffbedingungen eine untergeordnete
Rolle,260:277,278
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Tabelle 6: Flexibilitdtskategorien und Beschreibungen ergénzt nach Bruns ET. AL..2%8 Die angegebene Liste von
Autoren beinhaltet nur die im Rahmen dieser Arbeit herangezogenen Literaturstellen und erhebt keinen Anspruch
auf Vollstandigkeit.

Flexibilitatskategorie Erklarung Adressiert von

Produkt RAUCH ET.AL.276
Herstellung wechselnder Produkte oder

Produktqualitdten ohne definierte Spezifikationen und ~ GRUHN & FICHTNER?74

Kapazitatsbereiche zu verlassen 983
VAN KRANENBURG ET AL.

Kapazitéat Verarbeiten variabler unter Einhaltung RAUCHET AL. 278
definierter Produktspezifikationen GRUHN & FICHTNERY4

SEIFERT ET AL.27>

VAN KRANENBURG ET AL. 283

Betrieb & Parameter

Umgang mit sich andernden Eingangs- oder GRUHN & FICHTNER274
Betriebsparametern ohne Rohstoff-, Kapazitats-, oder 26
Produktspezifikationen zu verletzen. GROSSMANN & MORARI
Struktur -. . .
Anderung Materieller, energetischer oder RAUCH ET AL. 276
informatorische Verkntpfungen zur Erreichung 74
anderer Betriebszustande GRUHN & FICHTNER
Ort Unabhéngigkeit einer Produktion GRUHN & FICHTNER?"*
von ihrem Standort VAN KRANENBURG ET AL.283
Rohstoff Verwendung variabler Rohstoffe ohne 277
P MAUBNER ET AL.
Produktspezifikationen zu verletzen
Last

Umgang mit transienten Betriebszustanden und

L . > . MATTHISCHKE ET AL.27°
wechseln zu stationdren Zustanden in kurzer Zeit

Erst in Hinblick auf die Energie- und Rohstoffwende, daraus folgenden Konzeptionierungen von
Bioraffinerien®®, Anfang der 2000er Jahre, sowie konkreten Uberlegungen alternative, nicht
fossile Rohstoffe zu verwenden,?’®%%! erlangt die Rohstoffflexibilitéit in chemischen Prozessen
vermehrt Aufmerksamkeit.?6%-277:282.283 Anders als in den vorangegangenen Arbeiten, wird sich
dem Problem schwankender Eingangsbedingungen zum ersten Mal unter der Pramisse
gendhert, dass diese nicht die Ausnahme, sondern die Regel darstellen. Die Arbeit von
MAURNER ET. AL.?”7 stellt in diesem Zusammenhang ein eindrucksvolles Beispiel dar, wie
Reaktoren zukiinftig gezielt rohstoffflexibel gestaltet werden konnen.

Der systematische Ansatz eines Multi-Level Reaktordesigns mit Mehrzieloptimierung von
MAURNER ET. AL.%”7 wurde am Beispiel einer Reaktorauslegung zur
Maleinsdureanhydridsynthese aus n-Butan, n-Buten und Mischungen der beiden gezeigt. Das
Reaktordesign erfolgt dabei iiber drei Stufen: In der ersten Stufe werden nur die
systembedingten Grenzen beriicksichtigt und das Reaktionssystem unterliegt ausschlieBlich
thermodynamischen und kinetischen Gesetzen. Der Reaktionsraum ist ein Fluidelement
undefinierter Form, dessen Zustand durch externe Massen- und Energiestréome so manipuliert
werden kann, dass optimale Reaktionsbedingungen fiir das betrachtete Reaktionssystem
erreicht werden. Die Interaktion der externen Strome mit dem Fluidelement unterliegt in Schritt
eins keinerlei Transportlimitierungen. Erst in Schritt zwei sind die externen Massen- und
Energiestrome nicht mehr unlimitiert, sondern folgen Transportkinetiken. Diese geben dem
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Fluidelement nun auch eine Form, wodurch in Schritt zwei verschiedene Reaktorkonzepte
miteinander verglichen werden konnen. Im dritten und letzten Schritt wird sich dem geformten
Fluidelement technisch gendhert. Dazu wird ein detailliertes Reaktormodell erarbeitet, welches
technischen Limitierungen unterliegt. Dieses Vorgehen kann nun fiir eine Reihe an Szenarien
verschiedener Rohstoffe, und damit Reaktionssystemen (1. Schritt), unterschiedlichen
Reaktorkonzepten (2. Schritt) und rigoros gestalteten Reaktormodellen (3. Schritt)
durchgefiihrt werden. Die Entscheidung, welches Szenario in die nichste Stufe gelangt, wird
iiber eine Mehrzieloptimierung unterstiitzt. Um Aussagen {iiber die Toleranz der
unterschiedlichen Szenarien mit einflief3en zu lassen, widmet sich die Mehrzieloptimierung der
Minimierung von Varianz und Maximierung des Mittelwertes festgelegter Leistungsindikatoren.
Aus den beschriebenen Schritten des Multi-Level Reaktordesigns lasst sich gut erkennen, dass
es zwei grundlegende Mafdnahmen gibt Flexibilitdt und Toleranz zu steigern: Manahmen der
Regelung (Schritt eins und zwei) und Mafdnahmen der Konstruktion oder des Designs (Schritt
zwei und drei). Diese beiden Moglichkeiten werden bereits in den friihen Arbeiten von
GROSSMANN und MORARI aufgezeigt, um die Flexibilitdt und Elastizitdt eines Prozesses zu
erhohen und sind wie folgt definiert: Bei Mafinahmen der Konstruktion oder des Designs
werden Entscheidungen getroffen, die in den physischen Aufbau der Anlage eingehen und
wiahrend des Betriebes nicht gedndert werden konnen. Unter Mallnahmen der Regelung
werden Entscheidungen verstanden, die durchgehend wahrend des Anlagenbetriebes getroffen
werden konnen.?*? Auch wenn sich die Maf3nahmen innerhalb von 35 Jahren nicht dnderten,
so konnte gezeigt werden, dass sich die Motivation diese anzuwenden stark erweitert hat. Der
Begriff der Toleranz wird in dieser Arbeit in Anlehnung an MAUBNER ET AL.2”” und geprégt durch
die Pionierarbeiten von GROSSMANN und MORARI?*? wie folgt verstanden:

Die Toleranz eines Prozesses oder einer Prozesskomponente erlaubt es durch Anpassung von
Design- oder Regelparametern einen stabilen und sicheren Betrieb sowie konstante
Produktspezifikationen bei willkiirlichen Eingangsbedingungen aufrechtzuerhalten.

Nach Wissen des Autors erlaubt zum Zeitpunkt des Verfassens dieser Arbeit die von MAURNER
ET. AL.?>”’ beschriebene Methodik als einzige die Untersuchung vieler und willkiirlich
schwankender Rohstoffzusammensetzungen fiir eine systematische Auslegung rohstoffflexibler
Reaktoren. Sie wird damit der Tatsache gerecht, dass der Umgang mit variablen
Rohstoffbedingungen starke Einfliisse auf die Verfahrens- und Reaktorentwicklung hat und
neue Konzepte in der Bewertung und Auslegung chemischer Verfahren fordert. In Ergdnzung
zu dieser detaillierten Betrachtung einzelner Prozesskomponenten, erscheint eine
systemverfahrenstechnische Herangehensweise, in der die Einfliisse schwankender Rohstoffe
auf eine gesamte Prozesskette offengelegt und zur Toleranzsteigerung genutzt werden kénnen,
als eine vielversprechende Ergdnzung zur Entwicklung toleranter Prozesse.
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3. Ziel und Umfang

Der Stand der Technik offenbart das Potential des chemischen Recyclings fiir die
Verwertung gemischter Kunststoffabfélle und zeigt, wie es die Limitierungen des mechanischen
Recyclings iiberwinden und eine Schliisselrolle im Ubergang zur Kreislaufwirtschaft einnehmen
konnte. Weiterhin wird dargelegt, warum es in einer Kreislaufwirtschaft zu Rohstoffstromen
variabler Zusammensetzung kommen kann. Um mit dieser Variabilitit umzugehen, bedarf es
toleranter chemischer Prozesse, die flexibel auf die sich 4&ndernden Einfliisse reagieren konnen.
Prozesse dieser Art sollten eine hohe intrinsische Anzahl an Regelungsparametern haben, da
diese in direktem Zusammenhang mit der moglichen Toleranz eines Prozesses stehen kénnen.
Unter den Verfahren des chemischen Recyclings erscheint die allotherme Plasmavergasung
daher eine geeignete Technologie darzustellen, deren systemverfahrenstechnische
Untersuchung mittels Fliel3bildsimulationen noch nicht umfassend durchgefiihrt wurde.

Der Eigenschaft von Prozessen, flexibel auf zufillige Rohstoffinderungen zu reagieren,
muss in der linearen Wirtschaft nur bedingt Aufmerksamkeit entgegengebracht werden. Zwar
sind Methoden zur Betrachtung einzelner Prozessschritte bekannt, eine systematische und
quantitative Erfassung sowie die Steigerung der Toleranz von Gesamtprozessen ist hingegen
unzureichend entwickelt. In Hinblick auf die Kreislaufwirtschaft ldsst dieser Umstand die
Prozesstoleranzanalyse und deren methodische Weiterentwicklung und Anwendung in den
Fokus riicken.

Ziel dieser Arbeit ist es, die methodische Grundlage zu entwickeln, einen Gesamtprozess
in das dynamische Umfeld einer Kreislaufwirtschaft einzubetten, um diesen dort hinsichtlich
der Toleranz gegeniiber variablen Rohstoffzusammensetzungen quantifizieren und optimieren
zu konnen. Dazu wird ein Plasmavergasungsprozesses fiir das chemische Recycling von
gemischten Kunststoffabfillen und zur Produktion von Methanol als Fliel3bildsimulation
implementiert. Uber diese systemverfahrenstechnische Untersuchung hinaus sollen
Bewertungen der energetischen Effizienz sowie der Wirtschaftlichkeit angestellt werden.

Um die Plasmavergasung in den Kontext der Kreislaufwirtschaft einzuordnen und ihr
Potential qualitativ zu erfassen, wird im ersten Drittel der Arbeit ein Technologiervergleich mit
anderen Cl-Verfahren (Verbrennung, konventionelle Vergasung und Biogasproduktion)
angestellt, die sich zum Schlie8en von Stoffkreislaufen eignen. Der Technologievergleich ful3t
auf Blockfliel3bildern, in welchen jeder Prozessschritt mit Selektivititen und Ausbeuten zu den
C1-Wunschprodukten belegt wird. Zusammen mit dem Energieaufwand der Prozessschritte und
den Rohstoffkosten kann der finanzielle Aufwand abgeschitzt werden, um den eingesetzten
Kohlenstoff in das Wunschprodukt Methanol zu tiiberfiihren. Fiir die Plasmavergasung wird
dariiber hinaus eine thermodynamische Voruntersuchung angestellt, die das theoretische
Potential quantitativ erfasst. Zudem werden die rechtlichen Rahmenbedingungen zum
Betreiben einer Plasmavergasungsanlage fiir das Recycling von Kunststoffabféllen hinsichtlich
der Abfallrahmenrichtlinie bzw. des Kreislaufwirtschaftsgesetz beleuchtet.

Zum Erreichen der Ziele in der systemverfahrenstechnischen Untersuchung wird im
zweiten Teil das Verfahrensflie(3bild entwickelt. Dafiir wird der Gesamtprozess, ausgehend vom
festen Rohstoff {iber die Plasmavergasung sowie Synthesegaskonditionierung und
-aufreinigung bis hin zu der katalytischen Umsetzung zu Methanol, in ASPEN Plus®
implementiert. Auf Basis der ermittelten Energie- und Massenbilanz wird der Prozess
abschlieBend um eine Warmeintegration und Wirtschaftlichkeitsanalyse erweitert. Die
Waérmeintegration wird nach der Pinch-Methode durchgefiihrt. Die Wirtschaftlichkeitsanalyse
ist auf Ebene der einzelnen Prozessschritte angesetzt, wobei sich einer Faktormethode zur
Berechnung der Kostenbeitrdge bedient wird.
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Im letzten Drittel der Arbeit wird die Voraussetzung geschaffen, um eine
Prozesstoleranzanalyse durchfiithren zu konnen. Dazu wird zunéchst die Variabilitdt in der
Zusammensetzung des europdischen Kunststoffabfalls beschreiben. Der Kunststoffabfall wird
iiber seine Elementarzusammensetzung beschrieben und umfasst sechs chemische Elemente
sowie den Asche- und Feuchtigkeitsgehalt. Fiir jede der insgesamt acht Grof3en wird auf Basis
einer Literaturrecherche der Mittelwert sowie die Standardabweichung bestimmt. Darauf
aufbauend wird fiir jede Grof3e eine diskrete Verteilung, die zusammengenommen 5000
verschiedene  Kunststoffabfallzusammensetzungen ergeben. Diese Rohstoffverteilung
reprasentiert das Eingangssignal und dynamische Umfeld, in das der zuvor beschriebene
Plasmavergasungsprozess eingebettet ~wird. Mittels einer Automatisierung der
Prozesssimulationssoftware ASPEN Plus® wird fiir jede der 5000 Zusammensetzung eine
Energie- und Massenbilanz erhalten. Die entwickelte Automatisierung basiert auf einer VBA-
Routine und erlaubt es alle gewiinschten Eingabe- und Ausgabegrof3en des Flief3bildes
anzusteuern, auszulesen und speichern zu koénnen. Mit dem auf diese Weise erhaltenen
Datensatz, der Prozessantwort, kann die Toleranz des Prozesses quantitativ untersucht werden.
Dazu wird unter Hinzunahme von an den Prozess gestellten Anforderungen und
Randbedingungen intolerantes Verhalten einzelner Prozessschritte sichtbargemacht.
Anschliefend konnen durch die Offenlegung von Ursache-Wirkungsketten Parameter
identifiziert werden, die eine toleranzsteigernde Wirkung versprechen. Diese werden zu
Toleranzstrategien kombiniert und anhand des Wairmeiibertragernetzwerks bzw. der
Methanolproduktionsmenge, als Beispiele fiir Design- und Regelparameter, auf ihre
Wirksamkeit iiberpriift.
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4. Vorbetrachtungen im Kontext einer zirkularen Wertschépfung

4.1. Analyse méglicher C1-Technologien fiir eine zirkulare Wertschopfung

Als Vorbetrachtung wird die Plasmavergasung im Vergleich mit anderen
C1-Technologien bewertet, die es ebenfalls ermoglichen Materialkreislaufe zu schliel3en.
Betrachtet wird die Abfallverbrennung, die konventionelle und Plasmavergasung sowie die
Biogasproduktion. Als Bewertungskriterium des Technologievergleiches wird der Anteil von
Kohlenstoff im Rohstoff, der im Produkt Methanol wiedergefunden wird, herangezogen. Dazu
wird der Kohlenstoffanteil des Rohstoffstromes auf 100 % gesetzt und der Prozesskette
zugefithrt (siehe Abbildung 16). Jeder Prozessschritt wird mit einem Umsatz bzw. einer
Ausbeute zu dem jeweilig gewiinschten Produkt belegt. Bei der Verbrennung wiére dies
beispielsweise Kohlendioxid. Der Umsatz und die Ausbeute werden {iber die Mittelung von
Literaturdaten zu den jeweiligen Prozessschritten erhalten. Bei einer Prozesskette mit 100 %
Umsatz und Ausbeute, wiirde demnach aller im Rohstoff vorhandener Kohlenstoff im Produkt
wiedergefunden werden. Neben dieser Materialbilanz wird auch eine Energiebilanz iiber die
Prozesskette gefiihrt. Jeder Prozessschritt wird mit einem Energiebedarf oder —iiberschuss
belegt, der ebenfalls auf die Menge an Kohlstoff des Rohstoffes im Produkt bezogen ist. Der
Energiebedarf der einzelnen Prozessschritte wird der Literatur entnommen. Fiir den
Energieiiberschuss wird zunéchst der thermodynamische Energiestrom bestimmt, welcher
anschliel3en iiber recherchierte Wirkungsgrade angepasst wird. Der Prozessintegration der
Energiestrome wird {iber den Bilanzgedanke einer Gutschrift Rechnung getragen. Als letzte und
vereinende Betrachtungsebene werden sowohl den Massen- als auch Energiestrémen Kosten
bzw. Erlése zugeschrieben, wodurch beide miteinander verrechnet werden kénnen. Es resultiert
eine Gebiithr, die als finanzieller Aufwand fiir die jeweilige Prozesskette zur
Methanolproduktion verstanden werden kann.

Kohlenstoffbilanz

100% 92%
> > 56% Kohlenstoff des
G Rohstoffes im Produkt | Mit Rohstoff und
Energiekosten:
MJ / kg C MJ/ kg C ~Kohlenstoffgebihr"
in Produkt in Produkt | Produktbezogener €/kg C in Produkt
° Energiefluss
input output

[ X ) J

Energiebilanz

Abbildung 16: Zugrundeliegendes System der Sankey-Diagramme im Technologievergleich.
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4.1.1.Abfallverbrennung

Die Verbrennung, oder thermische Verwertung, von gefdhrlichen Abfillen wird als
Referenztechnologie herangezogen.?23328428 Dije Prozesskette baut sich wie folgt auf: Der
Rohstoff wird mit {iberstochiometrischen Mengen an Sauerstoff zu Kohlendioxid (CO.) und
Wasser (H0) verbrannt. Das heiBe Rauchgas wird zur Erzeugung und Uberhitzung von
Hochdruckwasserdampf genutzt. Dieser wird einer Turbine expandiert und dient der
Stromerzeugung. Nachdem die restliche nutzbare Warme des Rauchgases abgefiihrt ist, wird
iiber eine Aminwésche enthaltenes CO, entfernt. Der beschriebene Prozess ist demnach der

Post-Combustion-Technologie zuzuweisen. Das so erhaltene CO; stellt die Kohlenstoffquelle fiir
die weiteren Prozessschritte dar und wird zunichst in der umgekehrten Wassergas-Shift-
Reaktion mit Wasserstoff (H2) zu Kohlenmonoxid (CO) und H,O umgesetzt. Es wird so viel H,
zugegeben, das am Ende des Prozessschrittes ein H,/CO-Verhéltnis von zwei erhalten wird. Der
benotigte Wasserstoff wird aus der Elektrolyse von Wasser gewonnen. Im letzten Prozessschritt
wird das erhaltene H,/CO-Gemisch zu Methanol (CHsOH) umgesetzt. Es wird angenommen,
dass die bei der Umsetzung zu Methanol freiwerdende Energie im Prozess der
Methanolsynthese zur Energieintegration (Kompression und Aufreinigung) genutzt wird.

Gefahrlicher Abfall

15 MJ/kg |
40 wt.-% C
Verbrennung Aminwaésche Umgekehrte WGS MeOH-Synthese
100% 99% 98% 97% 96% 95%
C in Rohstoff carbon conv. eff.  Cin CO, gewonnener C Cin CO Cin MeOH
Rohstoffkosten Spezifische Rohstoffkosten
-0,16 €/kg Feed -0,42 €/kg C in MeOH
Kraft-Warme-Kopplung: Strom- & Warmebedarf Aminwaésche: Strom- & Warmebedarf RWGS + H20-Elektrol. Strom- & Warmebedarf
23,66 MJ/kg C in MeOH 22,3 MJ/kg Cin MeOH 79,50 MJ/kg C in MeOH
Spezifische Energiekosten: Spezifische Energiekosten:  Spezifische Energiekosten: Netto Energiekosten
-0,40 €/kg C in MeOH 0,4 €/kg Cin MeOH 2,39 €/kg C in MeOH 2,39 €/kg C in MeOH

Kohlenstoffgebihr
1,97 €/kg C in MeOH

Abbildung 17: Stoff-und Energiestrome (blau bzw. griin) bei einer Sonderabfallverbrennung zur Produktion von
Methanol. WGS = Wassergas-Shift-Reaktion.

Aus dem Sankey-Diagramm in Abbildung 17 ist ersichtlich, dass die gesamte Prozesskette
sehr hohe Umsatzgrade und Ausbeuten von etwa 99 % ermoglicht. So werden 95 % des im
Rohstoff vorhandenen Kohlenstoffes am Ende im Produkt Methanol wiedergefunden. Der
Rohstoff ist mit einem negativen Preis verbunden, der durch die Abgabegebiihr fiir den Abfall
beim Betreiber der Abfallverbrennungsanlage zustande kommt. Trotz dieser Gebiihr und der
grofden Gutschrift durch den Export von Wiarme und Strom ergeben sich letztlich hohe
Energiekosten. Diese sind dem hohen Bedarf an Wasserstoff zuzuschreiben, da pro Mol
umzusetzendes CO- drei Mol H, benotigt werden, wovon nur zweidrittel fiir die eigentliche
Methanolsynthese verwendet werden. Das verbleibende Drittel dient der Reduktion von CO-
und CO und féllt als Wasser an. Neben der Elektrolyse schlagen sich auch die vielen
Umwandlungs- und Transformationsschritte negativ auf die Energiebilanz nieder: Reduziert
vorliegender Kohlenstoff wird zunédchst vollstindig oxidiert, um Wéarme und Strom zu
generieren, anschlieend wird der Kohlenstoff wieder um sechs Oxidationsstufen reduziert. Der
sehr effiziente Weg, den Kohlenstoff vom Rohstoff im Produkt wiederzufinden muss sich bei
der Verbrennung teure extern bereitgestellte Energie gekauft werden, was einen
wirtschaftlichen Betrieb erschwert. Wie teuer es ist, die hohe Materialeffizienz von 95 % zu
erkaufen wird deutlich, wenn nur so viel Methanol gebildet wird, wie es die Energie aus dem
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Verbrennungsprozess zulésst: In diesem Fall konnten nur 4 % des Kohlenstoffes im Rohstoff in
Methanol gebunden werden.

4.1.2.Konventionelle Vergasung

Zum Zeitpunkt des Technologievergleiches war kein Vergasungsexperiment in technisch
relevanter GroRe publiziert, welches vollstindig auf Kunststoffabfillen basiert, sodass einen

gemischten Rohstoffstrom aus Kohle?®® und RDF'” (Refuse Derived Fuel, Ersatzbrennstoff)
zurilickgegriffen wurde. Die Prozesskette unterteilt sich in die Vergasung des Rohstoffes, der
Aufreinigung des Rohgases mittels Rectisol®-Verfahren zur Abtrennung saurer Gase, einer
Wassergas-Shift-Stufe zum Einstellen des gewiinschten Synthesegasverhiltnisses (H./CO=2)
sowie der katalytischen Umsetzung des gereinigten Synthesegases zu Methanol. Die Vergasung
wird im Rahmen dieser Betrachtung autotherm und mit reinem Sauerstoff (O.) als
Vergasungsmittel betrieben.16+16%.285.287-289 Eg wird so viel Sauerstoff zugefithrt, wie zum
Erreichen eines Verbrennungsluftverhéltnis®®® von 0,3 benétigt wird. Fiir die dazu notwendige
Luftzerlegung werden Literaturdaten zur Abschitzung des thermischen und elektrischen
Energiebedarfs herangezogen; analoges®®’ gilt fiir das Rectisol®-Verfahren.242°02°! Es wird
angenommen, dass die bei der exothermen Umwandlung von Synthesegas zu Methanol
anfallende Wiarme im Methanolprozess wiederverwendet wird und dieser energieautark
ablauft.'*”?°? Auflerdem ist nur der Rohstoffstrom Kohle mit Rohstoffkosten behaftet und wird
angenommen, dass RDF kostenfrei ist.

Kohle + RDF

23,4 Ml/kg i
53 wt.-% C

Vergasung Reinigung Wassergas-Shift MeOH-Synthese

100% 75% 40% 35%
C in Rohstoff carbon conv. eff.  Cin CO C in MeOH

Rohstoffkosten: Spezifische Rohstoffkosten
0,1 €/kg 0,19 €/kg C in MeOH
Luftzerlegung: Power & Heat Rectisol: Strom- & Wérmebedarf
2,41 MJ/kg C in MeOH 1,44 MJ/kg C in MeOH
Spezifische Energiekosten: Spezifische Energiekosten: Netto Energiekosten
0,08 €/kg Cin MeOH 0,04 €/kg Cin MeOH 0,12 €/kg C in MeOH

Kohlenstoffgeblihr
0,30 €/kg C in MeOH

Abbildung 18: Stoff- und Energiestréme (blau bzw. griin) bei konventioneller Vergasung. RDF =
Ersatzbrennstoff (Refuse Derived Fuel), WGS = Wassergas-Shift-Reaktion.

Die Vergasung zeigt im Vergleich zur Verbrennung eine geringe Effizienz im Umsatz zu
gasformigen Kohlenstoffspezies von etwa 75 %. Dies liegt unter anderem an der Bildung von
Teeren und Ruf}, die Produkte einer unvollstdndigen Umsetzung des Rohstoffes sind. Weitere
Verluste an Kohlenstoff sind durch die Bildung von Methan (CH4), die vor allem in der
Druckvergasung!®® eine groBe Rolle spielt, und CO, zu verbuchen, welches durch den
autothermen Betrieb im Rohgas anfillt, sodass mur etwa 40 % des Kohlenstoffs im
Zwischenprodukt CO wiederzufinden sind. Fiir das Rectisol®-Verfahren entstehen Strom- und
Energiekosten fiir die Kiihlung des Absorptionsmittel Methanol sowie dessen Regeneration
durch Desorption der gelésten Gase (HzS, COS, CO,).?%?! Fiir anfallende CO,-Emissionen
werden keine Kosten veranschlagt. In der Wassergas-Shift-Stufe zum Einstellen des
Synthesegasverhéltnisses gehen zusétzliche Kohlenstoffanteile, die als CO. anfallen, verloren.
Uber die gesamte Prozesskette werden rund 35 % des im Rohstoff befindlichen Kohlenstoffs im
Produkt wiedergefunden, was die Material- bzw. Rohstoffeffizienz geringer ausfallen lésst als

Seite 47



bei der Verbrennung. Grund dafiir ist unteranderem die Eigenschaft konventioneller
Vergasungsprozesse, gleich ob auto- oder allotherme Betriebsweise, die benétigte Energie fiir
den endothermen Vergasungsprozess aus der Verbrennung des Rohstoffes bereitzustellen und
Kohlenstoff in Form von CO, zu verlieren, da es nicht mehr fiir die Methanolsynthese zur
Verfiigung steht. Fiir eine bessere Kohlenstoffeffizienz wére es essenziel, den anfallenden CO--
Strom zusétzlich zu nutzen, was einen erhohten Wasserstoffbedarf und Energieaufwand
bedeuteten wiirde, der extern bereitgestellt werden muss. Dieses Szenario wird hier nicht ndher
untersucht. Trotz der geringeren Kohlenstoffeffizienz betragen die Kosten fiir die
Methanolproduktion nur etwa ein Sechstel im Vergleich zu Methanol aus der
Abfallverbrennung, da kein teurer Strom fiir die Wasserstoffproduktion eingekauft wird.

4.1.3.Plasmavergasung

Die die Plasmavergasung!'?728>287.2% wird anders als die konventionelle Vergasung nur
mit RDFY’ als Rohstoffstrom untersucht. Aufler der hier vorliegenden allothermen
Betriebsweise ist die Prozesskette analog der konventionellen Vergasung. Fiir RDF werden
wieder keine Rohstoffkosten angenommen.

RDF

21,7 Mi/kg |
48 wt.-% C

Vergasung Reinigung Wassergas-Shift MeOH-Synthese

100% 87% 62% 49%
C in Rohstoff carbon conv. eff.  Cin CO C in MeOH

Rohstoffkosten: Spezifische Rohstoffkosten
0,00 €/kg 0,00 €/kg C in MeOH
Luftzerlegung: Strom- und Warmebedarf: Aminwéasche: Strom- und Warmebedarf
2,07 MJ/kg C in MeOH 11,20 MJ/kg C in MeOH
Plasmadackel: Strom Netto Energiekosten:
4,21 MJ/kg C in MeOH 0,39 €/kg C in MeOH
Spezifische Energiekosten:  Spezifische Energiekosten: Kohlenstoffgebiihr
0,19 €/kg C in MeOH 0,2 €/kg C in MeOH 0,39 €/kg C in MeOH

Abbildung 19: Plasmavergasungsprozess von RDF (Refuse Derived Fuel) zur Methanolproduktion mit den
Energie- und Massenstromen der einzelnen Prozessschritte in griin bzw. blau. WGS = Wassergas-Shift.

Im ersten Prozessschritt fillt eine im Vergleich zur konventionellen Vergasung um 12 %
hohere Kohlenstoffumsatzeffizienz auf, was zum einen an den hoheren Temperaturen der
Plasmavergasung liegt (mind. 1300 K), vor allem aber den reaktiven Plasmaspezies geschuldet
ist.'”” Diese unterbinden die Teer- und Ruf3bildung maximal und erlaube es, eine
Synthesegaszusammensetzung nahe dem thermodynamischen Gleichgewicht zu erhalten.
Durch die allotherme Betriebsfithrung wird auch der Anteil an CO, im Rohgas stark gesenkt,
was sich im Vergleich zur konventionellen Vergasung in einem 20 % hoheren CO-Anteil
bemerkbar macht. In Summe kann gegeniiber der klassischen Vergasung eine um etwa 15 %
gesteigerte Rohstoffeffizienz ermittelt werden. Als strombasierter und energieintensiver Prozess
ist die Plasmavergasung allerdings auf grol’e Mengen elektrischer Energie angewiesen, die die
Stoffumwandlung, trotz des kostenfreien Rohstoffs, vergleichsweise teuer werden lassen. Uber
alle bisher untersuchten Prozessketten zeigt sich der Trend, dass die Realisierung einer hohen
Kohlenstoffeffizienz mit einem hohen Energiebedarf einherzugehen scheint. Die Moglichkeit
Strom aus erneuerbaren Quellen zu verwenden, grenzt die Plasmavergasung von der
Verbrennung und der konventionellen Vergasung ab, da sie auch als PtX-Technologie
verstanden werden kann. Gleichzeitig ist die Plasmavergasung, anders als gédngige PtX-
Verfahren, nicht auf die Rohstoffstréme H,O und CO; reduziert, sondern in der Lage von festen
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organischen Rohstoffen auszugehen und den Strom im Umwandlungsschritt zu Synthesegas zu
speichern. Dies kann neben dem bekannten Demand-Side-Management von PtX-Technologien
zusatzlich eine rohstoff- und produktseitige Sektorkopplung (Energie- und Abfallwirtschaft
bzw. chemische Industrie und Energiewirtschaft) eroffnen. Diese Eigenschaft birgt das
Potenzial, effiziente und effektive Materialkreisldufe zu erschaffen, die durch eine direkte
Einbringung von Strom aus erneuerbaren Quellen angetrieben werden kénnen.

4.1.4.Biogasproduktion

Die abgebildete Prozesskette enthélt eine Biogasanlage der 2. Generation, das hei3t der
Rohstoff wird nicht eigens fiir die Umsetzung in der Biogasanlage angebaut, sondern besteht
aus (ligninhaltigen) Reststoffen und entgeht somit der Teller-Tank-Diskussion.?**2% In dem
behandelten Fall wird Weizenstroh?®® als Rohstoff eingesetzt. Nach der Fermentation wird ein
Rohgas enthalten, das zum Grof3teil aus CO, und CH4 (etwa im Verhaltnis 1:3) besteht. Nach
Abtrennung des CO, wird das CH4 mit Wasser zu Synthesegas reformiert und zu Methanol
umgesetzt.?%’

Weizenstroh

21 Ml/kg
48 wt.-% C

Fermentation

Reformierung MeOH-Synthese

100% 26% 19% C in CO
C im Rohstoff carbon conv. eff.

Rohstoffkosten Spezifische Rohstoffkosten
0,05 €/kg Feed 0,58 €/kg C in MeOH

- g

Aminwésche: Strom- und Warmebedarf:
8,03 MJ/kg C in MeOH

Spezifische Energiekosten

0,15 €/kg C in MeOH Netto Energiekosten

0,03 €/kg C in MeOH

Kohlenstoffgebuhr
0,61 €/kg C in MeOH

Abbildung 20: Biogasproduktion der 2. Generation auf Basis von ligninhaltiger Abfallbiomasse.

Der ligninhaltige Rohstoff Weizenstroh kann von den Mikroorganismen, welche
hauptsachlich auf stirkebasierte Rohstoffe ausgelegt sind, wiahrend der Fermentation nur zu
etwa 26 % zu gasformigen Komponenten (CO» und CH4) abbauen.?*® Nach der Aufreinigung
des Rohgases verbleiben noch 19 % des im Rohstoff enthaltenen Kohlenstoffs im Methan und
fiir die Synthese von Methanol iibrig, sodass iiber die gesamte Prozesskette etwa 18 % des
eingetragenen Kohlenstoffs im Produkt gebunden werden konnen. Durch die geringe Effizienz
wird auch eine sehr hohe Kohlenstoffgebiihr von etwa 0,6 € erhalten und liegt damit doppelt
so hoch wie die der konventionellen Vergasung und etwa 0,2 € iiber der der Plasmavergasung.
Die grofte Limitierung dieser Prozesskette ist die geringe Materialakzeptanz, da die
Mikroorganismen auf biogene Strome angewiesen sind. Gegenwartig sind keine relevanten
Verfahren bekannt, die es erlauben gemischten Kunststoffabfall zu Fermentieren und
Materialkreislaufe zu schliefen. An dieser Stelle sei angemerkt, dass die Berechnungen fiir
einen starkehaltigen Rohstoffstrom génzlich anderes ausfallen wiirden und ein hoherer Anteil
an Kohlenstoff im Produkt gebunden werden kann und dafiir nur ein Bruchteil der Energie der
zuvor untersuchten Prozesse gebraucht wird.??%2%
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4.2. Thermodynamische Untersuchung der Plasmavergasung: Prozessfiihrung & Toleranz

Als Abschluss der Vorbetrachtung werden die Plasmavergasung und ihre technologie-
inhdrenten Eigenschaften detailliert beleuchtet. Berechnungen rund um die Plasmavergasung
werden in dieser Arbeit auf Basis eines chemischen Gleichgewichtes angestellt. Dazu wird der
Plasmavergasungsreaktor in der Prozesssimulationssoftware ASPEN Plus® {iber einen RGIBBS-
Block beschrieben. Fiir eine ausfiihrliche Beschreibung des Plasmavergasungsmodelles samt
beriicksichtigter Produktspezies ist auf Kapitel 2 sowie Kapitel 5 zu verweisen.

Die Plasmavergasung ist die zentrale Komponente der zu entwickelnden Prozesskette. Sie
stellt den ersten Prozessschritt dar und eine unzureichende Genauigkeit in ihrer Beschreibung
wiirde sich in allen folgenden Prozessschritten nachteilig bemerkbar machen. Daher gilt es
zunichst die Eignung der Gleichgewichtsannahme zur Beschreibung realer
Plasmavergasungssysteme zu iiberpriifen, da diese zudem eine wichtige Voraussetzung fiir die
Giiltigkeit und Aussagekraft der spater gezogenen Schlussfolgerungen der Toleranzanalyse aus
Kapitel 4.2.1 ist. Dazu werden experimentelle Bedingungen von einer Reihe an thermischen
Plasmavergasungssystemen in eine Simulation iibertragen, um anschlief3end die berechneten
Produktgaszusammensetzungen mit den experimentellen Ergebnissen zu vergleichen. Die
Produktgaszusammensetzungen werden als Trockenvolumenprozent von Wasserstoff,
Kohlenmonoxid und Kohlendioxid, den Hauptbestandteilen von Synthesegas, angegeben. Der
Vergleich ist in Abbildung 21a als Paritdtsdiagramm dargestellt, wobei Punkte auf der
durchgezogenen Diagonale einer perfekten Ubereinstimmung zwischen Experiment und
Simulation entsprechen. Fiir eine bessere Einordnung der Ergebnisse wird das gleiche Verfahren
auch fiir konventionelle Vergasungssysteme durchgefiihrt und ist in Abbildung 21b dargestellt.
In Tabelle 7 sind die fiir den Vergleich herangezogenen Referenzen sowie die Ergebnisse der
Simulation und der experimentellen Arbeiten zusammengefasst.

a) 65 T T T T T T T T T 1 T b) 65 T T T T T T T T T T T
® P
soF H, CO, N, . . 6o Hy CO, CH, 1
55 | A - 55 | . ,' I
L A -7 L o ‘ R
£ 50 - . £ 50 . g )
3 . e 5 45 - v ’ P _
8 45f e # Y A ] 9] . .7
a0} <V .7 . Y40+ LI . .
a\? 1’ e . D\? /l -’
§ 35 L ’,0\0 - ‘_; 35 | Q0\0’, [ ] ’/ 4
Z 30t /5 Lo a0 . . 30F ARy 7
. ® - ’ .
IR {5t o :
B L 9 & * (’ ,”39 *
z o0 T 1 2% Ay 1
£ 15k ,’/ /’; - A 15 + ) r“){,_f 4
0Fy . or 7 .
u e i . i
S e Sk A
o v 00 v
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65
Experiment (Plasma) / vol.-%, trocken Experiment (Konv.) / vol.-%, trocken

Abbildung 21: Paritdtsdiagramme fiir den Vergleich der trockenen Synthesegaszusammensetzung aus der
Gleichgewichtsmodellierung und Experimenten fir a) Plasmavergasung und b) konventionelle Vergasung. Die
gestrichelte Linie stellt eine Abweichung von 20 % zwischen Experiment und Simulation dar.

Abbildung 21a veranschaulicht die groRe Ubereinstimmung zwischen den aus
Experimenten zur Plasmavergasung erhaltenen Produktgaszusammensetzungen und ihrer
Gleichgewichtsmodellierung. Die meisten Zusammensetzungen weisen Abweichungen von
weniger als 20 % auf, was die Aussage von MATERAZZI ET. AL.'”%, die Plasmavergasung arbeite
sehr nahe dem thermodynamischen Gleichgewicht untermauert. Zudem wird die hohe Idealitét
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von Plasmavergasungssystemen in einem breiten Kapazititsbereich (4 bis 40 kg Rohstoff pro
Stunde) verdeutlicht. Auch die entscheidende Bedeutung reaktiver Plasmaspezies im Erreichen
des Gleichgewichtzustandes wird offengelegt: Im Vergleich zwischen den Hochtemperatur-
Flugstromvergasungsexperimenten von BRIESEMEISTER'®! (umgekehrtes, halbausgefiilltes
Dreieck in 21b) und der Plasmavergasung von MATERAZZI ET AL.'?® (ungefiillter Kreis) fallt auf,
dass trotz des geringen Temperaturunterschieds von 50 K, die Ubereinstimmung zwischen
Gleichgewichtszusammensetzung und Experiment fiir die Plasmavergasung grof3er ist als fiir
die Flugstromvergasung. Dieses Beispiel reiht sich in die allgemeine Aussage von Abbildung 21b
ein, welche die Nicht-Idealitit der konventionellen Vergasung, mit Abweichungen von meist
mehr als 20 %, visualisiert. Auf Grundlage der beschriebenen Erkenntnisse kann festgehalten
werden, dass Gleichgewichtsmodelle wuniversell geeignet sind, unterschiedliche
Plasmavergasungssysteme in guter Naherung zu beschreiben. Dies stirkt alle im Folgenden
entwickelten Hypothesen zur Operabilitdt und Toleranz in Plasmavergasungssystemen und
steigert deren technische Relevanz.

Tabelle 7: Uberblick tiber die verwendeten Literaturstellen zum Vergleich von Simulation und Experiment fiir
konventionelle und Plasma-Vergasungssysteme unter Anwendung eines Gleichgewichtmodells.konv. =
konventionell, exp-= experimentell, sim.=simulation, anger.=angereichterte.

Literatur Rohstoff- Ver- Gas- H,/CO H,/CO H,+CO H,+CO Ver-
(Konv. Symbol strom / gasungs- temp. (exp.) (sim.) tr. tr. gaser-
Vergasung) kg-h1 mittel /K P- ) (exp.) (sim.) typ
Fest
300 7’/\& 1,70 Luft 1094 1,73 0,93 23,33 59,65 b?tt_
Gleichst
rom
Fest
301 D 54,20 Luft 953 0,82 1,93 39,00 30,30 bgtt-
Gleichst
rom
Fest
302 . 12,00 Luft 859 0,92 1,6 32,08 57,08 b?tt_
Gleichst
rom
Fest
303,304 ‘ bett-
: 10,00 Luft 773 0,60 4,14 33,50 38,55 .
Gleichst
rom
Sauer-
304 J 170,00 stoff 1073 0,59 096 31,30 6296  \Virbel
anger. schicht
Luft
305 \% 55,00 Luft 1073 1,07 099 31,10 9287  \Virbel
schicht
Sauer-
161 v 12,90 stoff 4393 0,64 045 27,73 40,46 Flug-
anger. strom
Luft
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Literatur

(Plasma-
vergasung)
Sauer- Ein-
306, Case 1 29,00 stoff & eey 0,60 040 69,00 7888  Sufige
Kohlen- Ver-
dioxid gasung
Sauer- Ein-
306, Case 3 29,00 stoff& 139 0,65 047 7600 saq1  Suufige
Kohlen- Ver-
dioxid gasung
Ein-
306 Case 4 29,00 Dampf 1429 1,77 1,47 8300 90,26 Stci'fe
gasung
Dampf & tufige
306 Case 6 29,00 Kohlen- 1446 1,11 0,74 78,00 88,80 9
.. Ver-
dioxid
gasung
Sauer- E|r.1-
306 stufige
. Case 7 29,00 stoff & 1490 1,23 0,96 81,50 85,88 Ver
Dampf
gasung
Ein-
307 5,00 Dampf 1973 0,96 233 9400 88,04 Stci'fe
gasung
Dampf & Sf:\;?l_
193 42,50 Sauer- 1423 1,50 1,30 7856 87,90 ge
Ver-
stoff
gasung
Ein-
308, Case 1 4,70 Luft& ooy 1,25 063 5860 4761  Sufige
Dampf Ver-
gasung
Ein-
38, Case 6 4,00 Luft& - 3g50 165 126 9420 9500  Stufige
Dampf Ver-
gasung
Ein-
308, Case 11 4,10 luft 2730 050 0,66 50,20 50,20 St\tl‘i'fe
gasung
Ein-
309 8,00 Luft 1600 1,68 1,57 71,10 75,47 Stsi'fe
gasung
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4.2.1.Potenzial zur Rohstofftoleranz der Plasmavergasung

Auf Basis des beschriebenen Gleichgewichtmodells und einer Parameterstudie wird die
Plasmavergasung hinsichtlich des toleranten Umgangs mit variablen Rohstoffen bewertet. Es
wird untersucht, wie die Modellsubstanzen Kohle, Lignin und Cellulose sowie verschiedene
Vergasungsmittel und Temperaturen die Rohgaszusammensetzung beeinflussen und wie diesen
Beeinflussungen entgegengewirkt werden kann. Am Beispiel der Vergasung von Kohle
(CHo,600,02) 1*® als Modelsubstanz sollen an dieser Stelle nur die Kernaussagen erlautert werden.
Ein vollstandiges Bild der Parameterstudie wurde veroffentlicht in HUNGSBERG ET. AL..!36

Die berechnete Rohgaszusammensetzung wird in Form der molaren Menge des
erhaltenen  Synthesegases, der Synthesegasmenge (Gleichung 16), sowie des
Synthesegasverhéltnisses (Gleichung 17) diskutiert. Die Synthesegasmenge kann als Ausbeute
verstanden werden. Das Synthesegasverhiltnis ist eine wichtige Grol3e fiir spatere katalytische
Umsetzungen des Synthesegases. Beide Grofen nehmen starken Einfluss auf die Auslegung der
nachfolgenden Prozessschritte und eignen sich daher als ZielgroRe fiir eine Toleranzbewertung.

Ny, + Nco

Synthesegasmenge = (16)
Ntotal
n
Synthesegasverhaltnis = e 17
Nco

Abbildung 22 zeigt die Synthesegasmenge und das Synthesegasverhéltnis in Abhdngigkeit
unterschiedlicher Zugaben an Sauerstoff als Vergasungsmittel (22a) und fiir verschiedene
Vergasungstemperaturen. Es ist zu beobachten, dass fiir alle Temperaturen ein dhnlicher
Verlauf in der Abhéngigkeit der Sauerstoffzugabe erhalten wird. Fiir alle Temperaturen tritt ein
deutliches Maximum bei 0,5 Mol O, pro Mol Kohle auf. Bei der verwendeten
Modellzusammensetzung von Kohle fiihrt die Zugabe von 0,5 Mol O2 pro Mol Kohle (CHo 600,02)
zusammengenommen zu einem molaren O:C-Verhéltnis von etwa eins. Die Kombination aus
Elementen Sauerstoff und Kohlenstoff des Rohstoffes zusammen mit den des Vergasungsmittels
wird im Folgenden als Betriebszusammensetzung (Siehe Gleichung 18) bezeichnet und ist in
Gleichung 19 beispielhaft fiir den Fall von 0,5 Mol O pro Mol Kohle berechnet.
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. Nreed (nO,Feed) + nVergasungsmittel(nO,Vergasungsmittel)
Betriebszusammensetzung 0:C = (18)
Nreed (nC,Feed) + nVergasungsmittel(nC,Vergasungsmittel)

_1(0,02) +0,5(2)

1D +0,5(00) 102 (19)

Das Synthesegasmaximum ldsst sich folglich dadurch erkldren, dass zunéchst geringere
Sauerstoffmengen (< 0,5 Mol O pro Mol Rohstoff, Betriebszusammensetzungen mit O:C < 1)
die Vergasung des Rohstoffes und damit die CO-Bildung begrenzen. Bei einem O:C-Verhéltnis
von eins ist genau so viel Sauerstoff im System, das aller Kohlenstoff in CO umgesetzt werden
kann. Ab 0,5 Mol O. pro Mol Rohstoff fithrt mehr Sauerstoff zu einer abnehmenden
Synthesegasmenge, da nun das O:C-Verhéltnis groer eins ist und die Oxidation von CO und
H, zu CO, bzw. H,O begiinstigt ist. Der abweichende Trend bei Simulationstemperaturen von
800 K mit einer stetig abnehmenden Synthesegassumme kann auf die bevorzugte Bildung von
CO, bei niedrigen Temperaturen zuriickgefithrt werden.!?® Weiterhin lasst sich durch
Abbildung 22a zeigen, dass die erreichbare Synthesegasmenge bis 1400 K stark
temperaturabhingig ist. Erst ab 1400 K wird ein Plateau erreicht, wo weitere
Temperaturerhohung keinen signifikanten Einfluss auf die produzierte Synthesegasmenge
zeigen.
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Abbildung 22: Einfluss der Sauerstoffzugabe auf a) die Synthesegassumme und b) das Synthesegasverhaltnis bei
einer Vergasung von Kohle und verschiedenen Betriebstemperaturen. SG-Sum. = Synthesegassumme, SG-Verh.=
Synthesegasverhaltnis.

Auch beim Synthesegasverhéltnis (Abbildung 22b) zeigt eine Simulationstemperatur von 800 K
ein auffalliges Verhalten mit um den Faktor zehn hoheren Synthesegasverhéltnissen. Grund ist
die angesprochene bevorzugte Bildung von CO: anstelle von CO. Auch fir das
Synthesegasverhiltnis kann eine temperaturinvariante Zusammensetzung bei > 1400 K
festgestellt werden. Bei der Verwendung von Sauerstoff als Vergasungsmittel ist das erreichbare
Synthesegasverhéltnis durch die Menge an Wasserstoff im Rohstoff begrenzt, da nur
Betriebszusammensetzungen von H:C=0,6 erhalten werden kénnen. Die Berechnung des H:C-
Verhéltnisses erfolgt analog dem O:C-Verhéltnis auf Basis von Gleichung 19, nur dass O durch
H ersetzt wird. Erst die Einfilhrung von wasserstoffhaltigen Vergasungsmitteln liefert den
notwendigen Freiheitsgrad, um diese Einschrankung zu {iberwinden. Daher wird auch der
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Einfluss von Wasser als Vergasungsmittel auf die Grol3en Synthesegasmenge und -verhiltnis
untersucht. Abbildungen 23a und 23b zeigen die Ergebnisse.

Die molare Synthesegasmenge steigt mit der Wasserzugabe bis zum optimalen
stochiometrischen Verhédltnis von 1 Mol H>O pro Mol Kohle, oder einer
Betriebszusammensetzung von O:C = 1,02, was mit den vorangegangenen Beobachtungen fiir
die Zugabe von Sauerstoff, {ibereinstimmt. Anders als bei der Vergasung mit Sauerstoff, kann
wie in Abbildung 23b dargestellt, gleichzeitig ein hohes Synthesegasverhéltnis erreicht werden.
Denn die Zugabe von einem Mol Wasser fiihrt dem System Wasserstoff zu und resultiert in einer
Betriebszusammensetzung von H:C = 2,6. Die Art des Vergasungsmittel zeigt keinen Einfluss
auf die Lage des Temperaturplateau und auch fiir die Zugabe von Wasser als Vergasungsmittel
ist die Zusammensetzung ab 1400 K temperaturinvariant.
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Abbildung 23: Einfluss der Wasserzugabe auf a) die Synthesegassumme und b) das Synthesegasverhéltnis bei einer
Vergasung von Kohle und verschiedenen Betriebstemperaturen.

Die Beobachtung der temperaturinvarianten Produktzusammensetzung ab 1400 K ist eine
erste wichtige Erkenntnis hinsichtlich der Toleranz der Plasmavergasung, da sie, unabhéngig
vom verwendeten Vergasungsmittel, die untere Grenze zwischen temperaturtolerant und
temperatursensibler Steuerung der Rohgaszusammensetzung abbildet. Aus 6konomischer Sicht
ist diese Erkenntnis ebenfalls interessant, da eine Temperaturerhohung oberhalb 1400 K zwar
mehr Energiekosten verursachen wiirde, aber keinen positiven Einfluss auf die
Zusammensetzung hervorbringt. Auf Basis dieser Erkenntnisse sind alle folgenden
Berechnungen mit einer Betriebstemperatur von 1400 K durchgefiihrt.
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Nach der Erorterung des Einflusses der Temperatur sowie Art und Menge des
Vergasungsmittels, wird der Einfluss des Rohstoffes auf die Synthesegasmenge und das
Synthesegasverhéltnis untersucht. Neben Kohle werden nun auch Lignin und Cellulose als
Einsatzstoffe in die Betrachtung miteinbezogen. Ein Mol Lignin wird durch die
Modellzusammensetzung CH;1004 und ein Mol Zellulose durch CHiesO00g dargestellt.!3®
Abbildung 24a vergleicht die erzielbare molare Synthesegasmenge der drei Ausgangsstoffe in
Abhangigkeit verschiedener Sauerstoffzugaben. Bei der Darstellung der
Synthesegaszusammensetzung in Abhédngigkeit der zugesetzten Menge eines Vergasungsmittels
werden die Unterschiede zwischen den Rohstoffen deutlich hervorgehoben. Fiir alle Rohstoffe
wird ein eigenes Maximum beobachtet, das sich bei starker funktionalisierten Einsatzstoffen in
Richtung einer geringeren Sauerstoffzugabe verschiebt (Cellulose < Lignin < Kohle). Diese
Beobachtung ist auf die Sauerstoffmenge zuriickzufiihren, die zum Erreichen eines O:C-
Verhéltnisses von eins erforderlich ist und mit steigender Funktionalisierung abnimmt. Ein
besserer Vergleich, der die Gemeinsamkeiten der Einsatzstoffe herausarbeitet, wird erreicht,
indem die Synthesegasmenge gegen das O:C-Verhiltnis der eingefiihrten
Betriebszusammensetzung aufgetragen wird (Abbildung 24b). Hier liegt das Maximum fiir
jeden Rohstoff bei einem O:C-Verhéltnis von eins und die Kurven zeigen eine &dhnliche
Abhéngigkeit zum eingestellten O:C-Verhéltnis. Die beobachteten leichten Unterschiede bei
niedrigeren und hoheren O:C-Verhéltnissen sind auf das unterschiedliche H:C-Verhéltnis der
verschiedenen Ausgangsstoffe zuriickzufiihren. Wie in Abbildung 24c dargestellt, wiirde es eine
weitere (theoretische) Zugabe von Wasserstoff als Vergasungsmittel ermdglichen, den
Unterschied zwischen den Einsatzstoffen vollstdndig zu kompensieren: Entlang der schwarzen
Kurve konnen alle Rohstoffe iiber das Einstellen der Betriebszusammensetzung ineinander
iiberfithrt werden. Insgesamt zeigt dies, wie durch den flexiblen Einsatz von Vergasungsmitteln
unterschiedliche Rohstoffzusammensetzungen zu einer gleichen Betriebszusammensetzung
gebracht werden konnen. Weiterhin folgt aus der Parameterstudie, dass eine
Betriebszusammensetzung immer einer Produktgas-zusammensetzung entspricht. Damit lassen
sich schwankende Rohstoffzusammensetzungen durch eine Anpassung von Art und Menge der
zugegebenen Vergasungsmittel ausgleichen und zZu einer definierten
Synthesegaszusammensetzung umsetzen.
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Abbildung 24: Molare Menge an Synthesegas flr Kohle (CHo.600.02), Lignin (CH1.100.4) und Zellulose (CH1.6500.5) bei
1400 K. a) zeigt die molare Menge an Synthesegas in Abhédngigkeit von der zugesetzten Sauerstoffmenge. b) stellt
die Synthesegasmenge in Abhadngigkeit vom O:C-Verhéltnis der Betriebszusammensetzung dar. In c) ist die molare
Menge des Synthesegases fiir verschiedene H:C-Verhéltnisse bei einem konstanten O:C-Verhaltnis von 1,8
dargestellt.

Nach Kapitel 2.3 ist es fiir eine Toleranzsteigerung notwendig, eine Reihe an Regelgro3en
zur Verfiigung zu haben, um Einfluss auf das Reaktionsgeschehen ausiiben zu kénnen. Bei der
Plasmavergasung ist es der flexible Einsatz unterschiedlicher Vergasungsmitteln, der die hohe
und technologie-inhdrente Toleranz hervorbringt. Die Plasmavergasung als Spezialfall einer
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indirekten Vergasung ist dariiber hinaus in der Lage, die Betriebstemperatur von der
Vergasungsmittelzugabe und des Rohstoffes zu entkoppeln. Dies liefert den entscheidenden
Beitrag zur Unabhéngigkeit gegentiber der Rohstoffzusammensetzung und damit zur Toleranz.
Mit diesen Eigenschaften hebt sich die Plasmavergasung malf3geblich von verwandten
Technologien ab, deren inhdrente Zugdnge zum Reaktionsgeschehen geringer ausfallen: Die
Pyrolyse beispielsweise erlaubt zwar ebenfalls die Entkopplung von Rohstoff und
Betriebstemperatur, ist aber im Einsatz von Hilfsmitteln stark eingeschrankt, was zu einer
starken Abhéngigkeit zwischen Rohstoff und Produktzusammensetzung fiihrt. Die autotherme
konventionelle Vergasung ist an eine feste Zugabe von Sauerstoff gebunden, um die notwendige
Energie fiir den Betrieb bereitzustellen.

4.3. Kernaussagen Kapitel 4

Im angestellten Technologievergleich wurden die Abfallverbrennung, die konventionelle
und Plasma-Vergasung sowie die Biogasproduktion anhand ihres Potentials bewertet den
Kohlenstoff des Rohstoffs in das Produkt Methanol zu iiberfiihren. Als Bemessungsgrof3e ist die
Kohlenstoffgebiihr (€ pro kg Kohlenstoff im Methanol) herangezogen worden, die den
finanziellen Aufwand aus Material- und Energiebedarf kombiniert.

e Die Abfallverbrennung von Sonderabfall mit Post-Combustion-Technologie zeigt zwar
die beste Materialeffizienz von 95 % im Produkt gebundenem Kohlenstoff,
gleichzeitig aber auch die hochste Kohlenstoffgebiihr von 1,97 €-kg™ Kohlenstoff im
Methanol. Als Ursache wurden die Transformationsschritte zwischen chemischer,
thermischer und elektrischer Energie identifiziert, die mehrfach entlang der
Prozesskette auftreten (Verbrennung zur Energiegewinnung, Umwandlung in
elektrische Energie, Wasserelektrolyse und Umsetzung des CO, mit H,). Wird nur die
aus dem Verbrennungsprozess erhaltene Energie fiir die Methanolproduktion
verwendet, konnen nur 4 % des Kohlenstoffs im Methanol gebunden werden.

e Beider autothermen konventionellen Vergasung eines Gemisches aus Kohle und RDF
konnen rund 35 % des im Rohstoff befindlichen Kohlenstoffs in Methanol iiberfiihrt
werden. Hauptursache fiir Kohlenstoffverluste liegen im Vergasungsschritt bei der
Bildung von Ruf} und Teeren sowie in der Bildung von CO, durch totaloxidation des
Rohstoffes zur Energiebereitstellung. In Summe wird eine Kohlenstoffgebiihr von
0,30 €-kg! Kohlenstoff im Methanol erhalten.

e Im allothermen Plasmavergasungsprozess konnen 49 % des eingebrachten
Kohlenstoffs in das Wunschprodukt Methanol eingebaut werden. Dazu tragt
malgeblich der hohe Umsatzgrad von 87 % zu gasformigen Produkten bei, der
vorrangig durch die reaktiven Plasmaspezies erreicht wird. Gleichzeitig fordert der
Einsatz des elektrischen Plasmas einen hohen Energiebeitrag von 0,39 €-kg!
Kohlenstoff im Methanol. Durch die Annahme kostenfreier Rohstoffe belauft sich die
Kohlenstoffgebiihr der Plasmavergasung auf eben diese 0,39 €-kg! Kohlenstoff im
Methanol.

e Die Biogasproduktion aus Weizenstroh als ligninhaltiger Reststoff zeigt die geringste
Materialeffizienz mit nur 18 %. Hauptverantwortlich ist der nicht auf den
Rohstoffstrom ausgelegte Mikroorganismus, der auf stdrkehaltige Rohstoffe in
Biogasanlagen der 1. Generation optimiert ist. Unter allen Prozessen weist die
Biogasroute mit nur 0,03 €-kg! Kohlenstoff im Methanol den geringsten
Energiebedarf auf. Jedoch lisst die geringe Materialeignung der ligninhaltigen
Biomasse in Prozessen der 1. Generation diesen Prozess fiir das Schlie8en technischer
Materialkreisldufe gegenwértig ausscheiden. Die Kohlenstoffgebiihr belduft sich auch
0,61 €kg.

Im Allgemeinen konnte geschlussfolgert werden, dass je effizienter ein Materialkreislauf
geschlossen werden soll, ein umso grofRerer Energiebedarf zu bestehen scheint.
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Abschlief3end wurde das thermodynamische Potential der Plasmavergasung untersucht,
auf variabel zusammengesetzte Rohstoffstrome zu reagieren. Dafiir wurde ein nicht-
stochiometrisches Gleichgewichtsmodell der Plasmavergasung verwendet, um den Einfluss von
Temperatur, Rohstoffzusammensetzung sowie Art und Menge der Vergasungsmittel auf die
Zusammensetzung des Synthesegases zu quantifizieren.

e Es konnte gezeigt werden, dass oberhalb von 1400 K die Temperatur nur einen
geringen Einfluss auf die Synthesegaskomposition ausiibt und eine
temperaturinvariante Synthesegassumme bzw. -verhéltnis erhalten wird. Diese
Temperatur wird in der gesamten Arbeit als Simulationstemperatur angenommen.

e Der Begriff der Betriebszusammensetzung wird eingefithrt: Die Summierung der
Elementstrome an Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff aus dem Rohstoffstrom
und den Vergasungsmitteln wird als ein gemeinsames O:C- und H:C-Verhiltnis
angegeben. Die Betriebszusammensetzung wird in den kommenden Kapiteln eine
zentrale Rolle einnehmen.

¢ Im Umgang mit schwankenden Rohstoffzusammensetzungen konnte dargelegt
werden, dass der flexible Umgang mit Vergasungsmitteln zum Einstellen einer
konstanten Betriebszusammensetzung, konstante Synthesegaszusammensetzung
erhalten werden konnen. Damit hat die Plasmavergasung das theoretische Potential
bewiesen, Schwankungen im Rohstoffstrom auszugleichen und einen toleranten
Betrieb zu ermoglichen.

e Durch den Vergleich der Simulationsergebnisse mit experimentellen Arbeiten
konnten Hinweise auf die technische Relevanz der diskutierten Erkenntnisse
abgeleitet werden. Abweichungen zwischen Experiment und Simulation belaufen
sich auf nicht mehr als =20 %. Zudem konnte durch den Vergleich gezeigt werden,
dass Plasmavergasungsprozesse mit Gleichgewichtsmodellierungen gut zu
beschreiben sind.
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5. Modellierung eines Plasmavergasungsprozesses von Kunststoffen zur Methanolproduktion

5.1. Systemkomponenten und FlieBbildsynthese in ASPEN Plus®

Das Flief3bild der Kunststoffvergasung und anschlieRender Methanolproduktion wird im
Prozesssimulator ~ASPEN  Plus® V11 implementiert. Fir die Vergasung und
Synthesegasaufreinigung wird ideales Verhalten der Komponenten angenommen, die
Methanolsynthese wird iiber das Stoffdatenmodell nach Peng-Robinson beschrieben. Reine
Wasserstrome, wie zum Beispiel etablierte Dampfkreisldufe oder Kiihlwasserstréme, folgen dem
Stoffdatenmodell IAPWS-95. Im Folgenden werden die einzelnen Systemkomponenten des
Flie3bildes erldutert. Ein detailliertes FlieBbild inklusive Stoffstromtabelle wird im Anhang
(Kapitel 8.1) gezeigt, hier wird auf eine iibersichtliche Illustration des FlieBbildes
zuriickgegriffen (Abbildung 25). Die Herleitung des eingezeichneten Warmeiibertrager-
netzwerks wird im nachfolgenden Kapitel behandelt.

Abbildung 25: Prozessdesign des Kunststoffabfallvergasung (im oberen linken Teil) und Methanolproduktion
(unterer rechter Prozessabschnitt) mit allen Apparaten und Prozessstromen. WGSR = Wassergas-Shift-Reaktor

Vergasung

Die Vergasung als erster Prozessschritt dient der Umsetzung des festen Rohstoffes in das
Rohgas. Im Prozesssimulator ASPEN Plus® wird der Plasmavergasungsvorgang iiber zwei
Blocke (RYIELD & RGIBBS) beschrieben. Der zweistufige Aufbau des Reaktors hat keinen
technischen Bezug und folgt aus der Notwendigkeit, den als nicht-konventionelle Komponente
definierten Rohstoffstrom in einen Strom aus konventionellen Komponenten umzuwandeln.
Nicht-konventionelle Komponenten werden in anhand ihrer Elementarzusammensetzung
definiert. Die benétigten Informationen zur Beschreibung nicht-konventioneller Rohstoffe sind
Tabelle 8 zu entnehmen. Im Block DECOMPO (In Grof3buchstaben geschriebene Blocke und
Strome sind dem Anhang, Kapitel 8.1 zu entnehmen) (RYIELD) wird der Rohstoff, in seine
einzelnen chemischen Elemente zersetzt.>'° Der entstehende Strom ELEMENTS besteht nun aus
konventionellen Komponenten (den einzelnen Elementen) und steht allen Rechenoperationen
zur Verfiigung. Der anorganische Anteil des Rohstoffes, die Asche, wird fiir eine korrekte
Energiebilanz weiterhin als nicht-konventionelle Komponente mitgefiihrt und im Reaktor
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ausgeschleust. Uber die empirischen Korrelationen (HCOALGEN, DCOALIGT) kann die
Reaktionsenthalpie fiir die Zersetzung des Rohstoffes in seine Elemente bestimmt werden und
als Enthalpiestrom PLSMPWRD in die Energiebilanz des Blocks GASIFIER (RGIBBS)
iibertragen. Die benoétigte Energie der Vergasung wird {iber den Enthalpiestrom PLSMPWRG
bereitgestellt. Die Elemente des Stromes ELEMENTS werden im GASIFER nun auf die
definierten Spezies des Rohgases verteilt. Dies geschieht durch Minimierung der Gibbs-Energie
bei einer Temperatur von 1400 K und einem Druck einer Atmosphére. Alle beriicksichtigten
Produktspezies im Rohgas des GASIFIER-Blocks sind in Tabelle 8 aufgefithrt. Der Block
GASIFIER weist neben des ELEMENT-Stroms aus dem DECOMPO drei weitere
Materialeingangsstrome auf, einen fiir jedes untersuchte Vergasungsmittel O2, HO und CO..
Auf letzteres Vergasungsmittel wird im Rahmen dieser Arbeit nicht ndher eingegangen und auf
EP000003878807A1 verwiesen. Die zwei Materialausgangsstréme sind zum einen die Asche,
die den Vergaser am Boden verldsst, sowie den Rohgasstrom (GSFOUT), der der Gasreinigung
zugefithrt wird.

Tabelle 8: Notwendige GréBen zur Beschreibung nicht-konventioneller Rohstoffe in ASPEN Plus® (links) sowie die
betrachteten Rohgasspezies (rechts).

Parameter zur Beschreibung

nicht-konventionelle Rohstoffe Beriicksichtigte Produktspezies im Rohgas

C(s)
co
CO,
COsS
CH,4
Ha
Asche H,O
Feuchtigkeit HCN
Gebundener Kohlenstoff HCl
Flichtiger Kohlenstoff H.S
N>
(@)
S
02

Nwnwz20InN

Partikelentfernung / Filter

Im Block FILTER wird der Rohgasstrom von Feststoffpartikeln befreit. Aus Tabelle 8 geht
hervor, dass einzig elementarer Kohlenstoff als Feststoff auftreten kann. Der Block FILTER ist
als Einzelkomponentensplit (SEP) implementiert und entfernt 100 % des fest vorliegenden
Kohlenstoffs. Das partikelbefreite Rohgas wird anschlie@end der Wassergas-Shift-Stufe
zugefiihrt.

Wassergas-Shift / Sauergas-Shift

In der Wassergas-Shift-Stufe, reprasentiert durch WGSR1 und WGSR2 (REQUILL), wird
durch die Umsetzung von CO mit H,O und unter Bildung von CO; und H, (Gleichung 20) ein
gewiinschtes Synthesegasverhiltnis von 2,05 eingestellt, dass sich optimal fiir die folgende
Methanolsynthese eignet. Neben der Wassergas-Shift-Reaktion findet in den beiden Blocken
zudem die COS-Hydrolyse zu HaS statt (Gleichung 21), weshalb auch von einer Sauergas-Shift-

673/ K, 1at
o + Hyo 1 o) o, (20)
673/ K, 1atm (21)

COS + H,0 ———— H,S + CO,
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Stufe die Rede ist. In beiden Blocken werden nur die Reaktionen 20 und 21 beriicksichtigt und
bei 637 K fiir die erste Hochtemperaturstufe bzw. 533 K fiir den Niedertemperaturshift sowie
bei einer Atmosphére ins chemische Gleichgewicht gebracht.

Rohgaswische/Aminwésche

Zur Entfernung saurer Gase wie H,S, HCl und CO; aus dem Rohgas kommt eine
zweistufige Aminwésche zum Einsatz.”®> Die Blocke AGRH2S und AGRCO2 sind als
Einzelkomponentensplit (SEP) implementiert. Die Aminwésche wird demnach als Black-Box-
Modell reprasentiert, das sich auf Literaturdaten beziiglich der Absorptionseffizienz, des
Energiebedarfs der Absorptionsmittelregeneration sowie des Absorptionsmittelverlustes stiitzt.
Durch die unterschiedliche Absorptionskinetik der zwei Hauptkomponenten H.S und CO.,
konnen diese in getrennten Absorptionsmittelstromen bzw. -kolonnen gewonnen werden.?3>311
Die Betriebstemperatur der Aminwésche liegt bei 313 K, der Druck liegt bei einer Atmosphére.
In der ersten Stufe AGRH2S wird Ha2S (sowie HCl) mit hoher Absorptionsgeschwindigkeit und
in einer kleineren Kolonne absorbiert. Das von H».S und HCI befreite Gas wird anschliel3end in
die zweite und groBere Kolonne geleitet, um CO2 zu entfernen. Dabei wird angenommen, dass
99,9 % des H,S und HCl sowie 99 % des CO, aus dem Rohgas abgeschieden werden.?*>3!! Aus
der Aminwasche gehen somit drei Strome hervor: Ein Strom mit H,S und HCI, ein Strom mit
reinem CO sowie der Strom AGR20UT, das gereinigte Synthesegas.

Zinkoxid-Bett

Das von sauren Gasen befreite Synthesegas wird im Zinkoxidbett (ZNOBED) von den
letzten Spuren an H.S und HCI befreit. Es ist als Einzelkomponentensplit implementiert und
entfernt 99.99 % des verbleibenden H,S und HCI. Der erhaltene Strom CLEANGAS erfiillt von
der Zusammensetzung nun alle Anforderungen fiir die Methanolsynthese.

Synthesegaskompression

Nach der Konditionierung und Aufreinigung des Synthesegases wird dieses
anschliefend auf 70 bar komprimiert. Die dafiir notwendige Arbeit wird mittels
Hochdruckdampf (823 K, 120 bar) betriebener Kondensationsturbine bereitgestellt. Diese
arbeitet bei einem Abgabedruck von 0,045 bar sowie einer isentropischen und mechanischen
Effizienz von 92 % bzw. 99 %.2'2 Die Kompression erfolgt iiber vier Stufen mit
Zwischenkiihlung. So wird sichergestellt, dass die Austrittstemperaturen der einzelnen
Kompressionsstufen 523 K nicht iibersteigen. Das Verdichtungsverhaltnis der ersten drei Stufen
betragt 2,9, das der letzten Stufe 2,86. Fiir die Kompression wird eine isentropische Effizienz
von 72 % und eine mechanische Effizienz von 95 % angenommen.>!?

Methanolsynthese

Zur Beschreibung der Methanolsynthese kommt das kinetische Modell nach GRAAF ET AL.
zum Einsatz.?*+2% Fiir die Implementierung der kinetischen Daten in ASPEN Plus® ist auf
Arbeiten von TIMOTHY NOWAK aus dem Arbeitskreis Prof. Etzold zuriickgegriffen worden, in
welchen sich auch die experimentelle Validierung des Modells wiederfindet.?'* Reaktor R100
stellt einen Rohrbiindelreaktor mit gegenstrom Kithlung dar. Alle Details zu
Betriebsbedingungen und der Reaktorbeschaffenheit sind CHEN ET AL. entnommen, die die
Reaktor- und Katalysatorspezifikationen eines industriellen Lurgi-Reaktors bereitstellen.?** Das
Synthesegas wird zunéchst auf 498 K vorgewarmt und bei einem Druck von 70 in den Reaktor
geleitet. Dieser besteht aus 2200 Einzelrohren mit einem Durchmesser von 0,04 m und einer
Lange von 7 m. Das Kithlmedium Wasser wird mit 493 K und im Gegenstrom in den Mantel des
Reaktors geleitet und verlédsst diesen mit einem Dampfanteil von 80,5 %. Nach dem Reaktor
wird das Reaktionsgemisch einer Flash-Operation (FLASH) zugefiihrt, die durch Entspannung
auf 60 bar und vorheriger Kiithlung auf 313 K, nicht umgesetztes Synthesegas vom
Rohmethanol trennt. Nachdem 2 % des Kreislaufstromes {iber einen Purge ausgeschleust
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wurden, wird der gasférmige Strom nach erneuter Kompression mit frischem Synthesegas
vermischt und wiederholt dem Reaktor zugefiihrt. Das Rohmethanol, bestehend aus einem
Methanol/Wasser-Gemisch, wird in einem letzten Schritt iiber die Rektifikationskolonne
(RADFRAC) PURIFY getrennt, um reines Methanol (99,6 wt.-%) zu erhalten. Die Kolonne ist
mit 37 Stufen ausgestattet und wird bei einer Atmosphdre mit einem molaren
Riicklaufverhéltnis von 0,304 betrieben. Der Zulauf befindet sich auf Stufe 25.

Das entwickelte ProzessflieBbild wurde auf die mittlere europdische
Kunststoffabfallzusammensetzung ausgelegt und optimiert. Die Zusammensetzung des
Rohstoffs ist Tabelle 13 zu entnehmen. Alle Rechnungen und Ergebnisse dieses Kapitels
beziehen sich auf die mittlere européische Kunststoffabfallzusammensetzung und werden als
Basisfall bezeichnet. Details zur Massen- und Energiebilanz sowie der Wirtschaftlichkeit werden
in den Kernaussagen des Kapitels zusammengefasst. Im Anhang ist eine Stoffstromtabelle des
Basisfalls aufgelistet.

5.2. MaBnahmen zur des durch

Warmeintegration

Optimierung Energieverbrauchs

Fiir die Durchfithrung einer Warmeintegration nach der Pinch-Methode®*°, werden alle
Warmequellen und -senken des Prozesses samt ihrer Anfangs- und Endtemperaturen sowie den
dafiir notwendigen Warmemengen identifiziert. Die verschiedenen Temperaturen ergeben sich
aus den notwendigen Betriebsbedingungen der Systemkomponenten oder folgenden aus
diesen. Zusammengefasst sind diese in Abbildung 26 als BlockflieBbild. Die
Systemkomponenten sind als graue Blocke dargestellt, in rot und blau sind Warmequellen bzw.
senken gekennzeichnet. In jedem der Blocke sind die Start- und Endtemperaturen sowie die
Warmeténung angegeben. Die fiir die Kompression notwendige mechanische Leistung wird als
thermische Energie in Form von Hochdruck ausgedriickt und durch eine Turbine umgewandelt.
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Abbildung 26: BlockflieBbild des Prozesses mit den wichtigen Unit-Operations in grau, sowie den erforderlichen
Heiz- und Kahlleistungen in blau bzw. rot. Wenn nicht weiter spezifiziert, beziehen sich angegebene Werte auf
thermische Leistungen.

Die gesammelten Informationen werden nun weiter abstrahiert und als Gesamtstromkurve
dargestellt. Diese ist in Abbildung 27a gezeigt, wobei rot die zu kithlenden Strome und blau die
zu heizenden Stréome markiert. Die Pinch-Temperatur betrdgt 315K bei einer
Temperaturdifferenz von 20 K. Aus einer ersten Betrachtung ist erkennbar, dass der Prozess
sowohl extern Kiihlleistung als auch Heizleistung fordert. Am heil3en Ende der zu kiihlenden
Strome, im Temperaturintervall bis 1400 K, ist die Kithlung des Rohgases aus der Vergasung zu
finden. Dieses Temperaturintervall ist vollstdndig von zu erwdrmenden Stromen abgedeckt
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womit der hohe elektrische Energieeintrag der Plasmafackeln uneingeschrénkt, im Sinne einer
Kaskadennutzung, als Warme in den Prozess integriert werden kann (auch anhand der grof3en
Tasche in der nebenstehenden Summenkurve erkennbar). Fiir den Gesamtprozess ergibt sich
ein Warmenutzungspotential von knapp 82 %. Aus den Gesamtstromkurven kann, die in
Abbildung 27b dargestellte, Summenkurve abgeleitet werden.
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Abbildung 27: Gesamtstromkurven (links) und Summenkurve (rechts). Rote Linien stellen zu kiihlende, blaue
Linien zu heizende Strome dar. In rot hinterlegte Flachen geben zusatzliche Heizleistung an, in blau hinterlegte
Flachen die zusatzliche Kihlleistung.

Es wird offenbart, dass die zusétzliche Heizleistung auf einem Temperaturniveau von
knapp 400K benétigt wird, was einem Niederdruckdampf entspricht und im
Kolonnenverdampfer der MeOH-Aufreinigung zur Kondensation gebracht wird. Weiterhin ist
externe Kiihlleistung zwischen 350 und 300 K nétig, die in Form von Kiihlwasser bereitgestellt
wird. Prozesstemperaturen auf diesem niedrigen Niveau kommen an drei Stellen im Prozess
vor und konnen als Bottleneck im Energiemanagement des Prozesses identifiziert werden. Dazu
zahlt i) die nasse Aufreinigung des Synthesegases durch Aminwdasche, die auf ein
Temperaturniveau von etwa 40 °C angewiesen ist. Zudem ist ii) die Flashoperation zur
Trennung von Synthesegas und Methanol (Synthesegasrecycling) auf eine Temperatur von
40 °C ausgelegt. Als letztes Bottleneck kann iii) der Kondensator der MeOH-Aufreinigung
identifiziert werden, der bei einem Druck von 1 bar und 40 °C betrieben wird. Kénnten die
aufgezdhlten Prozessschritte bei hoheren Temperaturen betrieben werden, kann die blaue
Kurve in Abbildung 27a weiter nach links und mehr unter die rote Kurve verschoben werden.
Dies hitte zur Folge, dass der Bedarf an externen Utilities auf beiden Seiten, der heien und
der kalten, sinken wiirde und héitte somit direkten Einfluss auf die Betriebskosten und
Energieeffizienz des Prozesses. Beziiglich der Bottlenecks ii) und iii) kann eine Anpassung des
Betriebsdruckes bereits die notige Verschiebung des Temperaturniveaus bewirken: Fiir das
Synthesegasrecycling kann durch eine Druckreduktion die Flashtemperatur erh6ht werden, fiir
den Kolonnenkondensator gilt umgekehrtes. Eine Erhohung des Betriebsdruckes im
Kolonnenkopf wiirde Methanol bei einer hoheren Temperatur zur Kondensation bringen. Beide
Anpassungen gehen mit gestiegener Kompressionsarbeit einher, die mit den Einsparungen des
verringerten Utilitybedarf gegengerechneten werden miissen, um das Optimum zu ermitteln.
Der Optimierung der Identifizierten Bottlenecks wird in dieser Arbeit nicht nachgegangen.
Unter Einbezug der Summenkurve kénnen erste Uberlegungen zur Entwicklung eines
Warmeiibertragernetzwerks angestellt werden, da die gebildeten Taschen Hinweise auf
geeignete  Prozess-zu-Prozess-Warmeiibertragungen geben. Ausgehend von diesen
Verkniipfungen und der Anwendung von heuristischen Regeln zur Synthese von
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Wirmeiibertragernetztwerken®? ist das in Abbildung 28 als Gitterdarstellung gezeigte
Warmeiibertragernetzwerk entwickelt worden. Wie zuvor sind heif3e, zu kiihlende Stréme in
rot dargestellt und sind von links nach rechts zu lesen. Blaue Strome miissen erhitzt werden
und sind von rechts nach links zu lesen. Gestrichelte Linien symbolisieren externe Utilities. Das
in den Prozess implementierte Warmeiibertragernetzwerk ist als FlieBbild in Abbildung 29
gezeigt. Alle mit Zahlen versehene Warmeiibertrager sind als Zweistoffstromwarmeiibertrager
im ASPEN Plus®-FlieBbild implementiert. Die drei mit Buchstaben versehenen
Waérmeiibertrager sind zwar Teil der Energiebilanz und Warmeintegration, sind aber nicht Teil
des FlieBbildes. Mit dem entwickelten Warmeiibertragernetzwerk kann das theoretische
Potenzial zur Warmenutzung von 82 % mit einem externen Utilitybedarf von insgesamt
22,3 MW zu 86 % erfiillt werden, womit sich ein externer Utilitybedarf von 26 MW ergibt.
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Abbildung 28: Gitterdiagramm des implementierten Warmelibertragernetzwerks. In rot sind zu kiihlende Stréme,
in blau zu heizende Stréme gekennzeichnet. Gestrichelte Linien geben externe Utility-Strdme an. Zu heizende
Strome werden von links nach rechts abgekihlt, zu kiihlende Stréme von rechts nach links auf die angegebenen
Temperaturen erwdrmt. Ein Paar aus grauen Kreisen steht flr ein Wé&rmeubertrager. Entlang der vertikalen
Verbindungslinien sind die Gbertragenen Leistungen gezeigt. Die Nummern entsprechen den in Abbildung 29
eingezeichneten Warmelbertragern.
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Abbildung 29: VerfahrensflieBbild inklusive des Warmeubertragernetzwerkes. Utilitystrome sind in blau,
Prozesstrome in schwarz dargestellt. Das Vergasungsmittel Sauerstoff in orange.

5.3. Modell zur Kostenschatzung

Auf Basis der Degressionsmethode wird auf Ebene der einzelnen Prozessschritte eine
Wirtschaftlichkeitsanalyse erstellt. Das Ergebnis sowie die herangezogenen Literaturstellen sind
in Tabelle 9 angegeben. Die verwendeten Literaturstellen wurden mit dem jeweiligen CEPCI
auf das Jahr 2019 umgerechnet.

Tabelle 9: Zusammenfassung der herangezogenen Daten und Preise fir die Wirtschaftlichkeitsanalyse. Abs. =
Absorptions-mittel, Regener. = Regeneration, Kondens. = Kondensator, Warmeint. = Warmeintegration.

gesuchte
bekannte gewiinschte Investition
Investition / bekannte Degressions- Installations- Kapazitat (Basisfall)/
Mio.€2019 Kapazitat faktor faktor (Basisfall) Mio. €2019
Vorbehandlung®*®
Férderung 0,6 33,5 t-h" Rohstoff 0,80 2,0 18,3 t-h! Rohstoff 0,8
Zerkleinerung 0,7 33,5 t-h" Rohstoff 0,60 2,0 18,3 t-h! Rohstoff 1
Lagerung 1,8 33,5 t-h" Rohstoff 0,65 2,0 18,3 t-h! Rohstoff 2,4
Metallentfernung 0,7 33,5 t-h" Rohstoff 0,70 2,0 18,3 t-h! Rohstoff 0,9
Reaktorzufiihrung 0,7 33,5 t-h" Rohstoff 1,00 2,0 18,3 t-h! Rohstoff 0,8
Vergasungseinheit
Luftzerlegung?*° 42,5 24,0 t-h" O 0,75 1,3 9,9 t-h" O 28,4
.
35 18,3 - Rohstoff - - 183th 35
Plasmavergasung'®? Rohstoff
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Partikelfilter24 31 37980,0 Nm3-h"! 0,65 2,0 53032,7 Nm3-h'! 7.7

Rohgaskiihler?* 12,4 138,1 MW 0,60 1,8 15,9 MW 7
Gaskonditionierung?*®

Wassergas-Shift 44,2 350000 Nm3-h™! 0,60 - 52938,7 Nm3:h"’ 14,2

Zwischenklhler 12,4 138,1 MW, 0,60 1,8 1,7 MWih 1,6

Synthesegaskuhler 12,4 138,1 MW, 0,60 1,8 7,6 MWy, 16
Gasaufreinigung

Aminwasche3'? 32,6 66,9 t-h' CO. 0,60 - 12,1 t-h”’ 1,7

Zinkoxidbett?4 0.4 55631,0 Nm3-h"! 1,00 3,0 46764,0 Nm3-h'! 1
Methanolsynthese?®'s

inkl. Kompression,

Warmelibertrager, 73,4 22 t-h"' MeOH 0,66 2,124 20 t-h"' MeOH 91,9

Synthese, Rektifikation

Gesamtinvestition / Mio. €2019 220,3
jahrliche
Kosten
Spezifischer (Basisfall) /
Hilfsmittel Bedarf Absoluter Bedarf Mio. €-a"

Vorbehandlung

Kombiniert Elektrizitat 20 kWhe't" Rohstoff 366,0 kWe 0,2
Vergasungseinheit

Plasmavergasung 181

(Fackel) Elektrizitat 28315,2 kWe '

Sauerstoff (GA) 3'¢ Elektrizitat 385 kWhe-t' 02 3808,2 kWe 2,4

Dampf (GA) Prozesswasser 7,2 t-h"! 0,1
Gaskonditionierung

0,16 Mio. €-a” 0,2

Wassergas-Shift?*°

Katalysator
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Gasaufreinigung

Aminwasche (Make-

Up)*'* Abs-mittel  1,5kgAbs-t1CO;  18,1kg-h Abs. 0.2

Aminwasche

(Regener.)3"” Warme 193 kWhe't' CO> aus Warmeint.

Aminwasche (Betrieb)?33 Elektrizitat 1064 kWhe't' CO2 2328,1 kWe 1.5
Methanolsynthese

Rektifikation (Kondens.) Kiihlwasser 1626,6 t-h"' 0,8

Rektifikation

(Verdampfer) Dampf 15,6 t-h"! 1.6

Kompression (Recycle) Elektrizitat 1061,3 kWe 0,7
Anlagenbetrieb

Anlagenlaufzeit 8000 h-a”

Operation & Management 4% Invest.24° 8,8

Abschreibung & Zinsen linear, 10 a 29,8

Dampf3'8 37 €t' Prozesswasser3'® 0,25 €:m?

Elektrizitét 0,08 €-kWh™  Warme3® 0,06 €-kwh’ Betriebskosten (10 a) / Mio. €-a™ 67,4

Kiihlwasser3'8 0,06 €:m3 Herstellkosten / €-t! 419

5.4. Kernaussagen Kapitel 5 und Definition des Basisfalls

Kapitel 5 schafft die verfahrenstechnischen Grundlagen des Plasmavergasungsprozesses
fiir gemischten Kunststoffabfall und erldutert neben der Flie@3bildsynthese auch die Entwicklung
des Warmeiibertragernetzwerks. Das Flie(3bild setzt sich aus den Bereichen Plasmavergasung,
Synthesegaskonditionierung und -aufbereitung mittels Sauergas-Shift sowie Aminwasche und
Zinkoxidbett zusammen. Nach anschlie@ender Kompression wird das Synthesegas in einem
Rohrbiindelreaktor zu Methanol umgesetzt und iiber eine Rektifikation aufgereinigt. Die
Plasmavergasung und Sauergas-Shift-Stufe werden iiber ein Gleichgewichtsmodell
beschrieben, die Aminwésche sowie das Zinkoxidbett sind als Black-Box-Modelle implementiert
und werden anhand von Literaturwerten beziiglich der Leistungskennzahlen und des
Energieverbrauchs beschrieben. Die Methanolsynthese wird iiber einen Langmuir-
Hinshelwood-Hougen-Watson-Mechanismus beschrieben und basiert auf den kinetischen Daten
von GRAAF ET.EL.24>:246

Im Folgenden werden die Kernaussagen aus den drei Bereichen Flie3bild,
Wiérmeintegration und Kostenschdtzung anhand des Basisfalls zusammengefasst. Der Basisfall
reprasentiert die zugrundeliegende Auslegung des Fliebildes und stellt den zentralen
Ausgangspunkt fiir alle weiteren Simulationen dar, gegen den alle folgenden Untersuchungen
hinsichtlich der Toleranz verglichen werden. Im Basisfall ist der Prozess auf die mittlere
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europdische Kunststoffabfallzusammensetzung (EU.s) ausgelegt. Ihre Zusammensetzung ist in
Tabelle 13, Kapitel 6 angegeben.

Der Vergasungsprozess verwendet im Rahmen dieser Arbeit immer die Vergasungsmittel
Sauerstoff und Wasser, um die Betriebszusammensetzung O:C = 1,35 und H:C = 3,00
einzustellen. Die Betriebstemperatur jeder Simulation betrdgt 1400 K. Im Basisfall wird eine
Methanolproduktionsrate von 20 t-h! erreicht, indem 18,3 t-h"! Kunststoffabfall sowie 9,9 und
7,2 th! Sauerstoff bzw. Wasser als Vergasungsmittel eingesetzt werden. Das eingestellte
Synthesegasverhéltnis in der Sauergas-Shift-Stufe betrdgt 2,05. Eine durchgefiihrte
Pinchanalyse offenbart ein theoretisches Wéarmenutzungspotenzial von 82 % mit einem
externen Bedarf an Heiz- und Kiihlmitteln von 22,3 MWy. Das entwickelte
Warmeiibertragernetzwerk resultiert in einem externen Utilitybedarf von 26 MWy, und erreicht
85 % des theoretischen Potenzials. Die dem Prozess zugefiihrte elektrische Energie des Plasmas
kann als Warme und in Form einer Kaskadennutzung vollstindig in den Prozess integriert
werden. Als Bottlenecks im Warmenutzungspotenzial konnen die tiefen Temperaturen der
Aminwasche, des Synthesegasrecyclings der Methanolsynthese sowie des Kondensators des
Kolonnenkopfes der Methanolrektifikation identifiziert werden. Tabelle 9 zeigt die
zugrundeliegenden Annahmen und Kostenpositionen aufgeschliisselt nach Verfahrenseinheit.
Fiir den Basisfall sind Investitionen in Héhe von 220 Mio. € notwendig. Unter der Annahme,
dass der Rohstoff kostenfrei bereitgestellt wird, belaufen sich die jahrlichen Kosten inklusive
Abschreibung (innerhalb der ersten 10 Jahre) auf 67 Mio. €-a' mit Herstellkosten von
419 €-t'. Eine Zusammenfassung der Leistungskennzahlen des Basisfalls ist in Abbildung 30
visualisiert. Ergdnzend sind das Einzugsgebiet des Rohstoffes sowie der Flachenbedarf fiir die
Energiebereitstellung der Plasmavergasung gezeigt.

externe 1 7 MW *kostenfreier Rohstoff, inkl. Abschreibung und Zinser
e th
Kahlleistung: Wasser

externe 9 th 06t CO,-Emissionen** 220 Mio. €

h

Heizleistung: Dampf

Gesmat- 76 MWe

Elektrizitatsbedarf

pro Tonne Methanol

161 kt jahrliche

Methanolproduktion

Gesamtinvestitionskosten

Methanol 419 €-t"

Herstellkosten*

** Nur Prozessemissionen

CEO L (R RN
IREREENEN)
Stundlicher 8300 [ Mittlere 2.5 MWP TTT TTTT TT

Durchsatz gelber Sacke Leistung pro Windrad
B R
Bendtige Windrader 54 44444 Fachen- 7.00 km? @S IFa-gcQ/st

bedarf der Windrader

4 Elektriaitats 72 MW,
bedarf fiir O,-Vergasung in Abh. der Verfiigbarkeit

I Y

Deutsche 3.185 kt

Plastikabfalljahresproduktion

Jéhrliches 38,5 kg [INES 54 km

Plastikabfallaufkommen pro Kopf der Plastikabfallsammlung

mittlere CH1_8400_10N0_01 Gelbe Sacke 2,7 Mio. Abfalsammel-10.950

chemische Abfalzusammensetzung werden gesammelt fahrzeuge pro Jahr

Abbildung 30: Grafische Zusammenfassung des Basisfalls. Im blauen Feld sind Informationen zur
Rohstoffbeschaffung von 18,3 t-h”' gemischten Kunststoffabféllen dargestellt. Griin hinterlegt sind Zahlen zur
Energiebereitstellung und dafur benétigten Flachenbedarfs. Der graue Bereich beinhaltet Prozesskennzahlen des
Basisfalls.
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6. Automatisierte Hochdurchsatz-Prozesssimulation und Prozesstoleranzanalyse

Im vorangehenden Kapitel sind die Grundlagen geschaffen worden, um eine klassische
Prozesssimulation in das dynamische Umfeld einer Kreislaufwirtschaft einzubetten und
ausgehend von der etablierten Basisfallkonfiguration mit der methodischen Weiterentwicklung
der Toleranzanalyse und ihrer systemverfahrenstechnischen Anwendung zu beginnen.

6.1. Beschreibung der schwankenden Kunststoffabfallzusammensetzung

Fiir die Darstellung der schwankenden Rohstoffzusammensetzung werden auf Basis einer
Literaturrecherche zundchst die Kunststoffabfallzusammensetzung aus verschiedenen
europdischen Liandern zusammengetragen. Anschliefend wird die mittlere europiische
Kunststoffabfallzusammensetzung (EUa.,g) und ihre Standardabweichung ermittelt. Ziel ist es,
eine liber die Elemente beschriebene Kunststoffabfallzusammensetzung zu erstellen, wie sie fiir
die Definition eines Rohstoffes im Prozesssimulator ASPEN Plus® verlangt wird. Dazu werden
die Massenanteile von Kohlenstoff, Wasserstoff, Sauerstoff, Stickstoff, Schwefel, Chlor, Asche
und Feuchtigkeit benotigt.

Um diese acht GréBen zu ermitteln, stehen zwei Typen an publizierten Daten zur
Verfligung: i) Die Abfallzusammensetzung ist direkt {iber die gewiinschte
Elementarzusammensetzung definiert und kann ohne Weiteres verwendet werden. Daten
dieses Typs sind in Tabelle 10 aufgefiihrt.

Tabelle 10: Gemischte Kunststoffabfallzusammensetzung auf Basis von Elementarzusammensetzungen.

Literaturstelle: 319 320 sz
wt.-%

Kohlenstoff 61,13 73,40 67,00
Wasserstoff 9,40 10,35 9,40
Sauerstoff 8,31 8,00 9,00
Stickstoff 0,73 0,12 0,90
Schwefel 0,09 0,01 0,12
Chlor 0,80 6,18 3,00
Asche 5,30 1,85 0,00
Feuchtigkeit 14,24 0,10 9,90

ii) Die Abfallzusammensetzung wird iiber die Massenanteile der verschiedenen Kunststoffarten
beschrieben, wie in Tabelle 11 gezeigt. Um Daten dieses Typs in Elementarzusammensetzungen
des geforderten Typs i) zu iibersetzen, werden zunéchst die elementaren Zusammensetzungen
der reinen Kunststoffarten bendtigt. Diese sind in Tabelle 12 zusammengestellt. Sie miissen
nicht den stochiometrischen Materialzusammensetzungen entsprechen, da, wo moglich, auf
Analysedaten von Altkunststoffen zuriickgegriffen wird. Die Abweichungen stammen aus der
vorangegangenen Nutzungsphase und konnen beispielsweise durch anhaftende organische
Reste hervorgerufen werden. Sind alle Abfallzusammensetzungen in der Struktur von Typ i),
wird fiir jede Definitionsgroe der Mittelwert gebildet. Zusammengenommen stellen sie die
mittlere Elementarzusammensetzung des gemischten europdischen Kunststoffabfalls (EUayg)
dar. Da die errechnete mittlere Zusammensetzung der im LCA-Tool GaBi*' hinterlegten
Kunststoffabfallzusammensetzung sehr dhnlich ist, wird letztere als Mittelwert verwendet.
Zusétzlich wird fiir jede der acht Definitionsgrof3en die Standardabweichung bestimmt. Sie ist
zusammen mit der mittleren europdischen Kunststoffabfallzusammensetzung in Tabelle 13
aufgefiihrt.
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Tabelle 11: Gemischte Kunststoffabfallzusammensetzung auf Basis von Anteilen der Kunststoffarten.

Literaturstelle 15 322 323 324 825
wit.-%
PE & PP 62,7 72,7 20,0 85,1 69,9
PET 34,7 17,3 30,7 3,1 12,1
PS 1,3 11,1 11,0 7,2 11,1
PVC 28,6 4,6 7,4
PC 3,6
PA 6,2
Anorganik 9,0

Tabelle 12: Elementare Zusammensetzung der einzelnen Kunststoffarten.

Literaturstel 326,327 326 326,327 326 327 327
le
wt.-%
Kohlenstoff 78,5 62,2 86,0 39,4 69,6 55,4
Wasserstoff 12,6 4,2 8,1 4,9 53 8,7
Sauerstoff 6,7 32,9 4,4 0,6 24,9 26,0
Stickstoff 0,1 0,0 0,1 0,0 0,1 10,0
Schwefel 0,0 0,0 0,0 0,1 0,0 0,0
Chlor 0,0 0,0 0,0 52,4 0,0 0,0
Asche 2,0 0,7 1,4 2,1 0,2 0,0
Feuchtigkeit 0,1 0 0,2 0,2 0,0 0,0

Tabelle 13: Elementarzusammensetzung der mittleren europdischen Abfallzusammensetzung mit der
Standardabweichung der einzelnen Elemente.

Mittle européische Kunststoff- Standardabweichung aus
abfallzusammensetzung (aus GABI) / wt.-% Literaturrecherche / %
Kohlenstoff 61,13 6,48
Wasserstoff 9,40 1,44
Sauerstoff 8,31 3,16
Stickstoff 0,73 0,34
Schwefel 0,09 0,05
Chlor 0,80 4,94
Asche 5,30 1,37
Feuchtigkeit 14,24 5,67

Ausgehend von der mittleren europdischen Kunststoffabfallzusammensetzung und den
Standardabweichungen der einzelnen Definitionsgrof3en, ldsst sich die Variabilitit in der
Zusammensetzung des europdischen Kunststoffabfalls beschreiben. Dazu wird zunéchst fiir jede
DefinitionsgroRe eine Vielzahl zufélliger, normalverteilter Werte generiert. In einem zweiten
Schritt werden die generierten Zufallswerte aller Definitionsgrofden zu einer
Kunststoffabfallzusammensetzung kombiniert, um, in Form einer diskreten Verteilung, ein Set
aus 5000 verschiedenen Abfallzusammensetzungen zu erhalten. Dieses Vorgehen unterliegt
einigen Annahmen und Randbedingungen:
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e Die Schwankung der acht Definitionsgro3en wird als normalverteilt angenommen.

e Alle Definitionsgrofden werden als linear unabhéngig voneinander betrachtet, sodass
sie zur Erzeugung der Zufallswerte individuell variiert werden konnen.

e Die Kombination der Zufallswerte der acht Definitionsgrofden zu einer
Kunststoffabfallzusammensetzung muss in Summe 100 wt.-% (* 0,02) ergeben.

e In der Kombination der Zufallswerte sind keine negativen Werte erlaubt, denn diese
haben keine physikalische Bedeutung. Sie konnen wihrend des Generierens der
Zufallszahlen auftauchen, da fiir die Elemente Stickstoff, Schwefel und Chlor die
Standardabweichung in Relation zum Mittelwert grof} ist. Wenn keine negativen
Werte zugelassen sind, hat dies eine Anhaufung des Wertes 0,00 wt.-% zur Folge,
sodass die genannten Elemente bei einem Grof3teil der Kunststoffabfall-
zusammensetzung nicht vorkdmen. Um dies zu vermeiden, werden alle Zufallszahlen
kleiner oder gleich 0,00 wt.-% durch den Mittelwert ersetzt. Folglich wird fiir diese
drei Groflen keine Normalverteilung erhalten.

e Der Anteil an Kohlenstoff in einer Kunststoffabfallzusammensetzung darf
85 wt.-% nicht iibersteigen. Dieser Kohlenstoffanteil entspricht reinem PE/PP,
welches den hochsten Kohlenstoffanteil aller Kunststoffe aufweist und so die obere
Grenze des darstellt.

Mit der mittleren europdischen Kunststoffabfallzusammensetzung ergeben sich nach
diesem Vorgehen ein Set aus 5001 einzelnen Zusammensetzungen. Dieses Set wird als
Rohstoffverteilung bezeichnet und spiegelt das dynamische Eingangssignal der Toleranzanalyse
dar. Gespeichert wird die Rohstoffverteilung als Excel-Tabelle mit 5001 Zeilen, eine fiir jede
Zusammensetzung. Jede Zeile hat einen individuellen Identifikator, damit alle spéteren
Vorgdnge und Ergebnisse eindeutig einer Rohstoffzusammensetzung zugeordnet werden
konnen. Die Schwankungsbreiten der acht Definitionsgrofen der Rohstoffverteilung sind in
Abbildung 31a-h als Histogramm dargestellt. In orange ist EUas kennzeichnet. Abweichungen
zur Normalverteilung entstehen durch die getroffenen Annahmen. Abbildung 31i zeigt ein van
Krevelen-Diagramm der Rohstoffverteilung als Punktewolke, wobei jeder Punkt eine
Rohstoffzusammensetzung darstellt. Der orangene Stern zeigt das O:C- und H:C-Verhéltnis von
EUayg an.
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Abbildung 31: Histogramme der acht DefinitionsgréBen und Punktewolke der Rohstoffzusammensetzung. In
orange ist die mittlere européische Kunststoffabfallzusammenstetzung gekennzeichnet.

6.2. Entwicklung einer  Automatisierungsroutine  zur Untersuchung
schwankender Rohstoffzusammensetzungen fiir ASPEN Plus® mittels
Microsoft® VBA

Um den Einfluss der schwankenden Rohstoffzusammensetzung auf den Prozess zu
untersuchen, soll fiir jede dieser 5001 Rohstoffzusammensetzungen eine individuelle ASPEN
Plus® Prozesssimulation mit dem unter Kapitel 5 vorgestellten FlieRbild durchgefiihrt werden.
Hierfiir wird eine Automatisierungsroutine®?® erstellt, welche i) die Rohstoffzusammensetzung
an ASPEN Plus® iibergibt, ii) die Simulation startet und iii) die Ergebnisse der Prozesssimulation
abspeichert. Dafiir wird die in Microsoft Excel® implementierte COM-Technologie (component
object module) verwendet. Excel® wird so zum OLE-Automatisierungsserver (object linking and

embedding) und bietet das Interface, um via VBA mit der Prozesssimulationssoftware zu
kommunizieren.??%*° Mittels einer VBA-Automatisierungsroutine kénnen auf diese Weise alle
wesentlichen Schritte durchgefiihrt werden, um jegliche Eingangsvariablen, wie beispielsweise
Druck, Temperatur oder Stoffstromzusammensetzungen, gezielt an einzelne Objekte eines
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ASPEN Plus® FlieRbildes zu iibertragen. Auch alle zur Steuerung der Prozesssimulation
notwendigen Befehle, wie das Offnen der Simulationsdatei, das Starten der Simulation sowie
das Abspeichern und Schlieffen der Prozesssimulationsdatei, sind iiber die VBA-Routine
ausfiihrbar. Analog zu den Eingangsvariablen kann auch jedes Ergebnis eines jeden Objektes
des FlieRbildes als Ausgabevariable von der VBA-Routine ausgelesen und in einer Excel-Tabelle
abgespeichert werden. Eine Ubersicht der verwendeten ASPEN-Ausgabevariablen ist in
Tabelle 14 gegeben. Das Ablaufschema der Automatisierungsroutine ist in Abbildung 32
dargestellt und wird im Folgenden exemplarisch fiir einen Durchlauf beschrieben.

1) Eine als Zeile gespeicherte Rohstoffzusammensetzung der Rohstoffverteilung wird in
den Stoffeingangsstrom (FEED) des Flief3bildes tibertragen.

2) Die Flief3bildsimulation wird gestartet und die Massen- und Energiebilanz in
Abhéngigkeit der individuellen Rohstoffzusammensetzung gelost.

3) Nach Abschluss der Simulation wird diese unter dem Namen der untersuchten
Rohstoffzusammensetzung als ASPEN-Backupfile gespeichert. Im Backupfile sind alle
notwendigen Informationen und Ergebnisse enthalten, um die Simulation erneut
durchzufiihren. So wird sichergestellt, dass auch im Nachhinein auf abgeschlossene
Simulationsldufe zugegriffen werden kann.

4) Die gewiinschten Ausgabevariablen (siehe Tabelle 14) werden als Prozessantwort in
einer Excel-Datei gesichert. Dabei wird die gesamte Prozessantwort -einer
Rohstoffzusammensetzung in einer Zeile gespeichert und beginnt immer mit dem
jeweiligen Identifikator.

5) Auf Basis der ASPEN-Ausgabevariablen werden andere, nicht direkt aus ASPEN
erhaltene, Ausgabevariablen berechnet. Beispielsweise wird fiir jede
Zusammensetzung automatisiert eine Kostenrechnung, wie in Kapitel 5
beschrieben, erstellt.

6) Die Routine beginnt erneut mit dem Ubertragen der nichsten
Rohstoffzusammensetzung aus der néchsten Zeile.

Auf diese Art werden am Ende 5001 einzelne ASPEN-Backupfiles sowie eine Prozessantwort
mit 5001 Zeilen erhalten. Insgesamt werden 4191 Ausgabevariablen (direkte und abgeleitete)
gespeichert, die jeweils eine Spalte einnehmen. Somit sind in der Prozessantwort etwa 21 Mio.
Datenpunkte enthalten.

Tabelle 14: Ubersicht der direkt aus ASPEN Plus exportieren Ausgabevariablen aufgeschliisselt nach FlieBbildobjekt.

Objekt im FlieBbild (ASPEN Block) ASPEN-Ausgabevariable

Stoffstrome Temperatur, Druck, Volumenstrom, Massenstrom,
Stoffmengenstrom, Massen- und Stoffmengenanteil
aller Komponenten.

Warmestrome Warmemenge

2-Stoffstromwarmeubertrager (HeatX) Ein- und Austrittstemperaturen, Austauschflache,
thermische Leistung, Phasenanteile

Heizer / Kuhler (Heater) Austrittstemperatur, thermische Leistung

Kompressoren / Turbinen Bendtigte / verrichtete Arbeit, Austrittstemperatur,
Austrittsdruck

Einstufige Trennoperationen (Flash) Austrittstemperatur,  Austrittsdruck, Anteil und
Zusammensetzung der Flissig- und Gasphase,
Warmemenge
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Rektifikationskolonnen (RadFrac, DSTWU) Kondensator- und Verdampfertemperatur, thermische
Leistung von Kondensator und Verdampfer,
Zulaufverhéltnis, Ricklaufverhéltnis, Destillationsrate,
Ricklaufrate, Kopf- und Sumpfstromstrom,
Stufenanzahl

Reaktor (RPlug) Verweilzeit, minimale und maximale
Reaktortemperatur, thermische Leistung, Kiihimittel
Eintritts und Austrittstemperatur

Rohstoffverteilung

Rohstoff-
Zusammen-
setzung

— Simulationslauf 1

o

Rohstoffzusammensetzung
wird aus Excel an FlieBbild-
simulation Ubertragen.

e | | [ L[] ]

0o FlieBbildsimulation
Die nichste Rohstoff-
zusammensetzung wird

ausgewahlt und durchlauft
Schritte 1 bis 4 erneut. 2) Simulation wird gestartet und absolviert

Das vorgehen wird so lange B EUgn-

wiederholt, bis alle
Zusammensetzungen
durchlaufen wurden.

Simulationsdatei wird unter dem Name der
Rohstoffzusammensetzung gespeichert

(4] Prozessantwort

Ausgabevariablen werden mit Name Auf Basis der ASPEN-Ausgabevariablen

der Rohstoffzusammensetzun wird fur jede Zusammensetzung automatisiert
N . 9 eine Kostenrechnung durchgefiihrt
in Excel gespeichert.

Rohstoff-

Fusammen- Ausgabe- Ausgabe- Ausgabe-

variable 1 variable 2 variable 3

EUyarsoon

Abbildung 32: Automatisierungsroutine fiir die Hochdurchsatz-Prozesssimulation. Griine Felder finden in Excel,
blaue Felder in ASPEN statt. Die VBA-Routine ist im Anhang zu finden.
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6.3. Auswertemethodik der Prozesstoleranzanalyse

Da das Eingangssignal in die Prozesssimulation eine diskrete Verteilung darstellt, werden
bei der automatisierten Simulation nach 6.3 und fiir die in Tabelle 14 aufgefiihrten
Ausgabevariablen ebenfalls diskrete Verteilungen erhalten. Fiir die Auswertung wird immer die
Gesamtheit der 5001 Einzelergebnisse, also immer die Verteilung einer Ausgabevariable
herangezogen. Zur visuellen Auswertung wird die Big-Data-Software GlueViz verwendet, die es
erlaubt, multidimensional-verkniipfte Datensédtze auf Zusammenhéange zu untersuchen. Die in
dieser Arbeit entwickelte Prozesstoleranzanalyse ist in Abbildung 33 gezeigt und lasst sich in
fiinf Schritte gliedern:

1. Die automatisierte Prozesssimulation generiert eine Prozessantwort (dies wurde
in Kapitel 6.2 beschrieben).

2. Die Prozessantwort wird auf Intoleranzen iiberpriift.
3. Interessante Effekte bei intoleranten Variablen werden identifiziert.
4. Die Ursache-Wirkungs-Kette des ausgewdahlten Effekts wird offengelegt.
5. Strategien zur Steigerung der Toleranz werden entwickelt und implementiert.
1 2 3. 4 5
Automatisierte Sichten der Auffallige Effekte bei Ursache-Wirkungs- Entwicklung und Implemen-
Prozesssimulation Prozessantwort auf intoleranten Ausgabevariablen Ketten fir tierung von Strategien
mit Rohstoffverteilung Intoleranzen identifizieren Effekte offenlegen zur Toleranzsteigerung

liefert Prozessantwort

Abbildung 33: Ablaufdarstellung der in dieser Arbeit entwickelten Prozesstoleranzanalyse mit Datengenerierung
(Schritt 1) und Datenanalyse (Schritte 2 bis 4).

Diese Schritte werden nun exemplarisch durchlaufen und die Art und Weise der
Dateninterpretation erklart. Details, z.B. welche MaSnahmen zur Toleranzsteigerung gefiihrt
haben werden spéter in Kapitel 6.4 erldutert. Schritt 1 wurde bereits in Kapitel 6.2 beschrieben.
Es folgt Schritt 2 und das Sichten der Prozessantwort. Hierbei wird besondere Aufmerksamkeit
auf prozesskritische Variablen gelegt, wie eine funktionierende Warmeintegration,
Reaktionsbedingungen oder Produktspezifikationen. In diesem 2. Schritt gilt es,
Ausgabevariablen zu identifizieren, die eine sensible oder intolerante Verhaltensweisen
gegeniiber den sich dndernden Eingangsbedingungen zeigen. Eine Ausgabevariable wird dann
als intolerant bezeichnet, wenn sie eine breite Verteilung aufweist. Ein geeignetes Beispiel stellt
der in Abbildung 34a gezeigte Wasserstoffmassenanteil im Rohgas dar. Im gezeigten
Histogramm sind nicht die absoluten Werte des Wasserstoffmassenanteils auf der x-Achse
aufgetragen, sondern die relative Abweichung gegeniiber dem Ergebnis, das fiir den Basisfall
erhalten wird (Abw. z. BF, relative Abweichung zum Basisfall in Prozent). Das Ergebnis fiir die
Ausgabevariable in 34a liest sich wie folg: Die Rohstoffverteilung fithrt dazu, dass der
Wasserstoffmassenanteil des Rohgases um =*40 % relativ zum Basisfall schwankt; die
Schwankung ist normalverteilt. Die Form der Verteilungen der Prozessantwort muss, trotz des
normalverteilten Eingangssignals, nicht immer einer Normalverteilung entsprechen und kann
durch verschiedene Einfliisse im Durchschreiten der Prozessschritte beeinfluss werden. Die in
34a dargestellte Verteilung wird als breit bezeichnet und die Ausgabevariable demnach als
intolerant gegeniiber Rohstoffschwankungen. Diese intolerante Variable wird nun im 3. Schritt
detaillierter untersucht. Dazu wird zunédchst ein auffilliger Effekt innerhalb der Verteilung
ausgewahlt. In diesem Fall soll herausgefunden werden, welche Ursache erhohten
Wasserstoffmassenanteilen im Rohgas zugrunde liegt, weshalb im Histogramm der Bereich mit
Abweichungen zum Basisfall von grofer +10 % ausgewahlt wird. Der markierte Bereich von
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Interesse wird als Subset bezeichnet und in orange hervorgehoben (Abbildung 34b). Das
ausgewahlte Subset wird nun auf alle Variablen (Eingangssignal sowie Prozessantwort)
iibertagen. Damit wird im gesamten Datensatz genau der Bereich identifiziert, der
Wasserstoffmassenanteile im Rohgas mit Abweichungen zum Basisfall von grofer als +10 %
aufweist. Die Verkniipfung {iiber verschiedene Variablen hinweg basiert auf den zuvor
eingefiihrten Identifikatoren innerhalb der Rohstoffverteilung. Nachdem der zu analysierende
Effekt durch das Subset markiert ist, kann {iber die Zuhilfenahme anderer Variablen aus
anderen Prozessschritten und Flie3bildlokalisationen eine Ursache-Wirkungs-Kette offengelegt
werden. Die Entwicklung der Ursache-Wirkungs-Kette kann sowohl vorwarts, ausgehend vom
Eingangsstrom des Fliel3bildes, als auch riickwérts, beginnend mit dem Ausgangsstrom des
aufgereinigten Methanols, erfolgen. Im 4. Schritt wird zunéchst das van-Krevelen-Diagramm
der Rohstoffverteilung herangezogen. Abbildung 34c zeigt dieses zusammen mit dem farblich
markierten Subset. Das Subset der Punktewolke ist nicht direkt intuitiv, da auch
Zusammensetzungen mit geringen H:C-Verhéltnissen zu hohen Wasserstoffanteilen im Rohgas
fiihren konnen. Es liegt demnach keine alleinige und direkte Abhéngigkeit zum
Wasserstoffgehaltes des Rohstoffes vor. Folglich muss die Ursache-Wirkungs-Kette fiir eine
eindeutige Klarung um weitere Variablen ergédnzt werden. Dafiir werden die Massenteile der
drei Elemente Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff im Rohstoff ausgewahlt
(Abbildung 34d, e & f). Mit Hilfe dieser drei Histogramme kann nun geschlussfolgert werden,
dass hohe Wasserstoffanteile im Rohgas dann auftreten, wenn: d) Rohstoffe mit leicht erh6htem
Kohlenstoffanteilen eingesetzt werden, die e) einen hohen Wasserstoffanteil und f) geringen
Sauerstoffanteil aufweisen. Damit gilt die Ursache des beobachteten Effekts als erklart. Im
5. Schritt werden letztlich Toleranzstrategien entwickelt, um das Verhalten der
Ausgabevariablen toleranter gegeniiber Rohstoffschwankungen werden zu lassen. Das heil3t,
die Verteilung zu verschmaélern. Zur Steigerung der Prozesstoleranz eignen sich, wie unter
Kapitel 2.3 beschrieben, Regelungs- oder Designstrategien.

Ergebnis fir die Subset von Interesse:
Ausgabevariable H, wt.-% >10 % Ab. Z. BF.
a) \b) 9
- 4.0
300 - BF = 7wt.-% 300 - .
- - %
g 200 g 200 7]
= 2 S 25
3 3 o
H H U i
T 100 - T 100 - ¥ 20
15
0- 0- 1.0 — -
-40 =20 O 20 40 -40 =20 O 20 40 0.0 0.2 0.4 0.6
Rohgas, H2wt.-% Ab. z. BF / % Rohgas, H2wt.-% Ab. z. BF / % 0:C Rohstoff
d) e) f)
300 300 300
E 200 1 E 200 1 E 200 1
=2 =2 =2
5 5 5
Hiv] Hiv) Hiv
T 100 T 100 T 100
0 0- 0
50 60 70 6 8 10 12 14 0 5 10 15
C/wt-% H/ wt.-% O wt.-%

Abbildung 34: Eingangs- und AusgangsgréBen der Prozesstoleranzanalyse dargestellt als Histogramm. c) zeigt die
Rohstoffverteilung als van Krevelen Diagramm. In orange hervorgehoben ist das Subset mit Wasserstoffanteilen
héher 10% im Vergleich zum Basisfall. Ab. z. BF. = relative Abweichung zum Basisfall.
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Um geeignete Variablen dieser Art zu identifizieren, wird die Ursache-Wirkungs-Kette
verwendet. Geeignet sind Variablen dann, wenn diese so angepasst werden konnen, dass sie zu
einer gesteigerten Toleranz bei der untersuchten Ausgabevariable fiihren. Fiir die
Strategieentwicklung wird sich physikalisch-chemischer Zusammenhéinge aber auch
verfahrenstechnischer Zusammenhénge bedient. Um die Wirksamkeit entwickelter Strategien
zu untersuchen, werden diese in das ASPEN-Flie@3bild implementiert und die modifizierte
Prozessantwort erneut ausgewertet. Dadurch entsteht eine um die Toleranzstrategien
gednderte FlieBbildkonfiguration, mit neuen Regelungen oder Prozessdesigns. Fiir jede
Flie3bildkonfiguration gilt es eine neue Prozessantwort zu generieren. Auf diese Art werden
unterschiedliche Prozessantworten fiir die gleiche Ausgabevariable erhalten. Die
FlieBbildkonfiguration mit den wirksamsten Regelungs- oder Designstrategien bringt den
tolerantesten Prozess hervor. Abbildung 35 zeigt den Wasserstoffmassenanteil im Rohgas fiir
zwei Flief3bildkonfigurationen: 35a zeigt die bekannte Verteilung aus Abbildung 34a. In 35b ist
die Verteilung fiir eine andere, um Toleranzstrategien erginzte, Fliel3bildkonfiguration
abgebildet. Es zeigt sich eine stark verschmalerte Verteilung, durch welche auf die Wirksamkeit
der entwickelten Toleranzstrategien geschlossen werden kann.

a) b)
2500
300 -
2000 4
= =
g i 2 1500
51 200 §1
E 5 10001
Hiv] Hiv]
T 100 T
500 -
0+ 0 ; .
-40 -20 0 20 40 -40 =20 0 20 40
Rohgas, H2wt.-% Ab. z. BF / % Rohgas, H2wt.-% - Ab. z. BF / %

Abbildung 35: Anteil von Wasserstoff im Rohgass ohne (links) und mit (rechts) implementierten Toleranzstrategien.
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6.3.1.Untersuchte FlieBbildkonfigurationen

Die vorher beschriebene automatisierte Simulation und Prozesstoleranzanalyse wird mit
drei aufeinander aufbauenden Flie3bildkonfigurationen durchgefiihrt. Diese werden im
Folgenden erlautert, bevor auf die Ergebnisse eingegangen wird.

Keine Adaption Adaption der Adaption_ der
(KA) Vergasungsmittel Vergasungsmittel und
(AV) des Rohstoffmassenstrom
(AV+R)

cl)

00 05 10 15 20 25 00 05 10 15 20 25 00 05 10 15 20 25
o:C o:C o:C

5001 Rohstoffzusammensetzungen 5001 Rohstoffzusammensetzungen 5001 Rohstoffzusammensetzungen
a2 b2 2

< ) < ) < )

2 400001 2 400001 kel S 40000

= Ax = = 'y 7Yy

£ ﬂ £ T £ T

o o ‘ o

A 20000 A A 20000 A T @ 20000

© © ©

= 1-5001 1-5001 = 1-5001 1-5001 = 1-5001 1-5001

Simulationslaufzahl Simulationslaufzahl Simulationslaufzahl

1 Rohstoffmassenstrom 1 Rohstoffmassenstrom 5001 Rohstoffmassenstrome
1 Vergasungsmittelstrom 5001 Vergasungsmittelstrome 5001 Vergasungsmittelstrome
5001 Betriebsmassenstrome 5001Betriebsmassenstrome “1" Betriebsmassenstrom

Abbildung 36: Die drei untersuchten FlieBbildkonfigurationen und ihre Charakteristika in den
Betriebszusammensetzungen (obere Reihe) sowie den Massenstrémen (untere Reihe). In grau ist
Rohstoffverteilung dargestellt, in orange die Betriebszusammensetzungen. Die griinen Pfeile stellen die Zugabe der
Vergasungsmittel dar. Als Stern ist die mittlere européische Kunststoffabfallzusammensetzung gekennzeichnet, mit
einem Dreieck ist die gewtinschte Betriebs-zusammensetzung (1,35 3,00) markiert. Der blau hinterlegte Bereich
hebt Rohstoff- und Betriebszusammensetzungen mit einem H:C-Verhaltnis > 3 hervor.

1) Keine Adaption (KA): Es werden keine Anpassungen in Abhingigkeit der sich
dndernden Rohstoffzusammensetzung vorgenommen. Das Fliel3bild weist die
Merkmale des Basisfalls (Kapitel 5) auf. Die Prozessantwort dieser
FlieBbildkonfigurationen stellt den Ist-Zustand des Systems dar und wird als
Referenz-Prozessantwort betrachtet, gegen die sich weitere FlieBbildkonfigurationen
samt implementierter Toleranzstrategien verbessern miissen. Abbildung 36al zeigt
die Rohstoffverteilung in grau und die Rohstoffzusammensetzung des Basisfalls als
weillen Stern. Der griine dicke Pfeil stellt die Vergasungsmittelzugabe des Basisfalls
dar, um die gewiinschte Betriebszusammensetzung (1,35]|3,00); als weif3es Dreieck
gekennzeichnet) zu erreichen. Da die Vergasungsmittelzugabe unverdndert bleibt
(diinne griine Pfeile) und auf jede der Rohstoffzusammensetzungen angewendet
wird, werden 5001 verschiedene Betriebszusammensetzungen (orangene
Punktewolke) erhalten. Die Betriebszusammensetzungen stellen folglich eine
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2)

3)

parallelverschobene Rohstoffverteilung dar. In Abbildung 36a2 sind die Profile der
Rohstoffmassenstrome (grau) und der Betriebszusammensetzung (orange) gezeigt.
Starke Ausschldge bedeuten eine gro3e Schwankung im Massenstrom, flache Profile
entstehen bei konstanten Stromen. Die Anhebung zwischen dem grauen und
orangenen Profil entsteht durch die Zugabe der Vergasungsmittel (griin). Es ist zu
erkennen, dass das Profil beider Massenstrome iiber die Gesamtheit der Simulationen
sehr gleichméaRig ist, da keine Regelung fiir eine der Grof3en implementiert ist. Die
geringe Aufweitung des Rohstoffmassenstroms kommt durch die getroffene
Annahme zustande, dass die Zusammensetzung eines Rohstoffes nur zu 100 wt.-%
+= 0,02 geschlossen sein muss. Die beobachtete Aufweitung der
Betriebszusammensetzung entsteht durch den variablen Aschegehalt, der bei dem fiir
die Betrachtung herangezogenen Rohgasstrom nicht mehr beriicksichtigt wird.

Adaption der Vergasungsmittel (AV): In diese FlieRbildkonfiguration wird eine
rohstoffzusammensetzungsabhidngige Regelung der Vergasungsmittel eingefiihrt.
Ziel ist, dass fiir alle Rohstoffzusammensetzungen die Betriebszusammensetzung des
Basisfalls erreicht wird. Die Regelung ist Teil der VBA-Routine und ist auf TUdatalib
einzusehen und wird im Anhang unter Kapitel 8.2 verlinkt. Eine detaillierte
Beschreibung ist EP 3 878 927 zu entnehmen. Abbildung 36b1 zeigt das van-
Krevelen-Diagramm mit Rohstoffverteilung und Betriebszusammensetzungen fiir
diese  Flief3bildkonfiguration. Die griinen Pfeile stellen erneut die
Vergasungsmittelzugabe dar. Es wird deutlich, dass die Punktewolke im Vergleich zu
al zwar verdichtet wurde, dennoch nicht nur die gewiinschte
Betriebszusammensetzung erhalten wird. Es fallen Zusammensetzungen mit H:C-
Verhéltnissen > 3,0 auf, welche blau hinterlegt sind. Sie stammen aus sehr
wasserstoffreichen, kohlenstoffarmen oder feuchten Rohstoffen. Die Zugabe von
Wasser und Sauerstoff als Vergasungsmittel erlaubt es nicht dem entgegenzuwirken.
Um Betriebszusammensetzungen mit H:C > 3,0 zu vermeiden muss i) der Rohstoff
getrocknet werden (H2O-Reduktion) oder ii) ein kohlenstoffhaltiges
Vergasungsmittel (z.B. CO>) zur Reduktion des H:C-Verhéltnisses eingesetzt werden.
Beide Malinahmen werden im Rahmen dieser Arbeit nicht vorgestellt, sind aber
detailliert in EP 3878927 und EP 3878807 nachzulesen. Aus den
Massenstromprofilen (Abbildung 36b2) geht hervor, dass die Zugabe der
Vergasungsmittel zu einer starken Aufweitung der Massenstrome der
Betriebszusammensetzung fiihrt. Diese ist von der Zusammensetzung des Rohstoffs
abhéangig, da bei konstantem Rohstoffmassenstrom verschiedene Mengen an
Vergasungsmittel fiir die Einstellung der Betriebszusammensetzung benétigt werden.
Beispielsweise braucht eine Rohstoffzusammensetzung mit wenig Feuchtigkeit und
einem geringen Sauerstoffgehalt (unten links in der grauen Punktewolke) eine hohe

Vergasungsmittelzugabe, eine Zusammensetzung mit hohem Feuchtigkeitsanteil und

hohem Sauerstoffanteil nur eine geringe Zugabe. Dies ist durch die verschieden langen
griinen Pfeile in Abbildung 36b illustriert.

Adaption der Vergasungsmittel und des Eingangsmassenstrom (AV+R): In der
dritten FlieBbildkonfiguration wird die Anpassung der Vergasungsmittel um eine
Massenstromregelung des  eingehenden  Rohstoffs erginzt. Ziel der
Massenstromregelung ist es, einen konstanten Massenstrom am Ausgang des
Vergasers zu  erhalten, um den  Massenstromschwankungen  der
Betriebszusammensetzung durch die Anpassung der Vergasungsmittel
entgegenzuwirken. Auch diese Regelung ist Teil der VBA-Routine und im Anhang
aufgefithrt.  Abbildung 36c1  zeigt das van-Krevelen-Diagramm  dieser
Fliebildkonfiguration. Es ist die erwartete gleiche Verhaltensweise fiir die
Betriebszusammensetzung wie im Fall ,AV“ zu erkennen. Der Unterschied zu den
zwei zuvor beschriebenen Féllen wird erst unter Betrachtung von Abbildung 36c2
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deutlich: Hier ist zwar das Rohstoffmassenstromsignal durch die Regelung stark
aufgeweitet, die Massenstrome der Betriebszusammensetzungen hingegen zeugen,
durch eine durchgehend flache Linie mit nur minimalen Ausschlédgen, vom Erfolg der
Regelung. Die Beobachtete Ausschlédge sind dem numerischen Losungsverfahren der
Regelung sowie den Betriebszusammensetzung mit H:C > 3,00 zuzuschreiben.

6.4. Ergebnisse aus der Prozesstoleranzanalyse eines Plasma-
vergasungsprozesses

In diesem Kapitel werden die Prozessantworten der drei vorgestellten
FliefSbildkonfigurationen nach der beschriebenen Methode (Abbildung 32 und 33)
ausgewertet. Dabei wird sich auf zwei wesentliche Aspekte des Prozesses fokussiert, die
reprasentativ fiir eine Toleranzsteigerung durch Anpassung von Design- bzw.
Regelungsvariablen sind:

1) Wairmeintegration: Sie stellt energetische Erwartungen an den Prozess und macht
in dadurch starr. FlielSbildbereiche, die durch den Prozessstrom selbst nicht
miteinander in Kontakt kommen, werden durch die Warmeintegration verkniipft.
Solche Verkniipfungen schniiren den Prozess in seiner Variabilitdt ein und machen
ihn anfélliger gegeniiber Schwankungen. Zudem kann die Wéarmeintegration nicht
nur iiber den wirtschaftlichen Erfolg eines Produktionsprozesses entscheiden,
sondern trdgt auch zu seinem 6kologischen Fuabdruck bei. Eine funktionierende
Wairmeintegration trotz schwankender Prozessbedingungen stellt folglich eine
interessante und relevante verfahrenstechnische Problemstellung dar. Als
Designvariable erlangen die Austduschflichen besondere Wichtigkeit, da sie im
spateren Betrieb der Anlage starr sind und fiir die gesamte, zu erwartende
Rohstoffverteilung ausgelegt werden miissen.

2) Methanolproduktion: Fiir einen erfolgreichen Betrieb gleichbleibende
Produktionsmengen und Produktspezifikationen entscheidend. Um diese Grofden
konstant zu halten, kommen vor allem Toleranzstrategien mit Verwendung von
Regelungsgrofien zum Einsatz

6.4.1.Analyse der FlieBbildkonfiguration: Keine Adaption

6.4.1.1. Betrachtung des Warmeiibertragernetzwerks

Um die Auswirkungen der Rohstoffverteilung auf das Warmeiibertragernetzwerk
auszuwerten, werden die zugrundliegenden thermodynamischen Gesetzte zur Beschreibung
(Gleichung 21) von Gegenstromwarmeiibertrager und ihrer Auslegung (Gleichung 22)
herangezogen. Dabei stellt Q den Wirmestrom zwischen warmer und kalter Seite dar, m den
Prozessmassenstrom und ¢, seine Wairmekapazitit. Die Temperaturdifferenz AT fiir

Gegenstromwdarmeiibertrager ergibt sich aus der Differenz zwischen der Temperatur des
Eingangsstromes der heil3en Seite und der Austrittstemperatur des kalten Stromes (Gleichung

23). Der Warmedurchgangskoeffizient wird mit k angegeben, die Warmeaustauschflache mit A.

Q=m-c,- AT (21)
Q=k-A-AT (22)
AT = (TWarm, Einlass — TKalt, Auslass) (23)
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Die Warmeintegration des Basisfalls und geforderte Prozesstemperaturen einzelner Units geben
Zieltemperaturen fiir die Austrittsstrome der kalten bzw. warmen Seite der Warmeiibertrager
vor, die es fiir einen funktionierenden Prozess einzuhalten gilt. Die Rohstoffverteilung fiihrt

dazu, dass die Grolen m und c, der Prozessstrome schwanken und fiir jede Simulation

verschieden sein kénnen. Daraus resultieren unterschiedliche Werte fiir Q, A und AT (k wird
in allen Féllen als konstant angenommen). Um die formulierten Zieltemperaturen fiir alle
Zusammensetzungen der Rohstoffverteilung zu erreichen, wird in der Flie3bildkonfiguration

KA die Warmeaustauschfliche A als Freiheitsgrad gewdhlt. Die Warmeaustauschfldchen
werden in diesem Fall von ASPEN Plus® so angepasst, dass die Zieltemperaturen des Basisfalls
erreicht werden. Damit konnen sich fiir jeden Warmeiibertrager bis zu 5001 verschiedene
Austauschfldchen ergeben. Wie stark die Austauschflachen im Vergleich zum Basisfall angepasst
werden miissen, ldsst auf die Toleranz eines Warmeiibertragers schlieBen. Dabei werden
Abweichungen des Flachenbedarfs von mehr als +50 % zum Basisfalls als intolerant bewertet.
Die Verteilungen der Austauschflichen aller Warmeiibertrager sind in Abbildung 37 und 38
(kumulative Haufigkeit) zusammengefasst. Es wird nur der Bereich zwischen -100 und +200 %
Abweichung zum Basisfall dargestellt. Von oben links nach unten rechts gelesen entspricht die
dargestellte Reihenfolge der Flielrichtung des Prozessstroms durch die Warmetibertrager. Die
Warmetibertrager RGC100 bis SGC130 befinden sich im linearen Prozessabschnitt der
Vergasung und Aufreinigung. Die Warmeiibertrager RMC100 bis RMC140 liegen im hinteren
Prozessabschnitt der Methanolproduktion und damit innerhalb eines Kreislaufstromes.
Zunéchst fallt auf, dass die Antwortverteilung der Warmeiibertrager im Allgemeinen nicht der
Normalverteilung des Eingangssignals folgt und sich eine starke Verbreiterung (Tailing) zu
hoheren Austauschfldchen einstellt. Durch einen hohen Flidchenbedarf (+50 % Abweichung
zum Basisfall) fallen im speziellen die Warmeiibertrager RGC110, SGC120, SGC130 des
Vergasungsabschnittes sowie RMC110, RMC120 und RMC140 der Methanolsynthese auf.
Folglich sind diese Warmeiibertrager als besonders intolerant zu bewerten. Sie werden in den
folgenden Abbildungen mit einem blauen Balken gekennzeichnet. Innerhalb des Balkens
werden im Laufe der Prozesstoleranzanalyse die identifizierten Ursachen fiir das beobachtete
Verhalten aufgefiihrt. Als toleranter Warmeiibertrager tritt RMC100 auf, der die engste
Verteilung aufweist und nur zwischen —13 und +23 % Abweichung zum Basisfall schwankt. Er
ist im Folgenden mit einem griinen Kreis gekennzeichnet. Um die Ursache der grollen
Warmeaustauschflachen zu identifizieren, wird fiir jeden Warmetibertrager ein individuelles
Subset erzeugt, das Fldchen mit einer Abweichung zum Basisfall >50 % enthélt. Nach
Gleichung 21 ergeben sich drei Einflussfaktoren auf die Warmeaustauschflache: Der
Prozessmassenstrom, die Temperaturdifferenz und die Warmekapazitét, wobei sich letztere als
insignifikanter Einflussfaktor herausgestellt hat und nicht weiter behandelt wird. Bevor die
Prozessantworten des Massenstromes und der Temperaturdifferenz zur Untersuchung
herangezogen werden, ist es hilfreich, die Basisfallspezifikation der Wéarmeiibertrager
beziiglicher dieser beiden Grof3en zu betrachten. Sie sind als Massenstromverhéltnis zwischen
heiller und kalter Seite sowie der Temperaturdifferenz (nach Gleichung 23) in Abbildung 39
dargestellt. Treten schon im Basisfall geringe Massenstromverhédltnisse und
Temperaturdifferenzen auf, ist der Einfluss der Rohstoffverteilung auf den Warmeiibertrager
als umso grofder zu erwarten. Diese Vermutung wird durch Abbildung 39 gestirkt, da die als
intolerant markierten Warmeiibertrager in mindestens einem der beiden Einflussfaktoren
geringe Werte (Massenstromverhéltnisse kleiner eins und Temperaturdifferenzen kleiner 20 K)
in der Basisfallspezifikation aufzeigen. Folglich konnen die sensiblen Basisfallspezifikationen
der Warmeiibertrager SGC120, SGC130, RMC110, RMC120 und RMC140 als eine mogliche
Ursache fiir das intolerante Verhalten identifiziert werden. Dies wird durch eine Markierung

mit BC (fir Base Case) im blauen Balken gekennzeichnet. Abbildung 40 zeigt die
Prozessmassenstrome inklusive des orange markierten Subsets. Das Subset beinhaltet
Simulationen, die den zu untersuchende Effekt ,Flachenbedarf >+450 % im Vergleich zum
Basisfall“ aufweisen. Fiir die Identifikation der Ursache dieser Beobachtung und auf Grundlage
von Gleichung 21 (Massenstrom als Einflussgrof3e) wird das Subset nun auf die Prozessantwort

Seite 81



der Prozessmassenstrome innerhalb der Warmeiibertrager tiibertragen. Das heilst alle in
Abbildung 40 als orange gekennzeichneten Simulationen weisen neben des hohen
Flachenbedarfs auch die in orangen hervorgehobenen Abweichungen in den
Prozessmassenstromen auf. Auf diese Weise kann eine Verkniipfung in der Ursache-
Wirkungskette geschaffen werden. Im Allgemeinen féllt das unterschiedliche Verhalten der
zwei  FlieSbildabschnitte  auf: Die  geringen  Massenstromschwankungen  des
Vergasungsabschnittes sind zum einen auf den variierenden Aschegehalt zuriickzufiihren. Die
Asche verldsst den Vergaser am unteren Ende und getrennt vom Rohgasstrom, was dessen
Masse schwanken ldsst. Zum anderen tragt die Dampfzugabe in der Wassergas-Shift-Stufe in
geringem MaRe zur Aufweitung des Prozessmassenstromes bei. Erkennbar ist dieser Beitrag
zwischen den Verteilungen der Warmeiibertragern SGIC100 (lokalisiert zwischen 1. und
2. Wassergas-Shift-Stufe) und SGC100. Es ergeben sich Schwankungen von maximal -9 und
+26 %. Im Abschnitt der Methanolproduktion werden die Abweichungen der Massenstréme
durch den Kreislaufstrom potenziert und zu —41 und +119 % aufgeweitet (Die Ursache hierfiir
wird in Kapitel 6.4.1.2 ausgefiihrt.). Betrachtet man das Subset, féllt auf, dass diese Félle fiir
alle als intolerant markierten Warmelibertrager geringere Prozessmassenstrome als der
Basisfall zeigen. Die kalte Seite der Warmeiibertrager, das hei3t die Dampfkreislaufe (siehe
Kapitel 5.2.1), bleiben von der Rohstoffmassenstromschwankung unbeeinflusst und verlangen
daher die aus der Warmeintegration festgelegte Warmemenge. Oder iiber Gleichung 21

ausgedriickt: Q bleibt konstant. Um den geringen Prozessmassenstromen r entgegenzuwirken,

erhoht ASPEN Plus® die Warmeaustauschflachen A. Auf Basis dieser Feststellungen kann fiir
die Warmeiibertrager SGC120, RMC110, RMC120 und RMC140, sowie unter Beriicksichtigung
der Basisfallspezifikationen, der im Warmetauscher stark abfallende Prozessmassenstrom als
weitere mogliche Ursache identifiziert werden. Diese Warmetauscher werden zusétzlich mit
einem m im blauen Balken gekennzeichnet. Als verbleibende EinflussgroRe ist die
Temperaturdifferenz zu beleuchten. Als kritisch sind geringe Differenzen <20 K anzusehen,
welche als Daumenregel nicht zu unterschreiten sind, um eine ausreichende Triebkraft fiir den
Warmedurchgang zu bieten und groflen Wiarmeaustauschflichen entgegenzuwirken. Die
Prozessantwort fiir Temperaturdifferenzen <20 K samt Subset sind in Abbildung 41 gezeigt.
Die Subsets zeigen an, dass hohe Flichen dann gebraucht werden, wenn geringe
Temperaturdifferenzen entstehen. Auch dieser Zusammenhang lasst sich anhand Gleichung 22
und analog den zuvor dargelegten Zusammenhéngen der Massenstromschwankung erkléren.
Aus Abbildung 41 geht hervor, dass die Intoleranz der Warmeiibertrager RGC110, SGC120,
RMC110 und RMC120 zusétzlich durch eine geringe Temperaturdifferenz verursacht werden

kann. Diese Wéarmeiibertrager werden im blauen Balken mit einem AT markiert.

Zusammenfassend zeigt sich, dass fiir die besonders intoleranten Wéarmeiibertrager
RMC110 und RMC120 auch die meisten Ursachen identifiziert werden konnen. Fiir alle
Waérmeiibertrager kann mindestens eine Ursache fiir ihr intolerantes Verhalten identifiziert
werden. Dabei dominiert vor allem der schwankende Massenstrom in der Methanolproduktion
im Zusammenspiel mit sensiblen Basisfallspezifikationen als Ursache. Die Griinde fiir die
Verstirkung der Massenstromschwankung sowie deren Auswirkungen auf die
Methanolproduktion werden im Folgenden untersucht.
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Subset: Austauschflache > 50 % Abw. z. BF.

Abbildung 37: Prozessantwort des Warmeubertragernetzwerkes im Fall KA (keine Adaption), dargestellt als
Histogramm. Der orangene Teil der Verteilungen féllt unter das definierte Subset mit einem
Austauschflachenbedarf (Afl.) von mehr als +50 % Abweichung zum Basisfall (Abw. z. BF.). Warmeubertrager mit
blauen Balken sind als intolerant bewertet, mit griin sind tolerante W&rmeubertrager markiert. Innerhalb des
blauen Balkens werden die identifizierten Ursachen der Intoleranz aufgefihrt. Die Lokalisation der
Waérmedibertrager kann Abbildung 28 und 29 entnommen werden.
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Subset: Austauschflache > 50 % Abw. z. BF.

Abbildung 38: Prozessantwort der Warmeubertrageraustauschflachen (Afl.) im Fall KA, dargestellt als kumulative
Verteilung. Der orangene Teil der Verteilungen fallt unter das definierte Subset mit einem Austauschflachenbedarf
von mehr als +50 % Abweichung zum Basisfall (Abw. z. BF.). Warmeubertrager mit blauen Balken sind als
intolerant bewertet, mit griin sind tolerante Warmeubertrager markiert. Innerhalb des blauen Balkens werden die
identifizierten Ursachen der Intoleranz aufgefiihrt. Die Lokalisation der Wérmeubertrager kann Abbildung 28 und
29 entnommen werden.
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Abbildung 39: Charakteristiken der WarmeUbertrager im Basisfall. Das Massenstromverhaltnis (Prozessstrom zu
Kihlmittelstrom) ergibt sich aus dem Quotienten zwischen den Massenstrom der hei3en und kalten Seite, die
Temperaturdifferenz ist nach Gleichung (23) berechnet. Warmeubertrager mit blauen Balken sind als intolerant
bewertet, mit griin sind tolerante Warmeubertrager markiert. Innerhalb des blauen Balkens werden die
identifizierten Ursachen der Intoleranz aufgefiihrt. BC = Base Case; Die Basisfallspezifikation (geringes
Massenstromverhéltnis (<1) oder Temperaturdifferenz (<20 K)) ist fur die Intoleranz verantwortlich. Die
Lokalisation der Warmedlbertrager kann Abbildung 28 und 29 entnommen werden.
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Subset: Austauschflache > 50 % Abw. z. BF.

Abbildung 40: Die Prozessantwort der Warmeubertrager im Fall KA, zeigt die Prozessmassenstromschwankung
(Mstr.) dargestellt als Histogramm. Orangene Bereiche der Verteilung fallen unter das definierte Subset
(Austauschflache >50 % Abweichung zum Basisfall (Abw. z. BF.)). Warmeulbertrager mit blauen Balken sind als
intolerant bewertet, mit griin sind tolerante Warmeubertrager markiert. Innerhalb des blauen Balkens werden die
identifizierten Ursachen der Intoleranz aufgefiihrt. BC = Base Case; Die Basisfallspezifikation (geringe
Massenstromverhéltnisse oder Temperaturdifferenzen) ist fiir die Intoleranz verantwortlich. m =

Massenstromschwankungen des Prozessstromes. Die Lokalisation der Warmelbertrager kann Abbildung 28 und 29
entnommen werden.
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Abbildung 41: Prozessantwort der Temperaturdifferenzen (Temp.diff.) des Warmeubertragernetzwerkes im Fall
KA und dargestellt als Histogramm. Der orangene Bereich innerhalb einer Verteilung fallt unter das definierte
Subset (Austauschflache >50 % Abweichung zum Basisfall (Abw. z. BF.)). In blau sind als intolerant identifizierte
Warmelbertrager gekennzeichnet, tolerante Warmetbertrager sind mit einem griinen Punkt versehen. Innerhalb
des blauen Balkes sind die identifizierten Ursachen der Intoleranz angegeben: m = groB3e
Prozessmssenstromschwankung, AT =Simulationen mit Temperaturdifferenz kleiner 20 K, BC = aufféllige
Basisfallspezifikationen (geringes Massenstromverhéltnis (<1) und/oder geringe Temperaturdifferenz (<20 K)). Die
Lokalisation der Warmedibertrager kann Abbildung 28 und 29 entnommen werden.
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6.4.1.2. Synthesegaszusammensetzung und Methanolproduktion

Abbildung 42a zeigt die Methanolproduktionsrate in relativer Abweichung zum Basisfall.
Es ist eine auffillige Asymmetrie der Verteilung in Richtung geringerer Produktionsraten zu
erkennen (Fronting). Fiir die Ursachenidentifikationen ist ein Subset definiert, welches
Methanolproduktionsraten mit einer Abweichung von <-5 % zum Basisfall umfasst. Das Subset
enthélt 1749 Simulationen und damit 35 % der Rohstoffverteilung. Abbildung 42b zeigt die
Rohstoffverteilung in ihren O:C- und H:C-Verhaltnissen. Das Subset gibt an, dass besonders
Zusammensetzungen mit einem O:C-Verhaltnis >0,2 zu geringen Methanolproduktionsraten
fiihren. Das H:C-Verhéltnis iibt offenbar keinen signifikanten Einfluss aus, da im Subset sowohl
hohe als auch niedrige H:C-Verhéltnisse enthalten sind. Durch die regelungsfreie
Flie3bildkonfiguration wirkt sich die Schwankung der Rohstoffzusammensetzung direkt auf die
Zusammensetzung des Rohgases aus. Dabei fiihren hohe O:C-Verhiltnisse im Rohstoff,
hervorgerufen durch geringe Kohlenstoffanteile, zu einem Rohgas mit reduzierten
Kohlenmonoxidgehalt, woraus wiederum eine geringere Synthesegassumme resultiert. Dieser
Zusammenhang ist anhand Abbildung 42d und einer geringen Synthesegassumme zu erkennen.
Das Synthesegasverhaltnis in Abbildung 42c zeigt starkes Tailing, dass Subset jedoch umfasst
die gesamte Verteilungsbreite und nicht nur die erwarteten hohen Synthesegasverhaltnisse auf
Grund geringer Kohlenmonoxidanteile. Warum das Subset auch den Bereich um den Basisfall
umfasst, lasst sich anhand von Abbildung 42b erkldaren: Kombinationen aus geringen O:C- und
H:C-Verhéltnissen fiihren durch die verminderte CO- und H.-Bildung zwar unweigerlich zu
geringeren Synthesegassummen, miissen aber, wenn beide Verhéltnisse in dhnlichem MaRe
verringert werden, nicht zu erhohten Synthesegasverhéltnissen fiihren. Diese Gruppe an
Zusammensetzungen wird durch die untere Hilfte des Subsets in Abbildung 42b reprasentiert.
Zusammensetzungen der oberen Hiélfte des Subsets hingegen sind Verursacher hoher
Synthesegasverhiltnisse. Das ausgeprédgte Tailing in Abbildung 42c ist iiberdies auf die
konstante Dampfzugabe in der Wassergas-Shift-Stufe zurilickzufiihren. In der
Flie3bildkonfiguration ,KA“ ist die Dampfmenge konstant und auf den Wert des Basisfalles
eingestellt. Damit wird der Verbrauch von CO und die Bildung von H, begiinstigt und das
Synthesegasverhéltnis zusatzlich gesteigert. Gelangen Gaszusammensetzungen mit geringer
Synthesegassumme und hohem Synthesegasverhéltnis in den Prozessabschnitt der
Methanolsynthese, fithren sie dort zu stark verringerten Massenstromen und den beobachteten
Aufweitungen (siehe Abbildung 42e und Abbildung 40 RMC100-RMC140). Im Detail wird die
Aufweitung durch den CO-Mangel bzw. den H,-Uberschuss verursacht: i) Das stochiometrische
Verhaltnis der Methanolsynthese ist nicht gegeben, da Kohlenmonoxid im Methanolreaktor
unterstochiometrisch vorliegt. Dadurch wird ii) weniger Methanol gebildet und iii)
entsprechend weniger Wasserstoff umgesetzt, welcher sich iv) im Kreislaufstrom anreichert. Da
es sich bei Wasserstoff um die leichteste Komponente des Gasgemisches handelt, fithrt die
Anreicherung zu v) geringeren Massenstromen bei gesunkener Methanolproduktionsrate.
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Abbildung 42 a) Methanolproduktionsrate ((MeOH, Mstr.) Massenstrom an aufgereinigtem Methanol), c)
Synthesegasverhéltnis (SG-Verh.), d) Synthesegasmenge (SG-Sum.) und fiir den Fall mit Keine Adaption (KA) und
dargestellt als Histogramm. Das Subset (orange) gilt fir Methanolproduktionsraten mit <-5 % Abweichungen zum

Basisfall (Abw. z. BF.). Abbildung b) zeigt das van Krevelen Diagramm der Rohstoffverteilung und e) den
Prozessmassenstrom durch den Methanolreaktor.
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6.4.2.Analyse der FlieBbildkonfiguration: Adaption der Vergasungsmittel

6.4.2.1. Synthesegaszusammensetzung und Methanolproduktion

Um der starken Abweichung in der Synthesegaszusammensetzung und ihrer negativen
Einflussnahme auf die Methanolproduktionsrate in der vorherigen Flie3bildkonfiguration KA
entgegenzuwirken, werden in der Flief3bildkonfiguration ,AV“ die Vergasungsmittel und die
Dampfzugabe in der Wassergas-Shift-Stufe so angepasst, dass konstante Synthesegassummen
und -verhéltnisse erreicht werden. Die Folgen dieser Regelungsstrategien auf die
Methanolproduktion sind in Abbildung 43 dargestellt. Das orangene Subset definiert auch hier
Produktionsraten mit einer Abweichung <-5 % zum Basisfall. Aus Abbildung 43a ist erkennbar,
dass die Einfithrung der Maf3nahmen zu einer Reduktion des Frontings fithrt und nur noch rund
14 % der Rohstoffverteilung im Subset enthalten sind. Dieser Effekt ldsst sich mit Blick auf
Abbildung 43c & d auf die sehr schmalen Verteilungen fiir Synthesegassumme und -verhéltnis
zurlickfiihren, die auch die Wirksamkeit der implementierten Regelungsstrategien
veranschaulichen. Im Vergleich von Abbildung 42b und 43b fillt auf, dass in der
Flie3bildkonfiguration ,,AV“ Rohstoffzusammensetzungen mit geringen H:C-Verhéltnissen vom
Subset ausgespart bleiben. Genau dieser Bereich wurde zuvor identifiziert geringe
Synthesegassummen hervorzubringen. Mit der Anpassung der Vergasungsmittel, in diesem
speziellen Fall des Wassers, kann das H:C-Verhéltnis angehoben, und die Synthesegassumme
durch verstarkte Wasserstoffbildung gesteigert werden. Die obere Halfte des Subsets im Bereich
hoher H:C- und geringer O:C-Verhiltnisse ist weiterhin verantwortlich fiir geringe
Methanolproduktionsraten: Auch nach der Adaption der Vergasungsmittel ergeben sich bis zu
20 % verringerte Methanolproduktionsraten und noch 723 Rohstoffzusammensetzungen
flihren zu Produktionsraten <-5%. Aus Abbildung43e ist zu erkennen, dass
Rohstoffzusammensetzungen aus diesem Bereich noch immer zu stark verringerten
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Abbildung 43: a) Methanolproduktionsrate ((MeOH, Mstr.) Massenstrom an aufgereinigtem Methanol), c)
Synthesegasverhaltnis (SG-Verh.), d) Synthesegasmenge (SG-Sum.) und fur den Fall mit Adaption der
Vergasungsmittel (AV) und dargestellt als Histogramm. Das Subset (orange) gilt flir Methanolproduktionsraten mit
<-5 % Abweichungen zum Basisfall (Abw. z. BF.). Abbildung b) zeigt das van Krevelen Diagramm der
Rohstoffverteilung und e) den Prozessmassenstrom durch den Methanolreaktor.
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Massenstromen im Methanolreaktor fiihren und durch die Regelungsstrategien nicht positiv
beeinflusst werden. Der Grund hierfiir kann im geringen Kohlenstoffanteil des Rohstoffes
liegen. Dieser kann die Beobachtung hoher O:C und H:C-Verhéiltnissen erkldren und zu einer
reduzierten Menge an Kohlenmonoxid fiir die Methanolsynthese fiihren.

6.4.2.2. Betrachtung des Warmeiibertragernetzwerks

Abbildung 44 zeigt die Prozessantwort des Fliachenbedarfs der einzelnen
Wiérmeiibertrager. Fiir alle unter der Flief3bildkonfiguration ,KA“ als intolerant bewerteten
Warmetiibertrager zeigt sich bei Anpassung der Vergasungsmittel eine Verbreiterung des
Flachenbedarfs. Besonders betroffen sind die sehr sensiblen Warmeiibertrager RMC110 und
RMC120. Sie bendtigen fiir 40 % bzw. 25 % der Rohstoffverteilung ein Flachenzuwachs von
mehr als 200 %. Der bereits als tolerant bewertete Warmeiibertrager RMC100 bleibt dies
weiterhin. Zusatzlich kann SGIC100 als tolerant bewertet und mit einem griinen Punkt markiert
werden. Abbildung 46 zeigt die Prozessmassenstrome mit hervorgehobenem Subset. Die
Adaption der Vergasungsmittel sorgt zwar fiir konstante Synthesegaszusammensetzungen
(siehe Abbildung 43c & d), beeinflusst jedoch stark den Prozessmassenstrom, da die Zugabe
der Vergasungsmittel in der gleichen Grof3enordnung liegt wie der Rohstoffmassenstrom (siehe
Abbildung 36b2). Aus diesem Grund kommt es bereits im vorderen linearen Prozessabschnitt
zu aufgeweiteten Massenstromen zwischen *25 %. Im Abschnitt der Methanolproduktion
zeigen sich leicht positive Auswirkungen der Regelungsstrategie, die sich in einem geringeren
Tailing dul’ern. Das reduzierte Tailing kann auf die konstante Synthesegaszusammensetzung
zurilickgefithrt werden, da nun zu jeder Zeit das fiir die Methanolsynthese optimale
stochiometrische Verhiltnis von 2,05 erreicht wird. Generell ist festzustellen, dass sich alle
Verteilungen anndhernd normalverteilt verhalten. Dennoch zeigt das Subset eindrucksvoll, dass
der Einfluss des Prozessmassenstromes auf die Wéarmeiibertrager durch die Zugabe der
Vergasungsmittel verstdrkt wird, insbesondere bei RMC110 und RMC120. In Abbildung 46 ist
die Temperaturdifferenz der einzelnen Warmeiibertrager mit dem darauf angewendeten Subset
dargestellt. Der Einfluss der Temperaturdifferenz wird zwar verstarkt, (das Subset umfasst
mehr Simulationen im Bereich <20 K), weitet sich, im Vergleich zu ,KA“ aber nicht auf andere
Warmeitibertrager aus. Im Fall ,AV“ kann folglich der Massenstrom als die dominierende
Ursache fiir intolerantes Verhalten identifiziert werden.

In Anbetracht der verbesserten Methanolproduktion wird die Regelung der
Vergasungsmittel als vielversprechend und toleranzsteigernd gewertet. Voraussetzung fiir einen
vollstdndig erfolgreichen Einsatz der Regelstrategie ist, dass der negative Nebeneffekt auf die
Prozessmassenstrome  minimiert wird. In diesem Zusammenhang wird die
Flie3bildkonfiguration ,,AV+MR*“ eingefiihrt.
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Abbildung 44: Prozessantwort der Austauschfldchen (Afl.) des Warmelbertragernetzwerkes im Fall AV (Anpassung
der Vergasungsmittel) und dargestellt als Histogramm. Der orangene Bereich innerhalb einer Verteilung fallt unter
das definierte Subset (Austauschfldche >50 % Abweichung zum Basisfall (Abw. z. BF.)). In blau sind als intolerant
identifizierte Warmetbertrager gekennzeichnet, tolerante Wéarmeubertrager sind mit einem griinen Punkt
versehen. Innerhalb des blauen Balkes sind die identifizierten Ursachen der Intoleranz angegeben: 1 = groBBe
Prozessmssenstromschwankung, AT =Simulationen mit Temperaturdifferenz kleiner 20 K, BC = aufféllige

Basisfallspezifikationen (geringes Massenstromverhéltnis (<1) und/oder geringe Temperaturdifferenz (<20 K)). Die
Lokalisation der Warmedbertrager kann Abbildung 28 und 29 entnommen werden.
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Abbildung 45: Kumulative Verteilung der Warmetbertragerflachen (Afl.) fur die FlieBbildkonfiguration AV. Die
Darstellung zeigt die prozentuale Abweichung zum Basisfall (Abw. z. BF) In blau sind als intolerant identifizierte
Warmelbertrager gekennzeichnet, tolerante Warmetbertrager sind mit einem griinen Punkt versehen. Innerhalb
des blauen Balkes sind die identifizierten Ursachen der Intoleranz angegeben: m = groBe
Prozessmssenstromschwankung, AT =Simulationen mit Temperaturdifferenz kleiner 20 K, BC = aufféllige
Basisfallspezifikationen (geringes Massenstromverhéltnis (<1) und/oder geringe Temperaturdifferenz (<20 K)). Die
Lokalisation der Warmedibertrager kann Abbildung 28 und 29 entnommen werden.
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Abbildung 46: Prozessantwort der Prozessmassenstrome (Mstr.) des Warmeubertragernetzwerkes im Fall AV
(Anpassung der Vergasungsmittel) und dargestellt als Histogramm. Der orangene Bereich innerhalb einer
Verteilung fallt unter das definierte Subset (Austauschflache >50 % Abweichung zum Basisfall (Abw. z. BF.)). In
blau sind als intolerant identifizierte Warmeulbertrager gekennzeichnet, tolerante Warmedibertrager sind mit
einem grlinen Punkt versehen. Innerhalb des blauen Balkes sind die identifizierten Ursachen der Intoleranz

angegeben: m = groBe Prozessmssenstromschwankung, AT =Simulationen mit Temperaturdifferenz kleiner 20 K,

BC = aufféllige Basisfallspezifikationen (geringes Massenstromverhéltnis (<1) und/oder geringe

Temperaturdifferenz (<20 K)). Die Lokalisation der Warmedibertrager kann Abbildung 28 und 29 entnommen
werden.
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Abbildung 47: Prozessantwort der Temperaturdifferenzen (Temp.diff.) des Warmeubertragernetzwerkes fir den
Fall AV und dargestellt als Histogramm. Der orangene Bereich innerhalb einer Verteilung fallt unter das definierte
Subset (Austauschflache >50 % Abweichung zum Basisfall (Abw. z. BF.)). In blau sind als intolerant identifizierte
Warmelbertrager gekennzeichnet, tolerante Warmeubertrager mit einem griinen Punkt. 72 = gro3e
Massenstromschwankungen, AT =Simulationen mit Temperaturdifferenzen kleiner 20 K, BC = auffallige
Basisfallspezifikationen (geringes Massenstromverhéltnis (<1) oder geringe Temperaturdifferenz (<20 K)). Die
Lokalisation der Warmedibertrager kann Abbildung 28 und 29 entnommen werden.
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6.4.3.Analyse der FlieBbildkonfiguration: Adaption der Vergasungsmittel und des
Rohstoffmassenstromes

In dieser Flielbildkonfiguration wird neben einer konstanten Betriebszusammensetzung
auch ein konstanter Massenstrom am Austritt des Vergasers eingestellt. Dazu werden
Rohstoffstrom und Vergasungsmittel so angepasst, dass der Austrittstroms des Vergasers fiir
alle Zusammensetzung dem des Basisfalls entspricht. Auflerdem werden die
Wiarmeaustauschflichen nicht mehr als Regel- (das heilst variabel) sondern als
Designparameter auf den in diesem Kapitel zu ermittelnden Worst-Case Bedarf festgesetzt.
Diese Uberdimensionierung der Wirmeiibertrager zum Abdecken des Worst-Case-Falles stellt
zum einen eine Toleranzstrategie dar, zum anderen werden die Simulation mit einem
konstanten Flachenbedarf der Realitit eines Warmeiibertragers gerecht und die
Toleranzstrategie kann auf ihre Wirkung tiberpriift werden.

6.4.3.1. Synthesegaszusammensetzung und Methanolproduktion

Der Rohstoffmassenstrom wird in dieser Fliel3bildkonfiguration so angepasst, dass die
Molenstrome von Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff am Vergaserausgang iiber alle
Zusammensetzung konstant gehalten werden wund gleichzeitig die gewiinschte
Betriebszusammensetzung ergeben. Umgesetzt wird die Regelung iiber das Solver Add-In von
Excel und einer Elementbilanz iiber den Vergaser: Der gesamte Rohstoffmassenstrom (FEED)
und die Massenstrome der Vergasungsmittel (Wasser und Sauerstoff) werden so variiert, dass
die gewiinschte  Betriebszusammensetzung (0:C=1,35; H:C=3,00) wunter der
Randbedingungen konstanter Molenstrome von Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff im
Rohgas (GASIFOUT) erreicht wird. Die Auswirkungen dieser Regelungsstrategie auf die
Synthesegaszusammensetzung und die Methanolproduktion sind in Abbildung 48 gezeigt. Fiir
das Synthesegasverhéltnis und die Synthesegassumme sind erneut die erwarteten konstanten
Werte erhalten worden. Fiir die Synthesegassumme (48c) wird eine minimale Aufweitung um

5000

4000 +

3000

2000 4

Haufigkeit

1000 4

0 - r .
—40 =30 -20 -10 O
MeOH, Mstr. - Abw. z. BF. [ %

5000 5000 2000
b) c) d)
4000 - 4000 4 1500
% 3000 % 3000 - %
£ 2 = 1000 -
2 2000 @ 2000 1 2
T T T 500
1000 1000 A |
0 - - 0 - - 0 .
0 50 100 -30 =20 =10 0 10 =50 0 50 100
SG-Verh. - Abw. z. BF. [ % SG-Sum. - Abw. z. BF. / % R100, Mstr. - Abw. z. BF. / %

Abbildung 48: a) Methanolproduktionsrate ((MeOH, Mstr.) Massenstrom an aufgereinigtem Methanol), c)
Synthesegasverhaltnis (SG-Verh.), d) Synthesegasmenge (SG-Sum.) und fur den Fall mit Adaption der
Vergasungsmittel und Massenstromregelung (AV+MR) und dargestellt als Histogramm. Das Subset (orange) gilt fur
Methanolproduktionsraten mit <-5 % Abweichungen zum Basisfall (Abw. z. BF.). Abbildung b) zeigt das van
Krevelen Diagramm der Rohstoffverteilung und e) den Prozessmassenstrom durch den Methanolreaktor.
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weniger als 1°% beobachtet, die sich aber innerhalb der definierten Genauigkeit befindet und
nicht weiter untersucht wird. Die Breite der Massenstromschwankung am Reaktion R100 (48d)
konnte, im Vergleich zum Fall ,,AV“, auf etwa die Halfte reduziert werden. Als Grund fiir die
noch immer beobachteten Schwankungen sind unter anderem die unterschiedlichen Anteile des
gebildeten Inertgas Stickstoff zu nennen, das in keiner der Trennoperationen entfernt werden
kann. Fiir den Methanolmassenstrom (48a) ist erneut eine deutliche Steigerung der Toleranz
zu erkennen. Es liegen nur noch 14 Simulationen im definierten Subset von <-5%
Methanolmassenstrom. Nach der Implementierung von ,AV+MR“ fiir 99,7 % der 5001
Zusammensetzung der gewiinschte Methanolstrom erhalten werden. Das ist eine Verbesserung
von tiiber 30 Prozentpunkten im Vergleich zum Fall ,KA“ und wird als erfolgreiche
Toleranzsteigerung gewertet.

6.4.3.2. Betrachtung des Warmeiibertragernetzwerks

Fiir die tolerante Auslegung der Warmeaustauschflachen ist es Ziel, den grofdten
Flachenbedarf der einzelnen Warmeiibertrager zu bestimmen und die Flachen entsprechend zu
dimensionieren. Diese MafRnahme folgt der Uberlegung, dass Zusammensetzungen mit
geringerem Flichenbedarf bei einer Uberdimensionierung den Vorgaben der Wirmeintegration
gerecht werden konnen. Der Betrieb fiir Zusammensetzungen mit kleinerem Flachenbedarf als
im Basisfall sollten von der Uberdimensionierung nicht negativ beeinflusst werden.
Abbildung 49 zeigt die fiir die einzelnen Warmeiibertrager maximal benoétigte Flache der
Konfiguration ,,AV*“ und mit dem Ziel 90 % der Rohstoffverteilung abzudecken (blaue Balken).
Fiir die Bestimmung der notwendigen Uberdimensionierung im Fall ,AV+MR*“ werden zunéchst
die Rohstoffzusammensetzungen identifiziert, die den hochsten Flachenbedarf in ,AV“
hervorrufen. Diese Worst-Case Rohstoffzusammensetzungen (eine pro Warmeiibertrager)
werden anschliel3end in der verbesserten Fliel$bildkonfiguration ,,AV+MR* simuliert und die
jeweiligen festzusetzenden Worst-Case-Flachenbedarfe ermittelt. So wird sichergestellt, dass
durch die hinzugekommene Toleranzstrategie der Massenstromregelung nur die tatsadchlich
Notwendige Uberdimensionierung implementiert wird. Auf diese Weise muss die
FlieBbildkonfiguration ,,AV+MR“ nicht zweimal mit allen 5001 Simulationen durchlaufen
werden: einmal mit flexiblen Flachen zur Bestimmung des Flachenbedarfs und einmal mit
festgesetzten Flichen zur Uberpriifung der Toleranzstrategie, sondern der Einfluss der
konstanten Austauschflichen kann direkt in einem Durchlauf {iberpriift werden. Anhand der
orangenen Balken in Abbildung 49 kann der tatsichliche Bedarf an Uberdimensionierung fiir
AV+MR abgelesen werden. Dieser liegt durch die eingefithrte Massenstromregelung weit
unterhalb des Wertes der Flief3bildkonfiguration AV (blaue Balken). Kein Warmeiibertrager
muss mehr als 25 % iiberdimensioniert werden, um in der Flie@bildkonfiguration AV+MR und
fiir mindestens 90 % der Rohstoffzusammensetzungen die Wérmeintegration zu erfiillen. Da
die Austauschflache nun kein Regelparameter mehr ist und fiir jeden Warmetibertrager einen
festen, iberdimensionierten Wert (orangener Balken Abbildung 49) auf Basis der Worst-Case-
Zusammensetzung einnimmt, kann sie nicht mehr als Histogramm dargestellt werden. Um die
Wirksamkeit der Mafinahme zu {iberpriifen, wird die Temperaturdifferenz (Abbildung 51)
verwendet. Ziel ist es, dass nur maximal 10% der Rohstoffzusammensetzung zu
Temperaturdifferenzen kleiner 20 K fithren, oberhalb wird die Warmeintegration als erfolgreich
angenommen. Nur drei der neun Warmeiibertrager (SGC120, RMC120 und RMC130) weisen
Simulationen auf3erhalb der gewiinschten Temperaturdifferenz auf, was bereits eine Reduktion
um drei Wéarmeiibertrager im Vergleich zu den vorangegangen Flief3bildkonfigurationen
darstellt. Weiterhin zeigt der Wérmeiibertrager RMC120 nur bei etwa 5 % ein intolerantes
Verhalten und erfiillt damit die Anforderungen. Eine Ausnahme stellt der Warmeiibertrager
SGC120 dar. Hier liegt in der Basisfallspezifikation (Abbildung 39) bereits eine
Temperaturdifferenz von kleiner 20 K vor, weshalb auch dieser Warmeiibertrager als tolerant
angesehen wird. Einzig RMC130 zeigt noch intolerantes Verhalten fiir fast 80 % der
Simulationen. Ursache hierfiir liegt in dem variablen Strom auf der kalten Seite: Die Aufgabe
von RMC130 ist bei Abkiihlung des Roh-Methanols, den Vergasungsmittelstrom Wasser
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vorzuwarmen. Dieser variiert durch die Anpassung der Vergasungsmittel stark, von bis zu -
100 % (kein Wasser fiir die Zusammensetzungen mit H:C > 3,0) und +126 %. Die Vorwdrmung
des Wassers ist allerdings nicht prozesskritisch und sorgt nur fiir hohere Betriebskosten, da das
Vergasungsmittel kéilter in den Vergaser geleitet wird und dort mehr elektrische Energie
benotigt wird, um die Betriebszusammensetzung auf 1400 K zu erhitzen.
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Abbildung 49: GroBter Flachenbedarf der einzelnen Warmeubertrager fir die FlieBbildkonfiguration AV (blau)
in Abweichung zum Basisfall (Abw. z. BF.) und der implementierten Uberdimensionierung (Worst-Case-Fall) in
der FlieBbildkonfiguration AV+MR (orange), um bei 90% der Rohstoffverteilung die Warmeintegrationsziele zu
erreichen. Die Lokalisation der Warmeubertrager kann Abbildung 28 und 29 entnommen werden.

Generell kann festgehalten werden, dass alle kritischen internen Abhdngigkeiten der
Warmeintegration, das heif3t die Kompression des Synthesegases und die Regeneration des
Absorptionsmittel in der Aminwésche, fiir mindestens 90 % der Zusammensetzungen bedient
werden konnen. Auch fiir das Warmeiibertragernetzwerk und die Warmeintegration kann mit
dem Durchlaufen der Fliel3bildkonfigurationen eine signifikante Verbesserung in der
Prozesstoleranz erzielt werden. Das Vorgehen zeigt, wie mittels der Prozesstoleranzanalyse ein
chemischer Prozess erfolgreich auf variable Eingangsbedingungen ausgelegt werden kann.
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Abbildung 50: Prozessantwort der Prozessmassenstrome (Mstr.) des WarmeUbertragernetzwerkes im Fall AV+MR
(Anpassung der Vergasungsmittel und Massenstromregelung) und dargestellt als Histogramm. Der orangene
Bereich innerhalb einer Verteilung féllt unter das definierte Subset (Austauschflache >50 % Abweichung zum
Basisfall (Abw. z. BF.)). In blau sind als intolerant identifizierte Warmedibertrager gekennzeichnet, tolerante
Warmedlbertrager sind mit einem griinen Punkt versehen. Innerhalb des blauen Balkes sind die identifizierten
Ursachen der Intoleranz angegeben: m = groBe Prozessmssenstromschwankung, AT =Simulationen mit
Temperaturdifferenz kleiner 20 K, BC = auffallige Basisfallspezifikationen (geringes Massenstromverhéltnis (<1)

und/oder geringe Temperaturdifferenz (<20 K)). Die Lokalisation der Warmeubertrager kann Abbildung 28 und 29
entnommen werden.
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Abbildung 51: Prozessantwort der Temperaturdifferenzen (Temp.diff.) des Warmeulbertragernetzwerkes im Fall
AV+MR (Anpassung der Vergasungsmittel und Massenstromregelung) und mit festgesetzten, Gberdimensund
dargestellt als kumulative Verteilung. Tolerante Wé&rmeubertrager sind mit einem griinen Punkt versehen. Die
Lokalisation der Warmedibertrager kann Abbildung 28 und 29 entnommen werden.
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6.5. Kernaussagen Kapitel 6
Erstellung der Rohstoffverteilung

Auf Basis einer Literaturrecherche wurde der Mittelwert und die Standardabweichung der
Zusammensetzung des gemischten, europaischen Kunststoffabfalls ermittelt
(Zusammensetzung in Tabelle 9). Représentiert wird die Zusammensetzung durch die
Elemente C, H, O, N, S und Cl sowie durch den Asche- und Feuchtigkeitsgehalt. Mit Hilfe des
Mittelwerts und der Standardabweichung wird anschlief3end fiir jede dieser acht Grof3en eine
diskrete Verteilung mit 5000 Werten generiert, die zusammengenommen die
Rohstoffverteilung  (Abbildung 31) und das schwankende Eingangssignal fiir die
Flie3bildsimulation und Toleranzanalyse darstellen. Die Rohstoffverteilung geht aus den
Annahmen einer linear unabhéngigen sowie normal Verteilten Elementarzusammensetzung
hervor.

Etablierung der Hochdurchsatz-Prozesssimulation

Um die 5000 Rohstoffzusammensetzungen der Rohstoffverteilungen automatisiert an
ASPEN Plus® zu iibergeben, wurde eine VBA-Routine etabliert. Weiterhin ist die Routine fihig,
die Simulationen zu starten und nach erfolgreichem Losen der Energie- und Massenbilanz die
Ergebnisse jeden Stromes und jeder Prozesseinheit in einer Excel-Datei zu speichern. Das
Speichern erfolgt so, dass jede Energie- und Massenbilanz eindeutig einer
Rohstoffzusammensetzung zugeordnet werden kann. Gleichzeitig wurde auf diese Weise auch
eine Wirtschaftlichkeitsrechnung fiir jede Zusammensetzung durchgefiihrt und die jeweiligen
Flie3bildsimulationen als individuelle ASPEN-Backupdatei gesichert. Der erhaltene Datensatz
enthélt fiir jede Rohstoffzusammensetzung, zusammen aus Wirtschaftlichkeitsrechnung sowie
der Energie- und Massenbilanz, etwa 4500 Ausgabevariablen, die als Prozessantwort bezeichnet
wird. Fiir die Generierung der rund 21 Mio. Datenpunkte wurde eine Rechenzeit von etwa
sieben Tagen benotigt. Da das Eingangssignal iiber diskrete Verteilungen beschrieben wird,
werden auch die Ausgabevariablen in dieser Form erhalten und als Histogramm visualisiert. Sie
dienen als Basis fiir die Prozesstoleranzanalyse und die Entwicklung von Strategien zur
Toleranzsteigerung.

Durchfiihren einer Prozesstoleranzanalyse

Mit der durch die Hochdurchsatz-Prozesssimulation erhalte Prozessantwort, konnen mit
Hilfe von Softwaretools (GlueViz) zur Analyse multidimensional-verkniipfter Daten Ursache-
Wirkungsketten offengelegt werden. Diese erlauben die Identifikation von Prozessparametern,
durch deren Anpassung die Toleranz des Prozesses gesteigert und ein definierter Betrieb trotz
schwankender = Rohstoffzusammensetzung  ermoglicht  wird.  Die  Identifikation
toleranzsteigender Design- und Regelparameter verlduft nach den folgenden Schritten:

1. Die Prozessantwort wird untersucht, um Effekte herauszufiltern, die aufSerhalb der
definierten Anforderungen und Randbedingungen an den Prozess liegen. Dazu
konnen im Histogramm einer Ausgabevariable die Bereiche, die den Anforderungen
nicht gerecht werden markiert und einem Subset zugeordnet werden. Dieses Subset
enthdlt nun alle Simulationen der gesamten Prozessantwort, die zu dem
beobachteten Effekt fiihren. Beispielhaft wurde dies anhand Wéarmeintegration und
der Methanolproduktionsrate erldutert. Die Anforderungen waren wie Folgt: Bei der
Waérmeintegration soll die Temperaturdifferenz der Warmeiibertrager zwischen
heif3er und kalter Seite grof3er als 20 K sein und fiir 90 % der Simulationen die Ziele
der Warmeintegration erfiillen. Auf3erdem soll sich die Methanolproduktionsrate um
nicht mehr als 5 % gegeniiber des Basisfalls verringern. Es wurde festgestellt, dass
die Methanolproduktionsrate initial bei rund 30 % der Simulationen aul3erhalb des
definierten Bereiches liegt. Im Warmeiibertragernetzwerk konnten sechs der
insgesamt zwolf Warmeiibertrager als intolerant identifiziert werden, da bis zu 20 %
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der Simulationen Temperaturdifferenzen aufweisen, die unterhalb von 20 K liegen,
womit die Warmeintegration als nicht erfiillt gilt.

2. Das definierte Subset fiir eine Beobachtung bei einer Ausgabevariable dient als
Startpunkt fiir die Offenlegung der Ursache-Wirkungskette. Ausgehend vom Ort der
Ausgabevariable im Prozess wird die Prozessantwort riickwédrts bis zur
Eingangsvariable (Rohstoffzusammensetzung) durchlaufen. Dabei werden mogliche
Parameter der einzelnen Prozessschritte, die zwischen Eingangs- und Ausgangsgrofde
liegen, auf ihren Einfluss zur Minimierung des beobachteten Effekts untersucht. Fiir
die  untersuchten Beispiele konnten der Rohstoffmassenstrom, die
Betriebszusammensetzung sowie die Warmeaustauschflache als toleranzsteigernde
Parameter identifiziert.

3. Sind die geeigneten Parameter identifiziert, wird eine Strategie entwickelt, wie diese
in Abhéngigkeit des variablen Eingangssignal und zur Erfiillung der Anforderungen
angepasst werden miissen. Fiir die untersuchten Beispiele wurden folgende
Toleranzstrategien (in Form von Fliel3bildkonfigurationen) entwickelt und etabliert:
i) Uber die Anpassung der Vergasungsmittel Wasser und Sauerstoff wurde
sichergestellt, dass die Betriebszusammensetzung fiir alle Simulationen der
Basisfallzusammensetzung (0:C=1,35, H:C=3,00 entspricht). Die Flielbild-
konfiguration wird als ,,Adaption der Vergasungsmittel“ (AV) bezeichnet. ii) In der
Flie3bildkonfiguration ,Adaption der Vergasung und Massenstromregelung“
(AV+MR) wurde mit Hilfe einer Regelung der Rohstoffmassenstrom so angepasst,
dass im Rohgasstrom konstante und dem Basisfall entsprechende Molenstrome der
Elemente C, H und O erhalten werden. Zudem sind die Warmeaustauschfldchen der
Waiérmetiibertrager im  Sinne einer  Worst-Case-Optimierung  individuell
iiberdimensioniert worden, um den variablen Anforderungen gerecht zu werden.

Durch die entwickelten Strategien konnte die Anzahl an Simulationen, die aul3erhalb der
vorgegebenen Anforderungen an die Methanolproduktion liegen auf 0,2 % reduziert
werden. Die Zielvorgabe 90 % Warmeintegrationsbedingungen zu erfiillen, wurde durch
die Worst-Case-Optimierung erreicht. Die Ergebnisse zeigen, dass durch die entwickelten
Methoden der Hochdurchsatz-Prozesssimulation und Prozess-toleranzanalyse die
Datengrundlage geschaffen werden kann, um mit der Offenlegung von Ursache-
Wirkungs-Ketten toleranzsteigernde Parameter zu identifizieren und Toleranzstrategien
zu etablieren, die einen gesamten Prozess inklusive Warmeintegration erfolgreich auf
variable Eingangsbedingungen auslegen und betreiben lassen.
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8. Anhang

8.1. Stoffstromtabellen und ASPEN Plus FlieBbild

Tabelle 15: Stoffstrdme des FlieBbildes im Basisfall. Die Stréme sind in alphabetischer Reihenfolge geordnet und

erstrecken sich Uber die nachsten zehn Seiten.

Stream Name Units AGR10OUT  AGR20UT ASOUT CLEANGAS  CO2CAPT CO2IN CO20FF CONV
From AGRH2S AGRCO2 AMINESCR ZNOBED AGRCO2 CARBCYCL CARBCYCL SPLIT
To AGRCO2 ZNOBED SPLIT CARBCYCL M100

Temperature K 313,00 313,00 490,37 313,00 313,00 313,00 313,00
Pressure bar 1,00 1,00 29,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Mass Flows kg/hr 34223,57 22260,07 30000,00 22260,04 11963,50 11963,50 22260,04
H2 kg/hr 2712,90 2712,90 0,00 2712,90 0,00 0,00 2712,90
co kg/hr 18317,77 18317,77 0,00 18317,77 0,00 0,00 18317,77
co2 kg/hr 12084,14 120,84 0,00 120,84 11963,30 11963,30 120,84
H20 kg/hr 974,31 974,31 30000,00 974,31 0,00 0,00 974,31
CH4 kg/hr 0,25 0,25 0,00 0,25 0,00 0,00 0,25

C kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

S kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kg/hr 133,94 133,94 0,00 133,94 0,00 0,00 133,94
WASTE kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S kg/hr 0,17 0,00 0,00 0,00 0,17 0,17 0,00
Ccos kg/hr 0,08 0,05 0,00 0,02 0,03 0,03 0,02
ASH kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Mass Fractions

H2 0,08 0,12 0,00 0,12 0,00 0,00 0,12
co 0,54 0,82 0,00 0,82 0,00 0,00 0,82
co2 0,35 0,01 0,00 0,01 1,00 1,00 0,01
H20 0,03 0,04 1,00 0,04 0,00 0,00 0,04
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,00 0,01 0,00 0,01 0,00 0,00 0,01
H2S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Ccos 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
ASH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Volume Flow cum/hr 60718,63 53644,35 35,53 53644,34 7074,28 0,00 7074,28 53644,34
Phase Vapor Phase Vapor Phase Liquid Phase Vapor Phase Vapor Phase Vapor Phase Vapor Phase
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Mole Flows kmol/hr 2333,19 2061,35 1665,25 2061,35 271,84 0,00 271,84 2061,35
H2 kmol/hr 1345,76 1345,76 0,00 1345,76 0,00 0,00 0,00 1345,76
co kmol/hr 653,96 653,96 0,00 653,96 0,00 0,00 0,00 653,96
co2 kmol/hr 274,58 2,75 0,00 2,75 271,83 0,00 271,83 2,75
H20 kmol/hr 54,08 54,08 1665,25 54,08 0,00 0,00 0,00 54,08
CH4 kmol/hr 0,02 0,02 0,00 0,02 0,00 0,00 0,00 0,02
C kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kmol/hr 4,78 4,78 0,00 4,78 0,00 0,00 0,00 4,78
H2S kmol/hr 0,01 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,01 0,00
Ccos kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Mole Fractions

H2 0,58 0,65 0,00 0,65 0,00 0,00 0,00 0,65
co 0,28 0,32 0,00 0,32 0,00 0,00 0,00 0,32
co2 0,12 0,00 0,00 0,00 1,00 0,00 1,00 0,00
H20 0,02 0,03 1,00 0,03 0,00 0,00 0,00 0,03
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Ccos 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Stream Name Units ELEMENTS FEED FRSGC100 FRSGC110 GACO2 GAH20 GAH20HOT GAO2
From DECOMPO SGC100 SGC110

To M100 DECOMPO SGCCOMB SGCCOMB M100 M100 M100
Temperature K 1400,00 293,15 607,83 520,56 293,15 293,15 372,76 293,15
Pressure bar 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Mass Flows kg/hr 18300,00 18300,00 30141,62 4221,12 0,00 7194,21 7194,21 9891,54
H2 kg/hr 1719,50 0,00 2379,65 333,25 0,00 0,00 0,00 0,00
co kg/hr 0,00 0,00 16067,62 2250,16 0,00 0,00 0,00 0,00
co2 kg/hr 0,00 0,00 10706,79 1499,41 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 kg/hr 2606,50 0,00 854,63 119,68 0,00 7194,21 7194,21 0,00
CH4 kg/hr 0,00 0,00 0,22 0,03 0,00 0,00 0,00 0,00
C kg/hr 11186,23 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kg/hr 1520,46 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 9891,54
CL2 kg/hr 146,62 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S kg/hr 16,29 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
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N2 kg/hr 133,94 0,00 117,49 16,45 0,00 0,00 0,00 0,00
WASTE kg/hr 0,00 18300,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S kg/hr 0,00 0,00 15,13 2,12 0,00 0,00 0,00 0,00
COS kg/hr 0,00 0,00 0,09 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
ASH kg/hr 970,46 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Mass Fractions

H2 0,09 0,00 0,08 0,08 0,00 0,00 0,00 0,00
co 0,00 0,00 0,53 0,53 0,00 0,00 0,00 0,00
co2 0,00 0,00 0,36 0,36 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 0,14 0,00 0,03 0,03 0,00 1,00 1,00 0,00
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
C 0,61 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,08 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00
CL2 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,01 0,00 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COS 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
ASH 0,05 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Volume Flow cum/hr  122520,71 21,70 103605,05 12422,14 0,00 7,20 4031,49 7534,38
Phase Vapor Phase Vapor Phase Vapor Phase Vapor Phase II_)I;}:SIS Vapor Phase
Mole Flows kmol/hr 1983,87 0,00 2049,45 287,01 0,00 399,34 399,34 309,12
H2 kmol/hr 852,98 0,00 1180,45 165,31 0,00 0,00 0,00 0,00
co kmol/hr 0,00 0,00 573,63 80,33 0,00 0,00 0,00 0,00
co2 kmol/hr 0,00 0,00 243,28 34,07 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 kmol/hr 144,68 0,00 47,44 6,64 0,00 399,34 399,34 0,00
CH4 kmol/hr 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
C kmol/hr 931,33 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kmol/hr 47,52 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 309,12
CL2 kmol/hr 2,07 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S kmol/hr 0,51 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kmol/hr 4,78 0,00 4,19 0,59 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S kmol/hr 0,00 0,00 0,44 0,06 0,00 0,00 0,00 0,00
COS kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Mole Fractions

H2 0,43 0,00 0,58 0,58 0,00 0,00 0,00 0,00
co 0,00 0,00 0,28 0,28 0,00 0,00 0,00 0,00
co2 0,00 0,00 0,12 0,12 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 0,07 0,00 0,02 0,02 0,00 1,00 1,00 0,00
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
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C 0,47 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,00 1,00 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Ccos 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Stream Name Units GASIFOUT GSFIN H2OSHIFT H2SAGR H2SZNO MEOH MOISTURE  RAWGASC
From GASIFIER M100 AGRH2S ZNOBED MEOHSYN RGC110
To FILTER GASIFIER WGSR2 SAFE2
Temperature K 1399,92 1012,59 373,15 313,00 313,00 303,00 293,15 667,71
Pressure bar 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Mass Flows kg/hr 34415,29 35385,75 98,23 139,16 0,03 20074,27 0,14 34264,51
H2 kg/hr 2321,71 1719,50 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 2321,71
co kg/hr 23753,30 0,00 0,00 0,00 0,00 0,16 0,00 23753,30
co2 kg/hr 3665,36 0,00 0,00 122,06 0,00 123,66 0,00 3665,36
H20 kg/hr 4372,25 9800,71 98,23 0,00 0,00 125,68 0,00 4372,25
CH4 kg/hr 0,25 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,25
C kg/hr 0,00 11186,23 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kg/hr 0,00 11412,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,14 0,00
CL2 kg/hr 0,00 146,62 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

S kg/hr 0,00 16,29 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kg/hr 133,94 133,94 0,00 0,00 0,00 0,14 0,00 133,94
WASTE kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S kg/hr 16,81 0,00 0,00 17,08 0,00 0,00 0,00 16,81
Ccos kg/hr 0,88 0,00 0,00 0,02 0,02 0,01 0,00 0,88
ASH kg/hr 0,00 970,46 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL kg/hr 150,79 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 19824,60 0,00 0,00
Mass Fractions

H2 0,07 0,05 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,07
co 0,69 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,69
co2 0,11 0,00 0,00 0,88 0,00 0,01 0,00 0,11
H20 0,13 0,28 1,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,13
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
C 0,00 0,32 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,32 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 0,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00 0,00 0,12 0,07 0,00 0,00 0,00
Ccos 0,00 0,00 0,00 0,00 0,93 0,00 0,00 0,00
ASH 0,00 0,03 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
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HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,99 0,00 0,00
Volume Flow cum/hr  271797,07 148262,83 169,17 85,23 0,01 25,45 0,11 129408,19
Phase Vapor Phase Vapor Phase Vapor Phase Vapor Phase I;g:slg Vapor Phase Vapor Phase
Mole Flows kmol/hr 2335,15 2692,33 5.45 3,28 0,00 628,50 0,00 2331,01
H2 kmol/hr 1151,71 852,98 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1151,71
co kmol/hr 848,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 848,02
co2 kmol/hr 83,29 0,00 0,00 2,77 0,00 2,81 0,00 83,29
H20 kmol/hr 242,70 544,02 5,45 0,00 0,00 6,98 0,00 242,70
CH4 kmol/hr 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,02

C kmol/hr 0,00 931,33 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kmol/hr 0,00 356,64 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 kmol/hr 0,00 2,07 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

S kmol/hr 0,00 0,51 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kmol/hr 4,78 4,78 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 4,78
H2S kmol/hr 0,49 0,00 0,00 0,50 0,00 0,00 0,00 0,49
COS kmol/hr 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01
HCL kmol/hr 4,14 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 618,70 0,00 0,00
Mole Fractions

H2 0,49 0,32 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,49
co 0,36 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,36
co2 0,04 0,00 0,00 0,85 0,00 0,00 0,00 0,04
H20 0,10 0,20 1,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,10
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

C 0,00 0,35 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,13 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 0,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00 0,00 0,15 0,11 0,00 0,00 0,00
COS 0,00 0,00 0,00 0,00 0,89 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,98 0,00 0,00
Stream Name Units  RAWGASH RSTEAM SAFE20UT _ SAFE30UT _ SFTEVAP1 SFTH516 SFTSUPHE _ SFTWATC2
From FILTER SAFE2 SAFE3 SGIC100 SFTCOMB2 RGC100

To RGC100 SGC110 WGSR1 AGRH2S RGC100 SGIC100 SGC120
Temperature K 1399,92 505,13 673,00 313,00 597,83 597,83 941,96 597,83
Pressure bar 1,00 29,00 1,00 1,00 120,00 120,00 120,00 120,00
Mass Flows kg/hr 34264,51 30000,00 34264,51 34362,74 30000,00 30000,00 30000,00 15454,80
H2 kg/hr 2321,71 0,00 2321,71 2712,90 0,00 0,00 0,00 0,00
co kg/hr 23753,30 0,00 23753,30 18317,77 0,00 0,00 0,00 0,00
co2 kg/hr 3665,36 0,00 3665,36 12206,20 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 kg/hr 4372,25 30000,00 4372,25 974,31 30000,00 30000,00 30000,00 15454,80
CH4 kg/hr 0,25 0,00 0,25 0,25 0,00 0,00 0,00 0,00
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C kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kg/hr 133,94 0,00 133,94 133,94 0,00 0,00 0,00 0,00
WASTE kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S kg/hr 16,81 0,00 16,81 17,25 0,00 0,00 0,00 0,00
COS kg/hr 0,88 0,00 0,88 0,10 0,00 0,00 0,00 0,00
ASH kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Mass Fractions

H2 0,07 0,00 0,07 0,08 0,00 0,00 0,00 0,00
co 0,69 0,00 0,69 0,53 0,00 0,00 0,00 0,00
co2 0,11 0,00 0,11 0,36 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 0,13 1,00 0,13 0,03 1,00 1,00 1,00 1,00
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COS 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
ASH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Volume Flow cum/hr  271315,72 1672,66 130432,91 60803,86 194,36 128,49 1042,34 23,59
Phase Vapor Phase Vapor Phase Vapor Phase Vapor Phase Liquid Phase
Mole Flows kmol/hr 2331,01 1665,25 2331,01 2336,47 1665,25 1665,25 1665,25 857,87
H2 kmol/hr 1151,71 0,00 1151,71 1345,76 0,00 0,00 0,00 0,00
co kmol/hr 848,02 0,00 848,02 653,96 0,00 0,00 0,00 0,00
co2 kmol/hr 83,29 0,00 83,29 277,35 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 kmol/hr 242,70 1665,25 242,70 54,08 1665,25 1665,25 1665,25 857,87
CH4 kmol/hr 0,02 0,00 0,02 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00
C kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kmol/hr 4,78 0,00 4,78 4,78 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S kmol/hr 0,49 0,00 0,49 0,51 0,00 0,00 0,00 0,00
COS kmol/hr 0,01 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Mole Fractions

H2 0,49 0,00 0,49 0,58 0,00 0,00 0,00 0,00
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co 0,36 0,00 0,36 0,28 0,00 0,00 0,00 0,00
co2 0,04 0,00 0,04 0,12 0,00 0,00 0,00 0,00
H20 0,10 1,00 0,10 0,02 1,00 1,00 1,00 1,00
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COS 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Stream Name Units  SFTWATH1 SFTWATH2 SFTWATH3 SFTWATH4 SFTWATH5 SFTWATH6  SHIFTGC SHIFTGH
From SGC120 SFTSPL2 SFTSPL2 SGC100 RGC110 SGC130 WGSR2
To SFTCOMB1 SFTCOMB1 SGC100 RGC110 SFTCOMB2  SFTCOMB2 SAFE3 SGCIN
Temperature K 597,83 597,83 597,83 597,83 597,83 597,83 572,02 689,37
Pressure bar 120,00 120,00 120,00 120,00 120,00 120,00 1,00 1,00
Mass Flows kg/hr 14545,20 15454,80 24690,00 5310,00 24690,00 5310,00 34362,74 34362,74
H2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 2712,90 2712,90
co kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 18317,77 18317,77
co2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 12206,20 12206,20
H20 kg/hr 14545,20 15454,80 24690,00 5310,00 24690,00 5310,00 974,31 974,31
CH4 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,25 0,25
C kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

S kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 133,94 133,94
WASTE kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 17,25 17,25
COS kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,10 0,10
ASH kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Mass Fractions

H2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,08 0,08
co 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,53 0,53
co2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,36 0,36
H20 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,03 0,03
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
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N2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

H2S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COS 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
ASH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Volume Flow cum/hr 22,20 23,59 37,68 8,10 95,04 33,45 111122,12 133918,99
Phase Liquid Phase Liquid Phase Liquid Phase Liquid Phase Vapor Phase Vapor Phase
Mole Flows kmol/hr 807,38 857,87 1370,50 294,75 1370,50 294,75 2336,47 2336,47
H2 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1345,76 1345,76
co kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 653,96 653,96
co2 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 277,35 277,35
H20 kmol/hr 807,38 857,87 1370,50 294,75 1370,50 294,75 54,08 54,08
CH4 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,02 0,02
C kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

S kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 4,78 4,78
H2S kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,51 0,51
COS kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Mole Fractions

H2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,58 0,58
co 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,28 0,28
cOo2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,12 0,12
H20 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,02 0,02
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COos 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Stream Name Units SLAG STFH1+2 TOAS TORGC110 TOSGC100 TOSGC110 TOSGC120 TOSGC130
From GASIFIER SFTCOMB!1 SGC110 RGC100 SGCIN SGCIN SGCCOMB SGC120
To SFTSPL2 AMINESCR RGC110 SGC100 SGC110 SGC120 SGC130
Temperature K 1399,92 597,83 505,13 700,05 689,37 689,37 597,19 597,19
Pressure bar 1,00 120,00 29,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Mass Flows kg/hr 970,46 30000,00 30000,00 34264,51 30141,62 4221,12 34362,74 34362,74
H2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 2321,71 2379,65 333,25 2712,90 2712,90
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co kg/hr 0,00 0,00 0,00 23753,30 16067,62 2250,16 18317,77 18317,77
co2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 3665,36 10706,79 1499,41 12206,20 12206,20
H20 kg/hr 0,00 30000,00 30000,00 4372,25 854,63 119,68 974,31 974,31
CH4 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,25 0,22 0,03 0,25 0,25
C kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kg/hr 0,00 0,00 0,00 133,94 117,49 16,45 133,94 133,94
WASTE kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S kg/hr 0,00 0,00 0,00 16,81 15,13 2,12 17,25 17,25
Ccos kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,88 0,09 0,01 0,10 0,10
ASH kg/hr 970,46 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kg/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Mass Fractions
H2 0,00 0,00 0,00 0,07 0,08 0,08 0,08 0,08
co 0,00 0,00 0,00 0,69 0,53 0,53 0,53 0,53
co2 0,00 0,00 0,00 0,11 0,36 0,36 0,36 0,36
H20 0,00 1,00 1,00 0,13 0,03 0,03 0,03 0,03
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Ccos 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
ASH 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Volume Flow cum/hr 0,28 45,79 1730,82 135675,84 117468,38 16450,61 116010,07 116010,07
Vapor
Phase Liquid Phase Vapor Phase Vapor Phase Phase Vapor Phase Vapor Phase
Mole Flows kmol/hr 0,00 1665,25 1665,25 2331,01 2049,45 287,01 2336,47 2336,47
H2 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 1151,71 1180,45 165,31 1345,76 1345,76
co kmol/hr 0,00 0,00 0,00 848,02 573,63 80,33 653,96 653,96
co2 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 83,29 243,28 34,07 277,35 277,35
H20 kmol/hr 0,00 1665,25 1665,25 242,70 47,44 6,64 54,08 54,08
CH4 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,02 0,01 0,00 0,02 0,02
C kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 kmol/hr 0,00 0,00 0,00 4,78 4,19 0,59 4,78 4,78
H2S kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,49 0,44 0,06 0,51 0,51
Ccos kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00
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HCL kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH kmol/hr 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Mole Fractions

H2 0,00 0,00 0,00 0,49 0,58 0,58 0,58 0,58
co 0,00 0,00 0,00 0,36 0,28 0,28 0,28 0,28
co2 0,00 0,00 0,00 0,04 0,12 0,12 0,12 0,12
H20 0,00 1,00 1,00 0,10 0,02 0,02 0,02 0,02
CH4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CL2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N2 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COS 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Stream Name Units TOWGSR2 WGSR10UT

From SGIC100 WGSR1

To WGSR2 SGIC100

Temperature K 673,12 754,92

Pressure bar 1,00 1,00

Mass Flows kg/hr 34264,51 34264,51

H2 kg/hr 2650,94 2650,94

co kg/hr 19178,65 19178,65

co2 kg/hr 10853,56 10853,56

H20 kg/hr 1429,78 1429,78

CH4 kg/hr 0,25 0,25

C kg/hr 0,00 0,00

02 kg/hr 0,00 0,00

CL2 kg/hr 0,00 0,00

S kg/hr 0,00 0,00

N2 kg/hr 133,94 133,94

WASTE kg/hr 0,00 0,00

H2S kg/hr 17,23 17,23

COoS kg/hr 0,15 0,15

ASH kg/hr 0,00 0,00

HCL kg/hr 0,00 0,00

MEOH kg/hr 0,00 0,00

Mass Fractions

H2 0,08 0,08

co 0,56 0,56

co2 0,32 0,32

H20 0,04 0,04

CH4 0,00 0,00
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C 0,00 0,00
02 0,00 0,00
CL2 0,00 0,00
S 0,00 0,00
N2 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00
COS 0,00 0,00
ASH 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00
Volume Flow cum/hr 130456,24 146308,93
Phase Vapor Phase Vapor Phase
Mole Flows kmol/hr 2331,01 2331,01
H2 kmol/hr 1315,03 1315,03
co kmol/hr 684,70 684,70
co2 kmol/hr 246,62 246,62
H20 kmol/hr 79,37 79,37
CH4 kmol/hr 0,02 0,02
C kmol/hr 0,00 0,00
02 kmol/hr 0,00 0,00
CL2 kmol/hr 0,00 0,00
S kmol/hr 0,00 0,00
N2 kmol/hr 4,78 4,78
H2S kmol/hr 0,51 0,51
COS kmol/hr 0,00 0,00
HCL kmol/hr 0,00 0,00
MEOH kmol/hr 0,00 0,00
Mole Fractions

H2 0,56 0,56
co 0,29 0,29
co2 0,11 0,11
H20 0,03 0,03
CH4 0,00 0,00
C 0,00 0,00
02 0,00 0,00
CL2 0,00 0,00
S 0,00 0,00
N2 0,00 0,00
H2S 0,00 0,00
COS 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00
MEOH 0,00 0,00
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Abbildung 52: FlieBbildbereich Vergasung, Gaskonditionierung und -aufreinigung. Die Stoffstréme sind Tabelle 15
zu entnehmen.
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Abbildung 53: FlieBbildbereich Kompression und Methanolsynthese. Die Stoffstréme sind Tabelle 15 zu

entnehmen.
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8.2. VBA-Routine
https://tudatalib.ulb.tu-darmstadt.de/handle/tudatalib/3823
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