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Zusammenfassung

Biomasse ist eine wichtige Alternative zu fossilen Rohstoffen. In vielen industriellen Einsatzberei-
chen spielen biogene Rohstoffe bereits heute eine erhebliche Rolle und bieten dariiber hinaus noch
ein z. T. erhebliches weitergehendes Nutzungspotenzial. Lignocellulose-haltige Biomasse wie z. B.
Weizenstroh ist auBBerdem global in gro3en Mengen verfiigbar, wird jedoch oft nicht effektiv genutzt.
Seit Jahren werden Konzepte fiir den Aufschluss der sehr widerstandsfiahigen Lignocellulose er-
forscht, um eine effektivere Nutzung in den entsprechenden Bioraffinerien zu ermdglichen. Da die
bisher verfiigbaren Konzepte in einem kommerziellen bzw. industriellen Mallstab kaum umgesetzt
wurden, ist das Ziel dieser Arbeit, ein potenziell (technisch, energetisch und 6konomisch) vorteilhaf-
tes Bioraffinerie-basiertes Nutzungskonzept fiir Weizenstroh zu entwickeln und zu bewerten. Dazu
werden ungeloste Herausforderungen der Lignocellulose-Bioraffinerien identifiziert und Losungsan-
satze im Hinblick auf die verbesserte Wertschdpfung mit dem Fokus auf die Hemicellulose erarbeitet.
Das inkludiert, dass zunéchst géingige Vorbehandlungsverfahren analysiert und Anforderungen an
alternative Nutzungskonzepte abgeleitet werden. AnschlieBend erfolgt die Konzeptionierung und ex-
perimentelle Untersuchung der Vorbehandlung von Weizenstroh und der Aufbereitung von Hemicel-
lulose. Eine Analyse und Bewertung der Konzepte wird dann anhand von Prozessmodellen bzw. ihren
Massen- und Energiebilanzen umgesetzt. AbschlieBend erfolgt eine Optimierung der Lignocellulose-
Vorbehandlung im Hinblick auf die definierte Zielsetzung. Die Untersuchungen der Teilziele liefern
die folgenden zentralen Ergebnisse.

e (Neben-)Produkte aus allen Komponenten der Lignocellulose miissen aus kommerzieller Sicht
nutzbar gemacht werden; dies muss bereits bei der Vorbehandlung beriicksichtigt werden. Hyd-
rothermische Verfahren mit Dampf bieten hier vorteilhafte Voraussetzungen; jedoch miissen dazu
insbesondere die Anlageninvestitionen und die bendtigte thermische Energie (d. h. die Betriebs-
kosten) moglichst weitgehend reduziert werden.

e Die Vorbehandlung der eingesetzten Biomasse (hier: Weizenstroh) mit Sattdampf fiihrt zu einer
Solubilisierung von etwa 63 % des Arabinoxylans (Hauptkomponente der Hemicellulose) und zu
einer hohen (87 %) Wiederfindung in nicht-monomerer Form fiir eine potenziell hohe Wertschop-
fung. Diese Vorbehandlung lauft dabei ohne chemische Hilfsstoffe (Autohydrolyse) bei milden
Reaktionsbedingungen ab.

e Diese Vorbehandlung liefert ein Hemicellulose-Hydrolysat, das Partikel- bzw. Lignin-arm ist und
gute Filtrationseigenschaften zeigt; d. h. fiir eine energieeffiziente Hemicellulose-Aufbereitung
kénnen Membranen bei moderaten Filtrationsbedingungen genutzt werden.

e Die Konzeptbewertung zeigt, dass die Vorbehandlung energieeffizient ist und die spezifisch be-
notigte thermische Energie nur bei 0,28 MWh/t Weizenstroh liegt. Beispielsweise kann durch die
Integration von Membranverfahren in die Aufbereitung die bendtigte thermische Energie in der
Fallstudie von 0,31 auf 0,13 MWh/t Weizentroh signifikant reduziert werden.

e Die Optimierung des entsprechenden Gesamtprozesses ermoglicht es, die Reaktionstemperatur
und den -druck zu senken und zudem die Hemicellulose-Solubilisierung zu steigern. Die Anrei-
cherung von Cellulose und von Lignin im Feststoffrest ermodglicht dabei ihre Nutzung iiber bereits
z. T. am Markt etablierte Optionen.
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1. Hintergrund und Stand des Wissens

Global tragen fossile Rohstoffe heute noch immer wesentlich zur Energienachfragedeckung und zur
Erzeugung von Giitern bei; aktuell stammen weltweit etwa 80 % aller Rohstoffe fiir die Bereitstellung
von Primérenergie und iiber 90 % der Rohstoffe fiir organische Chemikalien aus fossilen Quellen
[1,2]. Eine steigende globale Bevolkerung und die zwingend abnehmende (fossile) Ressourcenbasis
machen somit mittel- bis langfristig einen Umstieg auf erneuerbare Energien und nachwachsende
Rohstoffe notwendig [3]. Insbesondere Biomasse kann bereits heute einen Teil der derzeit verwen-
deten fossilen Ressourcen ersetzen und spielt daher fiir eine Transformation zu einer post-fossilen
Wirtschaft eine wichtige Rolle [3]; dies gilt auch im Zusammenhang mit den Bemiihungen, Treib-
hausgasemissionen weiter zu senken und eine nachhaltige Kreislaufwirtschaft umzusetzen [4,5].
Doch auch die Nutzung nachwachsender Rohstoffe kann negative Konsequenzen fiir die Umwelt
haben, da beispielsweise die Nachfrage nach biobasierten Produkten potenziell hoch ist und es somit
zu Ubernutzungseffekten der zur Biomasseproduktion nutzbaren natiirlichen Ressourcen kommen
kann. Die intensivere Nutzung landwirtschaftlicher Erzeugnisse als Rohstoffe fiir neue Industrie-
zweige erfordert ggf. die ErschlieBung zusdtzlicher Anbauflichen und die Nutzung weiterer (teil-
weise fossiler) Ressourcen wie Diingemittel und Wasser, die ebenfalls limitiert sind [6]. Eine deutli-
che Ausweitung der Biomassenutzung kann folglich lokale Umweltprobleme verschirfen und ggf.
globale Probleme bei der Nahrungsmittelversorgung schaffen [7]. In der Konsequenz muss somit, mit
dem Ziel einer weitergehenden nachhaltigen Nutzung biogener Stoffe bzw. fiir die Umsetzung einer
sogenannten Biodkonomie, die Rohstoffbasis fiir die Bereitstellung biobasierter Produkte moglichst
ohne eine signifikante zusétzliche Inanspruchnahme von Ressourcen erweitert werden [5].

In diesem Zusammenhang hat insbesondere Lignocellulose als Hauptbestandteil von sekundéren
Pflanzenzellwinden ein erhebliches Potenzial [8]; Lignocellulose-haltige Biomasse ist die nachwach-
sende Ressource mit der hochsten globalen Verfligbarkeit [3,8]. Weltweit féllt sie beispielsweise in
Form von landwirtschaftlichen Nebenprodukten / Koppelprodukten (z. B. Stroh) in einer GréBenord-
nung von mehreren 100 Mio. t/a an [9]. Bisher werden derartige Lignocellulose-Stoffstrome nicht
vollstindig bzw. nicht effektiv genutzt [10]; teilweise werden nutzbare Pflanzenreste mithilfe von
offenem Feuer (beispielsweise auf den Feldern) verbrannt und stellen somit zudem eine lokale Um-
weltbelastung durch die Bildung von Abgasen dar [11,12]. Eine effektivere technische Nutzung der-
artiger Lignocellulose-Stoffstrome bietet folglich positive Synergien und kann dadurch die gesell-
schaftliche Akzeptanz eines Umstiegs auf biobasierte Produkte fordern [13].

Lignocellulose ist ein heterogen aufgebauter organischer Rohstoff und kommt vor allem in verholzten
Pflanzenteilen vor [14]. Da die Lignocellulose Pflanzen u. a. vor Umwelteinfliissen schiitzt und ihnen
Struktur und Festigkeit verleiht, ist sie entsprechend robust und chemisch relativ stabil (d. h. schlecht
biologisch abbaubar), dementsprechend hoch ist der technische Aufwand einer Weiterverarbeitung
von Lignocellulose im Hinblick auf eine anschlieBende technische Nutzbarmachung einzelner Lig-
nocellulose-Komponenten [8]. Dies kann die Umsetzung der Konzepte im kommerziellen / industri-
ellen Umfeld erschweren oder sogar verhindern [15]. Diese Bedingungen machen weitere For-
schungsanstrengungen mit dem Ziel einer effektiven Verwertung der Lignocellulose notwendig.
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In diesem Zusammenhang sollen Bioraffinerien eine moglichst vollstandige Nutzung der jeweils ein-
gesetzten nachwachsenden Rohstoffe bei einem moglichst geringen Aufwand und unter 6konomisch
tragbaren Bedingungen ermdglichen [13]. Potenziell (laut der entsprechenden Roadmap der Bundes-
regierung [13]) sollen derartige Bioraffinerien zukiinftig einen Teil der konventionellen, auf fossilen
Rohstoffen basierenden Bereitstellungsketten und Raffinerien ersetzen, da sie sowohl Biokraftstoffe
als auch biobasierte Produkte in gekoppelten Prozessen bereitstellen konnen.

Vor diesem Hintergrund adressiert die vorliegende kumulative Dissertation die Nutzung von Ligno-
cellulose in Bioraffinerien und zeigt Losungsansétze fiir einige mit ihrer Nutzbarmachung verbun-
dene Herausforderungen auf. Dazu wird nachfolgend zunichst der Stand des Wissens in Bezug auf
die Nutzung von Lignocellulose in Bioraffinerien dargestellt. AnschlieBend werden die daraus resul-
tierenden Herausforderungen und die erkennbaren Forschungsliicken aufgezeigt und diskutiert, damit
aufbauend darauf das iibergeordnete Ziel dieser Arbeit abgeleitet werden kann.

1.1 Lignocellulose

Lignocellulose ist ein wesentlicher Bestandteil der sekunddren Zellwand von vor allem verholzten
Pflanzenteilen und ist somit Hauptbestandteil von entsprechendem Halmgut und Holz. Lignocellu-
lose ist eine strukturgebende Zellwandkomponente und verleiht den verholzten Pflanzenteilen eine
vergleichsweise hohe Zug- und Bruchfestigkeit. Verholzte Zellwénde schiitzen somit die Pflanzen
(Zellen) vor Witterungseinfliissen und machen sie vergleichsweise widerstandsfahig gegentiber ei-
nem biologischen Abbau (d. h. sie sind robust bzw. relativ persistent) [16].

Diese Eigenschaften sind im Wesentlichen durch die makromolekulare Beschaffenheit der Lignocel-
lulose bedingt. Sie besteht hauptsdchlich aus den drei miteinander unterschiedlich stark vernetzten
Biopolymeren Cellulose, Hemicellulose und Lignin. Die spezifische Zusammensetzung und Beschaf-
fenheit ist dabei von vielen Faktoren (u. a. der Pflanzenart, dem Pflanzenteil, dem Pflanzenalter, den
Wachstums- und Witterungsbedingungen) abhingig. Abb. 1.1 zeigt eine schematische Darstellung
einer hypothetischen Lignocellulosestruktur als Computermodell.
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Abb. 1.1: Hypothetisches, computergeneriertes Modell einer sekundiren Pflanzenzellwand aus den drei Haupt-

komponenten Cellulose, Hemicellulose und Lignin (verdndert nach [14]).

e Cellulose. Cellulose ist ein lineares (teilweise kristallines) Homopolymer und besteht stets aus 3-
1,4-glykosidisch verkniipften D-Glucose-Monomeren. Nach Abb. 1.1 bilden die linearen Cellu-
lose-Molekiile sogenannte Fibrillen-Strukturen (griin). Durch die lineare Struktur und eine ver-
gleichsweise gro3e molare Masse (von bis zu einigen Millionen g/mol) kdnnen sich einzelne Cel-
lulose-Makromolekiile aneinander anlagern und Wasserstoffbriickenbindungen ausbilden; dies
macht die Cellulose nicht nur widerstandsfahig gegeniiber einem potenziellen enzymatischen Ab-
bau, sondern bedingt auch ihre geringe Loslichkeit in polaren und organischen Losemitteln. Cel-
lulose beeinflusst durch ihre Struktur erheblich die mechanischen Eigenschaften der Biomasse
(vor allem die Zug- und Reififestigkeit) und macht haufig den groBten Anteil der drei Biopoly-
mere in der Lignocellulose aus.

e Lignin. Lignin ist ein stark verzweigtes Heteropolymer und besteht im Unterschied zu Cellulose
und Hemicellulose (die Kohlenhydrate darstellen) aus aromatischen Grundbausteinen. Im We-
sentlichen kommen die drei Phenylpropanoide Coniferylalkohol, p-Cumarylalkohol und Sinapy-
lalkohol als polymerisierte Wiederholungseinheiten im Lignin vor [17]. Diese enthalten in ihrer
molekularen Struktur jeweils einen Benzolring und eine Propyl-Seitenkette; dies macht Lignin
zur bedeutendsten nachwachsenden Quelle fiir aromatische Verbindungen [18]. Der Polymerisa-
tionsgrad und die native Struktur von Lignin ist von vielen Einflussfaktoren abhéngig und 1. Allg.
schwer zu bestimmen (d. h. viele Verfahren zur Behandlung und Extraktion verdndern die native
Struktur des Lignins vor der eigentlichen Analyse) [19]. Die gewichtsmittlere molare Masse ist
wesentlich geringer als bei der Cellulose und liegt je nach Bestimmungsverfahren bei technischen
Ligninen (d. h. nach einem geeigneten Extraktionsverfahren) typischerweise zwischen 4 000 und
iiber 20 000 g/mol; dabei werden bei hoher Polydispersitit stets auch Molekiile mit etwa
100 g/mol detektiert [19]. Lignin wird bei der Verholzung der Pflanzen in der sekundiren Zell-
wand zwischen den Cellulose-Fibrillen eingelagert (Abb. 1.1) und beeinflusst damit im Wesent-
lichen die Druckfestigkeit und Steifigkeit der jeweiligen Biomasse [18]. Eine wichtige Funktion
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des Lignins bei der Verholzung ist die Bereitstellung von hydrophoben Strukturen in der verholz-
ten Biomasse [17,20].

e Hemicellulose. Hemicellulose ist ein Uberbegriff fiir unterschiedliche, (teilweise) stark ver-
zweigte Heteropolymere die, wie die Cellulose, zu den Kohlenhydraten gehdren. Anders als beim
Lignin sind bei den Hemicellulosen meist eine charakteristische Hauptkette (Backbone) und un-
terschiedlich strukturierte Seitenketten vorhanden. Im Unterschied zur Cellulose kommen in den
Hemicellulosen neben Hexosen (d. h. Monosaccharide mit sechs Kohlenstoffatomen) auch Pen-
tosen (d. h. Monosaccharide mit fiinf Kohlenstoffatomen) und Uronséduren in den Seitenketten vor
[21]. Diese Seitenketten konnen zudem unterschiedlich stark acetyliert bzw. methyliert sein. Die
Zusammensetzung der Hemicellulose-Struktur ist dabei von biologischen und duferen Faktoren
abhingig. Hemicellulosen werden nach der Zusammensetzung der Hauptkette unterschieden [22].
Dabei kommen hauptsichlich die Monosaccharide Xylose, Glucose, Mannose, Arabinose und
Galaktose sowie einige organische Sduren in den Strukturen vor. Die Hauptkette besteht aus [3-
1,4-glykosidisch verkniipften Monomeren [21]. Je nach Analysemethode und Ursprung der Probe
wurden gewichtsmittlere molare Massen von 5 000 bis > 2 000 000 g/mol fiir Hemicellulosen er-
mittelt [21]. In den meisten untersuchten Féllen ist der Polymerisationsgrad der Hemicellulose
deutlich geringer als der der Cellulose [21]. Hemicellulose bildet Wasserstoffbriickenbindungen
zur Cellulose aus und ist teilweise kovalent (iiber Ester-Bindungen) an andere Strukturen der (se-
kundéren) Zellwand wie Lignin, Pektin oder Proteine gebunden [21]. Durch die Quervernetzung
der unterschiedlichen Zellwandstrukturen verstirkt die Hemicellulose die Lignocellulose-Struk-
tur bzw. die (sekundire) Zellwand und schiitzt vermutlich die Cellulose-Fibrillen bei mechani-
scher Beanspruchung [22].

Lignocellulose ist als Hauptbestandteil verholzter Biomasse global der nachwachsende Rohstoff mit
der absolut hochsten Verfiigbarkeit. Das Potenzial verholzter Biomasse setzt sich dabei aus Holz
(z. B. Rundholz, Restholz, Altholz) und aus Halmgut (d. h. Stroh, Schilf, Bagasse) zusammen [23].
Wichtige z. T. noch unerschlossene bzw. nicht effizient genutzte und damit teilweise noch verfiigbare
Quellen fiir Lignocellulose sind folglich auch Riickstinde und Nebenprodukte aus der Holzwirtschatft,
agrarische Nebenstrome und Teile der kommunalen organischen Feststoffabfélle [24]. Schitzungen
zufolge lag die global nicht effektiv genutzte Lignocellulose-Menge allein fiir landwirtschaftliche
Nebenstrome (u. a. Stroh, Bagasse) bei etwa 1,5 Mrd. t/a (Trockenmasse) [9,10,25]. Die tatsdchlich
anfallende und nachhaltig nutzbare Menge an Lignocellulose ist insgesamt schwer zu bestimmen, da
sie von sehr vielen Faktoren (u. a. der nutzbaren Ackerfliche, der Nutzkultur, den klimatischen Be-
dingungen) bestimmt wird [8,26].

In Abhéngigkeit vom Ursprung bzw. der Quelle variiert auch die Zusammensetzung der Lignocellu-
lose. Vor allem die jeweiligen Anteile der drei Biopolymere und die Struktur des Lignins und der
Hemicellulose konnen sich dabei z. T. erheblich unterscheiden [21]. In der heterogen zusammenge-
setzten Hemicellulose konnen zudem unterschiedliche Monomere vorkommen. Diese Unterschiede
konnen sich auf die lokale Verfiigbarkeit von bestimmten Monomeren zur stofflichen Nutzung aus-
wirken (d. h. unterschiedliche Zusammensetzung z. B. von Laub- und Nadelholz sowie von Stroh und
Schilf). Damit ist bei Lignocellulose insgesamt von einer globalen Verfiigbarkeit mit einer deutlich
schwankenden Zusammensetzung auszugehen [10,27]. Beispielsweise dominiert in Europa bei der
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Verfligbarkeit nicht effektiv genutzter Lignocellulose Getreidestroh (vor allem Weizenstroh) mit ge-
schétzten 200 Mio. t/a (Trockenmasse) [10]. Vorteile derartiger landwirtschaftlicher Nebenprodukt-
Stoffstrome sind eine flaichenneutrale Verfiigbarkeit, meist eine geringe konkurrierende Nutzung und
eine vergleichsweise einfache Integration in die schon vorhandenen und z. T. bereits grofStechnisch
umgesetzten Bereitstellungsketten, da sie als Koppelprodukte geerntet werden konnen. Aus 6kologi-
schen Griinden kann nicht das ganze Potenzial von Stroh-Lignocellulose technisch genutzt werden,
da sie ist ein wesentlicher Bestandteil der Nahrstoffkreislaufe im (Humus-)Boden ist und als organi-
sche Kohlenstoffquelle (vor allem Lignin) einen wichtigen Faktor fiir die langfristige Bodenfrucht-
barkeit darstellt [28]. Dennoch konnten beispielsweise in Deutschland studientibergreifend von den
33 bis 38 Mio. t/a (Frischmasse) an insgesamt anfallendem Stroh (hauptsdchlich Weizenstroh) im
Bezugsjahr 2015 schitzungsweise 5 bis 13 Mio. t/a (Frischmasse) technisch genutzt werden [29].

Damit ist Lignocellulose bereits heute in signifikanten Mengen vorhanden. Soll sie kommerziell wei-
tergehend genutzt werden, muss dies 6konomisch effizient und 6kologisch nachhaltig realisiert wer-
den. Trotz der erwarteten globalen Produktionssteigerungen an (Riickstands-)Lignocellulose als Kop-
pelprodukt der Nahrungsmittelproduktion ist aufgrund der forcierten Umstellung von fossilen auf
erneuerbare Rohstoffe und der angestrebten Biookonomie — als Teil einer nachhaltigen Kreislaufwirt-
schaft — in Zukunft von einer potenziell weitergehenden Konkurrenznutzung auszugehen.

1.2 Bioraffinerien

Als Bioraffinerien werden generell technische Anlagen zur moglichst vollstindigen Verwertung von
Biomasse als Rohstoff verstanden. Bisher gibt es jedoch noch keine eindeutige Abgrenzung oder
Definition des Begriffes ,,Bioraffinerie®. Die wesentliche Aufgabe einer derartigen Bioraffinerie ist
jedoch —und das ist in der Literatur weitgehend unstrittig — die Verwertung unterschiedlichster nach-
wachsender Rohstoffe zur Bereitstellung eines mdglichst breiten Spektrums an marktgingigen bio-
basierten Produkten im Sinne der angestrebten Kreislaufwirtschaft. Dabei sollen von diesen Anlagen
zudem eine Reihe von Randbedingungen eingehalten bzw. Anforderungen erfiillt werden, die in
Deutschland u. a. in der ,,Bioraffinerie Roadmap* dokumentiert sind [ 13]. Demnach schlief3t die Ver-
fahrenskette einer Bioraffinerie mindestens Anlagen fiir die Aufbereitung der Biomasse, die Auftren-
nung einzelner Biomassekomponenten (Primérraffination) sowie nachfolgende Konversions- und
Veredlungsverfahren (Sekundarraffination) mit ein. Abb. 1.2 zeigt eine schematische Darstellung ei-
ner derartigen Verfahrenskette mit den Grundelementen einer Bioraffinerie in Analogie zu etablierten
Erdolraffinerien. Als Rohstoffe konnen folglich alle Arten von biogenen Materialien wie Gréser,
Holz, Algen, Giille, Molke, Treber, Altol usw. dienen. Danach kdnnen sowohl eine Primérraffination
als auch die (Sekundir-)Konversionen und weitergehende Produktveredelungen in mehreren Stufen
bzw. Verfahrensschritten ablaufen (punktierte Pfeile).

e Die sogenannte Primérraffination hat zum Ziel, den biogenen Rohstoff (nach einer geeigneten
Vorbereitung) aufzuschlieBen und ihn in einzelne Fraktionen (auch Plattformen genannt) aufzu-
trennen. Diese Fraktionierung ist notwendig, da eine effektive Nutzung der einzelnen Fraktionen
oder Plattformen bei biogenen Rohstoffen (d. h. ausreichende Produktausbeute und Wertschop-
fung im Verhéltnis zum Produktionsaufwand) oft nur getrennt voneinander moglich ist.

e In der/den daran anschlieBenden Sekundérraffination/-en werden die jeweiligen Fraktionen in
speziell darauf ausgerichteten Verarbeitungspfaden weitergehend aufbereitet, (weiter-)verarbeitet
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und anschlieend auf die benétigte / geforderte Qualitét veredelt. Auf jeder Verarbeitungsebene
konnen dabei Koppelprodukte entstehen; diese konnen sowohl problematisch sein (d. h. aufwén-
dig zu entsorgen), wie im Fall von chemischen Hilfsstoffen, als auch Synergien bieten (z. B. pro-
teinreiche Schrote nach der Pressung und Extraktion von Olsaaten).

Durch die groB3e Vielfalt der potenziell nutzbaren Rohstoffe und die Vielzahl an mdglichen Prozess-
schritten wurden in Folge einer forcierten und langjéhrigen Forschung viele verschiedene Bioraffine-
riekonzepte entwickelt. Eine Moglichkeit, diese Konzepte zu strukturieren, ist die Differenzierung
nach Generationen in Abhingigkeit von der Art der genutzten Rohstoffe.

Rohstoff-

Verark:letung Bereitstellung

Konditionierung und

o Primarraffination
Fraktionierung

Fraktionen

Konversion Konversion
B
5 H i
Intermediat \ /Intermediat Intermediat
A B n

Veredlung

Veredlung

Veredlung

<Sekundérraffinationen>

n

' Produkt Produkt Produkt Produkt-
A B n Verwertung
Abb. 1.2: Vereinfachtes FlieBschema einer Bioraffinerie. Die Darstellung ist angelehnt an eine konventionelle

Erdolraffinerie mit Zuordnung der Verarbeitungsabschnitte (verdndern nach [13]). Gepunktete Pfeile stellen
ggf. mehrere Verarbeitungsschritte dar.

1. Generation. Bioraffinerien der sogenannten ersten Generation nutzen biogene Rohstoffe, die hohe
Anteile an biologisch leicht abbaubaren Komponenten haben (z. B. Zucker, Stirke oder Lipide).
Diese werden aus Pflanzen / Pflanzenkomponenten nach der Primérraffination in einer fiir die fol-
gende Konversion verfiigbaren / nutzbaren Form bereitgestellt. In der anschlieBenden Sekundarraffi-
nation werden dabei z. B. fiir die Bioethanol-Produktion die alkoholische Gérung (z. B. mit Sacharo-
myces cerivisiae) und fiir Biodiesel die Umesterung der Pflanzendle mit Methanol genutzt. Nach dem
heutigen Stand der Technik ist fiir viele derartiger Bioraffineriekonzepte der 1. Generation bereits ein
Technologiereifegrad (Technology Readiness Level (TRL)) von 9 erreicht; d. h. sie werden global
unter kommerziellen Bedingungen umgesetzt [4]. Bisher werden damit vor allem Produkte fiir den
Energiemarkt wie beispielsweise Bioethanol aus Stdrke- und Zuckerhaltiger Biomasse sowie Biodie-
sel aus Pflanzenolen hergestellt. Obwohl diese Konzepte technologisch und kommerziell umgesetzt
werden, stoBen sie aufgrund der Rohstoff-Konkurrenz zum Lebensmittelmarkt auf Kritik und haben
—zumindest in der EU — 1. Allg. nur eine geringe gesellschaftliche Akzeptanz. Obwohl es nachhaltig
nutzbare, jahrlich anfallende Stoffstrome aus dem Agrarsektor in Form von nicht fiir den Lebensmit-
telmarkt geeigneten Erntemengen gibt, ist das weitere Ausbaupotenzial fiir diese Art von Bioraffine-
rien limitiert [3,8].
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Niéchste Generation(en). Bioraffinerien der nichsten Generation nutzen nicht unmittelbar Futter-
oder Nahrungsmittel-taugliche biogene Rohstoffe; d. h. sie verwenden als Rohstoff Lignocellulose-
basierte oder feuchte Biomasse (z. B. Graser oder Griinschnitt) [13]. Auch biogene Riickstinde, Ne-
benprodukte und/oder organische Abfille (z. B. Schalenreste, Molke, Treber, Schlempe) zdhlen zu
den Rohstoffen fiir derartige Bioraffinerien der néchsten Generation [13]. Da letztere Stoffstrome
beziiglich der global anfallenden Mengen ebenfalls tendenziell begrenzt sind und damit fiir einen
potenziellen Technologiehochlauf eine weniger wichtige Rolle spielen diirften, wird hier unter einer
Bioraffinerie der ,,ndchsten* Generation stets eine auf Lignocellulose basierende Bioraffinerie ver-
standen. Fiir eine effektive (d. h. moglichst vollstindige) Verwertung in derartigen Bioraffinerien
muss die Lignocellulose durch geeignete Verfahren in einer Primdrhydrolyse aufgeschlossen und
fraktioniert werden. Dies ist fiir eine vollstindige Verwertung zwingend erforderlich, da Lignocellu-
lose aus den drei Biopolymeren Cellulose, Hemicellulose und Lignin besteht, die in einer festen und
widerstandsfahigen Struktur miteinander verbunden sind (Kapitel 1.1). Diese Primarhydrolyse ist der
erste Trennschritt der Primérraffination und beeinflusst oft, in welcher Form die jeweilige Fraktion
vorliegt und wie die anschlieBende Sekundirraffination aussehen muss. Somit ist sie fiir den Gesamt-
erfolg eines Bioraffineriekonzeptes entscheidend. Verschiedene Aufschlussverfahren fiir die Pri-
mérhydrolyse und ihre Kombinationen wurden bereits erforscht und bewertet. Die Aufschlussmetho-
den fiir die Primérhydrolyse lassen sich beispielsweise in die folgenden Kategorien gliedern [8].

e Physikalische Verfahren (z. B. Zerkleinerung, Kavitation, Bestrahlung, Beschallung)

e Chemische Verfahren (z. B. Behandlung mit Sduren, Alkali, organischen Losemitteln)
e Thermochemische Verfahren (z. B. HeiBwasserhydrolyse, Dampfexplosion, Pyrolyse)
e Biologische bzw. biotechnologische Verfahren (z. B. mit Pilzen, Bakterien, Enzymen)

Diese dadurch fraktionierten Biopolymere konnen dann in der Sekundirraffination getrennt vonei-
nander effektiv (weiter-)verarbeitet und (ggf. auch stofflich) genutzt werden. Die heterogene Zusam-
mensetzung der Lignocellulose und ihre biochemische und mechanische Widerstandsfahigkeit fithren
dazu, dass der prozesstechnische und (spezifische) energetische Aufwand fiir den Aufschluss und die
Verarbeitung der Lignocellulose-Rohstoffe grofer ist, als beispielsweise bei den Rohstoffen fiir Bio-
raffinerien der ersten Generation (d. h. biologisch leicht abbaubare Pflanzenkomponenten wie z. B.
Stirke und Ole).

Neben der seit Jahrtausenden etablierten Anwendung u. a. als Bau- oder Festbrennstoff (vor allem
Holz) konnte das erhebliche Potenzial der Lignocellulose-haltigen Rohstoffe mithilfe von Bioraffi-
nerien durch weitergehende Aufbereitung in iiber die bisherige Nutzung deutlich hinausgehenden
stofflichen und energetischen Markten eingesetzt werden (und dadurch die derzeit primér genutzten
fossilen Rohstoffe entsprechend substituieren) [ 13]; dadurch kdnnte Lignocellulose-haltige Biomasse
als Rohstoff in Bioraffinerien zur Losung vieler Klima- und Umweltprobleme beitragen [5]. Dabei
konnen Produkte derartiger Bioraffinerien der ndchsten Generation in Abhédngigkeit von der Kombi-
nation der jeweils eingesetzten Aufschluss- und Umwandlungsverfahren stofflich, energetisch
und/oder als Nahrungs- und Futtermittel genutzt werden.

Bisher fokussieren sich die vorhandenen Bioraffineriekonzepte zur Nutzung von Lignocellulose stark
auf ihre Fraktionierung und die anschlieBende Bereitstellung moglichst einfacher Kohlenhydrate als
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Intermediate fiir eine nachfolgende Veredlung z. B. zu Biokraftstoffen oder Substraten fiir eine an-
schlieende anaerobe Fermentation [25,30]. Wéhrend die Cellulose als Homopolymer bereits heute
erfolgreich (sowohl stofflich als auch energetisch) genutzt werden kann [31], fehlen fiir die hetero-
genen Polymere Hemicellulose und Lignin bisher groB3technisch umgesetzte und skalierbare (stoffli-
che) Nutzungsmoglichkeiten mit einer unter kommerziellen Gesichtspunkten darstellbaren Wert-
schopfung [32,33]. Diese ist fiir eine erfolgreiche Umsetzung von Multi-Produkt-Bioraffinerien aber
essentiell; dies wurde daher auch in der Bioraffinerie-Roadmap und in der einschldgigen Literatur
vielfach adressiert [13,25].

1.3 Herausforderungen von Lignocellulose-Bioraffinerien

Im Vergleich zu Bioraffinerien der ersten Generation konnen Lignocellulose-Bioraffinerien in Bezug
auf die umweltfreundliche und nachhaltige Bereitstellung von Produkten erhebliche Vorteile bieten.
Dies gilt jedoch nur, wenn die wesentlich widerstandsfahigere / robustere Lignocellulose auch res-
sourcenschonend aufgeschlossen und fraktioniert werden kann. Diese Herausforderung ist trotz jahr-
zehntelanger Forschung bisher weitgehend ungeldst; ein am Markt erkennbarer Durchbruch in der
entsprechenden Industrie — und damit unter kommerziellen Gesichtspunkten — ist nicht erkennbar
[25,34]. Ansitze, verschiedene technische Moglichkeiten fiir eine effektive (6konomisch tragfahige)
stoffliche Verwertung von Lignocellulose so zu kombinieren, dass diese skalierbar und damit fiir die
Umsetzung in einem grofltechnischen Mafstab geeignet sind, liegen bisher nur eingeschrinkt vor
[34]. Auch konnen z. T. vorhandene Konzepte, die im Labormalstab vielversprechend erscheinen
(TRL von 4 bis 5), nur bedingt in einem hoch-kompetitiven industriellen Umfeld und damit am Markt
umgesetzt werden [25]. Derartige Herausforderungen haben einen Technologiehochlauf solcher Lig-
nocellulose-Bioraffinerien bis zum heutigen Tag erschwert bzw. letztlich verhindert [35].

Da jedoch Lignocellulose-Bioraffinerien bereits seit Jahrzehnten Gegenstand intensiver Forschungs-
aktivititen sind, konnen unter Beriicksichtigung des sich weiterentwickelnden aktuellen Standes des
Wissens bzw. der Technik einige Bedingungen weitergehend konkretisiert werden, die fiir einen er-
folgreichen Technologiehochlauf aus heutiger Sicht erforderlich erscheinen. Daraus lassen sich die
folgenden Randbedingungen fiir die Entwicklung eines nachhaltigen und konkurrenzfahigen Lig-
nocellulose-Nutzungskonzeptes im Rahmen von Bioraffinerien der nachsten Generation ableiten.

e Fine ganzheitliche Verwertung der eingesetzten Lignocellulose-Biomasse und eine vollstindige
Nutzung aller daraus erzeugten Fraktionen muss angestrebt werden; Abfallstoffstrome sollen
moglichst vollstandig vermieden oder weitgehend reduziert werden.

e Da es bereits vielzdhlige Anwendungsmoglichkeiten (mit teilweise hoher Wertschopfung) fiir
Cellulose gibt, sollte ein Schwerpunkt auf die Entwicklung effektiver Mdglichkeiten zur Wert-
schopfung aus der Lignin- und Hemicellulosefraktion gelegt werden.

e Derartige neue bzw. erweiterte Nutzungskonzepte sollten etablierte technische Nutzungsmoglich-
keiten flir Cellulose, Hemicellulose und Lignin nicht behindern bzw. negativ beeinflussen, um
weiterhin die Kaskadennutzung der Rohstoffe zu ermdglichen (d. h. Add-on-Ansatz).

e FEine potenzielle grotechnische Umsetzung ist nur durch eine kontinuierliche Prozessfiihrung
und durch problemlos skalierbare Prozessschritte, die Skaleneffekte erlauben, moglich [36].

¢ Eine hohe technische Komplexitit der Produktionsprozesse ist typischerweise eine bedeutende
Herausforderung fiir skalierbare Prozesse und einen entsprechenden Technologiehochlauf (unter
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kommerziellen Gesichtspunkten) [34]; d. h. eine moglichst geringe Komplexitdt und eine klar
begrenzte Anzahl an Prozessschritten muss angestrebt werden [36].

e Bioraffineriekonzepte konnen nur wirtschaftlich darstellbar sein, wenn die Nutzung von Ressour-
cen in Form von u. a. Ackerland, StiBwasser, Chemikalien, Enzymen und Hilfsenergie moglichst
minimiert wird (d. h. ressourcenschonende Umsetzung).

Skalierbare kontinuierliche Prozesse, die eine effektive und vollstaindige Nutzung aller Fraktionen
der Lignocellulose mit einer hohen Wertschopfung unter 6konomisch vertretbaren Bedingungen er-
moglichen, wiirden die Markteinfiihrung von biobasierten Produkten aus Lignocellulose-Bioraffine-
rien verbessern. Deshalb muss eine weiterfithrende Forschung diese offenen Punkte adressieren.
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2. Zielsetzung und Aufbau

In diesem Kapitel werden die {iberordnete Zielsetzung und die daraus folgenden Teilziele definiert.
AnschlieBend wird der Autbau der Arbeit vorgestellt.

2.1 Zielsetzung

Vor dem Hintergrund der noch gegebenen Herausforderungen im Bereich der Lignocellulose-Bioraf-
finerien (Kapitel 1.3) ist es das libergeordnete Ziel dieser Arbeit, ein potenziell (technisch, energetisch
und 6konomisch) vorteilhaftes Bioraffinerie-basiertes Nutzungskonzept fiir Weizenstroh (7riticum
sp.) zu entwickeln. Dazu sollen bisher weitgehend ungeldste Herausforderungen einer Lignocellu-
lose-Bioraffinerie im Hinblick auf eine verbesserte Wertschopfung speziell aus Hemicellulose erar-
beitet und bewertet werden.

Zur Erreichung dieses iibergeordneten Zieles werden die folgenden Teilziele definiert. Die damit je-
weils verbundenen Forschungsfragen werden in entsprechenden Publikationen vertieft untersucht
und umfassend diskutiert.

1. Analyse und Bewertung giangiger Vorbehandlungsmethoden fiir Weizenstroh und Ableitung von
Anforderungen an ein alternatives (optimiertes) Nutzungskonzept im Hinblick auf die identifi-
zierten Herausforderungen in Kapitel 1.3.

2. Konzeptionierung und experimentelle Untersuchung einer geeigneten, ressourcenschonenden
Vorbehandlung fiir Weizenstroh, die eine technische Umsetzung der definierten Anforderungen
erlaubt und die Abtrennung von Hemicellulose aus Lignocellulose ermoglicht.

3. Konzeptionierung und experimentelle Untersuchung der technischen Moglichkeiten einer ener-
gieeffizienten Aufbereitung der abgetrennten Hemicellulose fiir die Umsetzung der definierten
Anforderungen nach der Vorbehandlung.

4. Analyse und Bewertung der untersuchten Vorbehandlung mit einer konventionellen Hemicellu-
loseaufbereitung.

5. Analyse und Bewertung der untersuchten Vorbehandlung in Kombination mit einer nachgeschal-
teten Hemicelluloseaufbereitung im Rahmen eines Gesamtsystemansatzes als Teil einer entspre-
chenden Bioraffinerie.

6. Optimierung der Vorbehandlung fiir die Umsetzung der definierten Anforderungen.

2.2 Aufbau

Die Gesamtstruktur zur Bearbeitung dieser Zielsetzung zeigt Abb. 2.1. Den Kern der Arbeit bilden
demnach die in begutachteten Fachzeitschriften vorgelegten Artikel (Abb. 2.1, dunkelgrau). Diese
Fachartikel bauen auf den Erkenntnissen aus den jeweiligen Vorarbeiten auf und adressieren jeweils
Teilziele der iibergeordneten Zielsetzung. Dabei werden die folgenden Themen im Detail behandelt.
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e Kapitel 1 stellt den Stand des Wissens in Bezug auf die iibergeordnete Problemstellung dar und
leitet die konkreten Forschungsherausforderungen ab.

e Kapitel 2 definiert das Ziel der Arbeit; auBerdem werden die Kapitelinhalte und die Inhalte der
wissenschaftlichen Publikationen in Kurzform in die Gesamtstruktur der Arbeit eingeordnet.

e In Kapitel 3 bzw. der zugrundeliegenden Publikation geht es um den Vergleich von unterschied-
lichen, geeigneten Vorbehandlungsmethoden fiir Weizenstroh-Lignocellulose nach einer Daten-
erhebung und um eine entsprechende Bewertung dieser Vorbehandlungsoptionen. Dafiir werden
geeignete technische und 6konomische Parameter definiert und am Beispiel der Biogasbereitstel-
lung aus Weizentroh verglichen. Parallel dazu werden die Vor- und Nachteile der Vorbehand-
lungsmethoden ,,mechanische Vorbehandlung®, ,,Dampfexplosion‘ und ,,alkalische Impréignie-
rung” in Bezug auf die Lignocellulose-Nutzung evaluiert. Potenzielle Quellen und Senken fiir
Kosten und Ertréige werden dabei identifiziert und Anforderungen fiir die weiterfiihrende (alter-
native) Konzeptentwicklung abgeleitet.

e In Kapitel 4 wird eine experimentelle und analytische Untersuchung einer an die Zielsetzung an-
gepassten Vorbehandlung (Rohstoffvorbereitung und Primarhydrolyse) des zu entwickelnden
Nutzungskonzeptes fiir Weizenstroh dargestellt und diskutiert. Geeignete Zielgroen und charak-
teristische Kennzahlen fiir die Prozessschritte werden definiert und die notwendigen Methoden
und Anlagen beschrieben. Das Konzept sieht eine Primirhydrolyse von Weizenstroh mit Satt-
dampf und die anschlieBende Verarbeitung des produzierten Hemicellulose-Hydrolysats mit me-
chanischen Verfahren (wie beispielsweise der Ultrafiltration) vor. Der Fokus des Ansatzes liegt
auf der energieeffizienten und ressourcenschonenden Hemicellulose-Solubilisierung (d. h. mog-
lichst geringe Nachfrage nach Wasser und Energie, Vermeidung weiterer Hilfsstoffe) bei der Pri-
mirhydrolyse; sie soll zudem eine mechanische Abtrennung der xylosebasierten Oligomere und
Polymere aus der Hemicellulose und die weiterfiihrende Nutzung der verbleibenden Feststoffe
mit etablierten Verfahren ermoglichen (sogenannter Hemicellulose-first Ansatz).

e In Kapitel 5 wird das vorgeschlagene Verfahrenskonzept fiir die Umsetzung des Hemicellulose-
first Ansatzes (Kapitel 4) mit geeigneten Methoden auf Basis experimentell ermittelter Daten
modelliert, simuliert und bewertet. Anhand von adaptierten Methoden und der definierten Para-
meter wird u. a. die fiir den Prozess benétigte spezifische und absolute Energie bestimmt. Die
daraus resultierenden Massen- und Energiebilanzen fiir dieses Hemicellulose-first Konzept die-
nen dann als Basis einer anschlieBenden Bewertung. Im weiteren Teil dieser Publikation wird
dann die Vorbehandlung mit konventioneller (rein thermischer) Hemicellulose-Aufbereitung mit
einer druckbasierten Hemicellulose-Aufbereitung (mit Ultrafiltration) in Bezug auf die definier-
ten Bewertungsparameter verglichen. Anschlieend werden die moglichen Investitionen der un-
tersuchen Membranmodule anhand geeigneter Parameter im Kontext der mdglichen Energieein-
sparungen bewertet.

e In Kapitel 6 wird die Optimierung der beschriebenen Vorbehandlung mit Sattdampf in Bezug auf
die Zielsetzung untersucht. Mittels statistischer Versuchsplanung wird der Einfluss relevanter
Eingangsvariablen auf definierte Ausgangsvariablen systematisch untersucht und mathematische
Modelle der Zusammenhinge abgeleitet. Vorteilhafte Hydrolysebedingungen werden mit etab-
lierten Analysemethoden identifiziert und mithilfe von definierten Parametern bewertet. Eine
vollstindige Massenbilanz der Komponenten fiir das empirisch ermittelte Optimum (d. h. maxi-
male Ausbeute der Zielfraktion bei einer energie- und ressourceneffizienten Umsetzung) wird zur
Bewertung ermittelt.
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e In Kapitel 7 wird das jeweilige Vorgehen fiir die Bearbeitung der Teilziele (methodisches Ergeb-
nis) und die dazugehdrigen Hypothesen beschrieben. Es werden in Bezug auf die definierten Teil-
ziele die wesentlichen Ergebnisse der zugrundeliegenden publizierten Artikel zusammengefasst
und jeweils ein Fazit gezogen. Eine Einordnung in den iibergeordneten Kontext unter Bertick-
sichtigung der Zielsetzung in Kapitel 2 wird gegeben und ggf. die fachliche Relevanz bzw. Neu-
heit der Ergebnisse evaluiert.

e In Kapitel 8 folgt eine Schlussbetrachtung der erarbeiteten Erkenntnisse in Bezug auf die iiberge-
ordnete Zielsetzung. Zuerst wird eine Prozessbeschreibung fiir das entwickelte Nutzungskonzept
auf Basis der aggregierten Ergebnisse fiir die Teilziele gegeben. Nach einer kritischen Bewertung
relevanter Aspekte werden Schlussfolgerungen gezogen und ein Ausblick auf noch ungeklérte
Forschungsfragen gegeben.

Hintergrund und Stand des Wissens Kapitel 1
Zielsetzung und Aufbau Kapitel 2
I
v v
Kapitel 3 Kapitel 4
Analyse der herausfordernden Vorbehandlung Ansatz fiir ein effektives Nutzungskonzept
. Method_ik Ly Methodik .
* Fallstudie * Prozessdesign
* Bewertung * Bewertungsparameter
* Ableitung von Anforderungen * Experimentelle Validierung
v
Prozessmodellierung und Bewertung  Kapitel 5 Optimierung der Primirhydrolyse Kapitel 6
* Methodik * Methodik
* Prozessmodelle und Simulation * Identifikation von Einflussparametern
* Konzeptvergleich * Definition von Bewertungsparametern
* Bewertung des vorgeschlagenen Konzeptes * Modelle fir systematische Zusammenhange
| [
v
Ergebnissynthese Kapitel 7
Schlussbetrachtung Kapitel 8

Abb. 2.1: Gesamtstruktur der Arbeit (die tibergeordneten Themen und Inhalte der Publikationen sind dunkel-
grau unterlegt).
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3. Biogas production from straw — the challenge feedstock pre-
treatment!

Straw fermentation offers the advantage to provide energy for the electricity, the heat and / or the
mobility sector, while contributing in parallel to close nutrient and humus cycles in agriculture. In
this study, the state of technology of straw biogas fermentation is assessed. The results show that the
selection of an adequate pretreatment process is one of the main key factors for a successful provision
of'biogas from straw. The subsequent assessment of three pretreatment options (i.e., mechanical treat-
ment, steam explosion, alkaline treatment) shows that a mechanical pretreatment is economically
more viable than the other options, even though the expected biogas yield is clearly lower. This is
mainly because chemical or thermal pretreatment results in high investment cost due to high pressure
or long residence times.

Farming & Harvest & Pre-treatment  Anaerobic Fermentation &
Farming & Harvest &
Fertilizer recycling Logistics Gas/Digestate treatment
Crop yield
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Fig. 3.0: Graphical abstract

! Lennart Folke Andersen, Stanislav Parsin, Oliver Liidtke, Martin Kaltschmitt
Published in: Biomass Conversion and Biorefinery (2022) 12: 379-402
https://doi.org/10.1007/s13399-020-00740-y
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3.1 Introduction

Biomass residues can be converted to bioenergy by means of direct combustion, anaerobic digestion
or other thermal processes such as gasification and pyrolysis. Bioenergy production through methane
by anaerobic digestion allows the more energy efficient utilization of a wider range of substrates [1]
and has been found to have a lower effect on air quality, when compared to direct combustion [2—4].
Biomethane is a widely useable fuel gas, which can be obtained e.g., by anaerobic fermentation /
digestion of straw. One advantage of biomethane from straw is that it causes 80 to 90 % less green-
house gas (GHG) emissions compared to natural gas [5, 6]. Therefore, it can help to achieve the GHG
reduction goals internationally agreed on within the so-called Paris Agreement.

However, so far biomethane contributes only with a share of about 0.2 % to the natural gas consump-
tion within the EU [7]; on a global scale the share is even lower. This biomethane mainly results from
the anaerobic treatment of animal excreta and municipal organic waste as well as, especially in Ger-
many, whole crop silage [8, 9]. Whole crop silage is the only form of lignocellulosic material, which
is so far utilized in anaerobic digestion in relevant capacities, but is in direct conflict with food pro-
vision. Even due to this low contribution the overall potential is high; in theory 55 % of the natural
gas could be substituted by biomethane [8] and 32 to 95 % of that could be provided by the anaerobic
fermentation of straw [10, 11]. Thus, the option to use straw as a source for biomethane provision
could contribute considerable to achieve the environmental goals and can help in parallel the Euro-
pean Union (EU) to become more independent from energy import.

The main challenge in straw utilization for biogas provision is to degrade its resilient structure in
pretreatment processes, in order to enable a subsequent fermentation within the given economic con-
straints. Therefore, it is the aim of this publication to compare different pretreatment concepts in terms
of their biogas / methane production costs. The overarching goal of such a biogas provision from
straw is the maximum conversion of the organic feedstock with high conversion efficiencies and with
minimized waste production to supply a highly valuable gas to be used for the provision of “green”
energy. To minimize environmental effects and maximize social / societal acceptance, the used bio-
mass resources must be provided in a highly efficient way by means of sustainable farming and / or
provided as a waste, by-product or residue. Straw e.g., from wheat / rice / maize production is typi-
cally allocated to the latter category, since it can be used as a feedstock for biogas provision without
land-use conflicts [12].

Additionally, due to globally rising population and subsequent increasing food demand, there is a
huge potential of unused straw (e.g., barley, soybean, wheat, rice, maize) on a worldwide level. Glob-
ally, in total straw could contribute between 19 and 76 EJ/a (3 to 12 %global) to the worldwide primary
energy use, expected in 2020 [10, 13]. Further, crop residues like straw and bagasse (crop residue
from sugarcane showing similar composition and properties like straw [14]) are available all over the
globe [10].

So far, straw is only used to a very limited extend for biogas provision. Only a hand full of straw-
based bioenergy projects have been implemented worldwide and operate in more or less commer-
cially relevant capacities [15, 16]. The largest straw-based biorefinery projects presented to a wider
public are the Inbicon project (450 ktswaw/a in Denmark by DONG Energy), the Liberty project
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(~280 ktsiraw/a in lowa, USA by POET-DSM) and the Sun Liquid project (250 ktswaw/a in Romania by
Clariant). Thus, the majority of the projects using straw as a feedstock aiming to yield ethanol as a
primary product [15—18]. One technical and economic bottleneck for these activities is the low ro-
bustness of the necessary enzymes as well as their high costs expected to account for up to 30 % of
the overall straw processing costs. Due to these technical and economic challenges many companies
(e.g., Albengoa in Kansas, USA; BetaRenewables in Crescentino, Italy; DuPont in lowa, USA) failed
in the past [15, 16]. Only one company (Verbio AG, Germany) operates under economic aspects
successfully one plant for the provision of biogas from straw at the scale of 40 ktaw/a; three similar
plants are under construction [19]. One reason for this success of a biogas production compared to
ethanol provision is that the overall conversion process to provide biogas is relatively simple and
robust [20]. Additionally, biogas fermentation based on straw allows closing the nutrient and humus
cycle in agriculture (i.e., advantages for the farmer). Taking sustainability criteria into consideration
this is important, because beside the nutrient content a main factor defining soil quality is the organic
carbon content respectively the humus content within the fertile topsoil [21].

Additionally, typical practice used still in some areas to get rid of the straw after harvest is the un-
controlled incineration on the agricultural field. While inorganic components stay on the agricultural
field with that behaviour (i.e., the ash remains on the soil), significant amounts of greenhouse gas
(GHG) emissions, volatile organic compounds (VOC) and particulate matter (PM) as well as other
airborne emissions are produced and the soil is deprived of valuable organic carbon [22]. Such a
practice can also have the consequence of a reduction of up to 70 % organic carbon content within
the topsoil [23]. Additionally, some of the nutrients contained within the straw are transferred into
the gas phase during combustion; i.e., they are lost for the respective agricultural area (this have to
be compensated by other measures like the use of mineral fertilizer). This illustrates the need for soil
quality management practices for straw to prevent degradation of arable land [6]. For example, the
return of the anaerobically treated digestate to the field as organic fertilizer increases the organic
carbon content in the topsoil and contributes to closing nutrient cycles. Because within a biogas plant
only carbon, oxygen and hydrogen are removed from the biogas substrate all nutrients and trace ele-
ments originally contained within the straw are recycled back to the field after biogas production.

When exposed to the environment on the field, lignin degrades considerably slower than other organic
components straw consists of (e.g., cellulose, hemicellulose). Thus, lignin is typically the main com-
ponent contributing to soil stability and to the humus content [24, 25]. This explains why straw, con-
taining about 12 to 20 % lignin, used as an organic fertilizer could enhance topsoil quality by helping
to increase soil organic matter, microbial diversity, and crop yield [22, 26, 27] as well as water-use
efficiency (due to increased soil porosity) when applied with appropriate tillage [28]. Hence, poly-
saccharides, contained inside the straw and degrading within the topsoil anyway within relative short
time frames, could be used for biogas production instead, without reducing the positive effects of a
straw usage on the agricultural land considerably. This is of course only true if the digestate from
straw-based biogas plants is recycled to the respective field of production; this should be possible
because from the point of view of the biogas operator there is a need to get rid of this digested mate-
rial. Further, there is the advantage for farmers of additional revenue from straw and that the lignin-
rich fermentation residues can still be returned to the agricultural field respectively the topsoil for
improved carbon / microbial content [29, 30, 30]. Therefore, biogas fermentation of straw is most
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likely a more efficient and sustainable alternative to conventional tillage of straw or other biofuel
processing concepts. This is especially true for areas where the straw is still burned on the field.

Other studies have so far rather focused on one chosen pretreatment concept out of the multitude of
available technologies. This is either done experimentally or theoretically as a techno-economical
study. These concepts are often compared to the conventional fermentation of manure and energy
maize. However, the methods of calculation and used feedstocks naturally differ between the present
studies. Hence it is difficult to compare the findings of different publications in order to determine
the most economically viable pre-treatment for the case of straw. Therefore it is the aim of this work
to directly focus on the most promising pre-treatment concepts, as will be deduced from literature in
the following, and evaluate the resulting electricity/heat production cost.

3.2 Fundamentals

Below basics of biogas provision from straw are presented. First, the expected biogas yields are dis-
cussed and then the various processing steps are analysed in detail.

3.2.1 Straw composition and biogas yield

Lignocellulosic biomass mainly constitutes the plant cell walls. Thus it is composed of three major
components: 20 to 35 %-pwm hemicellulose, 30 to 50 %.pm cellulose and 12 to 25 %.pwm lignin as well
as 5 to 10 % inorganics and other minor components (e.g., proteins, resins / waxes, lipids, polyphe-
nols) [31-36]. The composition depends also on crop type, maturity etc. as well as weather and stor-
age conditions (Table 3.1) [37].

These components are bound in microscopic structures forming single fibres that bundle together to
form micro-fibrils, which in turn overlap on a macroscopic level in multiple layers to form the plant
cell wall [38, 39]. In each of these cell wall layers the components can exist in varying concentration,
giving each layer different properties [40]. This inhomogeneous and tightly bound structure illustrates
how nature developed this material for its purpose of maximum durability and resilience. It also
shows why it is energy intensive to degrade such lignocellulosic material into its components for an
efficient biogas production.

Table 3.1: Average of chemical straw composition and biogas potential

Unit Wheat Barley Maize  Rice Soy
straw®  straw”  straw®  straw!  straw®
Dry matter (DM) %_ry  91.7 88.8 90.9 92.4 91.1
Organic DM (oDM) %_py  93.2 94.1 94.4 87.1 94.8
Components
Cellulose! %_pu  41.8 41.3 39.8 35.1 43.5
Hemicellulose® %_py 264 27.3 27.9 23.2 24.4
Lignin %_pm  20.1 18.1 19.6 12.5 19.6
Protein %_pm 3.5 4.5 3.7 7.0 4.4
Lipids / waxes %_py LS 2.5 2.8 9.3 1.4

Ash %_pm 6.8 59 5.6 12.9 5.2
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Nutrients®
P %_py 0.3 0.1 0.1 0.1 0.1
Mg %_pmy 0.1 0.1 0.2 0.3 0.2
K %_py 1.3 0.8 1.3 1.8 0.4
Ca %_puy 0.3 0.4 0.9 0.3 0.5
Theoretical methane potential® m3/tos 325 340 349 392 339

3131, 41-44]; ®[31, 43]; °[31, 45-47]; ¢ [31, 47-49], price from [50]; ¢ [31, 51]; f Content of all sugars except glucose
as well as organic acids (usually < 3%.pm) are considered as part of the hemicellulose structure for simplification; &
Nutrient compositions are according to [41, 52]; * According Equation (3.2)

Biogas is a gas mixture formed by anaerobic fermentation of organic material by a complex microbial
consortium. The gas composition depends strongly on the substrate type and process efficiency; typ-
ically biogas consists of 50 to scarcely 60 % of methane (CH4) and 40 to 50 % of carbon dioxide
(CO»), 2 to 7 % of water vapour as well as some trace components in strongly varying shares (e.g.,
hydrogen sulphide, ammonia) [53]. Biomethane as the only energetically relevant component has a
calorific value of about 9.95 kWh/m? and a density of 1.2 kg/m® under standard conditions [54].

The theoretical methane potential (7MP) can be calculated based on the method of Buswell and Boyle
[55]. Here the molar elemental composition (C, H, O, N, S) of each feedstock component determines
its individual methane yield, which are in turn weighed according to their weight fractions in the
feedstock [55]. Although this assessment method leads to good results for most types of feedstock
for biogas production, it considerable overestimates the biogas yield when evaluating lignocellulosic
biomass like straw because lignin is assumed to be fully fermentable by the various bacterial consortia
realizing the overall anaerobic fermentation. But, in reality straw can only be degraded by some spe-
cific types of fungi; i.e., due to biological constraints lignin cannot be anaerobically degraded [55,
56]. However, since lignin encases the other fibre components like cellulose and hemicellulose, a
high lignin content results in a clearly reduced anaerobic degradability of other components straw
consists of as well. Further, ash components like silica (varying contents of 40 — 80 %..sn dependent
on straw type, farming and weather conditions) can reduce the experimental biogas yield due to buff-
ering effects or an increase in cell wall mechanical stability. Therefore, only the experimentally as-
sessed methane potential gives reliable values of the given anaerobic digestibility (e.g., batch fermen-
tation test for 30 days at ~38 °C, according to VDI guideline 4630).

The anaerobic biodegradability (BD) of a substrate or the individual substrate components is defined
as the ratio of the experimental methane potential (EMP in Nm?/tos) and the theoretical methane
potential (TMP in Nm?/tos) according to Equation (3.1) [57]. Hence, the theoretical methane potential
is calculated based on the composition of the organic components (weight fractions w; of proteins
(PR), lipids (LP), cellulose (CL) and hemicellulose (HC) in the dry matter), according to Equation
(3.2) (based on equation by Buswell and Boyle for molar methane potential, individually calculated
for each component). There, 100 % individual molar methane yield ¥; (mol CH4/mol;) and molar mass
M; (gi/mol;) of each biomass component (except lignin) are assumed, see Tabelle A.2 for an overview
of assumptions. The molar volume of ideal gas veus is 22.4 Nm?*/kmol. Numbers are resulting weight-
specific methane yields (Nm?/t;) of the biodegradable biomass components.
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EMP
R 3.1
BD = 0 (3.1
TMP = (YprMprwpg + YipMipwip + Yo Mcwey, + YacMucWec) * Vgas (3.2)

= 508 Wpr + 1008 Wi p + 4‘15 Wer + 424 Wyce

For untreated straw usually 50 to 60 % of the organic solids can be degraded corresponding to an
anaerobic biodegradability (BD) of the fermentable organic solids (mainly structural carbohydrates)
of 0.66 to 0.78 [57, 58]. The chemical composition of different straw varieties and their theoretical
methane potential shows strong similarities; only rice straw differs significantly (Table 3.1) due to
ca. 35 % lower lignin as well as a higher protein, lipid and ash content compared to e.g., wheat straw.

3.2.2 Process technology of straw fermentation

Below, the current state of technology for a biogas provision from straw is reviewed.
3.2.2.1 Feedstock logistics

During harvesting the straw is usually pressed to round or rectangular bales to facilitate transport and
storage [59]. The larger scale and therefore higher overall feedstock demand of straw-based biogas
plants, compared to “classical” agricultural processing, enforce straw provision concepts to be tai-
lored to local conditions and availability considering the storage necessity. Here, a radius of approx-
imately 50 to 100 km is often considered as reasonable transport distances [13]. Storage is realized
typically in a decentralized way on the agricultural field and / or on the various farm premises. After
transporting the bales to the location of the biogas plant they are shredded into chaffs of about
10 to 30 cm in order to pre-soak the material [59].

3.2.2.2 Pretreatment

The fermentation of straw to biogas is challenging due to its resilient structure that impairs a good
accessibility for the degrading bacteria groups [60]. Hence, a pretreatment is needed to liberate the
anaerobically digestible compounds from their stable molecular network [53]. Such an un-locking
can be realized by dissolving hemicellulose and / or altering the lignin structure. There are numerous
approaches of such pretreatment processes. Therefore, within this assessment a focus is put on aque-
ous processes (in contrast to solvents or ionic liquids) due to their relative high technology readiness
level (TRL) and / or simple and proven operation scheme [61, 62]. Such pretreatment processes can
be classified as

e physical processes (e.g., milling, cavitation, and irradiation),

e thermal processes (e.g. hydrothermal, steam explosion),

e chemical processes (e.g., acid or alkaline treatment, organic solvents) and
e Dbiological processes (e.g., bacteria, fungi, enzymes)

as well as combinations thereof.

Organic solvents are often inhibiting anaerobic bacterial consortia; thus treatments with organic sol-
vents are not suitable for straw fermentation in most cases [63—65]. Therefore, this option is not ad-
dressed in detail here.
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A biological treatment is e.g., performed by fungi or lactic acid bacteria; such a biological treatment
usually takes several weeks (biological processes are typically slow), further it is characterized by
low yields and a higher biodegradability of the substrate afterwards (i.e. a reduced storability). While
such biological treatments show the advantage of a low energy or auxiliary material demand, the
necessary residence time is at least 4 to 6 weeks [54] and the treatment is characterized by mass losses
of 12 to 20 %-pm in average [66, 67]. Therefore, biological treatments of straw are rarely applied
taken the given commercial constraints into consideration. Thus, such approaches are not considered
in detail here.

Based on these restrictions only a small selection of pretreatment options remain that are considered
beneficial for industrial straw fermentations to biogas — in terms of simplicity of operation and char-
acterized by a technology readiness level (TRL) above 5.

Mechanical pretreatment. A size reduction of the harvested straw allows achieving higher surface
area in order to lower potential mass transfer resistances. Common milling equipment for herbaceous
biomass includes (wet / dry) cutting or (dry) hammer mills [61]. Non-treated, chopped straw (size
length 10 to 30 mm) generates about 120 to 200 m* CHa/tos [68]. If straw is cut to an average of 2 to
5 mm [69-71] or even further down to 0.5 to 2 mm the methane yield could further be increased up
to 250 to 290 m* CHa/tos [68]. Thus, the particle size has a significant impact on the methane for-
mation potential of straw. This is especially true for particle sizes below 5 mm. All over, such a simple
mechanical treatment helps to increase the methane potential from ca. 120 Nm?* CHa/tos at 20 to
30 mm particle size to ca. 250 Nm?* CHa/tos at 0.5 to 1 mm particle size (Fig. 3.1) [42, 70, 72-75].
This corresponds to a biodegradability of 46 to 75 %-OS.

300
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— A Nges 2016 (miscanthus)
8 250
§ = Ferreira 2014 (wheat straw)
S 40.- O Menardo 2012 (wheat straw)
2 X 200 1
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% £ o] T T ] X  Sharma 1988 (wheat straw)
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Fig. 3.1: Correlation particle diameter after mechanical treatment of straw with literature data of experimental
methane potential (the model line is based on a 2™ order polynomial regression by minimizing error squares.
The confidence interval is calculated using a student-t distribution with a 1 % error probability (n=21).

Despite normalization of the experimental results according to the guideline VDI 4630 significant
deviations of the resulting methane potentials can occur. This might have numerous reasons (e.g.,
varying straw composition, thermal straw degradation during milling, varying activity of the inocu-
lum).
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Pretreatment with acids or base. A barrier preventing the achievement of high biogas yields is the
formation of degradation products from lignin or sugars during the pretreatment [63]. On the one
hand side the sugar degradation (e.g., to furfural or acetic acid) directly decrease the biogas yield. On
the other side, the degradation products can further interact within complex reaction mechanisms
accelerating further sugar degradation and form insoluble residues precipitating as so called humins
[76, 77]; these components might inhibit microbial metabolism and thus reduce the biogas formation
potential. Additionally, the condensation of lignin can lead to decreased cellulose accessibility [38,
78, 79] or non-productive binding of enzymes / bacteria on the lignin surface [80, 81]. Such sugar-
derived degradation inhibitors are especially formed at high temperatures (i.e., above 170 to 200 °C)
and low pH values (i.e., below pH ~ 5) [82].

The severity of various chemical pretreatments can be evaluated by means of the so called “severity
factor” Ry (Equation (3.3)). This factor combines temperature “7”’ and time “#” empirically into one
single parameter. Beside this, also the pH effect can be included into such a characterizing factor then
called Ry" (Equation (3.4)) [83]. Within this publication the latter definition is used, although the
initial pH of steam explosion treatment is 7.

T(t) — 100
logy9(Ro) = logyo | t exp BRI (3.3
log10(Rg) = log1o(Ro) + [pH — 7| (3.4)

Depending on the treatment type the optimal severity factor for a pretreatment of straw varies, e.g.
values of logio (Ry) = 3.5...4.2 for steam explosion or log;o (Ry) = 7...8 for alkaline treatments are
recommended in literature [84—88]. Below that range straw is assumed not to be sufficiently treated
to be accessible for an anaerobic treatment. Above these values the yield of saccharides and subse-
quent the overall gas yield from anaerobic fermentation decreases due to sugar degradation. For ex-
ample, at a pH value of 7 this refers to temperatures of 180 to 200 °C and residence times of 0.2 to 2 h
(shorter times for higher temperatures) [89].

e Acid treatments with dilute inorganic acid (mainly sulphuric) is already well implemented in in-
dustry for the hydrolysis of corn stover at concentrations of 10 to 30 gacia’kgpm and temperatures
of 150 to 170 °C for 5 to 15 min [85, 90, 91]. Organic acids (carbonic / acetic acid) are also good
alternatives, since they are easier to recover and to recycle. A major disadvantage of the process
however is the high inhibitor formation due to sugar degradation.

e Alkaline treatments (e.g., with NaOH) partly solubilise lignin increasing fibre accessibility for the
anaerobic bacteria groups [84]. Even ambient impregnation (e.g., with 6 % NaOH over three
weeks) can increase the biogas potential by 27 to 65 %, see overview of literature data Fig. 3.2.
This corresponds to a methane yield of 240 to 275 Nm?* CHa/tos and a biodegradability of opti-
mally 85 % at a pretreatment severity around R, = 8. Alkaline pretreatments show high glucose
yields while maintaining low inhibitor formation. In the context of biogas production particularly
the ammonia treatment should be mentioned, since ammonia is formed by mineralisation of pro-
teins during fermentation [92]. Further, the recovery of ammonia by carrier steam distillation is
well established for digestate from biogas fermentation [93].
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Fig. 3.2: Methane potential of wheat straw treated by low temperature alkaline treatments (alkaline impregna-
tion) at varying degrees of severity (the model line is based on a 2" order polynomial regression by minimizing
error squares. The confidence interval is calculated using a student-t distribution with a 1 % error probability
(n= 14). Boundary condition was set for the y-intercept at 140 Nm?/t-OS at Ry = 0, because this was the mini-
mum achieved methane yield without any treatment

Pretreatment with heat. Hydrothermal (also auto-hydrolysis or liquid-hot-water) pretreatment op-
erates with pressurized water e.g., in a stirred tank or fixed bed, for 10 to 60 min at 190 to 210 °C
[87, 94]. This pretreatment option mainly solubilises hemicellulose to increase fibre porosity. It has
the advantage of lower inhibitor formation compared to steam explosion while it suffers from lower
solid / liquid ratio (and product concentrations) which in turn increases the demand for heat energy
[95]. Therefore, the scalability of this pretreatment option is questionable.

Steam explosion pretreatment usually soak the material for a short time in steam (e.g., 5 to 15 min at
190 to 220 °C) and quickly depressurize to evaporate water inside the fibre structure. Therefore, it
also combines physical cavitation with thermal effects; sometimes even chemical acid / base effects
are integrated by adding the respective chemical compounds to the process steam. Thereby, cellulose
crystallinity is decreased. At optimal conditions, the treatment shows an increase of the methane po-
tential of straw by 43 % (from 327 to 467 Nm?* CHa/tos) [96]. However, steam explosion is also often
described to have a considerable formation of sugar-derived degradation products that inhibit fermen-
tation.

One disadvantage of such a pretreatment is the high energy demand for water heating or evaporation
[65]. Therefore, processes employing low liquid / solid ratios (L/S), like steam explosion or alkali
impregnation (L/S = 3...4), are favoured in terms of lower energy demand for heating as compared
to e.g., liquid-hot-water treatments (L/S = 8§...10).
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Fig. 3.3: Methane potential of wheat straw treated by steam explosion at varying degrees of severity (the model
line is based on a 2™ order polynomial regression by minimizing error squares. The confidence interval is
calculated using a student-t distribution with a 1 % error probability (n= 12). Boundary condition was set for
the y-intercept at 140 Nm?3/t-OS at Ry = 0, because this was the minimum achieved methane yield without any
treatment)

Ferreira et al. [74] reported that a size reduction to 10 to 50 mm was sufficient prior to steam pre-
treatment to achieve good methane yields. Similar to the mechanical treatment the fluctuation of re-
sults is very high (furthermore due to varying initial particle sizes of 5 to 30 mm among publications).
Methane yields of 210 to 300 Nm* CHa/tos can be achieved. However, an optimal pretreatment se-
verity factor seems to be between logio (Rg) = 3.2 (170 °C; 15 min) and 3.6 (200 °C; 5 min) (Fig.
3.3), which results in the highest methane yield of all pre-treatments of 300 Nm* CHa/tos or 90 %
biodegradability [42, 44, 74, 97].

3.2.2.3 Fermentation

After pretreatment the solid substrate is most commonly fed to the anaerobic fermenter by a screw
feeding system [98]. Among the main influencing parameters for the processing performance are the
feed’s C:N ratio and the fermenter pH value [54, 55]. A nitrogen recycle is necessary for anaerobic
straw fermentation to achieve sufficient nitrogen supply for the bacteria consortia as well as to in-
crease the buffer capacity [55]; i.e., the liquid fraction containing high amounts of ammonia nitrogen
should be recycled within the overall process [29]. Therefore, only wet fermentation makes sense for
straw as an input substrate. Beside these aspects, the fermenter design is not considerably different
from the conventional biogas fermenter designed e.g., for the conventional digestion of animal ma-
nure with whole crop silage. Therefore, typically continuous stirred tank reactors are used for such
type of feedstock. Additionally, this fermenter technology is easily scalable.

Most widely, a mesophilic fermentation at around 40 °C is realized. For most applications, this rep-
resents a good compromise between the necessary energy demand and the achievable biogas yield.
Additionally, these temperatures can easily be handled technically. Furthermore, 9 kgos/(m?reactor d)
solids loading in plants based on corn silage and average biogas production of 700 Nm?3/h raw biogas
can be achieved (according to average productivities of single stage systems [98]) [53, 55, 99].
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3.2.2.4 Digestate treatment

The fermentation residue (or digestate) is a complex suspension of organic and inorganic residues,
dissolved side-products of the fermentation and microbial biomass.

At the fermenter outlet, the digestate can be separated into digested solids (to be utilized e.g., as
organic fertilizer) and the remaining liquid (to be recycled to the feed in order to save process water)
[11]. This practice was shown to be the most cost effective treatment taking the transportation efforts
of the input material from the field to the plant and vice versa into consideration (48 to 58 % lower
specific processing costs than other alternatives) [29]. Alternatively, drying and pelletization of the
solids allows for the use in other applications (e.g., as animal bedding [29, 96] or fibre board additive
[100-102]).

The solids from the digestate slurry are commonly separated by means of a screw press (energy con-
sumption of 0.5 kWh/m? digestate slurry) [96]. Based on this, solids contents of ~20 % fresh mass
(FM) are achieved in the solid residue after separation. Based on the overall digestate slurry compo-
sition, in average about 75 % of phosphorus, 30 % of total nitrogen and 12,5 % of potassium can be
recovered in the solid fraction [29, 30]. Through the application of these digestate components the
use of synthetic mineral fertilizers can be reduced [98]. Therefore, they are typically used as a soil
conditioner / improver with a fertilizing effect in agriculture [103, 104].

3.2.2.5 Cleaning of raw biogas

Raw biogas coming from the fermenter needs to be cleaned to prevent material corrosion in the CHP
plant. Desulphurization (i.e., mainly H>S removal) can be realized by aerobic bacteria providing ele-
mental sulphur as a by-product [98]. Drying of the water saturated biogas is realized after desulphuri-
zation and is mostly done by adsorption (e.g., with silica gel or molecular sieves in a fixed-bed). The
adsorbing material needs to be regularly regenerated e.g., with waste heat from a CHP unit operated
by the provided biogas [67].

This cleaned biogas can directly be converted into electricity by means of a combined heat and power
generation plant (CHP). The respective conversion efficiency varies depending on the size of the
plant; typically, the electrical efficiency is between 38 to 47 % and the thermal efficiency between
42 to 50 %. The provided heat can be used for district heat supply and for covering the heat demand
of the biogas plant (see above) [11].

In large-scale industrial biogas plants with a raw biogas production above roughly 2 000 Nm?3/h the
investment in a treatment plant to upgrade biogas to biomethane for the subsequent injection into the
natural gas grid might be a valid option. Such a purification for the provision of clean biomethane
can be realized by a scrubbing process. Such a scrubbing (also washing / absorption) of CO» from the
biogas can be realized either by means of MEA (monoethylamin, also chemical absorption) or by
pressurized water or organic solvents (e.g., polyglycol) (also physical absorption). Before the subse-
quent injection into the gas grid, the purified biomethane (> 95 vol.-%) needs to be conditioned to
guarantee that the given standards are fulfilled. This is true for odorization, heating value adjustment
(10.5 to 13.0 kWh/Nm?) and pressurization (40 to 120 bar). The exact requirements vary, depending
on local policies.
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3.3 Methods

For the comparison of different pretreatment options for anaerobic digestion of straw suitable indica-
tors need to be defined. This is discussed in detail below.

3.3.1 Technical assessment

The net electricity / net heat demand (NED / NHD) are defined as the sum of the overall electricity
(AE;) or heat demand (AH;) of all processing steps (e.g., pretreatment, fermentation, gas cleaning,
digestate separation) divided by the installed electrical or thermal capacity (Equation (3.5) and (3.6)).
The electrical or thermal capacity Ceym is the product of the total installed capacity, the theoretical
full load hours (FLH) and the respective electrical / thermal efficiency 7, or ., of the CHP (Equation
(3.7)). TIC is the total installed capacity.

X (AEy)
NED = 3.5
FLH -TIC -1, (3-5)
NHD — X (AHy) (3.6)
FLH - TIC -y
Cetjtn = FLH - TIC " Neyyen (3.7

The net electricity / heat production (NEP / NHP) is defined as the electricity / heat production after
subtracting the own electricity / heat demand (Equation (3.8) and (3.9)). These are summarized in the
net energy supply (NES) (3.10).

NEP =1— NED (3.8)
NHP =1 — NHD (3.9)
NES = NEP + NHP (3.10)

The total installed capacity (7/C in GWh/a) is defined as the biodegradability (BD) of the total annual
methane production (7MP) from the substrate mass flow mg (in terms of higher heating value of
methane HHVmethane) (Equation (3.11)).

TIC = BD TMP mg HHV othane (3.11)

3.3.2 Economic assessment

For the economic assessment the levelled cost of electricity (LCOE in €-ct/kWhei) is calculated.
Therefore, the yearly processing costs (S;) of all process steps (raw material supply, pretreatment,
fermentation and digestate treatment with indices R, P, F' and D, respectively) are subtracted by the
revenues (R;) for digestate (D) and heat (H) provision (Equation (3.12)). Ce; is the electrical capacity
and NED is net electricity demand of the overall biogas plant.
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(Sg +Sp +Sp+Sp — (Rp + Ry)) (3.12)

LCOE =
C.. (1— NED)

The costs of the respective process step needed for the calculation of the yearly processing costs are
calculated based on the annuity method (with an annuity factor a at an interest rate i, a technical
lifetime 7 and a price change factor b at a price inflation rate p). Equation ((3.13)) shows exemplarily
the calculation of the annual processing costs for the pretreatment type “P”. Acqpirar 1s the annual share
of the capital expenditure and 4o« 1s the annuity for cost of operation and maintenance. The annuity
for capital expenditure (Acapiar) 1s calculated based on the sum of purchased equipment cost (PEC)
for the respective processing steps (e.g., feedstock supply, pre-treatment, fermentation, gas cleaning,
digestate treatment, etc. Equation (3.14)).

SP = Acapital,P + AO&M,P (3'13)
n CEPCIZOlg
Acapital,p = Crer z . PECpyear,; * ac CEPCI ’
j=1 year (3.14)
i(1+ L')t

With @ in years = O+0i=1

1-— (B.)t

Aoearr = (C Cutititi ‘b Acapitap b with b=——t (.15
0&M,P = ( labour,p T utllltles,P) a + Coam " Acapital,p wit - D

The equipment cost (PEC) are corrected by several factors to result in the annuity for capital-bound

cost (Equation (3.14)).

e Unit specific cost correlations from literature [105, 106] are normalized to the base year 2018 by
means of the Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI) and the respective US-$ to € ex-
change rate (1.18 $/€ in 2018).

e The simplified total-capital-investment constant (crc; = 1.75) accounts for direct (e.g., 4.5 % pip-
ing, 15 % buildings etc.) and indirect cost (e.g., 10 % contingency, supervision, construction ex-
penses etc.) [91].

The annuity for cost of operation and maintenance (4o«m) 1s based on the cost of labour (Cjgpour)
and the costs of utilities (Cy¢iities) (1-€., demand for energy, chemicals etc.). Further, 4 % of the cap-
ital cost are added to account for maintenance cost (co«m = 0.04) (Equation (3.15)) [105, 106].

3.4 Analysed concepts

The overall concept of a straw fermentation with different pretreatment options evaluated here is
described below. Such a straw-based biogas plant consists of the various components outlined in
section 3.2. The overall concept assumed here is shown in Fig. 3.4. Although there are technological
solutions for many aspects like digestate and gas treatment available on the market, the optimum
pretreatment technology for straw in terms of technological and economic aspects embedded within
a mature overall concept is yet to be found. Thus, here only the three cases outlined above — as pos-
sible options for the pretreatment of the challenging feedstock straw — are investigated in detail.
Therefore, the process steps logistics / conditioning remain unchanged in all variants assessed here.
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The adjustment of the straw fermentation, the biogas processing and the post treatment to the pre-
treatment output to ensure comparable processes for a fair comparative assessment is discussed in
detail below.

Logistics/Conditioning Biogas processing

Straw harvesting - Electricity
Cleaning H cHP IZ: District heat
Shredding

Biogas

y Post-treatment

e Mechanical

e Steam explosion Digestate
e Alkaline
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Fig. 3.4: Processing steps within a straw-based industrial biogas plant

A

3.4.1 Definition case studies

The overarching goal is to assess three pretreatment options related to technological and economic
aspects. Based on the assessment outlined above the mechanical treatment (i.e., hammer milling;
HM), steam explosion (SE) and alkali impregnation (Al) have been selected for that (Table 3.2).

Except the varying pretreatment equipment, all case studies consist of the simplified setup of a ham-
mer mill, fermenter, digestate storage / separation and CHP plant (Fig. 3.4). Additionally, four plant
size classes are defined based on the installed electrical capacity (i.e., 0.5/ 1.0/2.5/5.0 MW, corre-
sponding to the feed mass flow outlined in Table 3.3). These size ranges may seem small from a
chemical industry’s perspective, but were found optimal for straw logistics cost, operation of the
plants close to the agricultural fields or by farmers themselves and in order to achieve a decentralized
electricity production. Further, the largest size corresponds to the plant size of Verbio AG, as men-
tioned in chapter 3.1. The size classes are the basis for the equipment cost calculation according to
the basics outlined in section 3.3.2. Thus, the feed flow is independent of the pretreatment and the
process output based on the same amount of feedstock can be compared to each other.

For all cases 400 kg/m? packing density of the wet straw is assumed. The reactor volume for the cases
steam explosion and alkali impregnation is calculated by dividing the average hydraulic residence
time by the wet volume flow based on a liquid to solid-ratio of 4. For all scenarios, a milling to at
least 30 mm is proposed to increase the available surface area, as is common in the above-mentioned
literature, see Table 3.2. The initial straw fibre size after harvest, transport and shredding (Fig. 3.4)
is assumed to be 20 cm. This fibre size is used to evaluate the energy demand of the milling process
to the target particle sizes.

Table 3.2 Scenarios to evaluate selected pretreatment options and their conditions

Scenario  Pretreatment Particle size Temperature Time pH BD
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Index Type (mm) °0) Min.) (=) %
HM Hammer milling 1 - - 74
SE Steam explosion 30 200 15 7 92

Alkali impregnation

Al
(1 00 kgAlkali/ tstraw)

30 80 600 14 88

Table 3.3 Feed mass flows and CHP efficiencies for the different biogas plant sizes

Process step Unit Plant size (MWel) Source
0.5 1.0 2.5 5.0

Feed mass flow straw tpm/h  0.48 0.91 2.03 4.10 -

Electrical efficiency - 0.37 0.40 0.42 0.47 [106, 107]

Thermal efficiency - 0.52 0.47 0.43 0.42 [106, 107]

3.4.1.1 Hammer milling

Purely mechanical pretreatment by means of a hammer mill is selected as the simplest option in terms
of process operation and design. To achieve good performance, the particle size of the straw is as-
sumed to be reduced from a length of roughly 20 cm to an median particle size of 1 mm.

e The specific electricity demand (SEDpy in kWh/t-DM) of milling the 20 cm straw chaffs with a
defined moisture content (MC = 1 ...30 %) to the target particle size (Dp = 0.5 ... 30 mm) is cal-
culated based on Equation (3.16) (re-evaluated data for wheat / corn straw from [59, 105]. This
regression is based on the Bond-equation (increase of surface area correlates with the energy de-
mand, which leads to an inverse squared approach) for electricity demand of milling in depend-
ence of the created surface area [108]. A 1 % confidence interval was used, achievinga R? = 0.71).

SEDyy(MC = 10 %; Dp = 1 mm) = 4.3 MC - D; %8 = 43 kWh/tpy, (3.16)

e In order to account for the stronger size reduction of the straw particles for the case hammer
milling (HM) as compared to steam explosion (case SE) and alkali impregnation (case Al) (Table
3.2) resulting in a higher residence time of the solids and a stronger abrasion, it is assumed that
three identical mills are utilized consecutively. This has the consequence that the mills are still
comparable and their cost are reflected in the purchased equipment cost (PEC).

According to section 3.2.2.2, the biomethane potential of this case study is assumed to be 240 Nm?/tos
corresponding to a biodegradability of 74 % (Table 3.2).

3.4.1.2 Steam explosion

Thermal treatment without adding any chemicals is defined as another option to be assessed here,
although energy demand is expected to be comparatively high for this high temperature treatment.
Additionally, the high pressure of up to 20 bar could result in high investment cost. Nevertheless,
these high requirement related to the treatment reactor technology are counteracted by a compara-
tively low reactor volume due to a low residence time (15 min).

e A moderate milling to a median particle size of 30 mm is assumed, using Equation (3.16). The
specific electricity demand of the milling sums up to 3 kWh/tpm.
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e The investment costs of the high pressure autoclave are estimated by a cost-correlation including
an agitator and reactor heating. The calculation is valid up to 30 bar. According to this correlation,
the maximum volume of the high pressure reactors is limited to 8 m?[105]

e For the high pressure reactor a filling ratio of 50 vol.-% was assigned to achieve sufficient mixing.
Further, a 30 min interval each for cleaning / filling / emptying of the batch process is assumed
[105].

According to section 3.2.2.2, the biomethane potential is assumed to be 300 Nm?/tos. This corres-
ponds to a biodegradability of 92 % (Table 3.2).

3.4.1.3 Alkaline impregnation

For this option, a pretreatment severity similar to steam explosion (section 3.4.1.2) is achieved by a
residence time of 600 min and addition of chemicals (100 kgnaon/tsraw) at a temperature level of
80 °C.

e The calculation method for the “specific electricity demand of milling” as well as “the reactor
volume” is the same as in the case steam explosion (section 3.4.1.2). However, according to the
correlation the maximum volume of the ambient pressure reactor is limited to 250 m? [105].

e The fermentation processes intrinsic buffer capacity (mainly ammonia bicarbonate) can handle
the addition of chemicals from pretreatment. Therefore, wastewater treatment due to chemical
addition is neglected.

According to section 3.2.2.2, the biomethane potential is assumed to be 280 Nm?/tos corresponding
to a biodegradability of 88 % (Table 3.2).

3.4.2 Economic assumptions

Below, basic assumptions for the economic assessment are described.

e Full load hours. Theoretical full load hours of 8 295 h/a are assumed. This figure is justified by
the average runtime investigated within a survey of 61 biogas plants with CHP plants [98].

e Technical lifetime. The plants technical lifetime is assumed to be 20 years [67, 107, 109].

e Interest rate and inflation. The interest rate i has been set to 4 % and the average price inflation
rate p to 2 % (Table 3.4).

e Cost of labour (C4p0ur)- For plant operation 2 000 h/a work load (at 30 €/h) are estimated (Table
3.5). Further, 25 % for supervisory work and a surcharge for 15 % for laboratory services are
added (based on the overall yearly cost of wages) [106]. Additionally, the respective pretreatment
processes are considered. Because of the different conditions (corrosive media, high pressure etc.
(Table 3.2)) and apparatus (more reactors, tanks, pumps etc.), a higher workload is taken into
account for steam explosion (case SE) and alkali impregnation (case Al).

o Hammer milling is assumed to work continuously without additional labour.
o Steam explosion needs 4 000 h/a additional working hours.
o Alkaline impregnation is assumed with 2 000 h/a additional workload.

e Cost of energy. The energy cost (electricity and heat) for the operation of the biogas plant itself
is calculated as 7.9 % of the electricity and 11.5 % of the overall heat production of the plant [98].
In this case low-temperature heat will be utilized.
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Table 3.4 Overall financial assumptions

Parameter Unit Value
Plant lifetime a 20
Availability h/a 8295
Interest rate %/a 4
Average inflation rate %/a 2
Base year - 2018

Table 3.5 Process specific workload per year

Scena-

rio Pretreatment Work hours

Index Type Hours / year
Fermentation / CHP 2 000

HM Hammer milling -

SE Steam explosion 4 000

Al Alkali impregnation 2 000

The following assumptions are made for the calculation of LCOE according to Equation (3.12).

Revenues (R;). The revenues for digestate and heat are calculated by mass and energy balances
of the overall system. The respective selling prices assumed are shown in Table 3.6. Thus, the
CHP unit provides two temperature levels of exhaust heat. Half of the exhaust heat is provided
by the flue gas released by the engine CHP at ca. 500 °C. For this heat flow revenues equivalent
to the natural gas price are defined as natural gas is considered as a competing product for provid-
ing such high temperature heat. The remaining heat flow is low temperature excess heat
(<100 °C) to be feed into a small district heating system. As a conservative estimate for the re-
spective revenues, half of the natural gas price is assumed here as a reference, since a high demand
for low temperature heat is only anticipated during winter. However, some of the excess heat is
being used by the fermenter or the assessed pretreatment options for heating purpose (Equation
(3.6)).

Cost of raw materials (Sg). The transport distance (Lgyppiy, in km) of straw to the biogas plant
is calculated assuming a wheat yield of 4.4 t/(ha a) (average within the EU 2017) [110], a grain /
straw ratio of 1 [10] and a ratio of agricultural land per total land area of 40 %. A simplified
correlation can be used to calculate the respective straw supply costs in €/tem (Equation (3.17))
[111]. Additionally, a roundtrip including a digestate transport back to the field is included. The
results are summarized in Table 3.8.

Sg = 37.2 + 1.58 Leyppiy (3.17)

Cost of pretreatment (Sp). The equipment costs are calculated by the cost curve method of the
main reactor units according to the equipment size (e.g. t/h for mills and m? for reactors) and the
required material [112, 113]. These so-called “bare-module costs” are multiplied by a Module
Factor (Table 3.7) to account for peripherals of these systems, resulting in the purchased equip-
ment cost (PEC in Equation (3.14)). The differences between the Module Factors arise mainly in
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order to take into account the harsh conditions in the cost of the materials (i.e., stainless steel for
corrosive media vs. carbon steel, high pressures etc.) [112, 113].

e Cost of fermentation and CHP (Sf). Investment cost for the fermenter and the CHP plant as
well as electrical / thermal efficiencies depend on the biogas plant size. Table 3.8 shows the values
assumed here.

e Cost of digestate treatment (Sp). A separation of digested straw fibers (DM = 20 %-pm) from
the liquid phase is assumed to be realized. The separated process water is recycled within the
overall biogas plant. The outflow volume of the fermenter is estimated based on the assumption
of 5 % dry matter content within the fermenter. The cost of digestate processing by means of a
decanter centrifuge are estimated with respect to the transport distance according to Table 3.8
[29] due to the trade-off of digestate treatment and transportation cost. Further digestate treat-
ments (i.e., reduction of moisture and weight) are only economic reasonable for transport dis-
tances larger than 40 km, which do not occur for the chosen plant sizes [29]. Fertilizer values of
7.50 €/kg P, 0.30 €/kg Mg, 1.60 €/kg K, 0.08 €/kg Ca and 0.85 €/kg N are assumed. A carbon
value of 0.17 €/kg humus-C is assigned, where only lignin in the digestate is considered as stable
humus material and a carbon content of 58 wt%-lignin is assumed [114, 115].

Table 3.6: Assumed prices for straw, by-products and utilities

Parameter Unit Value
Nutrients value
Phosphorous (P) €/kg.p 7.50
Magnesium (Mg) €/kg mg 0.30
Potassium (K) €/kg.x 1.60
Calcium (Ca) €/kg.ca 0.08
Nitrogen (N) €/kg.n 0.85
Humus-carbon t/kg.c 0.17
Humus carbon in lignin Yo-wt 58
Process heat high (T > 500 °C) €/kWhy, 0.06
Process heat low (T< 100 °C) EkWha, 0.03
Sodium hydroxide €/t 250

Table 3.7: Process specific Module Factors

Scenario Pretreatment Module

Index Type Factor
Fermentation / CHP 1.0

HM Hammer milling 1.7

SE Steam explosion 3.0

Al Alkali impregnation 1.5

Table 3.8: Assumed cost and efficiencies of fermentation, CHP and digestate separation units

Parameter Unit Plant size (MWel) Source
0.5 1.0 2.5 5.0
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Feed mass flow straw tpm/h 0.48 0.91 2.03 4.10 -

Average transport distance km 4.7 7.2 9.7 13.3 -

Supply cost of straw €/trm 41 43 45 48 -
Fermentation investment €/kWe 2600 2560 2400 2100  [109,116]
CHP investment E/kWe 1000 800 520 500 [106, 107]
electrical efficiency — 0.37 0.40 0.42 0.47 [106, 107]
thermal efficiency — 0.52 0.47 0.43 0.42

Digestate treatment cost €/m’ 2.1 2.4 2.7 3.2 [29]

3.5 Evaluation of results

This chapter compares the described pretreatment concepts in terms of the technical and economic
assessment outlined in section 3.4.

3.5.1 Technical assessment

Fig. 3.5 shows the results regarding the gross installed capacity (/C) and the energy supply (net elec-
tricity production (NEP) plus net heat production (NHP)) for the different pretreatment cases. Here
the term “installed capacity” (/C) refers to the sum of the capacities C,; and Cy, according to Equation
(3.7). Additionally, Fig. 3.6 compares the parameters net electricity demand (NED) and net heat de-
mand (NHD) of the different pretreatment cases (for an overview of all cases see Tabelle A.3 to
Tabelle A.5). Below, the results are discussed in detail.

In order to identify the parameters most widely influencing the levelled cost of electricity (LCOE)
additionally a sensitivity analysis is conducted. Therefore, the following parameters are varied. The
plant size selected for this sensitivity analysis is 2.5 MW.

e Biodegradability (BD). In order to take into account possible inconstancies in the raw material
and the conditioning directly affecting the methane provision potential, the biodegradability (BD)
values are varied from -20 % to +8 % of their base values according to Table 3.2 — as, with 100 %
biodegradability (BD) a theoretical maximum is reached.

e Availability. A parameter with a high uncertainty are expected to be the full load hours (FLH),
since the theoretical full load hours (FLH) of 8 295 h/a are assumed as an average runtime of 61
biogas plants (section 3.4.2). Actual hours of operation depend on a variety of factors and can
vary widely over the year. Therefore a fluctuation of -25% and +5% is investigated, as 8 710 h/a
is assumed as the maximum achievable availability.



Biogas production from straw — the challenge feedstock pretreatment 35

4 Electrical BThermal T>100°C & Thermal T<100°C

> 45

3 ]

s

2e ]

5§ = 30 1

c g T

25 2]

2 1 20 -

=© E

2= 15 7 B

82 10 1

88 5

'8 = 1 E 1

-_E IC | NES | IC | NES | IC | NES

[=
Hammer Steam Alkali
milling explosion |Impregnation

Fig. 3.5: Comparison of pretreatment scenarios by installed capacity (/C) and net energy supply (NVES sum of
NEP and NHP) for a plant size of 2.5 MW
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Fig. 3.6: Comparison of pretreatment scenarios by own energy demand (OED, sum of thermal and electrical
energy demands) of the process for a plant size of 2.5 MW

3.5.1.1 Hammer milling

The scenario hammer milling (HM) (i.e., only a mechanical pretreatment) uses 11.5 % of its thermal
capacity (Cu) for fermenter heating. In parallel, this option is characterized by a high specific elec-
tricity consumption of roughly 13 % of the installed electrical capacity (Ce). Consequently, this case
shows a low net electricity production (NVEP) of 14.7 GWh/a (for the case of 2.5 MW). Additionally,
the net heat production (VHP) sums up to 14.0 GWh/a. This sums up to a net energy production (i.e.,
heat and electricity) of ca. 28.7 GWh/a. In addition, in this case only low temperature heat is required
for the fermenter. The consequence is that the share of high temperature heat related to the net heat
production (NHP) is about 57 %. The thermal energy demand ratio is constant in this case, because
only the fermentation step needs heat calculated with constant 11.5 % of the heat capacity according
to section 3.4.2 [94].
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The sensitivity analysis for the case “hammer milling” shows that the comparatively low biodegra-
dability results in a moderate impact on the net energy supply (NVES). An increase of the biodegrada-
bility (BD) by 8 % leads to a growth of the net electricity production (NEP) by 8 % to 15.9 GWh/a
induced by a rise of the installed capacity (/C) to 35.2 GWh/a. The net heat production (NHP) in-
creases by 8 % to 15.2 GWh/a. The net electricity demand (NED) falls slightly from 13 % to 12.7 %.
Vice versa, the NEP declines by 21 % to 11.6 GWh/a in case of a 20 % lower biodegradability. The
installed capacity would be reduced by 20 % to roughly 26.1 GWh/a. The net electricity demand
(NED) would rise to 14 % of the installed electrical capacity (Ce;).

The values of the installed capacity (I/C), the electrical capacity (C.;) and the thermal capacity (Cy)
change according to the variation of the full load hours (FLH) in all cases, since these parameters are
directly proportional to the full load hours (FLH). Appropriate to Equation (3.5) and (3.6) the energy
demand ratios in Tabelle A.3 to Tabelle A.5 are not affected by any changes of the full load hours
(FLH), since the numerator and the denominator are FLH dependent. Due to proportional capacities
and constant energy demand ratios, the net electricity production (NVEP) (Equation (3.8)) and net heat
production (VHP) (Equation (3.9)) vary corresponding to the full load hours (FLH). This means, that
a 10 % increase of full load hours (FLH) results in an equally high increase of net electricity produc-
tion (NVEP) as well as in net heat production (NHP) — this is true for all cases and plant sizes.

3.5.1.2 Steam explosion

The option “steam explosion treatment” is characterized by a high installed capacity (Cst Cer) of
about 40.6 GWh/a, due to its relative high methane yield. However, the heat demand needed for the
pretreatment significantly decreases the net energy supply (i.e., heat and electricity) to 25.5 GWh/a.
In fact, the concept requires 60 % of all high temperature thermal energy produced for realizing the
steam explosion process (Fig. 3.6). Nevertheless, it still provides a high net electricity production
(NEP) of 19.2 GWh/a, but a relatively low net heat production (VHP) of 6.3 GWh/a. All over roughly
8.1 % of the electrical capacity are utilized by the internal needs (Tabelle A.4).

The sensitivity analysis for the case “steam explosion” shows that the comparatively high biodegra-
dability result in a low impact on the net electricity demand (NED), that remains almost constant at
8 % in case of a further increase of the biodegradability (BD) by 8 %. In this case, the net heat demand
(NHD) falls to 45 % for high temperature heat and to 64 % for low temperature heat, respectively.
The installed capacity (/C) grows by 8 % to 43.8 GWh/a and the net energy supply (i.e., heat and
electricity) by 11 % to 28.4 GWh/a. Conversely, the installed capacity (/C) decreases by 20 % to
32.5 GWh/a similar to the energy supply (sum of NEP and NHP), which falls by 26 % to 18.1 GWh/a
in case of a 20 % lower biodegradability. The decrease of the biodegradability (BD) by 20 % influ-
ences significantly the net heat production (NHP) by lowering it to 2.7 GWh/a (-57 %). In this case
the concept would require 82 % of its thermal energy produced.

3.5.1.3 Alkaline impregnation

The alkali impregnation results in a relatively high energy supply due to a high methane yield and a
low energy demand. The net electricity production (NVEP) in this case is 18.2 GWh/a and the net heat
production (NHP) is 12.5 GWh/a (i.e., net energy supply of 30.7 GWh/a). Within this option, 8.1 %
of the electrical capacity and 34 % of the thermal capacity are utilized by internal needs (Tabelle A.5).
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But only low temperature heat (67 %) is needed for this pretreatment option. High temperature heat
is not required at all and can be sold on the market.

The sensitivity analysis for the case “alkaline impregnation” shows that a variation of the biodegra-
dability has no significant impact on the energy demand of the concept, since the increase of 8 % of
the biodegradability (BD) reduces the net heat demand (NHD) by ca. 3 % to 56 %. The net electricity
demand (NED) remains constant at 8 %. In this case the net electricity production (NEP) is
19.7 GWh/a and the net heat production (NHP) 13.8 GWh/a. Conversely, the net energy supply
amounts to 23.8 GWh/a (NEP of 14.6 GWh/a and NHP of 9.2 GWh/a) in case of a 20 % lower bio-
degradability. A reduced (-20 %) biodegradability (BD) would lower the installed capacity (IC) by
20 % to 30.8 GWh/a.

3.5.1.4 Comparison
Below the main trends regarding the technical assessment are summarized and discussed.

e The highest installed capacity (/C) related to the three assessed options results for the case steam
explosion (SE) followed by the case alkaline impregnation (Al) and finally the case hammer mill-
ing (HM).

e The highest energy supply (sum of net electricity production (NEP) and net heat production
(NHP)) is observed for the case alkaline impregnation (Al) followed by the case hammer milling
(HM) and steam explosion (SE).

e The case steam explosion (SE) provides the highest electrical capacity of 20.9 GWh/a, combined
with the highest heat demand of all cases resulting in significantly decreased net energy supply
(sum of net electricity production (NEP) and net heat production (NHP)).

e The case hammer milling (HM) shows the highest specific electricity consumption of roughly
12.5 % of its electrical capacity resulting in the lowest net electricity production (NEP) of
14.7 GWh/a.

e The case alkaline impregnation (Al) shows the lowest specific electricity and no high temperature
heat demand. This concept demands considerably lower energy for heating summing up to 34 %
of the heat capacity compared to the case steam explosion (SE) with 68 %. The case alkali im-
pregnation (Al) is a good compromise to achieve high yields with a low energy consumption.
Thus, the highest net energy supply (sum of net electricity production (NEP) and net heat produc-
tion (NHP)) of 30.7 GWh/a is achieved with this concept.

e The electrical capacity increases slightly stronger than the biogas plant size because of the im-
proved CHP electrical efficiency with higher installed capacities (Table 3.3). At the same time,
the thermal efficiency decreases so that the share of own energy demand for heating increases
significantly with the size of the biogas plant (Tabelle A.3 to Tabelle A.5).

3.5.2 Economic assessment (LCOE)

This section describes the resulting levelled cost of electricity (LCOFE) based on the assessment
method outlined above. The processing cost and revenues as well as annual profit and return on in-
vestment are shown in Fig. 3.7. A more detailed summary by the respective part of the overall biogas
plant are shown in Fig. 3.8 (for the overall data see Tabelle A.6 to Tabelle A.8).



Biogas production from straw — the challenge feedstock pretreatment 38

In order to identify the factors most widely influencing the LCOE additionally a sensitivity analysis
is conducted by varying the factors described below. The plant size selected for this sensitivity anal-
ysis is 2.5 MW.

e Market prices. The parameters with the highest uncertainty are expected to be the supply cost
for straw and revenues for digestate and heat. Prices can vary strongly depending on local markets
(e.g., crop yield), the given transport distance (in case of straw), and the local price of substitution
products (mineral fertilizers in case of digestate or other fuels used for heating). Therefore, these
values are varied by * 50 % of their base values according to section 3.3.

e Availability. The maintenance frequency is especially an issue for concepts utilizing new reactor
technologies (e.g., steam explosion) because unexpected downtimes might occur due to malfunc-
tions and limited technological experience. Alternatively, a backup reactor needs to be accounted
for, which in turn would increase the overall investment cost. Therefore, the full load hours (FLH)
are varied from -50 % to +5 % as 8 710 h/a is assumed to be the maximum achievable availability.

e Pretreatment cost and plant lifetime. The estimated costs for the utilized reactor equipment
mainly depend on empirical cost correlations for a wide range of applications. Therefore, an un-
certainty of £10 to 30 % is assumed to be expected. Further, especially when organic material
with a high inorganic content (like straw) is treated, abrasion (e.g., from silica) or corrosion (e.g.,
from chloride ions) need to be expected, which can reduce the lifetime of the equipment signifi-
cantly.
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Fig. 3.8: Levelled cost of electricity (LCOE) divided in individual sources for the three cases hammer milling
(left), steam explosion (center) and alkaline impregnation (right) (for a plant size of 2.5 MW)

3.5.2.1 Hammer milling

Despite having the lowest electricity production related to the three pretreatment options assessed
here, the case hammer milling (HM) shows very low levelled cost of electricity. Additionally, the low
methane yield of this concept has only a small effect on the levelled cost of electricity (LCOE), partly
since higher specific revenues (especially the heat revenues) counteract it.

All over, the LCOE are between 0.059 €/ kWh (0.5 MW) and 0.017 €/kWh (5§ MW). Thus, the plant
size of 5 MW is characterized by the lowest values for the LCOE. This plant size reflects the best
trade-off between increased transportation cost for straw / digestate and reduced investment cost due
to “economy of scale” effects. Therefore, the highest return on investment (ROI) of 2.9 is reached
there as well, Fig. 3.7. Under these conditions an economic break-even-point after about 5 years could
be possible.

e For a plant size of 5 MW the processing cost sum up to 0.123 €/kWh and the revenues to
0.106 €/kWh resulting in LCOE of 0.017 €/kWh. The fermentation costs represent 17.6 % and
the pretreatment cost 5.5 % of the processing cost.

e Due to the comparatively low methane yield of the concept HM it shows the highest share of
supply cost for straw (49 %) compared to the other options.

e The share of the pretreatment cost is reduced from 34.0 % to 5.5 % with increasing plant size.
This corresponds to a six-fold reduction from lowest to largest plant size (Fig. 3.12).

The sensitivity analysis for the case “hammer milling” (HM) shows that the comparatively low spe-
cific pretreatment costs result in a relative low impact on the levelled cost of electricity (LCOE) (Fig.
3.9).

e A strong abrasion of mill hammers due to the robust material in straw could result in a decreased
availability due to maintenance work. If the full load hours (FLH), as the most critical parameter,
were reduced by 25 % due to such effects, the LCOE would increase by 115 % to 0.043 €/ kWh
(2.5 MW plant size).

e The revenue for the provided products as well as the costs of the feedstock provision influence
significantly the LCOE. For example, a 25 % increase in straw supply cost could raise the LCOE
by 75 % (to 0.035 €/kWh) (2.5 MW plant size).

Therefore, the location of such a biogas plant operated with straw should be chosen in a way, that
low substrate cost are given and the costs for bringing back the digested material to the field are also
low (i.e., short distances). In addition to the full load hours realized within the overall plant should
be high as well as the revenues from the heat to be sold to the local customers.
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Fig. 3.9: Sensitivity analysis of levelled cost of electricity (LCOE) by variation of main influencing factors for
the case “hammer milling” (HM) for a plant size of 2.5 MW

3.5.2.2 Steam explosion

The construction and operation of high pressure equipment needed for the option steam explosion
(SE) takes considerably more effort compared to the other pretreatment options. This results in higher
investment costs (Fig. 3.8). In consequence, the return investment (ROI) of 0.6 to 0.9 is lower when
compared to other pretreatments, which results in an economic break-even-point after 20 years for
the largest plant size of 5 MW.

e The processing cost add up to 0.206 €/kWh and the revenues to 0.074 €/kWh in this case, resulting
in levelled cost of electricity (LCOE) of 0.132 €/kWh (plant size of 2.5 MW). As a consequence
of the high energy demand of the steam explosion treatment, the revenues from heat marketing
represent only roughly 20 %, whereas digestate revenues account for close to 80 %. Due to the
lower revenue and the higher specific investment costs the resulting LCOE of this pretreatment
option range from 0.096 (5 MW) to 0.215 €/kWh (0.5 MW).

e The share of the pretreatment cost is very high in this case and amounts to 53 % to 68 % of the
total cost. The lowest value is achieved by the largest plant size. Even though a considerable cost
reduction of the pretreatment for larger plants can be achieved, this effect already converges
against a finite value close to a plant size of 5 MW. This is essentially, because the maximum
reactor volume of only 8 m? is already reached for the smallest plant size of 0.5 MW. Therefore,
a further increase in plant size is only achieved by “numbering up” the reactors (section 3.4.1.2)
without allowing for any “economy of scale” effects.

The sensitivity analysis of the “steam explosion” (SE) pretreatment shows that a variation in pretreat-
ment cost still has a significant impact since it accounts for close to 55 % of the overall processing
cost (Fig. 3.10).

¢ A major uncertainty of high pressure processes like steam explosion is the continuous operation
and therefore long-term availability. Downtimes are therefore to be expected. Thus a reduction of

25 % of the full load hours assumed above results in an increase of the levelled cost of electricity
(LCOE) from 0.132 €/kWh to 0.184 €/kWh (or by 39 %).
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Due to the high cost of pretreatment the value and revenue of side-products (here: digestate ferti-
lizer and thermal energy respectively heat) have only a relatively minor impact on the LCOE.
When one of the two varies by 25 % the LCOE change by 3 to 8 % as a result, while a rise of the
pretreatment cost of 25 % drives up the LCOE by 22 % to 0.161 €/kWh (2.5 MW plant size).
Supply cost of straw however are still a major driver of the LCOE due to possible fluctuations of
the purchase price. The prices can increase because of the low availability or large demand from
other applications of straw resulting in a LCOE gain to 0.144 €/kWh for + 25 % and 0.156 €/kWh
for + 50 %.
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Fig. 3.10: Sensitivity analysis of levelled cost of electricity (LCOE) by variation of main influencing factors
for the case “steam explosion” for a plant size of 2.5 MW

3.5.2.3 Alkaline impregnation

The alkaline impregnation (Al) avoids high pressure equipment, whereas at the same time a chemical
agent is added at considerable longer residence times to achieve good treatment performance. This
increases the reactor size as well as operating cost when compared to hammer milling, which results
in a return of investment of 0.9 to 1.4. Consequently an economic break-even-point after about 10
years for the largest plant size of 5 MW could be possible.

The processing cost add up to 0.183 €/kWh and the revenues to 0.099 €/kWh in this case, resulting
in levelled cost of electricity (LCOE) of 0.085 €/kWh (plant size of 2.5 MW) (Fig. 3.8). Revenues
from heat marketing are higher compared to steam explosion (SE) pretreatment due to a lower
heat demand and all over similar methane yields. Heat revenues account for ca. 40 % while 60 %
are allocated to the digestate revenues.

The long residence time leads to high reactor volumes, which has a significant impact on the
pretreatment cost. The share of pretreatment cost amounts to 42 % (5 MW) and 61 % (0.5 MW)
of the total processing costs. This is because tank reactors at ambient pressure are far easier to
build at larger volumes resulting in lower investment costs and thus finally in lower LCOE.

In consequence of moderate revenues together with moderate specific investment cost, the result-
ing LCOE range between 0.073 and 0.159 €/kWh. This range is more or less in the middle be-
tween the option hammer milling (HM) and steam explosion (SE).



Biogas production from straw — the challenge feedstock pretreatment 42

Major cost drivers for the case “alkali impregnation” are still the straw supply and the pretreatment
cost (Fig. 3.11).

If for example the treatment cost increased by 25 %, the levelled cost of electricity (LCOE) would
increase from 0.085 €/kWh to 0.106 €/kWh (by 25 %). Pretreatment cost could increase e.g.,
when excessive corrosion and increased wastewater treatment cost due to the alkaline chemicals
occur. Consequently, due to inhomogeneous treatment the achieved biogas yield could decrease.
In order to achieve the same installed capacity the straw supply cost would increase e.g., by 25 %
which in turn causes a rise in LCOE to 0.097 €/kWh (by 14 %) (for a plant size of 2.5 MW).

The same effect could occur only by a 10 % decrease of the full load hours. Reduced capacity
utilization can follow due to maintenance or replacement of corroded reactor parts. Therefore, the
equipment material needs to be chosen in a way so that the instruments reliably reach their life-
times.

- © —=Heat revenue -=X%=-Digestate revenue

—= ©O-= Full load hours ceef}e-- Lifetime
—©— Pretreatment cost —&— Supply cost

20

15

10

LCOE of "Al" (€-ct/kWh)

-50% -25% 0% 25% 50%

Variation (%-parameter value)

Fig. 3.11: Sensitivity analysis of levelled cost of electricity (LCOE) by variation of main influencing factors
for the case “alkaline impregnation” for a plant size of 2.5 MW

3.5.2.4 Comparison

The following summarizes the main trends regarding the levelled cost of electricity (LCOE) and its
shares.

The revenues for the case hammer milling (HM) (0.106 to 0.156 €/kWh — depending on plant
size) are the highest compared to the other pretreatments.

In consequence of the reduced thermal efficiency of the CHP (Table 3.8), the revenues for heating
decrease with increasing size. The digestate revenue decreases due to a larger transport distance.
This is visualised for the case HM in Fig. 3.12.

Steam explosion (SE) treatment shows with 53 to 68 % the highest share of the pretreatment cost
among all concepts assessed here. This is mainly due to the high energy demand and pressure for
such a treatment and the resulting technological effort. Additionally, the share of heat revenues
for the case SE (23 to 31 %) is the lowest of all pretreatment options. Thus, this case shows also
the highest LCOE in the range of 0.118 to 0.221 €/kWh of all assessed options.
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e The LCOE for the case alkali impregnation (AI) (0.073 to 0.159 €/kWh) are between the cost of
the option SE and HM, mainly due to expectedly high residence time and large reactors and pe-
ripherals.

e All evaluated concepts show a clear dependency on the plant size. For all cost types (and all
treatment concepts), the investment cost of pretreatment is the one that is most influenced by the
plant size. These “economy of scale” effects act on all investigated cases and are exemplarily
represented in Fig. 3.12 for the case HM. Further, for all cases these effects converge to a finite
value close to a plant size of 5 MW

e The share of substrate cost increases further with the plant size due to higher transport distances.
The transport distance is also the reason for decreasing digestate revenues observed in all cases
(Fig. 3.12).

W Supply cost O Pretreatment cost
O Fermentation cost [ Digestate revenue
Heat revenue LCOE

LCOE (€-ct/kWh)

0.5 MW | 1.0 MW | 2.5 MW | 5.0 MW

Fig. 3.12: Levelled cost of electricity (LCOE) for the case HM divided in individual sources of costs (positive)
/ revenues (negative) as a function of the plant size (0.5 — 5.0 MW)

3.6 Conclusion and Outlook

Straw is a major crop residue that is to date only scarcely utilised. In order to substitute fossil fuel
energy and to face climate change anaerobic fermentation of straw, to provide biomethane to be fur-
ther used for electricity generation, for heat provision and / or as a transportation fuel, has a large
potential in Germany and in numerous other countries around the world. In contrast to other options
to use straw as a source of energy, the biogas route offers the option to recycle a nutrient-rich fertilizer
back to agriculture able to additionally improve soil properties (i.e., humus enhancement). Neverthe-
less, the design of a cost-effective plant is challenging due to numerous influential parameters like
straw price and availability but also the process design itself. Thus, this paper aims to assess three
pretreatment options to allow for a commercially viable operation of biogas plants using straw as a
feedstock.

Based on the obtained results concerning the technical and economic properties of straw biogas fer-
mentation the following conclusions can be drawn.

e Intense mechanical pretreatment of straw by hammer milling still results in insufficiently de-
graded fibres for a complete biodegradability (up to 75 %). Nevertheless, a straw fermentation
with this treatment can work most cost effective due to its low capital-bound cost. Additionally,
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the heat provided by the CHP unit assumed to be used here can fully cover the given heat demand
(and thus contributes to the revenue of the overall plant).

Although the biodegradability of steam explosion pretreatment is the largest observed (up to 93 %
in literature), the high energy demand (i.e., high temperature heat) and costly high pressure reac-
tors are limiting factors of process implementation.

To increase the overall renewable energy share the alkaline pretreatment offers the highest net
energy supply. Furthermore, alkaline treatment offers a simple process design and operation com-
pared to steam explosion due to ambient pressure. Clear drawbacks are the relative long residence
time and the still high investment cost.

In order to further increase the economy of biogas plants using straw as a feedstock the following

points could be reviewed in the future.

The additional provision of high value side products could decrease the specific electricity pro-
duction, but could enhance the overall economic performance of the plant. One option might be
the provision of lignin from the digested straw [11, 117, 118].

The methane yield of biogas plants might be increased by integration of a power-to-gas concept
(PTG) converting (surplus) electricity from wind mills and / or photovoltaic systems into hydro-
gen that can in turn convert carbon dioxide to methane via the biological pathway enhancing the
share of methane within the provided biogas [119, 120].

The chemical agents of alkaline treatment could have adverse effects on the fermentation or prop-
erties of the digestate. Both of these effects were not taken into account and should be researched
further, when alkaline treatment is investigated in the future.
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4. Processing of hemicellulose in wheat straw by steaming and
ultrafiltration — A novel approach®

Water-soluble xylans useable for many potential applications can be produced based on the hydroly-
sis of wheat straw within a fixed bed using saturated steam to provide a xylan-rich hydrolysate low
in particles and lignin enabling an effective ultrafiltration and xylan separation. Under defined con-
ditions (180 °C, 10 bar, 35 min), a degree of solubilization of 29.6 % for straw and of 63 % for hem-
icellulose is achieved. The dry mass of the resulting hydrolysate consists of at least 58 % xylose and
arabinose. The xylose is mainly (87 %) present in non-monomeric form and appears to have a broad
molecular weight distribution. Ultrafiltration with commercial membranes (4 to 50 kDa) is being in-
vestigated for the separation of the target fraction; here significant differences in the filtration behav-
ior and rejections from 9 to 81 % for carbohydrates and from 13 to 48 % for phenolic compounds
(lignin), respectively, are found.
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4.1 Introduction

So far, biorefineries have focused on fractionating lignocellulose (i.e., separating lignin, cellulose and
hemicellulose) and then providing the simplest possible carbohydrates for further processing into, for
example, ethanol or other bulk and/or fine chemicals [1,2]. This is especially true for hemicellulose;
for example, many applications for cellulose as a polymer already exist. Nevertheless, some of these
biorefinery concepts have not proven themselves under commercial conditions, as for products for
the energy market (i.e., electricity, heat or fuels) and for platform chemicals the competition on the
markets is significant. In this respect, high value-added byproducts can improve the economics of
such biorefineries [3]. Biopolymers from hemicellulose can be such a side-product with a high added
value e.g. for the food, the chemical and/or the pharmaceutical industry [4,5]. With suitable processes
the heterogeneous hemicellulose components can be isolated from the biogenic feedstock in oligo-
and polymeric form to be ready for a large number of possible applications already established on the
market or being researched [4-6].

Lignocellulose being the feedstock for such a biorefinery approach is produced in considerable quan-
tities for example as a byproduct in agriculture. One example of this is wheat straw being often not
used effectively or not used at all [7]. This straw is characterized by a high global availability without
causing additional arable land utilization and/or competition with food production. In addition, tech-
nologies for harvesting, logistics and processing as well as the necessary infrastructure are already
established and widespread.

The hemicellulose in wheat straw consists mainly of xylan characterized by a backbone composed of
B-1, 4-D-xylose linked subunits with different side chains [5]. Xylan in hemicellulose is more amor-
phous and less resistant than cellulose [5,8,9]. High-polymer xylan is not soluble in water. Currently
it is provided mainly by alkaline extraction from the lignocellulose structure [6,10,11]. Lower molec-
ular weight xylooligosaccharides (XOS), according to the most widely used definition, have a degree
of polymerization (DP) of 2 till 10 and are mainly produced enzymatically (for a high purity and a
low polydispersity) after an appropriate pretreatment [10,12].

Xylooligosaccharides (XOS) are being researched in various medical contexts and can be used, for
example, as a prebiotic food ingredient and as a substitute for inulin (in case of fructose intolerance)
[4,12]. Xylooligosaccharides (XOS) / water soluble xylans (WSX) from different sources could lead
to different therapeutic effects and some could replace the problematic FODMAP (Fermentable Ol-
igo-, Di-, Monosaccharides and Polyols) compounds [13,14]. In addition, xylooligosaccharides
(XOS) can also contribute to the feed market to improve animal welfare [15]. For monogastric ani-
mals, butyrate and propionate formation can be increased and a reduction of intestinal pathogens can
be achieved. The use in case of diarrhea and for improved mucosal regeneration is suggested [13,16].
Various other potential applications in the cosmetics, healthcare and pharmaceutical industries are
discussed [4,6,15].

The main challenge in the material utilization of wheat straw is the selection of a suitable pretreatment
to break down and utilize the resistant structural biomass under reasonable conditions [17,18]. Vari-
ous pretreatment methods (physical, chemical, physicochemical) have been investigated in the last
decades [10,19]. Of these, the alkaline and thermal (autohydrolysis and steam-based) methods are
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particularly suitable for recovering the hemicellulose fraction in oligomeric or polymeric form [2—4].
Thermal processes such as autohydrolysis and steam explosion are considered to be environmentally
friendly, since apart from water and energy no auxiliary materials are required and continuous oper-
ation (within limits) with high solids loading and short residence times is possible [20,21]. However,
these processes also have disadvantages. Autohydrolysis with hot water allows high recoveries of
hemicellulose in oligomeric form, but is very energy-intensive and runs at relatively high pressures
[10,22]. In addition, the scalability is limited and the hydrolysate is heavily contaminated with phe-
nolic compounds and particles due to a convective flow through the biomass [18,22-24]. Thus, for
cost effective commercial processing of lignocellulose, severe conditions, expensive materials, high
energy consumption, catalysts and auxiliary reagents should be avoided [18].

From today's point of view, steam processes offer the most promising conditions for the efficient
production of oligomers and polymers from hemicellulose on an industrial scale [22]. However, there
is still a need for optimization. Besides the typically high heat demand, steam-based processes are in
general not selective for specific target fractions [18,25]. Due to the crystallinity of cellulose, an
effective solution in water below 210 °C is difficult to realize [26]. However, hemicellulose and lignin
are subject to degradation and condensation reactions even at temperatures below 200 °C [25,27]. As
a result, various reactions take place in parallel [25,28,29]. For example, carbohydrates are degraded
via the monosaccharides to aldehydes and organic acids [28]. Lignin is partially degraded to phenolic
compounds [25]. Recombination reactions of reactive molecules also occur [29]. This often results in
a complex hydrolysate demanding an expensive downstream processing [18,30]. In this respect,
membrane filtration can be an effective solution, especially to isolate high value oligomers and pol-
ymers and at the same time to achieve the current goals of a circular economy with less waste gener-
ation [3,18].

So far, steam explosion has mainly been used to break down the resistant structure of lignocellulose
in thermal pretreatment [18]. This method is considered to be state of the art for thermal decomposi-
tion of lignocellulose and is already being implemented at various scales [22]. Although it was shown
decades ago that the benefit of sudden decompression at the end of the steam explosion (depending
on biomass type and process conditions) is debatable [31]. Compared to that a pure steam treatment
without realizing an explosion at the end of the treatment is rarely dealt with in literature and if only
to a minor aspect [22]. Luo et al., for example, avoided the explosion in order to investigate the
influence of temperature on the degradation kinetics of hemicellulose in green bamboo [32]. Schiitt
et al. compared steam explosion and steam refining on poplar wood chips (for enzymatic accessibil-
ity) and concluded that the explosion is not necessary [33]. Often dry biomass is used in such inves-
tigations and no differentiation is made between saturated and superheated steam. Only few examples
exist for the use of saturated steam for the treatment of moist lignocellulose aiming in a fractionation
of the various biomass components. Steinbrecher et al., for example, realized a thermal hydrolysis of
biogas residues with saturated steam within the lab-scale in order to use the remaining carbohydrates
in the residue more effectively [34].

Especially for herbaceous biomass, the benefit of the rapid decompression at the end of the steam
explosion process is questionable, because the available surface area of herbaceous biomass is large
anyway and the rapid decompression complicates a recycling of the steam (i.e., decreases the overall
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energy efficiency). Rodriguez et al. concluded that the abrupt decompression for the subsequent en-
zymatic degradation becomes significant only at a temperature of > 220 °C for wheat straw [35]. The
results also suggest that the parameters temperature and reaction time are decisive beforehand and
that only above a threshold value of 220 °C the necessary energy is applied to decompose the still
remaining 5 to 10 % crystalline cellulose (at low enzyme loadings). Thus, lower temperatures would
lead to lower final glucose yields in the produced hydrolysate. However, this does not necessarily
need to be critical for a respective biorefinery concept, if the overall costs are lower at the end, losses
associated with lower glucose yields can be (over)compensated [17]. Moreover, decomposition of the
hemicellulose fraction already takes place at significantly lower temperatures [22].

If the target fraction for solubilization occurs exclusively in the cell wall (i.e., structural biomass), it
could be counterproductive for the downstreaming to disrupt the cells as completely as possible and
to release the intracellular compounds [36]. Thus, if only the hemicellulose is to be solubilized in the
pretreatment, the plant cell walls should not be inevitably decomposed by explosion. Instead, a steady
release of steam might help to remove the hemicellulose components from the organic matter and
allow recycling of the steam in parallel (i.e., reduction of the thermal energy demand). Coupled with
mechanical instead of thermal processes within the downstream processing, typical drawbacks (i.e.,
high thermal energy consumption and costly downstream processing of products) could be at least
partially overcome [18,22]. Ultrafiltration, together with effective steam pretreatment and recycling,
can help to combine the holistic utilization of wheat straw with the necessary multi-product concept
for a viable biorefinery [3].

So far, there is a lack of feasible approaches for the industrial and continuous production of water-
soluble xylans from the hemicellulose fraction in integrated biorefinery concepts [3]. Such an ap-
proach must combine established scalable technologies (for cellulose and lignin) with the production
of water-soluble xylans in a way that is as efficient, competitive and feasible on a large scale as a
green process [3,22]. The combination of steaming and ultrafiltration is one possible approach. How-
ever, the interactions during ultrafiltration need to be studied in detail and the primary hydrolysis
needs to be adapted for ultrafiltration to avoid the problems described (i.e. potentially high energy
demand and high costs) [18,22]. In this way, the wheat straw biomass can be successfully broken
down for further processing (e.g., into biofuels) and the hemicellulose becomes a byproduct with high
economic value. Against this background, the aim of this work is to investigate and evaluate the
separation of oligomers and polymers from wheat straw hydrolysates by ultrafiltration provided by
steaming of the moist feedstock. Therefore, wheat straw is treated with saturated steam (without rapid
decompression at the end) for solubilizing the hemicellulose fraction (the utilization of cellulose and
lignin is not considered further here). The resulting hemicellulose hydrolysate is then analytically
characterized. The goal of the primary hydrolysis is the provision of a hydrolysate being suitable for
ultrafiltration under moderate conditions (i.e., low transmembrane pressure and temperature). The
hydrolysate is subsequently used as feed for ultrafiltration with suitable and commercially available
membranes. Various polysulfone-based membranes with a molecular weight cut-off (MWCO) be-
tween 4 and 50 kDa are screened, since the molar mass distribution of the target carbohydrates is not
yet known. During filtration, characteristic process parameters such as carbohydrate and lignin reten-
tion, permeability and membrane fouling are determined. The results allow to find the most suitable
solution for the effective filtration of the hydrolysates produced, depending on the membrane prop-
erties (e.g., pore size, zeta potential and hydrophobicity).
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4.2 Materials and methods

In the following section, the used materials as well as the experimental and analytical methods are
described. A graphical overview of the experimental and analytical procedure with associated char-
acteristic values shows Fig. 4.1.
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Fig. 4.1: Experimental and analytical procedure and the defined characteristic values. Experimental process
steps are shown in orange and fractions/intermediates in blue. The main objects of investigation are underlined.

4.2.1 Feed biomass

The wheat straw (WS) was harvested in the year 2020 in Grasberg (Lower Saxony, Germany) and
provided by the company Cordes-Grasberg (Grasberg, Germany). The wheat straw was supplied de-
dusted and chopped to an edge length of about 1 cm.

4.2.2 Primary hydrolysis (steaming)

In the following, the experimental procedure and the defined characteristic values of the primary
hydrolysis are explained.

4.2.2.1 Experimental procedure

Wheat straw was soaked with 60 °C hot tap water (water bath) at a liquid-to-solid ratio of 20 for
20 min before each primary hydrolysis. During this wetting the container was stirred. Subsequently,
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the wet straw was pressed off. A 40 L hydropress (Wiltec Wildanger Technik GmbH, Eschweiler,
Germany) was used for squeezing the straw-water-mixture at 3 bar pressure. The biomass was then
rinsed with deionized water and squeezed again with the same press. The wash water was sampled
(pH-value, turbidity and HPLC analysis according to section 4.2.4) and subsequently discarded. The
steam treatment (primary hydrolysis) took place in a 40 L (void volume) high pressure fixed bed
reactor made of stainless steel (Fig. 4.2). The cylindrical reactor was preheated to 180 °C via the
heating jacket using an oil heater with an installed power of 18 kW (TT-390 Z, Tool-Temp AG,
Sulgen, Switzerland). In addition, the interior was heated with saturated steam from deionized water
at 180 °C provided by a 15 kW steam generator (model 200 - 15, Stritzel Dampftechnische Gerite
GmbH, Miilheim an der Ruhr, Germany). The condensate was subsequently drained. The washed
biomass (typically 2 to 3 kg) was evenly distributed within a removable stainless steel cartridge with-
out pressing. The cartridge is a cylinder made of steel with screw-in sieves as base and top surface to
pass steam and water through it. Once a constant temperature was reached, the cartridge containing
the biomass was placed into the preheated reactor with a chain winch. The outlet valve and the steam
inlet valve (Fig. 4.2) were opened and saturated steam was slowly introduced from top to bottom to
preheat the biomass and displace the air contained originally within the reactor (5 to 10 min). The
resulting condensate was discarded until both reactor temperature sensors (Fig. 4.2) indicated at least
100 °C. The outlet valve was closed and the steam supply from the steam generator (15 kW) was
maximized (fully opened valves). The measured reaction time started as soon as the absolute pressure
in the reactor reached 9.9 bar. Start criterion for the measured reaction time was ca. 1 % deviation of
the set value at 10 bar (steam pressure at 180 °C). After 35 min measured reaction time, the steam
supply was stopped and both outlet valves (Fig. 4.2) were opened.

The pressure (and thus the temperature) in the reactor was then continuously reduced to atmospheric
pressure (typical duration: 50 to 120 s). Afterwards the biomass was removed for extraction and anal-
ysis. The process parameters (p, 7, t) were monitored and displayed digitally. The control was manual.
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Fig. 4.2: Illustration of the 40 L reactor for primary thermal hydrolysis (applied conditions: 7= 180 °C;
t =35 min; p = 10 bar; TIR = temperature indicator recorder; PIR = pressure indicator recorder).

The removed pretreated hot biomass was then extracted with deionized water (20 °C) in the cartridge
for 15 min at a liquid-to-solid ratio of 3. The extract was collected. Because most of the water was
absorbed by the biomass, the wet biomass was transferred into the 40 L hydropress (Wiltec Wildanger
Technik GmbH, Eschweiler, Germany) and pressed at a pressure of about 3 bar (through a sieve with
a mesh size of 1 x 5 mm). The pressed liquid phase was mixed with the extract to form the provided
hydrolysate as indicated in Fig. 4.1. The remaining soluble biomass on the solid residue was washed
off with tap water (until the effluent was completely clear) to determine the degree of solubilization
(Equation (4.4)). The wash water was sampled and discarded.

Samples of the hydrolysate, the solid residue, the washing water and the condensate were taken for
mass balances and analysis (section 4.2.4) and stored frozen (- 20 °C) or freeze-dried. The hydroly-
sate was stored frozen until ultrafiltration. Losses due to the non-condensed gas phase were neglected.
The primary hydrolysis experiments were performed in triplicates.

4.2.2.2 Characteristic values

For comparison of reaction conditions and treatment concepts for lignocellulose, characteristic values
are defined (Fig. 4.1).
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For the quantification of the amount of solvent (e.g., water for soaking, washing or extraction), it is
related to the dry mass. Based on this the so-called liquid-to-solid ratio is formed according to Equa-
tion (4.1). Here, for the liquid-to-solid ratio for a process step j, the mass of the liquid phase (m} in
g) (1 kg =1L, as only water is used) is divided by the dry mass of the solid sample (m; in g) after
105 °C drying.

4.1)

Sl&

L
Sj

To quantify the severity of a treatment step a dimensionless severity factor is defined [25,28,29]. With
the temperature (7 in °C) and time (¢ in min) dependent reaction ordinate R, in Equation (4.2), the
applied conditions correspond to a severity factor S, (Equation (4.3)) of 3.9.

T(t) — 100
log;0(Ry) = log <t exp <(1)ALT)> 4.2)

So = log10(Ro) 4.3)

The degree of solubilization (DS) (in %) for the solid biomass (Equation (4.4)) is calculated with the
initial dry weight of the solid dry biomass before (mg in g) and after (m3 in g) the treatment step.
mg —mj
DSpp = ———100 (4.4)

S
0

The recovery (Rec; j in %) of a certain component / in the liquid sample (ml@’ ; in g) derived from the

solid biomass (m] j—1 in g) after a process step j is calculated according to Equation (4.5). Here, the
total
i,j

mined in the total volume of the reaction product (Vz in L) and linked to the factor for the anhydro

measured concentration of the component i in the liquid phase after the step (c in g/L) is deter-

correction (AC). To determine the recovery, the term is divided by the product of the initial solid mass
before the step (mjs_1 in g) and the solid mass fraction of component / in it (w; ;_, in %).

l total
m; ci; VR AC
ReCi’j = S = S (45)
miji—1  Wij-1Mj_4

The yield of a dissolved component i is calculated based on its total mass in the liquid fraction (m! in
g) and the initial solid biomass (mg in g) or its total recovery in the liquid phase after thermal hydrol-
ysis (Rec; ) following Equation (4.6). The recoveries and yields are calculated by means of the

analytical methods (section 4.2.4).

mt
Y; = —c = Rec;n Wi (4.6)
l mg i i
Consequently, a share of oligomers S/ ! (in %) for a measured component i in the hydrolysate was
defined according to Equation (4.7). Here, ¢;"°™° (in g/L) is the measured concentration of the mon-
omeric component i in the sample and c/°** (in g/L) is the total concentration of the component i
after analytical hydrolysis (including anhydro correction according to section 4.2.4.2).
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C?TlOTlO
l l
s¢t = (1 _W> 100 4.7)

L

4.2.3 Ultrafiltration

In the following, the experimental procedure and the defined characteristic values of the ultrafiltration
experiments are explained.

4.2.3.1 Experimental procedure

For ultrafiltration, the membranes listed in the Table 4.1 were screened after preselection (membranes
were selected with regard to cost, process parameters and availability). For all ultrafiltration experi-
ments the hydrolysate of one primary hydrolysis batch was used as feed. The hydrolysate was filtered
by vacuum filtration through a 5 pm cellulose acetate filter (Sartorius Stedim Biotech GmbH, G6t-
tingen, Germany) to separate coarse impurities and particles after cooling down.

Table 4.1: Investigated membranes with information on the manufacturers and typical operating conditions
according to the distributers.

Membrane type MWCO? Material® Supplier pH T p  Permeability*
kDa °C bar L/(m?hbar)

UHO050 50 Hydrophilic PES Microdyn Nadir 0-14 5-95 > 85

UHO030 30 Hydrophilic PES  Microdyn Nadir 0-14 5-95 >35

UP020 20 PES Microdyn Nadir 0-14 5-95 >70

UP010 10 PES Microdyn Nadir  0-14 5-95 > 50

UP005 5 PES Microdyn Nadir 0-14 5-95 >10

UHO004P 4 Hydrophilic PES  Microdyn Nadir 0-14 5-95 >7.0

UF10 10 PES Microdyn Nadir 2-11 5-45 1-21 > 74

UF5 5 PES Microdyn Nadir 2-11 5-45 1-21 >8.3

PS (GR61PP) 20 PS Alfa Laval 1-13 5-75 1-10

PES (GR80PP) 10 PES Alfa Laval 1-13 5-75 1-10

PES (GR90PP) 5 PES Alfa Laval 1-13  5-75 1-10

IMWCO, nominal molecular weight cut-off; "PES — Polyethersulfone, PS — Polysulfone; “for respective test conditions.

For the isolation of xylan, an ultrafiltration unit with data acquisition, consisting of 400 mL dead-end
filtration cells (Amicon 8400, Millipore Corp., Billerica, MA, USA) with the setup shown in Fig. 4.3,
was used. All flat-sheet membranes (for specifications see Table 4.1) were prepared according to the
instructions of the respective manufacturer and soaked in deionized water for 24 h before the experi-
ments. During filtration the three cells (triplicates) were placed on magnetic stirrers and connected to
the nitrogen bottle via pressure hoses. The permeates produced in each case were collected in vessels
placed on individual scales; the mass change was recorded continuously. LabVIEW software (2019
SP1) was used to process and record the measured values.

All experiments were performed with unused and freshly prepared membranes. The membranes have
an active filtration area of 45 cm?. The transmembrane pressure (TMP) of 1 to 4 bar (depending on
the molecular weight cut-off) as the driving force of the filtration was adjusted with a pressure re-
ducer. The transmembrane pressure is therefore the difference to the atmospheric pressure on the
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permeate side. The cells were constantly stirred (150 min™!) at 20 to 22 °C during filtration to coun-
teract concentration polarization.

;=] == ;===
[ ] < i \ ] 7 i \ y
Q i ,O ? 2 :O 8 ,O : 10 O 8 Q ® 10
] = 0 O ) ‘ 0 O | ‘ ]
1 Lig. Nitrogen 7 Membrane
2 Pressure reducer 8 Stirring plate
3 Valve 9 Permeate L;A
4 Feed 10 Scale

5 Magnetic stirrer 11 Computer aided
6 Thermo element data capture
Fig. 4.3: Experimental setup for ultrafiltration (transmembrane pressure 1 to 4 bar).

For the experimental study, the following steps were performed with each new membrane:

e Stepl

Filtration of 200 g deionized water (5 x) to determine the virgin permeability (Equation (4.9)).
e Step?2

Filtration of 100 g hydrolysate sample until 50 % is converted to permeate (Equation (4.10)).
e Step3

Filtration of 200 g deionized water to determine the permeability of the fouled membrane
(reversible + irreversible fouling).

e Step 4
Turning the membrane.
e Step 5
Backwashing with 100 g deionized water (2 x).
e Step 6
Turning the membrane again.
o Step7

Filtration of 200 g to determine the permeability of the rinsed membrane (irreversible fouling).

The generated data is used to calculate the characteristic values defined in section 4.2.3.2. Samples
of the feed, permeates and retentates were taken for mass balances and analysis (section 4.2.4) and
stored frozen (- 20 °C). The ultrafiltration experiments were performed in triplicates.

4.2.3.2 Characteristic values

For the comparison of the membranes and the reproducibility of the results, characteristic values
outlined below were defined (Fig. 4.1).
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The permeate flux (f in L/(m? h)) of each membrane was determined according to Equation (4.8).
The density of the permeate was assumed to be constant with a value of 1 kg/LL (empirical, densities
of 1.013 till 1.021 kg/L were measured for the feed/hydrolysate).
. AvPe‘r
J=
A, At

(4.8)

The flux for a certain period (At in h) can be calculated from the permeate volume difference (AV"¢
in L) and the active membrane area (A, in m?). To compare membranes at different operating pres-
sures, the flux is normalized for the transmembrane pressure (TMP) and the permeability (P in L/(m?
h bar)) is calculated according to Equation (4.9).

i AvPer

P=—— (4.9)

Ay At TMP

In order to compare the filtration results of different membranes for the hydrolysate samples, a con-
version factor (CF in %) was defined according to Equation (4.10). The filtration of the hydrolysate

Feed

continues until the conversion (feed (m® in g) to permeate (m™" in g)) of 50 % is reached and is

then stopped.

Per

CF = 100 (4.10)

mFeed

Membrane fouling can be quantified according to the procedure defined in section 4.2.3.1. The re-
versible, the irreversible and the membrane fouling for sample filtration (i.e., reduction of permeabil-
ity) are calculated by means of the permeabilities after

e (Step 2) filtration of the sample,
e (Step 3) filtration of deionized water with a fouled membrane, and
e (Step 7) filtration of deionized water after backwashing.

The membrane fouling (F in %) is calculated as a quotient from the permeability after a process step
J (15} in L/(m? h bar)) and the initial permeability for deionized water of the virgin membrane (B
in L/(m? h bar)) according to Equation (4.11).

P
Firr\rev\sample = <1 - PDjlw> 100 (4.11)

(o]

To assess the retention of a membrane for a given component i (e.g., non-monomeric xylose), the so-
called rejection (R; in %) is calculated using the measured concentrations (¢; in g/L) in the feed and
permeate according to Equation (4.12). For the rejection calculation of sugars, the methods described
in section 4.2.4.2 and 4.2.4.3 were used.
CPer
R; = <1 - CF‘eed) 100 (4.12)

L

For the rejection calculation of soluble lignin (Equation (4.13)), the methods described in section
4.2.4.4 were used.
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Per

Abs
Ruig = <1 — ﬂ) 100 (4.13)

Feed
The relative lignin content (Cp;4
Sample

the samples (Abs;,, © ) and the feed (AbsEee?) at 760 nm wavelength according to the method de-

in %) (Equation (4.14)) was determined using the absorbances of

scribed in section 4.2.4.4.
AbsSample
CRel = 750 __ 100 (4.14)
9 7 absig?

The share of oligomers S7 ! (in %) for a measured component i in the retentate or permeate was defined
according to Equation (4.7).

4.2.4 Analytical methods

Below the analytical methods being used, developed, or adapted for component identification and
balancing are described. Ultrapure water with a maximum conductivity of 0.05 uS/cm was used for
the analytical procedures. The chemicals used for the analytical procedures according to the refer-
enced literature were of analytical grade.

4.2.4.1 Compositional analysis

The chemical composition analysis of the feedstock and solid biomasses was conducted according to
the NREL guideline LAP TP-510-42618 [37]. The dry weight of the acid-insoluble lignin was cor-
rected with respect to the ash content for compositional analysis. The organic dry mass content of the
liquid and solid samples was determined according to the DIN EN ISO 18122 standard at 550 °C
[38]. The main elements (nitrogen, carbon, hydrogen and sulfur) of the samples were determined
using a NCHS elementary analyzer (Vario Macro Cube, Langenselbold, Germany). The protein con-
tent was subsequently calculated by multiplying the nitrogen content by a factor of 6.25, since a
standard protein contains 16 % nitrogen [39].

4.2.4.2 Quantification of carbohydrates (HPLC)

A high-performance anion exchange chromatography with refractive index detector (HPAEC-RID)
(Agilent 1260 Infinity II, Agilent, Santa Clara, CA, USA) was used for the quantification of di- and
monomeric carbohydrates, organic acids and degradation products (5-hydroxymethylfurfural (HMF)
and furfural). In combination with the analytical column Hi-Plex H" (Agilent, Santa Clara, CA, USA)
and a mobile phase of ultrapure water with 5 mM H>SO4, the relevant monosaccharides (D(+)glucose,
D(+)xylose and L(+)arabinose) and the disaccharides D-cellobiose and D-xylobiose can be deter-
mined in a single run. Since peak overlaps often occur due to coelution of compounds in complex
samples, the results were additionally verified with a Hi-Plex Pb** column (Agilent, Santa Clara, CA,
USA). For the analysis with the Hi-Plex H", a flow rate of 0.5 mL/min in isocratic mode and an
injection volume of 10 pL were set. The temperature of the column and the detector was 55 °C. For
the evaluation, a seven-point calibration for all analyzed compounds was performed in the measuring
range.
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The calculations of the yields and the recoveries for the released respective component from the de-
tected concentrations were performed according to the NREL LAP TP-510-42618 with respect to
anhydro corrections (4AC) [37]. Additionally, a correction factor of 0.978 is used for formic acid, as
the results suggest that it is released from formates in the biomass during primary hydrolysis.

4.2.4.3 Quantification of oligomeric and polymeric carbohydrates

The content of components in liquid phases released from oligomers or polymers was determined
indirectly as difference after hydrolysis to monomers according to the NREL protocol [40]. For this,
so-called analytical hydrolysis, 10 mL of each liquid sample was sterile filtered (0.45 um) and hy-
drolyzed after addition of H2SO4 at 121 °C for 60 min (Thermoreactor TR420, Merck, Germany).
The hydrolysis to monomers should proceed as completely as possible without forming unwanted
degradation products. Therefore, the amount of H>SO4 was adjusted from 4 to 2 wt% after optimiza-
tion of the recovery (comparable to [41]). The hydrolyzed samples were then analyzed by HPAEC-
RID and the yields and recoveries were calculated by the method described in the protocol TP-510-
42618 [37]. The difference between the measured concentrations of the analytes before and after
analytical hydrolysis can be used to calculate the respective share of oligomers in a sample (Equation

(4.7)).
4.2.4.4 Soluble lignin analysis

The quantification of dissolved lignin in liquid samples was carried out according to TP-510-42618
[37]. The dissolved lignin content was determined by UV spectroscopy at a wavelength of 320 nm
and a specific absorptivity constant of 30 L/(g cm) in particle free samples (0.45 pm filtration). Prior
to the determination, furfural was removed from the sample by vacuum distillation, since it has a high
extinction coefficient in the wavelength range applied. Furfural at low concentrations in water be-
haves as light end during distillation despite having a higher boiling point. The volume loss of water
and furfural was then compensated by adding pure water to avoid falsifying the composition. HMF
also has a high specific extinction coefficient at 320 nm wavelength. But, HMF was neglected be-
cause the controls via HPLC did not show a sufficiently high concentration for the evaluation.

For samples after ultrafiltration, the relative lignin content in the fractions (permeate and retentate)
was determined in relation to the feed using Folin-Ciocalteu reagent according to the Dual Reagent
Method [42]. The absorbance was measured after 2 h reaction time in the absence of light, and the
relative lignin content was calculated according to Equation (4.14). With this method the lignin con-
tent is determined by UV/Vis spectroscopy after the reaction of the reducing functional groups
(mainly C-C double bonds) with the reagent. Thus, the relative lignin content is identified by the
amount of dissolved phenolic components. The lignin content tends to be overestimated, since com-
pounds such as furfural and HMF are also involved in the reaction. However, these are only included
by their amount of substance and not by their specific extinction coefficient. Thus, the method is
much less susceptible to fluctuations due to these degradation products of the sugars.

4.2.4.5 Turbidity

The turbidity of the liquid samples (hydrolysate, permeate, retentate) was measured in the infrared
range using the P2100P ISO meter (Hach Lange GmbH, Diisseldorf, Germany). The measured values
are expressed in NTU (Nephelometric Turbidity Units) relative to standard solutions of formazin after
calibration in the range of 0.01 and 1750 NTU.
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4.3 Results and discussion
In the following, the experimental results are presented and discussed.
4.3.1 Primary hydrolysis (steaming)

In the following, the results related to the solubilization of wheat straw and the resulting hydrolysate
after steaming using the parameters defined in Fig. 4.1 are presented and discussed.

4.3.1.1 Wheat straw solubilization

Results. Primary hydrolysis with saturated steam resulted in effective liquefaction of the hemicellu-
lose. The composition of the solid biomass before and after treatment with saturated steam changes
considerably, as some of the solids solubilize by forming the hydrolysate. The results of the analytical
investigations are summarized in Table 4.2. Recoveries (Equation (4.5)) and yields (Equation (4.6))
of the respective fraction are reported for the hydrolysate dry mass under the conditions selected
(section 4.2.2.1).

The raw straw has a dry mass of 90.9 + 0.2 wt%. After washing, the moisture content increased to
37.1 £ 0.2 wt%. Washing increases the relative organic dry mass (0DM) content from 92.1 + 0.1 wt%
to 94.1 = 0.1 wt%, since inorganic salts are removed (but also organic components, since the total
losses of dry mass are greater than the salt losses).

For the hydrolysis with saturated steam, the moisture of the biomass was found to have a major in-
fluence on the result. Under the selected conditions, the degree of solubilization during the primary
thermal hydrolysis (DSx) was 29.6 + 0.4 %. Of the solubilized biomass, 49 % can be recovered in the
hydrolysate dry mass using the experimental setup described in section 4.2.2.1 (corresponding to
14.5 % yield/recovery of the feed dry mass). Here, especially the liquid-to-solid ratio during the ex-
traction is crucial (here L/S = 3). The rest of the liquefied biomass remains on the solid fraction and
is washed off (annex B). The results show that mainly the fractions hemicellulose (reported as xylose,
arabinose and furfural) and acetates are solubilized. In contrast, the hydrolysate dry mass consists
mainly of hemicellulose (57.9 = 1.2 wt% corresponding to 31.8 = 1.1 % recovery and 8.4 + 0.3 %
yield for applied conditions), as the other fractions are not effectively liquefied and remain in the
solid residue.

Table 4.2: Results and respective standard deviations (STD) for primary thermal hydrolysis with saturated
steam according to section 4.2.2.1 (0DM = organic dry mass; WS = wheat straw; n. d. = not determined).

Fraction DM oDM  Cellulose Hemicellulose Lignin  Acetate Ash Protein  Rest®
Unit wt%rm  Wt%pm  Wt%pwm wt%pm wt%pm  Wt%pm  Wt%pm  wt%pm  Wt%pwm
Raw WS 90.9 92.1 31.3 24.2 18.6 454 7.9 2.3 11.1
STD 0.2 0.1 1.3 0.9 0.4 0.2 0.1 0.1 1.7
Washed WS 37.1 94.1 322 26.4 20.5 5.0¢ 5.9 2.5 7.7
STD 0.2 0.1 0.5 0.9 0.2 0.1 0.1 0.1 1.1
Hydrolysate 4.5 93.0 5.5 57.9 6.8 7.1 7.0 2.3 13.3
STD 0.1 0.3 0.2 1.2 0.1 0.2 0.3 0.3 1.3
Solubilisation  29.6%  30.3% 3.5%° 63.1% 48%° 70.8% 17.5% 13.5%  24.9%

STD 0.7% 1.0% 0.1% 3.1% 0.1% 1.1% 0.5% 1.5% 3.5%
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Recovery* 14.5%  14.3% 2.5% 31.8% 4.8% 20.7%  17.3%  13.5% n. d.
STD 0.3% 0.7% 0.1% 1.1% 0.1% 0.3% 1.1% 2.1% n. d.
Yield® 14.5%  13.5% 0.8% 8.4% 1.0% 1.0% 1.0% 0.3% n. d.
STD 0.3% 0.6% 0.0% 0.3% 0.0% 0.0% 0.1% 0.1% n. d.

2The yield and the recovery account for the specified components in the hydrolysate DM produced by the exp. setup
described in section 4.2.2; "The rest accounts for the unspecified components in the respective DM; “Detected in the
hydrolysate, not by compositional analysis; ‘Without Soxhlet-extraction.

Discussion. If the goal is the provision of xylooligosaccharides (XOS) / water soluble xylans (WSX),
high yields beyond the hemicellulose content in the biomass are unfavorable for primary hydrolysis.
All other solubilized components besides hemicellulose (especially further biopolymers) most likely
complicate downstream processing of the hydrolysate by means of ultrafiltration [22]. The results of
primary hydrolysis in Table 4.2 show that the liquefaction of the fractions that most interfere with the
following ultrafiltration (i.e., cellulose, lignin and proteins) is low. It is important to emphasize that a
number of milestones have been achieved with the process described (section 4.2.2.1). The soaking
and (warm) washing of the straw reduces soluble extractables (rest) and ash in the biomass prior to
hydrolysis, which are significant foulants in downstreaming. In addition, the necessary moisture is
introduced into the biomass to support autohydrolysis and heat transport. It is important to achieve a
water content above 50 wt%, otherwise primary hydrolysis will lead to different results (i.e., for-
mation of monomers and degradation products). Without rapid decompression, less ash
(17.5 £ 0.5 %) is solubilized compared to steam explosion [36]. It is also possible that pressing
through the solid residue reduces the impurities in the hydrolysate. Comparatively high specific sol-
ubilization of hemicellulose is achieved, whereby no intensive straw preparation was carried out. The
straw was merely chopped to an edge length of 1 cm by the manufacturer, which in fact can also mean
up to 10 cm length (annex B). Size reduction (e.g., pelletizing) typically leads to better solubilization
[2], but is disadvantageous from a process engineering point of view [3,18]. The low hemicellulose
recoveries and yields for the hydrolysate in Table 4.2 are due to the poor extraction yield by the
experimental setup described in section 4.2.2.1. A considerable part of the solubilized hemicellulose
(over 50 %) is not extracted and is discharged with the washing water (annex B).

4.3.1.2 Wheat straw hydrolysate

Results. Primary hydrolysis with saturated steam results in a hydrolysate low in lignin and particles
and a typical pH value of 3.8 to 4.1. The measured turbidities for the hydrolysates were in the range
of about 50 to 100 NTU (section 4.2.4.5). Table 4.3 summarizes the results of the characterization of
the produced hydrolysate by HPLC (section 4.2.4). The results show that the carbohydrates in the dry
mass are mainly composed of xylose, arabinose and glucose being consistent with findings from lit-
erature [5]. From the difference in concentration before and after analytical hydrolysis, the share of
the respective analyte released from oligomers (S° according to Equation (4.7)) can be concluded.
The results show that 87 % of the xylose in the hydrolysate is present in oligomeric form. For glucose
in the hydrolysate, the share of oligomers is 95 %, which is even higher. Arabinose is largely released
during the thermal pretreatment. Only 30 % of the total arabinose is bound in oligomers. For the
degradation products HMF and furfural, the S has a different meaning. These are not bound in oli-
gomers and are rather formed via sugar degradation during analytical hydrolysis with added H>SOa.
Formic acid is not formed in notable amounts during analytical hydrolysis, although it is present in
the native hydrolysate in higher concentrations (0.80 g/L) than the degradation products HMF
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(0.10 g/L) and furfural (0.50 g/L). The oligomers in the hydrolysate are partially acetylated, since
26 % of the total acetic acid is released during analytical hydrolysis. After analytical hydrolysis, low
concentrations of cellobiose are detectable, which indicates incomplete hydrolysis of at least stable
compounds. Xylobiose, on the other hand, was not detected after analytical hydrolysis. The calculated
arabinose (Ara) to xylose (Xyl) ratio in the native hydrolysate is 42.9 + 0.2 % and is 7.9 + 0.1 % after
analytical hydrolysis. Highly volatile components (mainly acetic acid and the formed furfural) are
lost via the gas phase (Table 4.3).

Table 4.3: Results and respective standard deviations (STD) of HPLC analysis of the investigated hemicellu-
lose hydrolysate and condensate after hydrothermal pretreatment with saturated steam according to section
42.2.1.

HPLC results before analytical hydrolysis (monomers)

Cello-

Component biose Glucose Xylose Arabinose Formic Acid Acetic Acid HMF Furfural Ara/Xyl
Unit g/L g/L g/L g/L g/L g/L g/L g/L
Hydrolysate 0.00 0.08 3.36 1.44 0.80 241 0.10  0.50 42.9%
STD 0.00 0.00 0.01 0.00 0.00 0.01 0.01 0.00 0.15%
HPLC analysis after analytical hydrolysis (total)
Hydrolysate 0.82 1.75 26.11 2.06 0.80 3.28 0.11 0.92 7.9%
STD 0.01 0.06 0.08 0.02 0.00 0.02 0.01 0.03 0.07%
Released from oligomers
Hydrolysate 0.82 1.67 2275 0.62 0.00 0.87 0.01 042  2.7%
STD 0.01 0.06 0.07 0.01 0.00 0.02 0.00  0.03 0.06%
S (%) - 95 87 30 0 26 8 46 -
Condensate® 0.00 0.01 0.08 0.00 0.16 1.01 0.00 4.32 --
STD 0.00 0.00 0.01 0.00 0.01 0.06 0.00  0.17 --

3Share of oligomers for the hydrolysate components according to Equation (4.7); PAbout 20 % of the hydrolysate volume.

Discussion. It remains unclear whether the glucose is released from fragments of cellulose, parts of
hemicellulose or from other plant components or intermediates. Another hypothesis is that methyl-
glucoronic acid, which is typically found in hemicellulose of herbaceous biomass, co-elutes with
glucose and cannot be differentiated by analytical methods described in section 4.2.4.2 [5]. The high-
est share of oligomers (Equation (4.7)) indicates a higher stability of the glycosidic bonds for the
glucose subunits in oligomers. The arabinose to xylose ratio (Ara/Xyl in Table 4.3) confirms that the
oligomers in the hydrolysate are mainly composed of xylose subunits, as the main part of the arabi-
nose is already present as monomers after steam treatment. This can be explained by the fact that
arabinose mainly occurs in the side chains of the arabinoxylan and the a-3, 1- or a-2, 1-glycosidic
bonds are less stable than the -1, 4-bonds between the xylose subunits of the xylan backbone [5,9].
Parts of the hydrolysate components are degraded during primary hydrolysis and are lost via the gas
phase, which is evident from the high concentration of furfural in the condensate (Table 4.3). It is
important to emphasize that intermediate goals were achieved with the described approach (4.2.2.1).
The setup enables an effective hydrolysis of the hemicellulose (about 63 %) without intensive degra-
dation reactions. As a result, the main part of the xylose (87 %) is recovered in the form of XOS/WSX
and the majority of the cellulose and lignin fraction remains in the solid residue.
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4.3.2 Ultrafiltration

Results. The aim of the ultrafiltration studies was to evaluate selected membranes for the separation
of xylooligosaccharides (XOS) / water soluble xylans (WSX) based on characteristic values (Fig. 4.1)
according to the methods described in section 4.2.3. In the following, the results regarding the char-
acteristic values in section 4.2.3.2 are summarized in Fig. 4.4A to Fig. 4.4E and then discussed.
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Fig. 4.4: Mean values from triplicates with standard deviations as error bars for: A: Permeability during
filtration of deionized water (DIW) with virgin membranes and average permeability during filtration of the
samples (hydrolysate). B: The relative content of non-monomeric xylose in permeates and retentates (left)
and the corresponding rejection (right). C: Reversible, irreversible and sample caused reduction of the per-
meability (fouling). D: The relative lignin content in permeates and retentates (left) and the corresponding
rejection (right). E: The share of oligomers of glucose (Glu), xylose (Xyl) and arabinose (Ara) in retentate
(Ret) and permeate (Per) (hatched).



Processing of hemicellulose in wheat straw by steaming and ultrafiltration — A novel approach 69

4.3.2.1 Permeability

Results. Fig. 4.4A shows the mean values of permeabilities for the filtration of deionized water com-
pared to hydrolysate sample for the membranes studied, each from triplicate determination with
standard deviations (STD). It is noticeable that the UH30 membrane made of hydrophilized Polyeth-
ersulfone has a much lower permeability for deionized water than membranes with smaller pore sizes
(UP20, UP10 and UF10). The permeabilities for deionized water of most membranes range from 37
to 123 L/(m? h bar). The values for membranes UPS5 and UH4 are remarkably low in comparison
(11.9 and 8.7 L/(m? h bar)), while the values for membrane UH50 are noticeably high (1907 L/(m? h
bar)). The two membranes made of polyethersulfone (PES5 and PES10) show similar behavior in the
filtration of deionized water and the sample despite different MWCOs. For the filtration of the hy-
drolysate, the permeabilities of all membranes, except UH50, reduce significantly (resulting in per-
meabilities from 1.0 to 7.4 L/(m? h bar)). The result of membrane UH4 is remarkable. The permea-
bility during filtration of the sample in comparison with UP5 and UF5 membranes is 27 % and 40 %
higher, respectively. The permeability of the UH50 membrane for the hydrolysate sample is on aver-
age 15 times higher than that of the second highest (UH30).

Discussion. The results clearly show that the permeability of the membranes is not completely de-
pendent on the respective pore size. The significantly lower permeability of the UH30 membrane
compared with the UP20 and even the UP10 for deionized water cannot be explained by the MWCO
alone. The considerable differences in permeability for deionized water between the UPS5 and UF5
membranes cannot be attributed to the MWCO either. One possible explanation for the results is that
in ultrafiltration, material properties such as surface charge (zeta potential) and hydrophobicity also
play an important role [43]. The results show that there are interactions with the hydrolysate that
strongly influence the decrease in permeability (especially with less hydrophilic materials) in some
cases. Consequently, process effort and the success of ultrafiltration in downstreaming also depend
to a considerable extent on the choice of a membrane (material) suitable for hemicellulose hydroly-
sates from wheat straw. In this case, the hydrophilized materials show the best results, due to the
comparatively low relative loss of permeability during filtration of the sample.

4.3.2.2 Carbohydrates rejection

Results. The results summed up in Fig. 4.4B show that there is no enrichment of non-monomeric
xylose (i.e., xylooligosaccharides (XOS) / water soluble xylans (WSX)) in the retentate of UH50. The
content of non-monomeric xylose in both phases is scarcely different from that in the feed, which
means that this fraction can permeate freely through the membrane. The results of all other mem-
branes in Fig. 4.4B show that the target fraction can be enriched in the retentate. As expected, the
rejection (retention of the components according to Equation (4.12)) proceeds antiproportionally to
the MWCO of the respective membrane and is maximum for UP5 and UFS5 at about 81 %. However,
the highest relative mean content of XOS/WSX was measured in the retentates of UH4, although the
rejection is lower (73 %).

Discussion. The high permeability of UH50 for the hydrolysate can be explained by the fact that the
target fraction (non-monomeric xylose) is obviously not retained. Thus, it can be stated that the (re-
versible) loss of permeability (Fig. 4.4A) is due to impurities larger than 50 kDa but not belonging to
the target fraction that makes up the major part of the dry mass in the hydrolysate (Table 4.2). The



Processing of hemicellulose in wheat straw by steaming and ultrafiltration — A novel approach 70

measured differences to the relative 100 % non-monomeric xylose content expected (in the retentate
and especially in the permeate) are likely due to losses at the membrane and in the dead volume
(tubes, spacers, etc.). Under these conditions, a rejection of 0 % is expected for non-monomeric xy-
lose. However, the rejection is slightly increased by the losses and is about 9 %. The lower rejection
of UH4 is due to the higher concentration of non-monomeric xylose in the permeate compared to
UPS5 and UFS5, as less material is probably adsorbed on the hydrophilized surface of UH4 (Equation
(4.12)). The distribution of the membrane rejection values over membranes also provides information
about the approximate XOS/WSX molecule weight. In this context the rejection of 73 % for the UH4
means that under the set conditions about 27 % of the XOS/WSX in the hydrolysate are smaller than
4 kDa. The results indicate that some of the xylose-based biopolymers have a molar mass greater than
30 kDa, but the molar mass always appears to be less than 50 kDa.

4.3.2.3 Fouling

Results. Fig. 4.4C shows the results with respect to the fouling behavior of the investigated mem-
branes. Here the losses of permeability are shown in relation to the initial deionized water permeabil-
ity of the fresh membranes. For the reduction, three different types are differentiated. The results
show that the membranes with hydrophilized active layer (UH) have by far the lowest potential for
irreversible fouling. Moreover, the overall reduction of permeability during filtration of the sample is
also low for the most hydrophilic membranes (UH30 & UH4). The percentages for mechanically
irreversible fouling vary between 5 and 56 %. The UH50 with 5 % and the UP5 and UH4 with 14 %
each show the lowest potential for irreversible fouling. The performance of UP5 shows similar be-
havior to the hydrophilized membranes with respect to all parameters studied. Beside this, the UP and
UF membranes are very susceptible to irreversible fouling, losing between 90 and 99 % of their initial
permeability upon filtration of the hydrolysate. The overall reduction of permeability for UF10 and
UFS5 is 98 % and 99 %, respectively, of which 56 % and 55 % are irreversible.

Discussion. From the point of view of process technology, the lowest possible fouling is the goal. In
particular, irreversible fouling (via backwashing) should be as small as possible, since it increases the
operating pressure and / or membrane areas and shortens the service life of the membrane modules.
The UF membrane type material is apparently particularly susceptible to fouling, which also accounts
for the 50-fold reduction in permeability (Fig. 4.4A). This is probably due to the rather hydrophobic
surface of the active layer of PS/PES. Nonpolar foulants such as lignin compounds (especially un-
saturated carbon) can adsorb more effectively on hydrophobic surfaces [44]. In general, the reduction
of the flow rates during filtration mainly results from concentration polarization, the formation of a
secondary membrane / gel layer and the adsorption (of the more hydrophilic xylans as well) [45]. A
high percentage of irreversible fouling tends to indicate greater adsorption of foulants that cannot be
removed mechanically (by backwashing). This can be seen, for example, for the UP and UF type
membranes. A high percentage of reversible fouling points more to the formation of a secondary
membrane or gel layer and blocking of the pores, which can be observed for membranes UH50, UP5
and UH4 (Fig. 4.4C). The sum of the effects is responsible for the decrease in permeability during
filtration of the sample (Fig. 4.4A). In addition, increasing concentration polarization and viscosity
(i.e., enrichment of biopolymers) contribute to the decline here. The considerable differences in foul-
ing behavior may also be explained by interactions between the charges of the components in the
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hydrolysate and the membrane. In this case, the zeta potential of the components is typically investi-
gated, which is of great importance for the membrane performance [43]. In this work, however, the
zeta potential was not investigated.

4.3.2.4 Lignin rejection

Results. The results of lignin rejection are shown in Fig. 4.4D. The distribution of lignin contents
shows that soluble lignin (i.e., phenolic compounds) is not completely free to permeate. All mem-
branes with a MWCO below 50 kDa retain parts of the lignin, as phenolic compounds accumulate in
the retentate. Qualitatively, the pattern follows the distribution of non-monomeric xylose (Fig. 4.4B),
but quantitatively, significant differences are evident. Rejection for soluble lignin is much lower com-
pared to xylooligosaccharides (XOS) / water soluble xylans (WSX), ranging from 13 % (UH50) to
48 % (UF10). The losses of water-soluble lignin (i.e., difference of detected lignin in feed and per-
meate + retentate), which cannot be recovered analytically, are between 0 % (UP10) and 11 % of the
total measurable lignin content in the hydrolysate. For the membranes UH50 and PES10, the losses
are 9 % each and maximum for the UF10 with 11 %. For membranes UH4 and UPS5, the analytical
losses are small and the analytical recoveries are 94 % and 98 %, respectively. The rejections for
lignin range from 13 (UH50) to 48 % (UF10). The rejections correlate with the MWCO of the mem-
branes.

Discussion. Lignin and its components are significant foulants and impurities in lignocellulose hy-
drolysates. Thus, one goal of the ultrafiltration is to separate impurities such as soluble lignin dis-
solved during primary hydrolysis from the target fraction. Since XOS/WSX are to be enriched in
retentate (e.g., for subsequent separation via crystallization), low-molecular impurities such as solu-
ble lignin are to remain in the permeate as far as possible. The results show that part of the lignin can
be successfully separated, but the rejection values are biased upward by losses. For example, the
expected value for UH50 is 0 % rejection, but the fouling losses cause a difference to the lignin con-
tent in the feed resulting in a falsified rejection according to Equation (4.12). Theoretically, at 0 %
rejection, 100 % of the relative lignin content from the feed should be detected in the retentate and in
the permeate. However, the sum of 200 % relative lignin content can only be stated for the UP10
membrane among the membranes examined. With all other membranes, the lignin from the feed can-
not be completely recovered analytically, which is probably due to fouling and losses.

The results indicate a broad distribution of molar mass for a part of the dissolved phenolic compo-
nents. The membranes UH4 and UPS5 show that under the selected conditions about 56 % of the dis-
solved lignin in the hydrolysate suggest a molecular weight below 4 kDa and thus can permeate
freely. The other part of the lignin is retained depending on the MWCO of the respective membrane.
The results suggest two possible explanations. Either the remaining up to 44 % lignin actually has a
higher molecular weight (between 4 kDa and 50 kDa) or it is bound to the oligomeric carbohydrates
and 1s enriched in the retentate coupled to them.

4.3.2.5 Share of oligomers

Results. Fig. 4.4E shows the respective share of oligomers (S%) for the three main sugars glucose,
xylose and arabinose according to Equation (4.7). For the UH50, no differences are seen between the
two phases for all three sugars, since there is no effective separation. Thus, the distribution corre-
sponds to the feed (Table 4.3). The results of the UP5 membrane are remarkable. Here (together with



Processing of hemicellulose in wheat straw by steaming and ultrafiltration — A novel approach 72

UFS5), the largest differences between the two phases (permeate and retentate) are present. The share
of oligomers for the glucose is consistently high at 90 % upward in all samples measured. Glucose is
thus almost completely non-monomeric (with DP 2 up). However, the absolute amounts of non-mon-
omeric glucose in the two phases (permeates and retentate) differ greatly after filtration. The ratios
of measured glucose concentrations in permeate to retentate (¢ / c®¢’) vary from 0.07 (for UP5 and
UF5) to 0.90 (for UH50) due to the specific rejection (Equation (4.12)). The share of oligomeric
arabinose is comparatively low (as already in the feed; Table 4.3) and ranges from 6 to 41 % in per-
meates and 34 to 59 % in retentates. The values for xylose (the main component of the target fraction)
ranged from 54 to 85 % in the permeates and from 85 to 92 % in the retentates.

Discussion. The results show that the target fraction can be enriched and qualitatively be influenced
by the choice of a suitable membrane. The oligomers in the permeate tend to be composed of low
molecular weight carbohydrates (DP of 2 and above), while the high molecular weight carbohydrates
tend to accumulate in the retentate. The low shares of oligomers in the permeates of membranes UP5
and UF5 (and thus the high differences) can possibly be attributed to different fouling mechanisms.
In contrast to membrane UPS5, the UFS5 loses its permeability mainly due to adsorption of the nonpolar
lignin components by irreversible fouling (Fig. 4.4C), thus its effective pore size is presumably
smaller. The membrane UP5 behaves in the tests like a strongly hydrophilic membrane (i.e., low
irreversible fouling). The share of oligomers indicates here a possible reason for the strong decrease
in permeability of UP5 during filtration of the sample (Fig. 4.4A). Presumably, the retained oligomers
accumulate on the surface of the membrane and thus form an additional resistance for the target frac-
tion, whereby the effective pore size also appears to be smaller. According to the results, a broad
molecular mass distribution between 342 Da to over 50 kDa is suggested for the glucose based oli-
gosaccharides. Another hypothesis is that they are bound to xylan in side chains (e.g., as methylglu-
coronic acid that co-elutes with glucose), since the ratios (¢ / c®¢’) of the measured xylan concen-
trations in the respective fraction are similar (Fig. 4.4B) [5].

4.3.3 Overall discussion

In the following, the results are discussed in the context of process development for the valorization
of lignocellulose. In summary, the studies of primary hydrolysis with saturated steam show that the
hemicellulose fraction of wheat straw can be selectively liquefied and separated from the solid phase
(i.e., mainly cellulose and lignin) (Table 4.2). Based on the respective conditions, an almost particle-
free hydrolysate with comparatively few dissolved impurities is obtained (Table 4.2). Turbidity is an
important indicator of the particle load in the samples (i.e., lignin, cellulose, cell debris, etc.) and thus
of the effort required for downstreaming (especially by ultrafiltration). The turbidity of the hydroly-
sates directly after primary hydrolysis is in the range of 50 to 100 NTU. This indicates a compara-
tively low particle loading. After vacuum filtration (prefiltration with 5 um; Fig. 4.1), turbidity typi-
cally drops to 1 to 5 NTU. This hydrolysate is well suited for a subsequent ultrafiltration since the
hydrolysate contains mainly oligomeric hemicellulose in the dry mass and the impurities are of low
molecular weight (Table 4.3). By means of ultrafiltration, several advantages can be realized at the
same time - separation of the soluble low molecular impurities, enrichment of the oligomeric target
fraction and a significant saving of (thermal) energy compared to thermal processes such as (vacuum)
distillation.
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The xylooligosaccharides (XOS) / water soluble xylans (WSX) contained in the hydrolysate can be
effectively enriched and isolated from low molecular weight impurities even at moderate process
conditions (20 °C and 1 to 4 bar transmembrane pressure). The low turbidity and the relatively high
permeabilities (Fig. 4.4A) indicate a low fouling potential for the hydrolysate produced by the de-
scribed pretreatment (section 4.2.2.1) compared to similar processes in the literature. Valerio et al.
studied similar membranes for the ultrafiltration of arabinoxylans after alkaline extraction and ob-
served permeabilities for the membrane UHS0 that were about 40-fold lower despite higher ultrafil-
tration temperatures [45]. Nitzsche et al. have found comparable flux rates for an ultrafiltration mem-
brane with 1,000 — 3,500 Da MWCO; however, they used higher pressures and significantly higher
temperatures. Furthermore, the concentrations of oligomers in the feed were lower compared to the
feed used in this study. The hydrolysate was prepared hydrothermally using organic solvents and
H>S04 (i.e., more complex and expensive). In addition, considerable fouling effects continue to occur
and the permeability decreases sharply, which is typical for hydrothermally treated hydrolysates [44].
However, the comparability is limited due to different test conditions. Nevertheless, the relatively
high permeabilities at moderate experimental conditions shown indicate a potential for energy-effi-
cient realization even on a larger scale. Higher temperatures or a higher pH value can further increase
the permeability significantly, since the relationship is proportional.

The overarching motivation is to enable WSX production from hemicellulose as a byproduct of a
continuous biorefinery [3]. All steps are designed for scalable and energy-efficient operation with as
few auxiliary materials as possible. In the approach presented, only wastewater with components
from the biomass is produced, parts of which can be recycled. There is no extensive preparation of
the biomass before primary hydrolysis (annex B). The primary hydrolysis of the wet biomass takes
place at moderate conditions (for thermal processes) and still leads to an effective solubilization of
the hemicellulose (similar to liquid hot water) including the advantages of steam processes [22].
Hemicellulose solubilization of 63.1 + 3.1 % is higher than, for example, achieved with enzymatic
hydrolysis after alkaline pretreatment of wheat straw [46]. The recovery of WSX in the hydrolysate
and wash effluent is respectively higher than achieved with a combination of hydrothermal pretreat-
ment and alkaline ethanol extraction [47]. A high biodegradability of the cellulose (biogas potential)
is achieved (annex B), which has to be considered in a holistic evaluation. Considering the solubili-
zation of cellulose and lignin and their possible losses in the wash effluent, the recovery in the solid
residue is relatively high at over 90 % for cellulose and (due to particle losses) at over 70 % for lignin.

4.4 Conclusion

Saturated steam at 180 °C without subsequent explosion was successfully used to hydrolyze a major
part of the hemicellulose in wheat straw. The following ultrafiltration led to the effective enrichment
of the xylooligosaccharides and water-soluble xylans. Hydrolysis with saturated steam allows direct
production of biopolymers and recovery of excess steam. Ultrafiltration enables purification and sep-
aration of the target fraction. The combination of steaming and ultrafiltration is a comparatively sim-
ple approach for a continuous process and enables potential energy savings and economic benefits.
The approach is strongly dependent on a suitable hydrophilic membrane (4 kDa MWCO or lower for
high recoveries).
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5. Energy-related assessment of a hemicellulose-first concept —
debottlenecking of a hydrothermal wheat straw biorefinery?

A hemicellulose-first approach can offer advantages for biorefineries utilizing wheat straw as it com-
bines lignocellulose fractionation and potentially higher added value from pentose-based hemicellu-
lose. Therefore, a tailored hydrothermal concept for the production of xylooligosaccharides and xylan
is investigated. The focus is on assessing energy requirements and potential improvements based on
experimental results. The wheat straw pretreatment and the downstream processing of the hemicellu-
lose hydrolysate are modeled at a scale of 30,000 tons wheat straw dry mass per year. The results
confirm that the hydrothermal concept can be implemented in an energy-efficient manner without the
need for additional auxiliaries, due to targeted process design, heat integration and high solids loading
during hydrolysis. The resulting specific energy requirements for pretreatment and hydrolysate pro-
cessing are 0.28 kWh/kg and 0.13 kWh/kg of wheat straw dry mass, respectively. Compared to ther-
mal hydrolysate processing alone, the combination of a multi-effect evaporator and a pressure-driven
ultrafiltration can reduce heating and cooling energy by 29 % and 44 %, respectively. However, the
ultrafiltration requirements (e.g., electrical energy, membrane area, costs) depend heavily on the prop-
erties of the hydrolysate and its interactions with the membrane. This work can contribute to the
commercially viable ramp-up of wheat straw multi-product biorefineries.
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5.1 Introduction

Biorefineries are already contributing to the defossilization of the industry [1]. First-generation bio-
refineries, which primarily process food and feed materials, are widely established and produce nu-
merous products from renewable raw materials at an industrial scale under commercial conditions
[2,3]. Next-generation biorefineries aim to increasingly utilize lignocellulosic biomass. Agricultural
residues in particular, such as wheat straw, are available worldwide, are underutilized and are not in
direct competition with the food and animal feed market [1,4].

However, lignocellulosic biomass is recalcitrant and difficult to degrade via biological processes
[5,6]. This resistant structure requires at least one pretreatment step for, e.g., a subsequent sacchari-
fication in order to achieve sufficient high product yields [5]. Typical challenges are the high energy
requirement (especially in pretreatment and product purification) and the typically complex down-
stream processes [7,8]; i.e., technical processing of lignocellulosic biomass is often more expensive
and complex compared to first-generation biorefineries [1].

As a result, products derived from lignocellulosic materials in such biorefineries have consistently
demonstrated a lack of market competitiveness compared to existing options (including first-genera-
tion biorefineries) [9,10]. Furthermore, no general concept has yet been established that combines
complete feedstock utilization, low operating costs and high yields of products possessing significant
market value [1,11].

Wheat straw, as a well-researched example of a lignocellulosic feedstock, has significant potential
for the provision of biofuels and bio products [4,12]. As an agricultural residue (sometimes without
direct competitive use), it can be a comparatively inexpensive feedstock [4]. Nevertheless, it is still
challenging to exploit this potential in biorefineries on an industrial scale under commercial condi-
tions [5,13]. A wide variety of different technologies for the pretreatment of lignocellulosic material,
such as wheat straw, has been investigated at least at laboratory scale (or larger) [14]. One of these
pretreatment options moving closer to technological maturity (at least for a continuous operation) is
hydrothermal treatment, for example with steam [15,16]. The application of hydrothermal treatment,
such as steam explosion, is usually aimed at maximizing the yield of low molecular weight sugars
and the provision of biofuels, e.g., bioethanol or biogas [1,10]. However, processing the resistant
lignocellulose exclusively into fuels limits the exergy obtainable from the biofuels [17]. From an
economic point of view, co-products with high added value must therefore be provided - for example
from hemicellulose. However, hemicellulose, as the most thermally unstable part of lignocellulose,
is usually degraded to compounds of low value and also makes the processing of intermediates more
difficult [18,19].

In this context, a hemicellulose-first approach can offer multiple advantages. Analogous to lignin-
first concepts [20,21], the approach aims for maximum added value from the hemicellulose fraction
in primary refining (i.e., first fractionation step). Such a concept can, for example, provide water-
soluble xylans (WSX) and xylooligosaccharides (XOS), which constitute a significant portion of the
wheat straw hemicellulose (i.e., arabinoxylan) [6,22]. The concept of utilizing arabinoxylan to pro-
duce short-chain xylans is well-established [23,24]. However, scalable and continuous hydrothermal
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methods producing competitive products in line with the current requirements of a circular economy
(i.e., without resource intensive catalysts, chemical additives and low enzyme loadings) are still not
market mature [11,25,26]. Many laboratory-scale processes are unsuitable for large-scale implemen-
tation due to technical or economic limitations [1,26]. While conventional steam explosion is used
industrially for e.g., bioethanol production, it is less suitable for the targeted production of biopoly-
mers [1,25]. Moreover, steam explosion is energy-intensive and therefore typically expensive [5,17].
In parallel, value-added applications of xylans and xylooligosaccharides (XOS) in various fields are
currently being explored [22,27]; i.e., a market for such products is slowly emerging. Thus, a hemi-
cellulose-first approach hypothetically offers both energy and economic advantages, as the hemicel-
lulose fraction is initially solubilized in non-monomeric form during hydrothermal processes [23,28].
Experimentally, relatively high WSX/XOS recoveries have already been achieved with a simple hem-
icellulose-first concept [29]. The applied combination of adapted steam treatment optimized for a
subsequent membrane based solvent separation can be realized under relatively mild conditions and
with low technical complexity. Especially the membrane processes can help to overcome a typical
bottleneck of such lignocellulose biorefineries — the high energy demand in the downstream pro-
cessing, in particular for thermal energy [7,17,30]. Nevertheless, a major drawback of membrane
processes are their relatively high costs especially for investment and periodic membrane replacement
depending strongly on the respective operation conditions and the properties of the feed solution
[31,32]. The energy demand and ultrafiltration requirements must therefore be examined in detail
based on experimental results.

In this context, this work aims to evaluate a hydrothermal hemicellulose-first concept for the produc-
tion of xylooligosaccharides (XOS) and water-soluble xylans (WSX) from wheat straw based on
technical and energy related key figures. Since the production of XOS/WSX must be linked to an
established processing of cellulose and lignin for holistic feedstock utilization, only the process route
for the hemicellulose fraction is examined in more detail. The focus here is on the energy requirement
and its reduction without additional auxiliaries besides water and energy. To achieve this goal, the
paper is structured into two parts.

e In the first part, a process model is developed based on experimentally determined data for the
proposed hemicellulose-first concept scaled to a size of 30,000 t/a (30 kt/a) of wheat straw dry
mass [29]. This process approach (reference case) includes a multi-effect evaporator within the
(thermal only) downstream processing.

e In the second part, the downstream processing section is extended to include an ultrafiltration step
for the hemicellulose hydrolysate before the evaporator (improved process, alternative case). The
impact on product separation and energy requirements is examined in order to be compared with
the reference case. Additionally, the equipment cost factors for various investigated membranes
are examined, as they need to be weighed against the potential energy savings in the improved
downstream processing.

The process models are used to determine the detailed energy and mass balances for the feedstock
preparation, hydrothermal hydrolysis and the hemicellulose hydrolysate downstream processing. The
results can be used to evaluate the absolute and specific energy requirements of the concept in the
context of the experimental results.
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5.2 Process analysis (reference case)

This section describes the procedure for modeling and analyzing the reference case (conventional
process).

5.2.1 Process Modeling — Reference case

In the following, the modeling approach is described in more detail. First, a process definition is given
and the underlying process assumptions are listed. Subsequently, the simulation tools are presented.

5.2.1.1 Process definition — Reference case

For the modeling, a wheat straw biorefinery concept is developed based on a hemicellulose-first ap-
proach. Such an approach prioritizes high added value from the hemicellulose fraction (referred as
arabinoxylan). In this case, the proposed first fractionation step (primary hydrolysis) of wheat straw
with saturated steam (without explosion) is applied to realize the highest possible arabinoxylan re-
coveries as xylooligosaccharides (XOS) and water-soluble xylan (WSX) in the hemicellulose hydrol-
ysate. The approach enables the complete utilization of the raw material wheat straw, whereby the
cellulose and lignin fraction should remain as completely as possible in the solid residue and should
not contaminate the hemicellulose hydrolysate [29]. Here, however, only the processing of the hem-
icellulose (i.e., arabinoxylan) faction is examined in detail.

The overall modeled process is shown in a simplified form in Fig. 5.1. For continuous operation, the
changes described below have been adopted. Fig. 5.1 represents the reference case, which implies
that the hydrolysate downstream processing only involves (thermal) thickening by means of a multi-
effect evaporator (MEE). The multi-effect evaporator is modeled as a three-stage flash system. In the
overall process, three areas are differentiated (preparation, hydrolysis and downstream processing) in
order to allocate heat and cooling demand for analysis and heat integration.
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Fig. 5.1: Simplified flowsheet of the reference case process. Only the relevant heat exchangers (HE) for con-
ventional hydrolysate treatment (XOS xylooligosaccharides and WSX water-soluble xylan) are indicated. In
the conventional downstream processing only a multi-effect evaporator (MEE) is applied.
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The composition of the XOS/WSX hydrolysate, which is produced during primary hydrolysis and is
to be thickened to the target concentration during downstream processing, is given in Table 5.1 (Fur-
ther details are given in the annex C).

Table 5.1: Hydrolysate composition. Analytical results and respective standard deviations (STD) according to
[29] (DM dry mass, FM fresh mass; oDM organic dry mass; WS wheat straw; CB Cellobiose).

Fraction DM oDM  Glucan Az}i::lo_ Lignin Acetate Ash  Protein Rest
Unit wt%rm  Wt%pm  Wt%pm  wt%pwm wt%pm wt%opm  wt%pm  wt%pm  wt%pm
Hydrolysate 4.5 93.0 5.5 57.9 6.8 7.1 7.0 2.3 13.3
STD 0.1 0.3 0.2 1.2 0.1 0.2 0.3 0.3 1.3
Component CB Glucose Xylose Arabinose Formic Acid Acetic Acid HMF¢ Furfural Ara/Xyl
Unit g/L g/L g/L g/L g/L g/L g/L g/L

Total concentrations

Hydrolysate 0.82 1.75 26.11 2.06 0.80 3.28 0.11 0.92 7.9%
STD 0.01 0.06 0.08 0.02 0.00 0.02 0.01 0.03 0.07%
Released from oligomers

Hydrolysate 0.82 1.67 2275 0.62 0.00 0.87 001 042  27%
STD 0.01 0.06 0.07 0.01 0.00 0.02 0.00 0.03 0.06%
S (%) - 95 87 30 0 26 8 46 -

2 Share of oligomers for the analyzed components in the hydrolysate i.e., the share of the respective component in the
hydrolysate that is released from non-monomers during analytical hydrolysis (for xylose e.g., 22.75/26.11 = 0.87);
®Measured by HPLC after analytical hydrolysis with H2SO4; ¢ 5-Hydroxymethylfurfural

The following assumptions are made for modeling the process on an industrially useful scale.

e A continuous process in steady state with 7,500 h/a (full load hours per year) is assumed.

e The process is scaled to a comparable size of 30 ktpm/a of wheat straw as feed corresponding to
a feed rate of 4,444 kg/h of wheat straw (initial 90 wt% dry mass and 45 wt% after preparation in
Fig. 5.1). This scale is chosen with regard to existing plants [1].

e Heat is provided as high-pressure steam at 250 °C and low-pressure steam at 125 °C.

e (Cooling water is supplied at 20 °C and heated to a maximum of 25 °C.

e The efficiencies of the pumps and the drivers are assumed as 80 % and as 90 %, respectively [33].

e The electrical energy demand for raw material preparation is assumed to be 15 kWh/t for a bale
shredder and 15 kWh/t for a cutting mill and the respective periphery [34,35]. This is a very
conservative assumption [36], as a stalk length of above 1 cm is defined as the target value [29].

e For the preparation, the temperature of the soaking / washing water is assumed to be 90 °C.

e For the extraction, a continuous countercurrent-suspension extraction with a yield of 94 % for the
target fraction (XOS/WSX) is assumed [37].

e Further processing of the solid lignin and the cellulose (solid residue in Fig. 5.1) is not considered
as both fractions can be used for established applications after hydrothermal pretreatment.

e A dry mass content of 10 % and the analytically determined dry mass composition (Table 5.1) is
assumed for the hydrolysate to account for optimized primary hydrolysis and effective continuous
extraction on an industrial scale [15,37].
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e The multi-effect evaporator (MEE) is designed as a three-stage flash at 1 bar, 0.4 bar and 0.2 bar.
The first two condenser stages of the three-stage (multi-effect) evaporator are not considered in
heat integration, as they supply the next stage with heat.

e The final dry mass content in the concentrate after the multi-effect evaporator is 50 %.

5.2.1.2 Flowsheet simulation — Reference case

The concept, which is modeled with a corresponding focus on energy requirements, is shown in Fig.
5.1. The processes are modeled in Aspen Plus® (V9, Aspen Technology, Bedford, MA, USA) to
provide the mass and energy balances and to gain insights into the given possibilities of heat integra-
tion. All process parts are simulated as stationary processes. Mechanical operations are implemented
as short-cut models based on empirical data (steady-state models). Thermal operations are simulated
rigorously (time independent equilibrium models). The NRTL (Non-Random Two Liquid) method
for strongly non-linear systems is used to model the vapour-liquid and liquid-liquid equilibria. Here,
the equilibria for a binary system are determined by the activity coefficients of the substance i or j
(vi/;) as a function of their overall mole fractions (x;/;) according to Equation (5.1). The excess

enthalpies (G;;,;;) are calculated according to Equation (5.2). The coefficient 7 is determined from

/it
the energies of the interactions (g) between an i-j pair of molecules, the gas constant (R) and the
absolute temperature (7) according to Equation (5.3). The coefficient 7 and the non-randomness con-
stant for binary interactions o (between 0.2 and 0.47) are determined experimentally according to

[38] and retrieved from the Dortmund Data Bank [39].

2
Gjijij > L+ TGy

Inyi/; = xjy, [Tji/ij ( G
" %ifs + 250iGsigig) (4 x11Gojg i)

Gyjji = et (5.2)

Tijsji = Gijsji — 9jjii) /RT (5.3)

The components and properties are defined and customized following a guideline provided by NREL
(National Renewable Energy Laboratory) [40]. All common pure substances are defined as conven-
tional components. Values for physical and phase properties are taken from the database APV90 (i.e.,
PURE32, AQUEOUS, SOLIDS, INORGANICS). All insoluble components, such as cellulose, lig-
nin, xylan, proteins, ash, etc., are defined as solids. All missing thermodynamic or transport parame-
ters for the calculations are either approximated using the chemical formula or added according to
literature [40]. For the modeling of chemical reactions, the RSTOIC model is used with the empiri-
cally determined conversion rates. Aspen Energy Analyzer® (V9, Aspen Technology, Bedford, MA,
USA) is used for pinch analysis and heat integration considering the assumptions listed in section
5.2.1.1.

5.2.2 Results and discussion — Reference case

Below, the results of the modeling and analysis for the conventional process (reference case) are
presented and discussed. The process models and calculations are based on experimental data and
analytical examinations according to [29].
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Results. Under the assumptions for a plant of 30 ktpm/a wheat straw stated above about 7250 kg/h of
hydrolysate with 10 wt% dry mass and a composition according to Table 5.1 is obtained. Fig. 5.1
shows the conventional process with the multi-effect evaporator in downstream processing to thicken
the hydrolysate to 50 wt% dry mass.

The energy balances for this approach are shown in Fig. 5.2A to Fig. 5.2C. The respective heating
(Fig. 5.2A) and cooling requirements (Fig. 5.2B) are differentiated according to the causal process
areas (Fig. 5.1). These two diagrams show the heating and cooling requirements in the respective
process area before integration. Additionally, Fig. 5.2C shows the final installed capacities required
after heat integration. Thus, the entire heat demand for the preparation (483 kW in Fig. 5.2A) and
additional 193 kW in the hydrolysate downstream processing can be covered by heat integration. In
both cases (i.e., 676 kW), the integrated heat demand can be covered by condensing the excess steam
after primary hydrolysis (Fig. 5.1). This leads to a corresponding reduction of 675 kW (rounding
deviation) in cooling demand in the hydrolysis area (Fig. 5.2B). In total, 22.4 % (3024 kW in Fig.
5.2A vs. 2348 kW in Fig. 5.2C) of heating and 26.5 % (2547 kW in Fig. 5.2B vs. 1872 kW in Fig.
5.2C) of cooling energy can be covered by integration.

In the conventional process (reference case), most of the resulting energy (52 % of heat and 89 % of
cold after heat integration) is required in the downstream processing of the hydrolysate. The final
requirements are listed in Table 5.2 for the process example considered (30 kt/a wheat straw dry
mass).

A (in kW) B (in kW) C (in kw)
1123 f 828
37% 33%
1418 et
7% s
136
2 =3024 kw 2 = 2547 kW 3%
Hydrolysis = Downstream = Preparation Hydrolysis = Downstream = Preparation = Heat Electricity = Cooling

Fig. 5.2: Required installed power for the 30 kt/a wheat straw dry mass reference case in Fig. 5.1: A) Heating
power of analyzed process areas before heat integration; B) Cooling power of the analyzed process areas before
heat integration; C) Required installed power after heat integration.

In Table 5.2 the reference case is characterized by the required inputs and the possible product outputs
after heat integration according to section 5.2.1 and Fig. 5.2C. In the pretreatment (i.e., feed prepara-
tion and primary hydrolysis), the specific heat demand per ton of wheat straw dry mass is 0.28 MWh
(i.e., 8453 MWh/a for 30 kt/a wheat straw dry mass). For the downstream processing of the provided
hydrolysate, the specific heat demand is 0.31 MWh/t wheat straw dry mass (i.e., 9157 MWh/a for
30 kt/a wheat straw dry mass) being higher than for hydrothermal primary hydrolysis. High-temper-
ature steam is required for primary hydrolysis at 180 °C. The electricity demand is relatively low at
1020 MWh/a (i.e., 136 kW; Fig. 5.2C). The composition and amount of solid residues, the total
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amount of XOS/WSX concentrate and the share of the target fraction within the concentrate mass
flow are shown in Table 5.2. Under the assumed conditions, about 10.3 % of the wheat straw biomass
(dry) is obtained as non-monomeric xylose (i.e., XOS/WSX) in the concentrate and another 79.6 %
as solids (cellulose and lignin).

Table 5.2: Energy and product mass related process data for the conventional process at a simulated scale of
30 kt/a wheat straw dry mass and an operating time of 7500 h/a (full load) after heat integration (Fig. 5.2C).
Xylooligosaccharides (XOS) and water-soluble xylan (WSX) are the target fraction.

Unit Conventional process ?
Heating MWh/a (%) 17,610 (100)
Preparation MWh/a (%) 0(0)
Hydrolysis MWh/a (%) 8453 (48)
Downstream MWh/a (%) 9157 (52)
High Pressure steam MWh/a (%) 8075 (46)
t/a 17,070
Low Pressure steam MWh/a (%) 9538 (54)
t/a 15,630
Cooling MWh/a (%) 14,040 (100)
Preparation MWh/a (%) 421 (3)
Hydrolysis MWh/a (%) 1123 (8)
Downstream MWh/a (%) 12,496 (89)
Electricity MWh/a (%) 1020 (100)
XOS/WSX concentrate t/a 10,172
Dry mass (DM) wt% 50
XOS/WSX content %DM 61
Solid residue t/a 47,733
Dry mass (DM) wt% 50
Cellulose %pMm 46
Lignin %pMm 34

2 Minor rounding deviations from Fig. 5.2C are possible.

Discussion. A major challenge in implementing of lignocellulose-based biorefineries are the typically
high operating costs, which are mainly due to high energy requirements and process aids that hinder
the effective use of economies of scale [15,41]. Thus, the preceding approach is designed with respect
to recommendations in literature (i.e., simplest possible design for continuous implementation with
high solid loadings and without expensive auxiliary demands) [13,30]. Auxiliary materials such as
acids, bases, enzymes or adsorbents are often resource-intensive in their production and are therefore
characterized either by high production costs / market prices or by considerable environmental im-
pacts being not in line with the objectives of the bio-based circular economy [13]. Additionally, for
the steam-supported hydrolysis no energy-intensive raw material preparation (e.g., fine milling,
pelletizing) resulting in a considerable specific energy consumption is needed [8,35]. Soaking of the
straw at 90 °C (Fig. 5.1) is suggested as it removes impurities from the raw material without requiring
additional energy and without affecting the target fraction (i.e., lignocellulose). Thus, the straw is
additionally preheated for the subsequent primary hydrolysis without additional energy demand; heat
at 90 °C can effectively be provided by heat integration (i.e., condensation with at least 10 K temper-
ature difference). Also, the preparation with water does not generate wastewater requiring special
treatment unless the straw has been exposed to harmful chemicals. In this approach, the straw is only
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dedusted, coarsely chopped and not treated by organic solvents, acids or bases; i.e., no extensive
wastewater treatment is necessary.

The primary hydrolysis has a relatively low thermal energy requirement, since no large quantities of
solvents or auxiliary materials (as for liquid hot water or organosolv pretreatment) have to be heated
(i.e., high solids loading) [8,42]. Only the preheated raw material with its water content is heated. The
experimental data show that the water content of the straw must be above 50 wt% for a sufficiently
high XOS/WSX vyield [29]. Therefore, a water content of the straw after preparation of 55 wt% is
assumed within the process model resulting in a liquid-to-solid ratio of about 1.2 for hydrothermal
hydrolysis; this value is considerably lower than usually required for autohydrolysis / liquid hot water
treatment [15,16,28].

The treated (hot) biomass / straw provides also thermal energy for extraction being more effective at
higher temperatures [43,44]. A high extraction yield for the target fraction XOS/WSX with the lowest
possible use of water (solvent) is important, as otherwise more extraction stages or a higher liquid-
to-solid ratio must be applied (section 5.2.1.1); the latter again increases the heat demand in down-
stream processing due to dilution of the product.

The concept energy demand is assessed based on the assumption that excess steam can be separated
in a flash chamber at a pressure of ca. 1 bar according to Fig. 5.1 (section 5.2.1.1). In this context, the
accumulation of volatile components such as acetic acid and furfural in the vapor phase must also be
taken into account [29]; but based on existing process engineering approaches solutions should be
available. Whether the concept and this type of vapor recovery can also be implemented continuously
without technical problems still needs to be validated experimentally.

Another factor of concern is the reactor design. In order to maintain the necessary retention time by
realizing the required throughput, the reactor needs to be designed correspondingly large [40]. Since
a screw reactor is proposed and the temperature as well as the working pressure are relatively low in
the context of a hydrothermal treatment and already many examples of large scale screw conveyers
are available [45,46], adequate technical solutions are on hand.

In summary, the results show that the proposed approach is a comparatively simple and effective way
to fractionate wheat straw lignocellulose and to isolate potentially valuable XOS/WSX from the hem-
icellulose (referred as arabinoxylan). No auxiliary materials are required in addition to energy and
water. Beside this, no energy-intensive steps are required during feedstock preparation and the ther-
mal energy applied can be used in an integrated way. For a low energy requirement, it was useful to
keep the liquid-to-solid ratio as low as possible during hydrothermal hydrolysis and to utilize the heat
energy contained in the (solid and liquid) intermediate streams as effectively as possible (and not
simply cool it away).

However, the thermal hydrolysate downstream processing shows a typical significant disadvantage
[28]. The evaporator based downstream processing (Fig. 5.1) is characterized by a higher specific as
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well as absolute heat and cooling requirement compared to the hydrothermal hydrolysis as the hy-
drolysate consists mainly of the solvent water making a treatment using only a multi-effect evaporator
energy-intensive (Fig. 5.2); i.e., this offers a considerable potential for improvement.

5.3 Process improvement (alternative case)

In the following, the investigation of the improved process (alternative case) is described. Therefore,
an extension of the process within the downstream processing by including ultrafiltration is investi-
gated. The energy requirements and the equipment costs for the membrane modules are examined in
detail, as they must be compared with the potential energy savings. They are also directly dependent
on the hydrolysate filtration properties and therefore provide a quantifiable criterion of the adapted
saturated steam pretreatment [29]. Thus, below the methodology for the experimental investigations,
the process modeling, the cost analysis and the corresponding results are described.

5.3.1 Experimental procedure — Alternative case

About 3 kg of prepared wet (37 % dry mass) wheat straw (Triticum sp.) were treated with saturated
steam in a 40 L fixed-bed reactor without any further auxiliaries in order to solubilize especially the
hemicellulose fraction. The hemicellulose (referred as arabinoxylan) is subsequently present predom-
inantly as xylose-based oligomers and polymers (XOS/WSX) and can be separated from the remain-
ing solid residue (mainly cellulose and lignin) as a hydrolysate (composition in Table 5.1). The pre-
treatment is aimed to provide a particle and lignin poor hydrolysate (approx. 50 to 100 NTU after
steaming [29]) to serve as a feed for various membranes. The screening is aimed to identify the most
effective enrichment and separation option for the target fraction XOS/WSX (i.e., non-monomeric
xylose) by ultrafiltration in the dead-end mode. A triple batch set-up with membranes in Table 5.3
(45 cm® membrane area) at 20 to 22 °C was used for ultrafiltration. A transmembrane pressure (TMP)
of 1 bar (for UH50) and 4 bar (for all other membranes) was applied.

Table 5.3: Evaluated membranes, including details on manufacturers and typical operating conditions as pro-
vided by the distributors [29].

Membrane type  MWCO? Material ® Supplier pH T D Permeability®
kDa °C bar L/(m? h bar)

UHO050 50 Hydrophilic PES Microdyn Nadir 0-14 5-95 >85

UHO030 30 Hydrophilic PES Microdyn Nadir 0-14 5-95 >35

UP020 20 PES Microdyn Nadir 0-14 5-95 >70

UPO10 10 PES Microdyn Nadir 0-14 5-95 >50

UP005 5 PES Microdyn Nadir 0-14 5-95 >10

UHO004P 4 Hydrophilic PES Microdyn Nadir 0-14 5-95 >7.0

UF10 10 PES Microdyn Nadir 2-11 5-45 1-21 >74

UFS5 5 PES Microdyn Nadir 2-11 5-45 1-21 >83

PS (GR61PP) 20 PS Alfa Laval 1-13 5-75 1-10

PES (GR80PP) 10 PES Alfa Laval 1-13 5-75 1-10

PES (GR90PP) 5 PES Alfa Laval 1-13 5-75 1-10

*MWCO, nominal molecular weight cut-off; ® PES — Polyethersulfone, PS — Polysulfone; ¢ for respective test conditions.

Fig. 5.3 shows a scheme of the experimental procedure (for further details see [29]).
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Fig. 5.3: Scheme of the procedure for the experimental and analytical investigation. The associated defined
characteristic values (for modeling see section 5.3.2 and for cost analysis section 5.3.3), process steps (orange)
and analyzed fractions (blue) are differentiated by color. The main objects of investigation are underlined.
Modeled process areas are indicated in green.

*DIN EN ISO 18122; ®°NREL LAP TP-510-42618; ¢[47]; NREL LAP TP-510-42618
5.3.2 Process modeling — Alternative case

The modeling procedure is analogous to the reference case (section 5.2.1). Thus, only changes in the
process are described below.

5.3.2.1 Process definition — Alternative case

To evaluate the influence of ultrafiltration prior to multi-effect evaporator (MEE) on the energy de-
mand, the downstream processing of the conventional process (Fig. 5.1) has been modified and mod-
eled according to Fig. 5.4; i.e., the modification of the process includes ultrafiltration of the hydroly-
sate until a conversion factor (Equation (5.7)) of 50 % is reached.
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Fig. 5.4: Simplified flowsheet of the improved downstream processing for implementation of an ultrafiltration
(UF) step before the multi-effect evaporator (MEE) with a conversion factor of 50 % (HE heat exchanger;
TMP transmembrane pressure; WSX water-soluble xylan; XOS xylooligosaccharides).

5.3.2.2 Flowsheet simulation — Alternative case

Ultrafiltration was simulated using the component separator block based on split fractions in Aspen
Plus®. The distribution coefficients of all relevant feed components in permeate and retentate were
analytically determined (section 5.3.1).

5.3.3 Cost analysis — Alternative case

The equipment costs for ultrafiltration modules are determined reflecting the differences of the in-
vestigated membranes. Therefore, only the equipment costs are used; other costs are assumed to de-
pend linearly on these equipment costs and thus not considered here. For the cost estimation, based
on the experimental procedure and the setup of ultrafiltration [29], the permeate flux (J in L/(m? h))
of'a membrane for a certain period (At in h) is determined gravimetrically using the permeate volume
difference (AV%® in L) and the active membrane area (An in m?) according to Equation (5.4). The
permeate density is assumed to be 1 kg/L.
AVPer

J= YT (5.4)

The flux is divided by the transmembrane pressure (TMP) in order to compare the membrane perfor-
mance at different operating pressures. Thus, the permeability (P in L/(m? h bar)) is calculated ac-
cording to Equation (5.5).
AVPer
P=———— (5.5)
A, At TMP
The average permeability (P in L/(m> h bar)) during filtration of the sample for each membrane (at
constant time intervals (4¢)) is calculated according to Equation (5.6).

zn: P; (5.6)

i=1

P =

S|
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The average permeability accounts for the decreasing value over the conversion factor (CF in %) ac-
cording to Equation (5.7). The filtration is stopped as soon as the target value for the conversion factor

of 50 % is reached (i.e., the ratio of the liquids feed (m¢ in g) to permeate (m"’ in g)).
Per

m
CF =—— 100 % (5.7)

mFeed

For each filtration, the yield (Y in %) of the target fraction (i.e., XOS/WSX) in the retentate (Fig. 5.4)
is calculated according to Equation (5.8) with the concentrations of non-monomeric xylose in the feed
(cx6%jwsx in g/L) and in the retentate (cyg5/wsx in /L) and the respective mass (m in g), since the

non-monomeric xylose is representative for the XOS/WSX content [29].

_ C)}ggtS/WSX MRet 0
YXOS/WSX — " Feed 100 /0 (5'8)
x0s/wsx Mreed

The specific and scalable membrane area (4,7 in m? bar) for each membrane necessary to filter the
V;;’g in L/h) is calculated according to Equation (5.9).
/iyl
y
AP = = (5.9)

simulated hydrolysate stream (

Ultrafiltration typically runs at transmembrane pressures of 1 to 10 bar (rarely up to 20 bar; Table
5.3) and depends on various process conditions [29]. Therefore, a transmembrane pressure (7MP)
related cost factor (in EUR bar) according to Equation (5.10) and (5.11) is determined depending on
the specific membrane area (4;" ) required (i.e., equivalent to the costs at a transmembrane pressure
of 1 bar).

TMP related cost factor (invest) = (p, + pm) Ap (5.10)
TMP related cost factor (periodic) = pp, AyF (5.11)

For the membrane housings and spacers EUR 90/m? (p;) and for the membranes EUR 50/m? (p) are
assumed as average prices according to information from the industry and the literature for the base
year 2023 [31]. For the initial investment (Equation (5.10)), housing, spacer and membranes are pro-
vided. With regard to periodic renewals (Equation (5.11)), only the membranes are taken into account.
For the (purchase) equipment costs, the given transmembrane pressure related cost factors have to be
divided by the applied transmembrane pressure (7MP), since this can vary in a relatively wide range.

5.3.4 Results and discussion — Alternative case

In the following, the results of the improved process (alternative case) are presented and discussed.
5.3.4.1 Experimental data

Results. The experimental investigation of ultrafiltration is primarily aimed at evaluating the mem-
branes for the effective separation of the target fraction (XOS/WSX) (characterized in the annex C).
The dynamic progression of permeability during ultrafiltration of hemicellulose hydrolysate and the
determined average permeability are shown exemplarily for the membranes UH50, UH30, UP20,
UP10, UPS5 and UH4 in Fig. 5.5A to Fig. 5.5F. In all cases, a typical reduction of the permeability
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over the increasing conversion factor (CF; Equation (5.7)) can be observed. The reduction in perme-

ability is degressive and appears to be approaching a limit with an increasing conversion factor. The

results show several trends.

e The smaller the pore size (Molecular Weight Cut-Off, MWCO), the lower the absolute reduction
in permeability (i.e., difference in permeability at CF' =0 % and CF = 50 %)).

e The relative reduction is larger for the hydrophobic UF and UP series than for the hydrophilized
UH membranes (Table 5.3). In particular, the results of UH30 (Fig. 5.5B) and UH4 (Fig. 5.5F)
show a significantly reduced fouling potential of the hydrolysate after saturated steam treatment.

e The permeability compared to deionized water is significantly reduced from the beginning in all
cases investigated and falls sharply in the initial phase of filtration (up to a conversion factor of

roughly CF =20 %).

e The regression follows a second-order polynomial.
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Fig. 5.5: Course of permeability (thombus) during filtration of the hydrolysate over the conversion factor.
The dashed line indicates the (normalized) average permeability (4 V/G) and red dotted line the polynomial
regression curve (Poly.) for sample filtration. A: UH50 with 50 kDa MWCO at 1 bar TMP; At=5s. B:
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UH30 with 30 kDa MWCO at 4 bar TMP; At = 10 s. C: UP20 with 20 kDa MWCO at 4 bar TMP; At = 10 s.
D: UP10 with 10 kDa MWCO at 4 bar TMP; At = 10 s. E: UP5 with 5 kDa MWCO at 4 bar TMP; At = 10 s.
F: UH4 with 4 kDa MWCO at 4 bar TMP; At =20s.

Discussion. Based on the assumptions that the initial investment costs (housing, spacers and mem-
branes) and the periodic costs for membrane renewal depend linearly on the required membrane area
(Equation (5.9)), the empirically determined average permeability (4VG in Fig. 5.5) is decisive. This
permeability was determined during the filtration of the produced hydrolysate samples (Table 5.1) in
a dead-end mode (i.e., batch mode). By means of these average values, the calculated necessary mem-
brane areas are conservative estimates, since the values are normalized to the number of measuring
points over the conversion factor (section 5.3.1). In a continuous cross-flow process, the permeability
can be higher and might be influenced by the cross-flow velocity [48,49]. However, the specific vol-
umetric energy consumption can be (considerably) higher as a result [50]. For the ultrafiltration of
complex media it is important to determine the necessary membrane area as closely as possible to the
applied conditions due to the multiple influencing factors [29]. In the investigated case, cross-flow
filtration can prove to be beneficial as the feed medium has a low dry mass content and is not thick-
ened significantly during ultrafiltration (i.e., the viscosity is not greatly increased).

Since the specific membrane area is proportional to the amount of the feed (hydrolysate) according
to Equation (5.9), the required membrane areas and costs can be evaluated for the modeled plant
capacity, assuming otherwise constant conditions. Parameters influencing the average permeability
(and thus the costs) are, for example, the conversion factor (CF) and the filtration temperature
[31,51,52]. Here, a CF of 50 % was applied, since it offers an optimal comparability to the feed as
reference and provides reasonable conditions for the study (section 5.3.1). A higher CF (for a higher
concentrated retentate) would tend to lower the average permeability (Fig. 5.5). At the applied CF of
50 %, the decrease in permeability seems to be mainly due to the fouling mechanisms at the beginning
(mainly up to 20 % CF). However, the overall permeability reduction for hydrophilic membranes like
UH30 and UH4 is low compared with similar hydrophobic membranes (annex C) [29]. The increasing
concentration of retained compounds subsequently causes only an insignificant additional reduction.
The permeability values (Fig. 5.5A to Fig. 5.5F) can be extrapolated by means of the regression
curves. Tests have shown that the filtration of the hydrolysate up to a CF of 80 % is possible even
with small pore sizes of 4 kDa in dead-end mode. However, the viscosity of the hydrolysate is greatly
increased from a dry mass content of more than 20 wt%.

5.3.4.2 Process data

Results. The modeling of the improved process at a plant size of 30 kt/a wheat straw dry mass shows
that the provision of ca. 7250 kg/h of hydrolysate (analogous to the reference case) with 10 wt% dry
mass 1s feasible. In the alternative case, 579 kW of heating in Fig. 5.6A and 580 kW of cooling in
Fig. 5.6B (rounding deviation) can be covered by heat integration (Fig. 5.6C), as the heat and cooling
demand in downstream processing is significantly reduced compared to the reference case (Fig. 5.2).
The introduction of ultrafiltration (at a conversion factor CF = 50 % according to Equation (5.7))
significantly changes the absolute energy demand and the energy demand profile (Fig. 5.6). With
only a slight increase in the demand for electrical energy for the TMP-pump (about 1 kW, at 4 bar
transmembrane pressure (7MP)), the heat demand can be reduced by approx. 29 % and the cold de-
mand by approx. 44 % (Fig. 5.6C) compared to the reference case (Fig. 5.2C). The absolute and
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relative heating and cooling requirements for hydrolysate downstream processing have been signifi-
cantly reduced (Fig. 5.2 and Fig. 5.6). Compared to the reference case, the heat requirement of the
hydrothermal hydrolysis here accounts for around half of the total requirement (1123 kW Fig. 5.6A)
and rises to 68 % after heat integration (Table 5.4).

A (in kW) B (in kW) C (in kw)

1123 750 828
50%
- 46% 51%
28%
137

5%
Hydrolysis = Downstream = Preparation Hydrolysis = Downstream = Preparation ® Heat Electricity u Cooling

2 =2238 kW 3 =1636 kW

Fig. 5.6: Required installed power for the 30 kt/a wheat straw dry mass alternative case with improved down-
stream processing: A) Heating power of the analyzed process areas before heat integration; B) Cooling power
of the analyzed process areas before heat integration; C) Required installed power after heat integration.

Table 5.4 compares the two processes in terms of their energy requirements and product outputs. The
results show that the implementation of an ultrafiltration step mainly affects the demand for thermal
energy in the form of low-pressure steam, the cooling demand and the product output (XOS/WSX
concentrate). With the improved process, 5167 MWh/a of heat and 6116 MWh/a of cold can be saved
compared the reference case. Since the pretreatment (i.e., feed preparation and primary hydrolysis) is
identical, the specific heat demand per ton of wheat straw dry mass is 0.28 MWh after heat integration
in both cases. For the downstream processing of the hydrolysate, the specific heat demand is reduced
by 58 % from 0.31 MWh/t (Table 5.2) to 0.13 MWh/t wheat straw dry mass for the improved process
(Table 5.4). The composition and amount of the solid residues remain unchanged. The total amount
of XOS/WSX concentrate is about 24 % lower for the improved process (alternative case) compared
to the reference case, but the share of the target fraction within the provided mass flow is considerably
higher at 71 %pwm. A permeate stream is produced during ultrafiltration (Fig. 5.4) (at a Molecular
Weight Cut-Off of 4 kDa) consisting of about 95 wt% water [29].

Table 5.4: Energy and product mass related process data for the improved process at a simulated scale of
30 kt/a wheat straw dry mass and an operating time of 7500 h/a (full load) after heat integration (Fig. 5.6C).
Xylooligosaccharides (XOS) and water-soluble xylan (WSX) are the target fraction.

Unit Improved process Change to reference case”
Heating MWh/a (%) 12,443 (100) -293 %

Preparation MWh/a (%) 0(0)
Hydrolysis MWh/a (%) 8461 (68) (+41.7 %)
Downstream MWh/a (%) 3982 (32) (-38.5 %)
High Pressure steam MWh/a (%) 8075 (65) 0%

t/a 17,070 0%
Low Pressure steam MWh/a (%) 4369 (35) -54.2%

t/a 7163 -54.2 %

Cooling MWh/a (%) 7920 (100) -43.6 %
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Preparation MWh/a (%) 396 (5) (+66.7 %)
Hydrolysis MWh/a (%) 1901 (24) (+200.0 %)
Downstream MWh/a (%) 5623 (71) (-20.2 %)
Electricity MWh/a (%) 1028 (100) +0.9 %
XOS/WSX concentrate t/a 7698* -24.3 %
Dry mass (DM) wt% 50 0%
XOS/WSX content %DM 71% +16.4 %
Solid residue t/a 47,733 0%
Dry mass (DM) wt% 50 0%
Cellulose Y%pMm 46 0%
Lignin Yopm 34 0%

aExample calculated with regard to a 4 kDa membrane like the UH4; ® Change of relative values in brackets

Discussion. If the primary hydrolysis is designed for a subsequent ultrafiltration [29], the process
(alternative case) is characterized by a significant lower thermal energy demand compared to the
reference case. Despite the conservative assumptions (e.g., low filtration temperature, low transmem-
brane pressure, conversion factor CF = 50 %), 5167 MWh/a of thermal energy can be saved in com-
parison to the reference case (Table 5.4). Assuming an energy price of EUR 0.06/kWh (EU average,
first semester 2021 to 2023), this corresponds to savings of EUR 310,000 per year for low-pressure
steam only [53]. Using ultrafiltration, the dry mass content of the hydrolysate can be increased from
10 % to 14.7 % in the retentate (for UH4) with a conversion factor CF = 50 % reducing the amount
of water to be evaporated in the multi-effect evaporator by over 50 %. Mechanical thickening pro-
cesses are therefore particularly effective for fluids with a low dry mass content, especially in cross-
flow mode [48,49]. However, filtration in cross-flow mode has a higher specific energy consumption.
The installed power required for filtration in cross-flow mode could increase from around 1 kWei up
to 11 kW, [50]. The conversion factor can be further increased, if necessary, which would addition-
ally reduce the energy requirement for the subsequent multi-effect evaporator. However, a high con-
centration of polymers changes the viscosity and filtration properties of the hydrolysate [32]. A new
average permeability (Equation (5.6)) must then be estimated by extrapolation with the data in Fig.
5.5. However, the retentate must remain pumpable, since the multi-effect evaporator is necessary not
only for further thickening but also for removing the volatile components (especially acetic acid and
furfural; Table 5.1).

The considerable amount of thermal energy required for highly diluted hydrolysates can be reduced
by using pressure-driven processes such as ultrafiltration (Table 5.4). However, these processes are
only purposeful if the target fraction differs significantly in particle size or molar mass from the in-
terfering materials or bulk. For oligomeric hemicellulose, however, such an approach is well suited
and can be implemented effectively if the feed solution shows tolerable fouling properties such as the
wheat straw hydrolysate produced in the proposed concept [29].

5.3.4.3 Cost evaluation
In the following section, the evaluation results using the parameters defined in section 5.3.3 are pre-

sented in Table 5.5 and Fig. 5.7 and then discussed.

Results. The specific membrane areas required, the xylooligosaccharides (XOS) and water-soluble
(WSX) concentrations and the average permeabilities (Equation (5.6)) are listed in Table 5.5. Under
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the assumed conditions, about 3625 L/h each of permeate and retentate with the specified XOS/WSX
concentrations are provided for further processing. The specific membrane areas required differ con-
siderably due to the different average permeabilities and fouling behavior during hydrolysate filtra-
tion and vary between 66 and 8840 m? bar.

Table 5.5: The average permeabilities (ﬁ), the specific membrane areas (4, ) and the expected concentrations
of targets * in permeate (c)’;gg /WSX) and retentate (Cyos wsx) for a simulated plant scale of 30 kt/a wheat straw
dry mass.

Type ® Unit UH UH UP UP UP UH UF UF PS PES PES
MWCO 50 30 20 10 5 4 10 5 20 10 5
P Vm*hbar) [ 111 74 39 27 1.1 14 23 08 56 23 23
ASP ¢ m? bar 66 986 1854 2725 6904 5069 3138 8840 1306 3138 3208
m

% wsx g/L 48 68 75 77 87 85 79 87 62 80 82
chos/wsx o/L 4 30 25 21 9 13 17 9 33 16 16

aReferred as the sum of the non-monomeric xylose (XOS/WSX) and arabinose for a conversion factor of 50 % (Equation
(5.7)); ® Characterized in Table 5.3; ¢ Specific scalable membrane area (Equation (5.9)).

The empirical data and simulated results were used to estimate the equipment cost factors of ultrafil-
tration modules for the investigated membranes in Table 5.3 according to section 5.3.3. Therefore,
the determined costs are shown as a transmembrane pressure related cost factors in Fig. 5.7; i.e., the
cost factor of each membrane is given in EUR bar (Equation (5.10) and (5.11)) and must be divided
by the respective transmembrane pressure to be applied.

The initial investment cost factors for the equipment of the ultrafiltration plant for 30 ktpm/a of wheat
straw vary between EUR 9000 bar for the UH50 and EUR 1,237,000 bar for the UFS5. The periodic
cost of membrane replacement (typically one to two years lifetime) is constant at 35.7 % of the in-
vestment (section 5.3.3). The corresponding ultrafiltration yield for the target fraction XOS/WSX
(i.e., non-monomeric xylose) in the respective retentate is shown in Fig. 5.7. The maximum yield is
89 % for the UPS and UF5 membranes and 88 % for the UH4 membrane. Therefore, with approxi-
mately the equal yield, the investment and the periodic costs for the hydrophilized UH4 membrane
are 57 % of the costs for the UF5 and 73 % of the costs for the UP5 membrane.

O Invest O Periodic + Yield
100
1238
1,000 138 260 382 967 710, 439 — 439 a9, 90
. . FEm s 442 £ 80
3 + i 245 253 E ] B i ®
z . = 136 — 157 183 157 160 70 ¢
o 9% 60 =
= 100 49 65 .‘l;
2 . -
£ 40
S 9 <
g 10 30 §
£ 3 20
"
S 10
1 0
Type UH UH upP up up UH UF UF PS PES PES
Mwco 50 30 20 10 5 4 10 5 20 10 5

Fig. 5.7: Calculated transmembrane pressure (7MP) related cost factors (bars, left axis). Cost factors for in-
vestment (Equation (5.10)) and periodic renewal (Equation (5.11)) for a plant size of 30 ktpm/a wheat straw
and the corresponding xylooligosaccharides (XOS) / water-soluble xylan (WSX) yield (thombi with standard
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deviation as error bar, right axis) in the retentate at a conversion factor of 50 % (Equation (5.8)) for the inves-
tigated membranes (Table 5.3).

Discussion. Significant differences in required membrane areas and cost factors were found (Fig.
5.7). The ultrafiltration results show that effective enrichment and separation of XOS/WSX is possi-
ble at comparatively low cost, even with low specific energy consumption (Table 5.4) and without
prior extraction, adsorption or precipitation of lignin or other impurities [31,54,55]. The lowest costs
with comparatively high yields for XOS/WSX can be achieved with hydrophilic membranes (Fig.
5.7) presumably due to the interaction with the hydrolysate [29]. The wheat straw washing and the
adapted primary hydrolysis probably remove foulants and prevent a high solubilization of cellulose
and lignin, resulting in a hydrolysate with low turbidity and lignin content (Table 5.1). These proper-
ties, in combination with hydrophilic membranes, lead to sufficient permeabilities even with direct
ultrafiltration at moderate filtration pressures and temperatures (Table 5.5). In addition to the costs
factors in Fig. 5.7, further costs (e.g., peripherals, insurance, engineering and maintenance) must also
be taken into account for a complete economic evaluation [51,52]. However, the pure purchase costs
for ultrafiltration are typically dominated by the module and membrane costs [51,56].

The results suggest that the hydrophilic 50 kDa membrane can be used for prefiltration (Fig. 5.3) at a
transmembrane pressure of only 1 bar a filtration without losses of the target fraction at a conversion
factor of 100 % is possible [29]. Due to the high permeability for the hydrolysate, the required mem-
brane area is relatively small (Table 5.5) and the costs are comparatively low (Fig. 5.7). Therefore,
all coarse impurities larger than 50 kDa can be separated and utilized.

For the enrichment of the target fraction XOS/WSX, a hydrophilized tight membrane like UH4 is
suitable, as it shows a very high yield and potentially the longest lifetime at moderate cost (Fig. 5.7).
The lifetime of the membrane modules depends mainly on their susceptibility to fouling and is there-
fore probably the longest for the hydrophilized UH series [52,57], as these membranes show a signif-
icantly reduced (irreversible) fouling potential in comparison with the hydrophobic types (UF, PS,
PES; Table 5.3 and annex C) [29]. This would have a significant positive impact on the investment
and operating costs of ultrafiltration [51,56], while a lower molecular weight cut-off (< 4 kDa) in-
creases the yield even further (annex C).

Some further factors have a proportional effect on the permeability (e.g., temperature, transmembrane
pressure, pH-value) and can be used to influence the determined permeability values [48,49]. Espe-
cially the ultrafiltration temperature is an effective parameter (with an almost linear relationship to
the permeability [31]) to influence the required membrane area and to achieve or even reduce the
determined costs in Fig. 5.7. According to Fig. 5.1, the hydrolysate will tend to have a higher tem-
perature after hydrothermal pretreatment and extraction in the continuous process (Fig. 5.4) compared
to the discontinuous experimental setup described in section 5.3.1 (i.e., the hydrolysate does not cool
down before filtration). Consequently, higher flow rates in continuous mode on large scale can be
assumed. Therefore, the calculated necessary membrane areas (Table 5.5) and thus the costs shown
(Fig. 5.7) tend to be a conservative estimate (overestimation).
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For the exemplary ultrafiltration with the UH4 membrane in the improved process (Fig. 5.4)
(TMP =4 bar and T=20 °C), about EUR 178,000 as an investment and EUR 63,000 as periodic
equipment costs are estimated. This is offset by the savings in heating (approx. EUR 310,000/a under
the assumed conditions in Europe) and cooling energy (Table 5.4).

5.4 Overall discussion

This study evaluates a hydrothermal hemicellulose-first concept for wheat straw biorefineries, focus-
ing on the hemicellulose valorization. A more effective use of hemicellulose, such as producing xy-
looligosaccharides (XOS) and water-soluble xylan (WSX), offers significant opportunities for higher-
value applications compared to e.g., xylose molasses. Notably, while molasses typically sells for $0.1
to $0.3 per kg, XOS can command prices ranging from $10 to $30 per kg [27,58]. However, for
practical implementation in biorefineries, the results must be considered in the broader context of
overall lignocellulose fractionation and valorization. The concept investigated here demonstrates en-
ergy-efficient production of XOS/WSX concentrates (characterized in Table 5.4 and annex C) under
optimized conditions (section 5.3.4.2). The integration of the concept into existing hydrothermal bi-
orefineries can contribute to the overall economic viability of multi-product wheat straw biorefiner-
ies.

e A major part of the arabinoxylan (63.1 + 3.1 %) in the feedstock is solubilized during primary
hydrolysis and is mainly present as non-monomeric xylose (about 87 %) (Table 5.1).

e The majority of the cellulose (over 90%) and lignin (over 70%) remain in the solid residue,
which can be utilized for other applications [29].

e The specific (0.28 MWh/tpm (1 GJ/tpm) wheat straw) (section 5.3.4.2) energy requirement for
feedstock preparation and primary hydrolysis is relatively low [8,16], as no energy intensive
preparation is necessary and only the arabinoxylan needs to be solubilized. A low liquid-to-
solid ratio, the recovery of excess steam and effective heat integration further reduce the
energy requirements (Table 5.2 and Table 5.4).

e If the hydrolysate properties enable effective ultrafiltration, substantial amounts of thermal
energy can be saved compared to exclusively thermal downstream processing with reductions
of 29 % in heating and 44 % in cooling energy (Fig. 5.2 and Fig. 5.6). This results in a
comparatively low specific energy requirement for downstream processing of 0.13 MWh/tpm
(468 MIJ/tpm) of wheat straw.

e The low turbidity of the hydrolysate (approx. 50 to 100 NTU after steaming) indicates a low
particle load and lignin content. This leads to a low fouling potential, higher flow rates,
reduced membrane area requirements and finally lower module and membrane costs, even
under moderate filtration conditions (section 5.3.4).

The relatively simple process design (Fig. 5.1), along with the avoidance of auxiliaries (besides water
and energy) and the confirmed biodegradability of the solid residue (annex C) support potential inte-
gration into existing concepts for establishing a multi-product biorefinery with reduced waste gener-
ation. However, the feasibility of continuous primary hydrolysis must still be experimentally vali-
dated, since continuous steam blasting and depressurization equipment may not align with current
state of the art technology.
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5.5 Conclusion

Xylooligosaccharides and water-soluble xylan can be produced energy-efficiently in a hydrothermal
wheat straw biorefinery using only water and energy as auxiliary inputs. A hemicellulose-first ap-
proach is well suited for implementing such a biorefinery, as the focus on hemicellulose, which is
more easily solubilized hydrothermally, combines higher added value with simplified process design
and low specific energy consumption. The results show that for hydrothermal hydrolysis, it may also
be advantageous to avoid additional auxiliaries in other process steps in favor of hydrothermal pro-
cesses, as this enables heat integration without generating additional waste streams. Significant heat-
ing and cooling energy savings can be achieved through pressure-driven downstream processing and
solvent separation. The energy and cost benefits are enhanced when primary hydrolysis is adapted
towards ultrafiltration and the interactions between hydrolysate and membranes are considered. An
energy-efficient implementation of a hemicellulose-first approach is achievable by avoiding intensive
size reduction, using mild reaction conditions and enabling effective heat integration.
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6. Intensification of autohydrolysis by optimizing oligomer and
polymer separation at low water input: Opportunities of a
hemicellulose-first concept?

The autohydrolysis of wheat straw, as a key step in a hemicellulose-first concept, was investigated
with a focus on separating hemicellulose into xylose-based oligomers and water-soluble polymers.
The feedstock preparation and autohydrolysis with saturated steam (avoiding explosion and addi-
tional auxiliaries) aim to produce a hemicellulose hydrolysate rich in non-monomeric xylose at low
liquid-to-solid ratios and mild reaction temperatures. Cellulose and lignin were targeted for separation
into the solid residue for subsequent use in established applications. Using a tailored experimental
design and response surface methodology, the influence and interactions of reaction temperature,
reaction time, and dry mass content were systematically studied. Significant models were developed
for biomass solubilization, non-monomeric xylose yield and share as well as hydrolysate ash content.
The findings highlight the crucial influence of dry mass content, particularly under conditions of low
water input, with an optimal performance identified below 50 %. High arabinoxylan solubilization
(77 %) and xylose recovery as non-monomers (85 %) were achieved at a liquid-to-solid ratio of 1.5,
without the need for extensive biomass size reduction. At a wheat straw dry mass content of 40 %
and a severity factor of 3.7 (170 °C, 40 min), the resulting hydrolysate dry mass contained 67 %
arabinoxylan, 8.6 % glucan and only 6.8 % phenolic and 2.5 % inorganic compounds. The results
offer valuable insights into the systematic interactions during autohydrolysis and provide a basis for
minimizing water and energy demands - key challenges in implementing this process for industrial
applications.
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6.1 Introduction

Lignocellulose can contribute substantially within the necessary transition of the global supply chains
to renewable raw materials and thus to a more sustainable economy [1]. From a systems point of
view, this potential can be utilized effectively based on biorefineries [2]. Nevertheless, despite many
years of research, processes developed to unlock this potential have only shown limited viability on
a commercial large scale [3]. Reasons for this are high costs, for example due to huge energy require-
ments during pretreatment and downstream processing, complex process design and the need for ex-
pensive auxiliary materials [4-6].

A holistic approach to the consideration and processing of raw materials is essential for the effective
utilization of feedstock and the provision of competitive products with higher added value based on
lignocellulose [2]. Therefore, according to the current knowledge, at least one pretreatment step is
required to fractionate and fully utilize lignocellulose [7]. If fractionation is to be chemical-free, hy-
drothermal hydrolysis appears to be a promising approach for large-scale implementation [3,8,9].
This process is considered mature and environmentally friendly, as it uses autohydrolysis (e.g., liquid
hot water) or additional mechanical disruption (e.g., steam explosion) to enhance the biodegradability
and overall valorization of the lignocellulose [8—10]. Hydrothermal processes, in particular, face typ-
ical issues such as high water and energy requirements, as well as the formation of degradation prod-
ucts (especially from hemicellulose) instead of high-value by-products[11-13].

A hemicellulose-first approach can hypothetically help to overcome some of the typical challenges
of such lignocellulosic biorefineries, as it combines an environmentally friendly fractionation of the
lignocellulose at mild conditions and potentially higher added value from the hemicellulose. Analo-
gous to lignin-first concepts in the literature [14—16], such an approach focuses on the hemicellulose
valorization in pretreatment. In a hydrothermal hemicellulose-first concept for wheat straw, for ex-
ample, the hemicellulose can be separated in a liquid hydrolysate stream mainly as xylooligosaccha-
rides (XOS) and water-soluble xylan (WSX) [13,17,18], for which there are already potential high
value-added applications [19-21]. Such a pentose-based hemicellulose valorization can be coupled
with established utilization options for (hydrothermally treated) cellulose and lignin, as these are en-
riched in the solid residue (i.e., good biodegradability of the cellulose must still be achievable) [22].

A tailored saturated steam hydrolysis of wheat straw without subsequent sudden decompression has
already been described and experimentally validated as an option of realizing a hydrothermal hemi-
cellulose-first concept [17]. The concept enables a comparatively resource- and energy-efficient
wheat straw pretreatment and hydrolysate purification as the hemicellulose solubilization takes place
under mild conditions and the liquid-to-solid ratio for autohydrolysis using saturated steam is low
[23]. However, there are still research gaps regarding the systematic interactions of key influencing
parameters on the autohydrolysis of wheat straw when a concept aims at providing hemicellulose
oligomers; especially at low liquid-to-solid ratios. Further investigation of these interactions are not
only important scientifically, but also in terms of process engineering, as the practical feasibility and
e.g., the energy requirements of the processes depend directly on these parameters [9,24]. The main
parameters influencing the result of an autohydrolysis based process are the following.
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e The reaction temperature [25,26].

e The reaction time [26,27].

e The liquid-to-solid ratio (LSR) [28,29].
e The particle size of the biomass [30,31].
e The pH value [29,32,33].

In this context, no active pH value control (using chemical additives) is required for autohydrolysis.
Intensive size reduction of the biomass can significantly increase biodegradability, but can be energy-
intensive and is conducted before hydrolysis [6,34,35]. The reaction temperature and reaction time
are essential input parameters in thermochemical conversions in general and are particularly im-
portant in hydrothermal processes without additional auxiliaries [26,36]. They have often been com-
bined in the fractionation of lignocellulose since the definition of the dimensionless severity factor in
1987 [25,27]. The LSR is an established critical factor in process design and evaluation [37], butthe
systematic influence directly on the autohydrolysis of wheat straw (and biomass in general) is rarely
investigated. Little or no results are available on the influence of a low LSR or water content in auto-
hydrolysis when primarily oligomers and polymers are to be produced from hemicellulose. Liquid
hot water hydrolysis is being studied intensively for the production of oligosaccharides from hemi-
cellulose [38,39], where the water is in liquid form under high pressure and the LSRs are typically
about 10 or higher [40,41]. Vallejos et al. have investigated the influence of low LSRs on the autohy-
drolysis of barley straw [42], but even there, LSRs below three are only a side note [43]. So far, the
high energy demand and water consumption of hot water hydrolysis remains a major drawback for
scalability and industrial implementation [9,37]. The controversial discussion about the LSR is taken
up in Tunc's work and the influence on the autohydrolysis of wood is experimentally confirmed [28].
However, a minimum LSR of 3 is investigated here and the interactions with the reaction time and
reaction temperature are not examined. Further investigations are still required [44], as saturated
steam enables autohydrolysis at much lower LSRs [17].

Against this background, the work aims (1) to investigate the saturated steam autohydrolysis of wheat
straw at low liquid-to-solid ratios (LSRs) in order (2) to optimize it for a hemicellulose-first concept.
Wheat straw was selected as the feedstock because it is well-researched and has already demonstrated
promising results in the reference study [17]. The focus of the concept is on separating hemicellulose
into xylooligosaccharides and soluble xylan during the first step of adapted fractionation (autohydrol-
ysis). The influence of three parameters - reaction temperature, reaction time, and dry mass content -
on chemical-free autohydrolysis is systematically investigated using response surface methodology.
Suitable output parameters are defined and evaluated with a focus on hemicellulose valorization.
Furthermore, the suitability of the parameters for optimizing the concept is discussed. By evaluating
the experimental results, an empirically confirmed optimum is selected for compositional analysis,
enabling (3) a comprehensive evaluation of the saturated steam autohydrolysis under optimal condi-
tions.

A hemicellulose focused concept can be implemented more effectively if the hydrolysis is optimized
for hemicellulose recovery as the most susceptible main fraction in hydrothermal pretreatment
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[45,46]. This work therefore tests the following hypothesis. The wheat straw dry mass content signif-
icantly influences the solubilization of arabinoxylan and the recovery of non-monomeric xylose dur-
ing the autohydrolysis at low liquid-to-solid ratios (LSRs) below 4; by reducing the dry mass content,
the recovery of non-monomeric xylose can be increased avoiding elevated reaction temperatures.

6.2 Materials and Methods

The subsequent section outlines the materials used, along with the experimental and analytical meth-
ods applied. Fig. 6.1 provides a graphical overview of the investigation structure. The experimental
and analytical methods are designed for direct comparison with the reference study [17].
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Fig. 6.1: Structure of investigation: The experimental and analytical procedures, along with their associated
characteristic values, are specified. Experimental process steps are highlighted in orange, while fractions and
intermediates are indicated in blue. The primary objects of investigation (for compositional analysis) are un-
derlined. Design of experiments input variables are shown in the yellow box and the response variables in the
green box.

6.2.1 Feed biomass

The wheat straw feedstock was harvested in 2021 in Grasberg, Lower Saxony, Germany, and supplied
by Cordes-Grasberg (Grasberg, Germany). The straw was delivered dedusted and cut to an edge
length of approximately 1 to 5 cm (in fact, straw lengths of up to 10 cm occur frequently; annex D).
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6.2.2 Autohydrolysis (steaming)

The following describes the experimental procedure and the specific characteristic values defined for
the investigation of the autohydrolysis (steaming) process.

6.2.2.1 Experimental procedure

As intended in the hemicellulose-first concept the wheat straw is prepared using only water and ther-
mal energy. To remove the unwanted organic and inorganic components from the wheat straw, the
biomass is washed according to the following procedure.

e The wheat straw is soaked in 40 °C tap water (using a water bath) at a LSR of 20 for 20 min, with
stirring every 5 min.

e The wet straw is then pressed off by means of a 40 L hydro press (Wiltec Wildanger Technik
GmbH, Eschweiler, Germany) at 2 bar pressure.

e The wheat straw is additionally rinsed at a LSR of 10 with tap water (40 °C; 5 min) while stirring.

e The biomass is then rinsed with deionized water and pressed again using the hydro press.

e The wheat straw is then dried for 24 h at 45 °C in a convection oven until a constant weight is
achieved in order to reduce the water content to below 5 wt%.

For steam hydrolysis, 100 g of the water-extracted wheat straw is placed in a 5 L polyethylene con-
tainer with the necessary amount of deionized water (to achieve the target dry mass content) and
stored for 24 h at room temperature to achieve a uniform moisture distribution within the feedstock.
The moist biomass is then placed in a stainless steel basket on a rod in the reactor avoiding direct
contact with the water (Fig. 6.2a). The biomass has no direct contact with the water and the heating
elements and the heat transfer takes place entirely via the saturated steam comparable to [17].

The pretreatment with saturated steam is conducted in a 65 L (void volume) high pressure rotating
reactor (Fig. 6.2b) made of stainless steel (custom-made, Haage Anagramm Technologien GmbH,
Germany). The cylindrical reactor is filled with 1 L of deionized water and preheated to 90 °C. The
basket with the biomass is then placed inside, the reactor is sealed pressure-tight with the bolts and
aligned horizontally using a spirit level. Three characteristic phases are passed through during hy-
drolysis (i.e., heating phase, reaction phase, decompression phase). The temperature and pressure
profile during these phases are shown exemplarily for a target temperature of 180 °C in Fig. 6.2¢c. The
temperature and the rotation speed of the reactor (constant at 5 min™') are specified as setpoint values
and controlled via a PID controller. The temperature slope is 10 °C min™'. The defined start criterion
for the reaction time (Phase 2 in Fig. 6.2¢) is reaching a reactor pressure corresponding to the satura-
tion pressure of water vapor at the setpoint temperature minus 0.2 bar. Reaction time (#) control was
manual. Once the defined reaction time elapsed, the reaction was halted, and the reactor was depres-
surized using a valve. The reactor pressure was gradually reduced to atmospheric pressure at a rate
of about 3 bar min'. The condensate was collected in a condensate trap. The treated biomass was
extracted and the resulting fractions were analyzed (Fig. 6.1).
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Fig. 6.2: (a) Reactor body with important internals in cross-section. (b) Reactor and important attachments. (c)
Temperature and pressure profile (original data) at 7= 180 °C and ¢ = 30 min with indicated heating phase (1),
reaction phase (2) and decompression phase (3). (d) Device for biomass extraction and dewatering after ther-
mal treatment in cross section.

The treated biomass was extracted by adding deionized water (20 °C) in a cylindrical stainless steel
cartridge at a LSR of 3. The cartridge (with a diameter of 12 cm) was then fixed in a holder (custom-
made, Fig. 6.2d) and pressed at the torque point with a torque of around 150 Nm. The extract (from
now on referred to as hydrolysate) passes through the perforated plate and is collected. The remaining
solid residue was thoroughly washed with tap water until the effluent ran clear to evaluate the degree
of solubilization (Equation (6.4)). Samples of the hydrolysate, solid residue, washing water, and con-

densate were collected for mass balance calculations (section 6.2.3) and stored either frozen (-20 °C)
or chilled (6 °C).

6.2.2.2 Characteristic values

In order to evaluate the autohydrolysis and the overall concept, the following key figures are defined.

To measure the solvent quantities (e.g., water used for soaking, reaction or extraction), all values are
normalized to the dry (solid) biomass. The liquid-to-solid ratio (LSR) is then defined as per Equation
(6.1). To calculate this ratio for a specific process step j, the mass of the liquid (L) phase (m} in g) is
divided by the dry mass of the solid (S) sample (m; in g) after drying at 105 °C. Note that 1 kg of
liquid corresponds to 1 L, as only water is used.
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L— 6.1
Ej_ (6.1)

F|&

To quantify the intensity of a thermal treatment, a dimensionless severity factor is defined [25,27].
Using the temperature (7 in °C) and time (¢ in min) dependent reaction ordinate R, in Equation (6.2),
the conditions are represented by a severity factor S, as outlined in Equation (6.3).

T(£) — 100
log;0(Ro) = logyo <t exp <T75>> (6.2)

So = 10810(Ro) (6.3)

The degree of solubilization (DS in %) for the solid biomass is calculated using Equation (6.4), based
on the initial dry weight of the solid biomass before treatment (mj in g) and after treatment (mJ in

g).
mg§ —m;j
DS =——L100 % (6.4)

my

The recovery (Rec; ; in %) of a component / in a sample (m; ; in g) derived from the feed sample

(m; ;4 in g) after a process step j is calculated using Equation (6.5). In liquid samples, the total con-
total
Lj

ured in the total volume of the reaction product (V& in L) and multiplied by the anhydro correction

centration of the component / after analytical hydrolysis in the liquid phase (c in g L") is meas-
factor (AC) (section 6.2.3.3). The recovery is then determined by dividing this value by the product
of the initial solid sample mass before the step (m;_; in g) and the solid mass fraction of component
i(Wi,j—l n %)

total

R _ M o = SR~ 0
ecij = — 100 % = ” - 100 % (6.5)
i,j—1 ij=1 11

The yield (Y; in %) of a dissolved component i is determined by its total mass in the liquid fraction
(m} in g) relative to the initial solid biomass (m3 in g) and the solid biomass fraction (W; o in %) as
described in Equation . The recoveries and yields are calculated using the analytical methods outlined

in section 6.2.3.

m;
Y; = ——— 100 % (6.6)

The share of oligomers (i.e., non-monomers) S; (in %) for a component i in the hydrolysate is defined
by Equation (6.7). In this equation, ¢/*°"° (in g L") represents the measured concentration of the
monomeric component 7 in the sample, while c/°** (in g L") denotes the total concentration of com-
ponent i after analytical hydrolysis, including the factor for anhydro correction (4C) as described in
section 6.2.3.3.

mono

Cl
Sl' = (1 - W) 100 % (67)

l
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The ash content in the hydrolysate dry mass (A"™?) is determined as a quotient from the hydrolysate
dry mass (mg%,d) and its ash weight after ashing (mﬁy d) according to Equation (6.8).
hyd

m
Ahvd = ATyd 100 % (6.8)
DM

6.2.3 Analytical methods

The analytical methods employed, developed, or adapted for component identification and balancing
are outlined below. For these procedures, ultrapure water with a maximum conductivity of
0.05 uS cm™ was used. The chemicals utilized in the analytical procedures, as per the referenced
literature, are of analytical grade.

6.2.3.1 Compositional analysis

The chemical composition of the feedstock and solid biomass samples was analyzed using NREL
LAP TP-510-42618 [47]. Extractives were analyzed according to NREL LAP TP-510-42619 [48].
For compositional analysis, the dry weight of the acid-insoluble lignin was corrected for ash content.
The dry mass content of both liquid and solid samples was determined in a drying oven (U80, Mem-
mert GmbH + Co.KG, Schwabach, Germany) at 105 °C. The organic dry mass and the ash content
were analyzed according to the DIN EN ISO 18122 in a muffle furnace (M104, Fisher Scientific
GmbH, Schwerte, Germany) at 550 °C [49]. The primary elements (nitrogen, carbon, hydrogen and
sulfur) in the samples were analyzed using a NCHS elemental analyzer (Vario Macro Cube, Elemen-
tar Analysensysteme GmbH, Langenselbold, Germany) according to [50]. The protein content was
then determined by multiplying the nitrogen content by a factor of 6.25, based on the fact that standard
proteins contain 16% nitrogen.

6.2.3.2 Quantification of carbohydrates (HPLC)

High-performance anion exchange chromatography with a refractive index detector (HPAEC-RID)
(Agilent 1260 Infinity II, Agilent, Santa Clara, USA) was employed to quantify organic low molec-
ular weight compounds (disaccharides, carbohydrate monomers, organic acids, 5-hydroxymethyl-
furfural and furfural). Using the analytical column Hi-Plex H" (Agilent, Santa Clara, USA) with a
mobile phase of ultrapure water and 5 mM H>SOy, it is possible to determine relevant monosaccha-
rides (D(+)glucose, D(+)xylose and L(+)arabinose) and disaccharides D-cellobiose and D-xylobiose
in a single run. Due to potential peak overlaps from compound coelution in complex samples, xylose
results were also confirmed with a Hi-Plex Pb** column (Agilent, Santa Clara, USA). For analysis
with the Hi-Plex H, the flow rate was set to 0.5 mL min™! in isocratic mode, with an injection volume
of 10 uL. Both the column and detector were maintained at 55 °C. A seven-point calibration was
conducted for all analyzed compounds within the measurement range.

6.2.3.3 Quantification of oligomeric and polymeric carbohydrates

The carbohydrate content in the liquid phase, released from oligomers or polymers, was indirectly
analyzed after hydrolysis to monomers, following the NREL LAP TP-510-42618 guidelines [47]. For
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the analytical hydrolysis, 10 mL of each liquid sample was sterile filtered (0.45 um) and then hydro-
lyzed by adding H2SO4 at 121 °C for 60 min (Thermoreactor TR420, Merck, Germany). Deviating
from the NREL LAP TP-510-42618, the amount of H>SO4 was reduced to 2 wt%, as this resulted in
a lower furfural concentraftion. The hydrolyzed samples were subsequently analyzed using HPAEC-
RID (section 6.2.3.2).

6.2.3.4 Soluble lignin analysis

The dissolved lignin in liquid samples was quantified according to NREL LAP TP-510-42618 [47].
The lignin content was determined by UV spectroscopy at a wavelength of 320 nm with a specific
absorptivity constant of 30 L (g cm)™! in particle-free samples (filtered at 0.45 pm). Before measure-
ment, furfural was completely removed from the samples by vacuum distillation.

6.2.4 Design of experiments

The software DesignExpert (Version 11, Stat-Ease Inc., Minneapolis, USA) was used for design of
experiments (DoE). The response surface methodology was used to investigate the relationship of the
independent variables (factors) on the response variables at three different levels using a Box-
Behnken design. The three input factors temperature (A), reaction time (B) and dry mass content (C)
and their ranges were defined on the basis of preliminary tests and are shown in Table 6.1. The influ-
ence of the factors on the response variables and their interactions are examined by coding them (-1,
0, +1; Table 6.1) and arranging the design points orthogonally to each other in the analyzed three-
dimensional space. The design center point (0/0/0) was examined in fivefold repetition to calculate
the standard error of the design space.

Table 6.1: Actual and coded levels of the investigated parameters (factors) used for experimental design.

Actual values of coded levels

Factors Unit Symbol -1 0 +1
Reaction temperature (7) °C A 165 170 175
Reaction time () min B 20 40 60
Dry mass (DM) % C 20 40 60

The following response variables (output parameters) are defined and systematically evaluated in the
context of the defined objective, with a focus on their significance for autohydrolysis intensification
and their suitability for optimizing the concept.

e The degree of solubilization (of the solid biomass) (Equation (6.4)).

e The yield of non-monomeric xylose (based on wheat straw arabinoxylan) (Equation (6.6)).
e The share of non-monomeric xylose (i.e., oligomers) in the hydrolysate (Equation (6.7)).

e The ash content in the hydrolysate dry mass (Equation (6.8)).

Based on the measured empirical values, mathematical models are developed for the relationship
between the investigated factors (A, B, C) and the response variables. The correlation between a
response variable (y) and the coded factors (x; and x;) is described by the Equation (6.9). Where co is
a constant coefficient, ¢; 1s a linear coefficient, ¢;; is a quadratic coefficient and c¢;; is an interaction
coefficient. Thus, the correlations are described here using a second-order polynomial. Corresponding
terms can be added for a third-order polynomial if necessary.
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n n-—1 n n
y =co + Z cix; + Z Z cijxix; + Z ciix? (6.9)
i=1

i=1 j=i+1 i=1

In order to evaluate the quality of the statistical correlation between input and output parameters and
to quantify the fit of the mathematical models, an analysis of variance (ANOVA) and a regression
analysis of all models obtained was carried out. The significance of all relevant terms of the descrip-
tive model is tested using the F-values with typically required p-values below 0.05. The F-values, the
p-values and the Lack of Fit (i.e., remaining variance between the descriptive model and measured
values) of the overall models are determined. A good fitting of a model is characterized by high F-
values and low p-values (optimally < 0.0001). An adequate Lack of Fit is characterized by a p-value
between 0.1 and 1.0.

In addition, the coefficient of determination (R?), the adjusted coefficient of determination (adj. R?),
the predicted coefficient of determination (pred. R’) and the adequate precision (i.e., signal to noise
ratio) are specified for each model. High values of the coefficients of determination (maximum 1.0)
indicate a good agreement between the regression model and empirically measured values. The dif-
ference between R’ and pred. R’ should be maximum 0.2 for an adequate model.

6.3 Results and discussion

The results of the design of experiments (DoE) in relation to the investigated parameters are presented
below. Table 2 shows the measured values of the response variables with the respective test condi-
tions and run numbers. Table 6.3 lists the regression coefficients of the models obtained and the
results of the corresponding analysis of variance (ANOVA). Supplementary information on the con-
centrations of the main and by-products can be found in the annex D. The xylose-based oligomers
and soluble polymers are characterized for exemplary reaction conditions in Fig. D.6 and D.7. A
broad distribution of molar mass between a few hundred to over 10,000 g mol™! with a polydispersity
of about 2 is obtained.

Fig. 6.3 presents the modeling results as contour plots, illustrating the investigated response variables
in relation to the input parameters (i.e., independent variables: 7, ¢, DM). Fig. 6.4 also additionally
presents the modelled response surfaces for the yield of non-monomeric xylose (Y..x) identified as
the most important evaluation variable.

The significance and reliability of the models are crucial for interpreting the results and validating
the hypothesis. Therefore, the model quality for the defined parameters is evaluated first, followed
by a detailed discussion of the results' relevance for autohydrolysis and concept optimization.

Table 6.2: The response values according to section 6.2.2.2. Combinations of the varied input parameters re-
actor temperature (7), reaction time (¢) and the feed dry mass content (DM). The responses degree of solubili-
zation (DS), yield of non-monomeric xylose (¥..x) related to arabinoxylan content in wheat straw, share of
non-monomeric xylose (S,.y) in the total xylose detected in the hydrolysate and the ash content in the hydrol-
ysate dry mass (4"7).

Run A: T (°C) B: ¢ (min) C: DM (%) DS (%) Yumx (%) ° Sumx (%) A (%)
1 170 20 20 37.8 21.2 94.0 55
2 170 40 40 35.3 31.3 84.9 2.5
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3 175 60 40 45.0 6.0 24.5 34
4 175 20 40 36.7 23.1 90.9 3.7
5 170 40 40 36.1 28.8 85.8 2.5
6 170 40 40 37.5 28.5 83.6 2.2
7 170 60 60 40.6 3.6 36.3 2.9
8 170 40 40 36.6 28.7 85.3 2.9
9 165 40 60 36.5 19.7 80.3 2.8
10 165 40 20 36.1 32.2 93.2 3.5
11 165 60 40 373 27.0 80.2 33
12 170 40 40 34.6 25.0 823 3.1
13 165 20 40 21.4 13.3 95.0 4.6
14 175 40 60 43.7 2.7 34.7 1.8
15 170 20 60 29.2 15.3 92.8 5.2
16 170 60 20 47.0 22.6 74.3 4.6
17 175 40 20 48.8 18.0 52.9 32
182 165 45 30 26.9 90.6

19* 165 49 28.65 27.6 88.2

207 165 47.8 40 21.0 90.3

2 Run numbers, input variables and associated response values of the extended model
® Anhydro correction is not taken into account for the relative comparison of hydrolysis conditions

Table 6.3: Regression coefficients for the derived models: Degree of solubilization (DS), yield of non-mono-
meric xylose (Y..x) related to arabinoxylan content in wheat straw, share of non-monomeric xylose (Su.x) in
the total xylose detected in the hydrolysate and the ash content in the hydrolysate dry mass (4%7). Analysis of
variance (ANOVA) results for the determined models are indicated below.

Regression coefficients DS (%) Yumx (%) Sumx (%) AP (%)
Co 36.38 28.45 84.26 2.49
c4 5.36 5.01 -21.18 -0.27
CB 5.60 -1.76 -19.72 -0.61
cc -2.46 -6.61 -7.69 -0.52
C4B -1.90 -7.65 -12.82

cac -1.37 -0.69 -1.4

CBC -3.27 9.2 -0.35
Cad -4.34 -10.61

CBB -1.73 -6.80 -1.21 1.40
cce 4.45 -5.96 -8.56 0.48
CaBC -23.57

CABB -7.78 6.25

cacc -12.83

CBBC -2.11

ANOVA

F-value 32.58 36.79 362.83 15.66
p-value <0.0001 <0.0001 <0.0001 0.0001
Lack of Fit (p-value) 0.1406 0.7709 0.4517 0.3560
R’ 0.9620 0.9806 0.9984 0.9038
adj. R’ 0.9325 0.9540 0.9956 0.8461
pred. R? 0.7903 0.8067 0.9125 0.6496

Adeq. Precision 24.49 19.47 60.62 11.27
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Fig. 6.3: Contour plots of the design of experiments responses (section 6.2.2.2): Degree of solubilization (DS)
as a function of temperature (7 in °C) and reaction time (¢ in min) for 20 % (a), 40 % (b) and 60 % (c) of dry
mass (DM). Yield of non-monomeric xylose (Y.nx) in the hydrolysate related to the total arabinoxylan content
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in the wheat straw. The Y,.x is shown as a function of temperature (7 in °C) and reaction time (¢ in min) for
20 % (d), 40 % (e) and 60 % (f) of dry mass (DM). The share of non-monomeric xylose (S.»x) determined in
the hydrolysate. The S,nx is shown as a function of temperature (7 in °C) and reaction time (¢ in min) for 20 %
(g), 40 % (h) and 60 % (i) of dry mass (DM). The ash content of the hydrolysate dry mass (4"“) over the
reaction time (¢ in min) and the feed dry mass content (DM in %) for the temperatures 165 °C (j), 170 °C (k)
and 175 °C (1). The red dots correspond to the empirical measured values.
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Fig. 6.4: The yield of non-monomeric xylose (Y.xx) in relation to the total arabinoxylan content in the wheat
straw (measured in the hydrolysate by HPLC) according to Equation (6.6). The Y.y is shown as a function of
reaction time (¢ in min) and the feed dry mass (DM in %) for a temperature (7) of 165 °C (a), 170 °C (b) and
175 °C (c). The plot of the corresponding standard error of the design is shown for a temperature of 175 °C
(d). The red dots correspond to the empirical (measured) values.
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6.3.1 Degree of solubilization

Results. Table 6.2 and Fig. 6.3 (a to ¢) show that the empirically measured values for the degree of
solubilization (DS) are between 21 and 49 % depending on the experimental conditions. Fig. 6.3a to
Fig. 6.3c clearly indicate that the input parameters reaction temperature (7) and time (¢) influence
relatively similar (in magnitude) and proportional the degree of solubilization within the investigated
area. It is also clearly evident that the feed dry mass (DM) also has a significant influence, though an
anti-proportional one. Especially at a dry mass content of 20 % (Fig. 6.3a), the solubilization rates
(DS) are noticeably higher in comparison to 40 % (Fig. 6.3b) and 60 % (Fig. 6.3¢c). These trends are
also reflected in the regression coefficients of the coded relationship between the input and output
parameters in the area examined (Table 6.3). The coefficients of the linear terms x4, x5 and x reflect
the relative influence of the parameters A, B and C (Table 6.1) on the response parameter (DS) in the
investigated (coded) range; i.e., the influence of the temperature (5.36) and the reaction time (5.60)
is approximately equally weighted, while the feed dry mass content influence (-2.46) is anti-propor-
tional and lower in magnitude. The relationship between the actual (i.e., encoded) values is repre-
sented by Equation (6.10). The F-value (32.58) and the p-value (< 0.0001) of the analysis of variance
(ANOVA) show that the correlation between input and output variables is highly significant and that
the regression model obtained provides a good concurrence for over 96 % of the values (Table 6.3).
The model Lack of Fit is not significant (p-value = 0.1406) and there is a clear response signal to
noise difference (Adeq. Precision of 24.49).

DS =-364.042 + 2383 T+ 3.856 t+ 1.325 DM - 0.019Tt-0.014T (6.10)
DM - 0.004 t* + 0.011 DM?

Discussion. The influence of reaction temperature (7)) and reaction time (¢) (i.e., severity factor in
Equation (6.3)) on biomass solubilization (DS) has already been extensively studied (e.g., [51], while
the interactions with the dry mass content (DM) are often neglected [8,42,52]. However, the results
show that the DM (or the water content) also has a significant influence (p-value = 0.0025) on the DS
at low liquid-to-solid ratios (LSRs). In fact, the solubilization values obtained (Table 6.2) are not only
relatively high compared to literature values (at comparable conditions) [8,53]. They are also rela-
tively high compared to the values achieved in the preliminary tests (annex D), in which the rotation
of the reactor was not transferred to the biomass basket (Fig. 6.2a) and therefore mixing was presum-
ably poorer. One possible explanation for the influence of DM and the mixing via rotation on high
DS values is that there may still be heat and/or mass transfer limitations during autohydrolysis [45,54].
However, the DS according to Equation (6.4) also includes the biomass removed by friction caused
by reactor rotation and is thus falsified upwards. Red-brown particles sediment in the washing water
after treatment according to section 6.2.2.1. This appears to happen systematically as the significance
of the derived model is nevertheless high.

Autohydrolysis proceeds via the ionization of the water molecules to hydronium ions and the subse-
quent release of organic acids (proton donors) from the biomass [55,56]. The further reaction of the
proton donors with the carbohydrates therefore requires an effective heat transfer of the activation
energy and the effective diffusion of the reactants and the reaction products [54,55]. Consequently,
heat and mass transfer is crucial for an effective autohydrolysis, especially at low LSRs when no bulk



Intensification of autohydrolysis by optimizing oligomer and polymer separation at low water 118
input: Opportunities of a hemicellulose-first concept

liquid is present [57]. The investigated combination of saturated steam supply and soaked biomass
apparently enables effective heat and mass transfer even at low LSRs of 0.7 to 4. But, it is not selective
for the hemicellulose fraction, as other biomass components are also released resulting in very high
DS values. Even though a significant influence of DM on solubilization was found and thus the hy-
pothesis was partially verified, the DS is inappropriate as the sole evaluation parameter for a hemi-
cellulose-first concept due to the lack of selectivity for the target fraction (i.e., arabinoxylan).

6.3.2 Yield of non-monomeric xylose

Results. The empirically determined values for the yield of non-monomeric xylose (Y,nx) in the hy-
drolysate (Equation (6.6)) are shown in Table 6.2 and range between 3 and 32 % (in relation to the
arabinoxylan content in the wheat straw). The results of the regression models are shown in Fig. 6.3
(d to f) as contour plots and in Fig. 6.4 as response surfaces. Of all parameters investigated, the feed
dry mass content (DM) has the most significant effect on this response parameter reflected in the
(coded) regression coefficients (Table 6.3). The influence of DM on the yield in the linear range is
anti-proportional and (with a regression coefficient of -6.61) higher than for the other input variables
reaction temperature (5.01) and reaction time (-1.76). Fig. 6.3 (d to f) show that a local optimum for
the Yunx is formed (at over 30 %) depending on DM, which was also empirically confirmed in e.g.,
the run numbers 2 and 10 (Table 6.2). This optimum shifts towards a lower DM as the reaction tem-
perature (7) decreases (from 175 °C in Fig. 6.4c to 165 °C in Fig. 6.4a). The ANOVA results in Table
6.3 show a strictly significant model, a low Lack of Fit and a good prediction for the measured values
(i.e., high R’ and pred. R?). The relationship for the encoded variables is given in Equation (6.11).
For all response parameters investigated with the Box-Behnken design, the standard error increases
in the edge ranges of the factors (-1 and 1 in Table 6.1), as shown in Fig. 6.4d for the yield on non-
monomeric xylose at 175 °C as an example.

Yimx = - 2973.862 + 46.916 T - 38315t - 84873 DM + 0.235 Tt
+0.506 TDM - 0.008 t DM - 0.174 T + 0.644 t* + 1.076 DM?- 0.004 (6.11)
Tt?-0.006 T DM?

Discussion. The yield of non-monomeric xylose (Y,nx) is the most important parameter for the eval-
uation of autohydrolysis in a hemicellulose-first concept, as it also takes into account the fluctuating
hydrolysate volume of the samples and thus makes the different hydrolysis conditions directly com-
parable. The number of experimental runs was increased to 20 so that cubic coefficients according to
Equation (6.8) could also be taken into account in the regression model (Table 6.3). The ANOVA
and the residual analysis (annex D) results confirm a reliable correlation between the input and output
parameters (R’ = 0.9806) and also an adequate predictability of response values (pred. R’ = 0.8067).

The results show that the dry mass content of the feed biomass (DM) can even be more significant
than the severity factor (i.e., 7, ¢) for an autohydrolysis at low liquid-to-solid ratios (LSRs). However,
the influence of the input parameters is relativized by their different range of investigation (Table
6.1). It is apparent that the production of oligomers and polymers in the parameter range under con-
sideration cannot be maximized without adjusting the DM. In the investigated parameter range, a
(local) optimum for DM is recognizable being about 40 % at 175 °C (Fig. 6.4c), > 30 % at 170 °C
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(Fig. 6.4b) and 20 % at 165 °C (Fig. 6.4a). The model predicts even higher Y,.x values at 165 °C and
20 % DM at longer reaction times, but this remains questionable as marginal areas of the Box-
Behnken design are subject to a larger standard error (Fig. 6.4d). The center is subject to the smallest
standard error and therefore offers the most reliable results and predictions.

The influence of the severity factor on the solubilization of xylose-based hemicellulose has been ex-
tensively studied and is successfully exploited e.g., in hot water hydrolysis for high recoveries of
oligomers [41]. There, the influence of DM is neglected, as the LSRs are typically much higher at 8
to 10. However, the results in Fig. 6.4 show that a potentially high yield of oligomers can also be
achieved at low LSRs. Furthermore, plotting of the results in box plots shows that the threshold value
for DM at such low LSRs is between 40 and 60 %; below this, the measured values of Y,.x are in a
higher range (annex D). Considering the known models for the degradation of hemicellulose during
autohydrolysis [41,55], the reason for this is probably again an effective heat and mass transfer. In
the investigated concept, the heat is transferred directly to the biomass surface with the saturated
steam. Subsequently, homogeneous wetting is crucial for effective heat transfer and the diffusion of
all molecules involved [56]. The experimental process of soaking and prewashing the biomass at
elevated temperatures could have a positive effect here via removal of inorganic and extractable sub-
stances [58—60]. Improved penetration of water into the cell wall structure and consequently effective
heat conduction and diffusion of reaction products on the biomass surface is therefore conceivable
[57]. As aresult, a saturation limit could be reached between 40 and 60 % DM under the investigated
conditions (annex D), so that a further increase in water content of the wheat straw no longer leads to
significant changes in the reaction conditions and higher yields.

Since the Y.nx depends strongly on the experimental procedure and especially on the extraction effi-
ciency after autohydrolysis (Fig. 6.1), it is only used for a comparison of the hydrolysis conditions
within the experimental design. For a complete evaluation of the hydrolysis success, the losses must
be taken into account (annex D) and a composition analysis of the solid residue must be carried out.

6.3.3 Share of non-monomeric xylose

Results. The empirically measured values for the share of non-monomeric xylose (Sunx) according
to Equation (6.7)) are between 25 and 95 % (Table 6.2). According to the regression model, a Sy of
100 % is achievable (Fig. 6.3g to Fig. 6.31), but such high values do not correlate with the highest
Yumx. Furthermore, the S,n.x does not continue to grow with increasing reaction time (> 40 min) at
165 °C and 20 % DM as predicted for the Y,..x in Fig. 6.3d, but rather drops below 85 % under these
conditions. The Sy.x is more credible here, as the model is highly significant with an F-value of 362.8
according to ANOVA and provides the best reliability and prediction (R’ =0.9984 and pred.
R’ =0.9125) among all response variables. Also, the influence of the dry mass content (DM) on Sumx
is evident. For example, at 20 % DM (Fig. 6.3g), no complete degradation of the oligomers (i.e.,
Sqwmx = 0) can be achieved even at high severity factors (i.e., combination of high temperatures (7)
and long reaction times (¢)). This can be achieved at higher dry mass contents of 40 % and above (i.e.,
lower water content) (Fig. 6.3h and Fig. 6.31). The regression coefficients in Table 6.3 indicate that
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the influence of the reaction temperature (7) on S,y is the most significant of the parameters exam-
ined (and anti-proportional) in the investigated range. Equation (6.12) on the other hand, shows the
influence of the actual (encoded) parameters on the S,..x in the hydrolysate.

Sumx =-10076.415 + 131.897 T - 16.550 t - 75.943 DM + 0.093 T't
+0.458 TDM + 2.002 t DM - 0.424 T - 0.523 t*- 0.021 DM?- 0.012 (6.12)
TtDM + 0.003 T t*- 0.0003 t* DM

Discussion. The share of non-monomeric xylose (Sunx) in the total hydrolysate xylose is a supple-
mentary indicator to evaluate the success and possible losses of non-monomeric xylose during auto-
hydrolysis. As a result, a highly significant model shows a broad spectrum of hypothetical results
from 0 % to 100 %, covered by empirical determined values in the investigation area indicating a
reasonable design and parameter range. With regard to the set objective, a Suux of 100 % does not
appear to be appropriate, as these conditions do not lead to the maximum yield of non-monomeric
xylose (Yumy). In the area investigated, a Synx of around 85 to 95 % (and a DS of around 35 to 40 %)
leads to the highest Y,.x (Fig. 6.3d to Fig. 6.3f). Therefore, the course of S,.x supports the hypothesis
that the Y,.x in Fig. 6.3d does not continue to grow with increasing reaction time at 165 °C as pre-
dicted by the model (Fig. 6.4d). The regression coefficients in Table 6.3 indicate a smaller relative
influence of the dry mass content (DM) compared to the reaction temperature (7) and time (¢) in the
investigated range. However, it is evident that the DM has a significant influence on the Synx at low
liquid-to-solid ratios (LSRs) and also has a threshold value between 40 and 60 %; i.e., below 60 %
DM the Symx values are in a higher range (annex D).

If the aim of a concept is the production of non-monomers at low LSRs, the consideration of the
severity factor (i.e., influence of 7, ¢) is not sufficient for autohydrolysis optimization. The direct
comparison of e.g., runs 14 and 17 or 7 and 16 (Table 6.2; Fig. 6.5) at equal severity factors shows a
difference in the S,.x of 18 and 38%, respectively. It should be noted that the influence of DM can
more than double the S,nx at high severity factors (from 36.3 % in run 7 to 74.3 % in run 16), while
at low severity factors the influence on Sy.x 1s negligible (e.g., run 1 and 15). Furthermore, under the
conditions investigated, the high Su.x of 85 to 95 % can be achieved without notable formation of
degradation products such as HMF and furfural at low release of organic acids (annex D). The latter
(formic acid and acetic acid) are therefore partly derived from the hemicellulose rather than from
degradation reactions (annex D). The release of organic acids contributes significantly to the degra-
dation of hemicellulose during autohydrolysis [55,56], especially if their effect is less buffered after
removal of inorganics [58]. Obviously, the small amounts of organic acids released are sufficient to
cleave the arabinoxylan structure into water-soluble oligomers and polymers under the low water
content and mild conditions, but the degradation to sugar monomers, organic acids and aldehydes is
not forced (annex D). However, it should be noted that acetic acid and furfural are volatile and are
partially lost during reactor decompression (Phase 3 in Fig. 6.2c). The dilution in water and effective
mass transfer of the molecules at high LSRs are widely used in liquid hot water treatments to avoid
sugar degradation reactions [44,61]. However, the results show that high LSRs above 2 are not nec-
essary for high oligomer yields with appropriate feedstock preparation. Considering the existing mod-
els for autohydrolysis and non-monomeric xylose as an intermediate product [41,57], an influence of
DM on the hemicellulose degradation kinetics at low LSRs is reasonable [55,56].
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6.3.4 Hydrolysate ash content

Results. The contour plots of the ash content in the hydrolysate dry mass (47¢) are shown in Fig. 6.3]
to Fig. 6.31. The empirically recorded values are between 1.8 and 5.5 %. A significant dependence of
A4 on all three investigated input parameters (Table 6.1) can be observed. The ANOVA results show
the weakest correlation for 4”¢ of all the examined response variables (Table 6.3). Nevertheless, the
overall model is significant with a confidence level of 99.99 %. In addition, the Lack of Fit is rela-
tively low and over 90 % of the variation in the response values can be explained by the regression
model (Table 6.3). The regression coefficients in Table 6.3 show that the influence of the input pa-
rameters (7, t, DM) is invariably anti-proportional. The relationship of the actual (encoded) variables
and the A% is given in Equation (6.13).

Alvd = 20.099 - 0.055 T-0.275 t - 0.086 DM - 0.001 t DM + 0.004 t* (6.13)

+ 0.001 DM? '
Discussion. The ash content of the hydrolysate dry mass (4%9) is a minor evaluation parameter for
the hydrolysis and the concept. It was questionable whether a systematic correlation for A that
differs from the degree of solubilization (DS) (section 6.3.1) could be established at all. However, the
systematic investigation of A% is important for two reasons. The release of inorganics into the hy-
drolysate can influence the efficiency of the autohydrolysis and thus hypothetically determine the
other results [58,62]. Furthermore, the reduction in A%< can impact the overall success of a concept
in which the hemicellulose oligomers are precipitated using organic solvents; i.e., a low A%< can
reduce the purification effort [63,64].

The response for the hydrolysate ash content regression model is comparatively flat and less differ-
entiated (Fig. 6.3j to Fig. 6.31). Nevertheless, the results show that the inorganics release is systematic
and can be modeled depending on the input parameters (7, ¢, DM). The results suggest that the inor-
ganics in the biomass are not released evenly (i.e., not fully coupled to the solubilization of biomass),
as no direct correlation to the DS is discernible (Fig. 6.3, Table 6.3). One possible explanation for this
is that the inorganics are unevenly distributed in the biomass structure; i.e., there is an easily soluble
part that 1s already dissolved at low severity factors [65]. At higher severity factors, proportionally
more organic biomass is solubilized. One further important key factor influencing the results espe-
cially of the A% is the average particle size of the feed biomass [31]. In this work, as in the reference
process [17], only coarsely chopped wheat straw was used (annex D); intensive size reduction of the
biomass would presumably lead to the release of more inorganics and a higher A#.

The dry mass content (DM) again has a significant influence on A%4d, with a relative minimum at
around 40 to 60 % DM (Fig. 6.3j to 1). This correlation can potentially be applied in the purification
of non-monomeric xylose after autohydrolysis of lignocellulose [64]. Furthermore, the prewashing
of the biomass and the resulting low 4% is hypothetically a reason for the relatively high recoveries
of oligomers (annex D). It is conceivable that more inorganics in the hydrolysate would increase its
buffer capacity and the low concentrations of the released organic acids (annex D) would therefore
no longer lead to such an effective autohydrolysis of the hemicellulose [58,60,62].
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6.3.5 Compositional analysis

The output parameters defined and compared so far partly depend on the experimental procedure and
are only used as a relative measure for the comparison of the hydrolysis conditions within the exper-
imental design (section 6.2.4). To evaluate the success of the steam-based autohydrolysis for a relia-
ble comparison, a compositional analysis for the feed biomass, the solid residue and the hydrolysate
is conducted. The compositional analysis according to NREL LAP TP-510-42618 is carried out for
the hydrolysate dry mass and the solid residue produced under empirically determined optimum con-
ditions. With regard to the hemicellulose-first approach, the optimal conditions are selected from the
experiments in Table 6.2 according to the following criteria with descending weighting.

e High arabinoxylan recovery as oligomeric xylose in the hydrolysate.

e Low arabinoxylan recovery as monomeric xylose in the hydrolysate.

e Low solubilization of lignin and cellulose (i.e., high recovery in the solid residue).
e High concentration of non-monomeric xylose in the hydrolysate.

e Low reaction temperature and short reaction time (i.e., low severity factor).

Results. Fig. 6.5 shows some evaluation parameters derived from the design of experiments (DoE)
plotted in ascending order of the associated severity factor (Equation (6.3)). The figure shows the
correlation of the parameters (degree of solubilization (DS), recovery of arabinoxylan as oligomeric
and monomeric xylose and the concentrations of pentoses and acetic acid in the hydrolysate) with the
severity factor. However, there are trend breaks that cannot be explained by the influence of the re-
action temperature (7) and the reaction time (¢) (i.e., severity factor) alone. The feed dry mass content
(DM) also has a considerable influence on the results. The following trends can be recognized.

e A DS higher than the wheat straw arabinoxylan content can already be achieved with a sever-
ity factor of 3.4.

e From a severity factor of 3.7, DS continues to increase, but arabinoxylan recovery (especially
as oligomers) decreases.

e Atequal severity factors, a high DM of 60 % (i.e., water content 0f 40 %) leads to significantly
lower solubilization rates (DS), recoveries of arabinoxylan (especially as oligomers) and (at
severity factors above 3.7) to lower concentrations of non-monomeric xylose in the hydroly-
sate (run numbers 15, 9, 14, and 7 in Fig. 6.5).

e In comparison (at similar severity factors), a low DM of 20 % (i.e., water content of 80 %)
leads to higher solubilization rates (DS), recoveries of arabinoxylan (especially as oligomers)
and concentrations of non-monomeric xylose in the hydrolysate (run numbers 1, 10, 17, and
16 in Fig. 6.5).

e The influence of the DM is negligible up to a severity factor of 3.5 and distinct above 3.8.

e The results of run 16 and 17 in Fig. 6.5b suggest that an increase in temperature reduces the
concentration of non-monomeric xylose more than an increase in reaction time.

e For the recovery of arabinoxylan as oligomers in the hydrolysate, a severity factor of about
3.7 and a DM of 40 wt% (DoE center point conditions) lead to the best results (28.5 + 2.3 %)
with the lowest possible degree of solubilization (36.0 = 1.1 %) and the highest concentrations
of non-monomeric xylose in the hydrolysate (21.3 £ 1.5 g L.
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Fig. 6.5: Hydrolysis parameters vs. severity factor: Recovery of xylose oligomers (Oligo; i.e., non-monomeric
xylose) and monomers (Mono) related to the total arabinoxylan in wheat straw and degree of solubilization
(DS) over the design of experiments (DoE) trial number are plotted on the left (a). Concentrations of xylose
(Xyl), arabinose (Ara) and acetic acid (AA) as monomers in the hydrolysate (m; circles) and released from
non-monomers (nm; squares) on the left; the runs with 60 % dry mass content (DM) are marked in red, runs
with 20 % DM are marked in green (b). All results are listed in ascending order according to the associated
severity factor (SF) defined according to Equation (6.3) on the right.

Considering the defined criteria for optimal conditions, experiment run No. 2 provides the most fa-
vorable results and is thus selected for compositional analysis. The total xylose recovery in the hy-
drolysate (related to the total wheat straw arabinoxylan) after autohydrolysis and extraction at a LSR
of 3 (section 6.2.2.1) is 32.5 % in this case (of which 27.5 % i.e., relative 85 % is non-monomeric
xylose). The degree of solubilization is 35.3 % and the measured concentration of non-monomeric
xylose is 22.9 g L'!. The compositional analysis results for the feed wheat straw, the solid (washed)
residue and the associated hydrolysate from experimental run No. 2 are shown in Table 6.4.

Table 6.4: Compositional analysis results. The composition of the feed (prepared wheat straw), the washed

solid residue and the associated hydrolysate dry mass of the experimental run No. 2 in Fig. 6.5 according to
NREL LAP TP-510-42618 (n.d. = not determined; n.i. = not identified).

Unit Lignin Arabinoxylan Acetate Glucan Extractables Ash n.i.
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Wheat straw %pm 155 27.0 2.2 40.4 9.1 33 24
Solid residue %pm 169 9.6 0.0 57.2 12.9 25 09
Hydrolysate %opm 6.8 66.9 7.1 8.6 n.d. 25 34
Solubilized* % 29.2 77.1 100.0¢ 8.4 8.8 51.1 772
Recovery in residue % 70.8 22.9 0.0 91.6 91.2 489 22.8
Recovery in hydrolysate % 6.3 35.6 46.4 3.0 n. d. 10.7 20.2
Losses*® % 22.9 41.5 53.6 54 8.8 404 57.0
Recovery of * in hydrolysate® % 21.6 46.2 46.4 36.2 n.d. 209 26.1

2 Losses relate to the analytically not detected components due the experimental procedure (section 6.2.2.1) as a part of
the biomass is washed off and discarded

®The share of the solubilized component recovered in the hydrolysate by the experimental procedure (section 6.2.2.1)

¢ Acetate solubilization can be overestimated due to the high dilution during the determination procedure [47]

The compositional analysis confirms that the actual solubilization of the analyzed components is sig-
nificantly higher compared to their recovery within the hydrolysate. The solubilization of arabinoxy-
lan as the target fraction reflecting the major part of the hemicellulose in the wheat straw is about
77.1 %. No arabinose can be detected in the solid residue; i.e., a homo-xylan tends to remain undis-
solved. However, the recovery of solubilized arabinoxylan within the hydrolysate is only 46.2 % (i.e.,
the extraction efficiency is low). Thus, about 54 % of the solubilized arabinoxylan is not extracted,
but remains on the solid residue and is washed off (annex D). The solubilization of cellulose (referred
as glucan) is 8.4 %, while 91.6 % remain in the solid residue. The recovery of lignin in the solid
residue is 70.8 %. However, only 21.6 % of the solubilized lignin (29.2 % of wheat straw lignin) is
recovered in the hydrolysate (corresponds to 6.8 %pwm in the hydrolysate) being a significantly lower
value compared to the recovery of the solubilized carbohydrates and acetate in the hydrolysate (Table
6.4). The hydrolysate dry mass consists of 66.9 % arabinoxylan. The arabinose-to-xylose ratio
(Ara/Xyl) 1s 0.54 in the native hydrolysate, 0.10 in total after analytical hydrolysis, and 0.02 in soluble
oligomers (annex D). Approximately 85 % of the arabinose and 15 % of the xylose in the hydrolysate
are present as monomers.

Discussion. The yield of non-monomeric xylose (Yunx) refers only to xylose and is highly dependent
on the efficiency of the extraction after autohydrolysis (Table 6.4). The results in Fig. 6.5 confirm a
reasonable experimental design to be established, as an optimum in the design center could be iden-
tified (i.e., the smallest standard error and therefore the most reliable results (Fig. 6.4d) are obtained)
with regard to the defined evaluation criteria. It has been shown that the dry mass content (DM) and
its interactions with the severity factor significantly influence the results and the overall hemicellu-
lose-first concept. Considering the goals of such a concept, biomass solubilization should not be max-
imized, but rather an optimization with regard to suitable process parameters can lead to a high re-
covery of non-monomeric xylose at mild hydrolysis conditions (170 °C, 40 % DM; Fig. 6.5). This
can also give rise to synergies in energy consumption of such a hydrothermal concept, which depends
to a large extent on the reaction temperature and the water input [23,37].

The compositional analysis is a more appropriate method for evaluating the overall success of the
autohydrolysis. The results in Table 6.4 show a high solubilization rate for arabinoxylan of 77 % after
steaming at a LSR of 1.5 (40 % DM) without intensive size reduction of the biomass. Such high hem-
icellulose solubilisation rates are typically achieved with liquid hot water processes running at LSRs
of 5 to 10 after intense particle size reduction [8,51,66]. Carvalheiro et al. provide an excellent over-
view of autohydrolysis studies with a focus on the hemicellulose solubilization [41]. In comparison,
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per 100 g wheat straw dry mass, about 20.8 g arabinoxylan can be solubilized in this study. Up to
16.7 g can be obtained as oligomers or soluble polymers in the hydrolysate after chemical-free auto-
hydrolysis. An effective hemicellulose solubilization is also confirmed by the advanced removal of
acetate and arabinose from the solid residue, which also cannot always be completely converted in
liquid hot water studies [61]. The remaining homogeneous xylan in the solid residue is more difficult
to dissolve; in some kinetic studies such results are described as “slow-reacting xylan” with its own
kinetic constant [55,56]. The comparatively good arabinoxylan solubilization at low concentrations
of monomers and degradation products can be achieved, as the DM significantly affects the autohy-
drolysis at low LSRs (Fig. 6.5). One possible explanation for this could be that the preparation of the
biomass (section 6.2.2.1) leads to homogeneous wetting (i.e., effective heat and mass transfer) and
inorganics removal. Therefore, at 20 to 40 % DM and the reduced buffer capacity due to inorganics
removal [58], oligomers and polymers from arabinoxylan can be effectively formed, but at low tem-
peratures of 170 °C their degradation rate to monomers and degradation products is low [56]. How-
ever, when the DM is increased to 60 % or the temperature (7) is raised to 175 °C, the concentration
and recovery of non-monomeric sugars in the hydrolysate and their degree of acetylation drop con-
siderably (Fig. 6.5b; annex D). Too low a water content may cause heat and mass transport limitations
on the biomass surface, potentially leading to locally increased concentrations of reactants or organic
acids [57]. Additionally, higher temperatures accelerate carbohydrate degradation by deacetylating
dissolved oligomers (annex D).

The detected glucose in the hydrolysate could also partly refer to methylglucoronic acid (i.e., not
cellulose based glucan) typically found within the hemicellulose of wheat straw [61]. The analytical
methods used (section 6.2.3.2) are unable to separate these two molecules [67]. In this case the actual
recovery for hemicellulose would be noticeably higher (than the recovery of arabinoxylan alone) and
the glucan solubilization even lower than indicated in Table 6.4.

The solubilization rate of lignin (29.2 %) in Table 6.4 is presumably distorted upwards, as brownish
particles are deposited in the washing water (in line with the results of [51,61]). The low recovery of
the solubilized lignin in the hydrolysate (21.6 % of the dissolved lignin) suggests that it is not com-
pletely dissolved, but is also present in particles and is washed of, which has already been observed
in the fixed-bed reactor under similar conditions [17].

Compared to the reference study conducted under similar conditions in a fixed-bed reactor, arabi-
noxylan solubilization increased by 22 % (from 63.1 % to 77.1 %) [17]. Although the share non-
monomeric xylose decreased slightly from 87 to 85 %, the DM can be increased to 40 % (LSR of 1.5)
and the reaction temperature (7) reduced from 180 to 170 °C. Low reaction temperatures and LSRs
represent a significant advantage for a biorefinery concept, as high water and energy demands remain
major challenges for autohydrolysis implementation [9,37]. Given the low formation of degradation
products (annex D), this represents a promising process intensification.
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6.3.6 Overall discussion

The work not only aims to provide a deeper understanding of the interactions during autohydrolysis
but also explores a practical concept leveraging these relationships. Since the intensification of auto-
hydrolysis was studied within the framework of a hemicellulose-first biorefinery concept, the key
findings relevant to this context are briefly summarized and discussed.

e For a single-stage autohydrolysis, a relatively high non-monomeric xylose recovery at mild
reaction conditions and a low liquid-to-solid ratio can be achieved [37,68].

e No or small amounts of relevant degradation products (furfural, HMF and formic acid) could
be detected in the hydrolysate at determined optimal hydrolysis conditions (annex D).

e The solid residue appears to be free of acetate and arabinose and consists mainly of glucan
and lignin; the latter is partly lost as particles and partly as soluble phenolic compounds.

e After preparation and autohydrolysis, a low-particle and low-lignin hydrolysate is produced,
which enables simplified membrane-based product separation [17].

e The cellulose in the solid residue shows high potential for biological utilization (enzymatic or
microbial) (annex D). The residue is low in soluble inhibitors such as aldehydes, organic acids
and phenolic compounds as they are removed with the liquid hydrolysate [7,69].

The systematic investigation of autohydrolysis with saturated steam enables the promising adaptation
of key parameters (7, t, DM) for wheat straw hemicellulose valorization. Leveraging the interactions
of these parameters enables a high recovery of non-monomeric xylose at low water input while avoid-
ing elevated reaction temperatures. A hemicellulose-first concept is particularly suited to these con-
ditions, as it inherently avoids harsh reaction conditions. Intensifying autohydrolysis, particularly in
terms of energy and water demand, is an important challenge for its industrial implementation [37,70].
The results demonstrate that hemicellulose potential can be utilized more effectively by avoiding
energy-intense feedstock preparation (e.g., irradiation or grinding), resource-intensive auxiliary ma-
terials (e.g., chemicals or enzymes) high water consumption and excess waste generation [17,23]. If
the results and the operation with saturated steam at low water content are validated in continuous
mode, this concept could effectively address critical challenges for lignocellulose biorefineries [9,70].

6.4 Conclusion

A hemicellulose-first approach offers significant benefits for wheat straw biorefineries by effectively
valorizing pentose-based hemicellulose while simultaneously fractionating lignocellulose under mild
conditions (165 to 175 °C). Autohydrolysis presents vast potential as a fractionation mechanism for
utilizing wheat straw in a hemicellulose-first concept, as it relies solely on water and energy as aux-
iliaries. The use of saturated steam, without subsequent explosion, can achieve comparable results to
subcritical liquid hot water while significantly reducing water input (liquid-to-solid ratios of 0.7 to
4). Considering the interactions between reaction temperature, reaction time, and dry mass content
allows for the reduction of the liquid-to-solid ratio in autohydrolysis to below 2, while still achieving
high solubilization of arabinoxylan (77 %), along with high recoveries (over 80 %) and concentra-
tions (over 22 g L") of oligomers in the hydrolysate. Intensifying autohydrolysis can enhance a hem-
icellulose-first concept by increasing non-monomeric arabinoxylan yield (16.7 % of wheat straw),
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reducing reaction temperature (170 °C) and minimizing degradation products (furfural and HMF be-
low the determination limit). Dry mass content, along with the severity factor, significantly influences
autohydrolysis at low liquid-to-solid ratios, showing that a high water content in the reactor is not
necessary for a high recovery of arabinoxylan oligomers. Prewashing the biomass at higher temper-
atures (over 40 °C), combined with energy input via saturated steam, likely creates favorable reaction
conditions on the biomass surface. The findings emphasize the potential for optimizing autohydroly-
sis at low water input, offering practical applications in biorefineries. Future studies could further
validate these results under continuous operation to support industrial implementation.
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7. Ergebnissynthese

Das tlibergeordnete Ziel dieser Arbeit ist es, ein gemall dem Stand der Technik vorteilhaftes Konzept
fiir die Nutzbarmachung von Weizenstroh-Lignocellulose zu erarbeiten, das 6konomisch tragféhig ist
und zu einer Kreislaufwirtschaft beitragt (Kapitel 2.1). Im Sinne dieser Zielstellung sollen zudem
eine Reihe von Randbedingungen eingehalten werden, die in Kapitel 1.3 beschrieben sind.

Fiir die Bearbeitung dieser libergeordneten Zielsetzung werden in Kapitel 2.1 Teilziele mit Bezug auf
die Losung dieser Herausforderungen und die Beantwortung der noch offenen Forschungsfragen for-
muliert. Aspekte dieser Teilziele werden dann im Rahmen von Publikationen bzw. in Kapiteln dieser
Arbeit (Kapitel 3 bis 6) vertieft untersucht. Im Folgenden werden die in diesen Kapiteln singuldr
dargestellten Ergebnisse im Gesamtkontext der zu beantwortenden Fragen eingeordnet und jeweils
ein Fazit im Hinblick auf die libergeordnete Zielsetzung formuliert.

7.1 Techno-okonomische Analyse der Strohvorbehandlung

Fiir eine Analyse und Bewertung effektiver Vorbehandlungsoptionen fiir Weizenstroh werden diese
in einem Konzept zur Bereitstellung von Biogas als primdrem Produkt der entsprechenden Bioraffi-
nerie anhand technischer und 6konomischer Parameter (Kapitel 3) untersucht. Eine systematische
Untersuchung exemplarisch fiir Biogas als Primérprodukt wird dabei als zielfiihrend angesehen, da
fiir die Bereitstellung dieses Bioraffinerie-Produktes der eingesetzte Biomassestrom / der Feedstock
(hier: Weizenstroh) vollstdndig und ohne spezifische Prozessschritte (in der Primérraffination oder
der Sekundérraffination nach Abb. 1.2) fiir Cellulose, Lignin oder Hemicellulose betrachtet werden
kann. Somit konnen die ausgewdhlten Behandlungsmethoden und ihre Auswirkungen direkt vergli-
chen und ihre Eignung anhand der definierten Bewertungsparameter bewertet werden. Hierbei be-
schrinken sich die systematische Untersuchung und der Vergleich auf die Vorbehandlungsmethoden
Hammermiihle (HM), Dampfexplosion (SE) und alkalische Impriagnierung (AI) nach dem aktuellen
(heutigen) Stand der Technik. Die biologische Abbaubarkeit® der Lignocellulose zu Biogas wird da-
bei als ein relatives MaB fiir die Desintegration / den Aufschluss der Lignocellulosestruktur angese-
hen, die beispielsweise auch fiir eine Fraktionierung des Rohstoffs Weizenstroh notwendig ist. Dabei
weist die biologische Abbaubarkeit (hier: zu Biogas) unter den untersuchten Bedingungen methoden-
ibergreifend eine Korrelation mit der Intensitdt der Vorbehandlung (d. h. spezifischer Energieeintrag
oder (erweiterter) Schweregrad® bei thermochemischen Verfahren) auf; diese Vorbehandlungs-Inten-
sitét ist somit eine repriasentative Kennzahl fiir eine mogliche Ausbeute ausgewihlter Fraktionen des
eingesetzten Lignocellulose-Rohstoffs (z. B. Cellulose und Hemicellulose). Eine maximale biologi-
sche Abbaubarkeit — und damit eine maximale Nutzung der eingesetzten Lignocellulose — ist im hier
untersuchten Fall einer Biogaserzeugung die Zielgrof3e. Da im Rahmen der Untersuchung der Pro-

5 Die biologische Abbaubarkeit (eng. Biodegradability - BD) ist in dieser Arbeit definiert als das Verhiltnis von experi-
mentell ermitteltem Methanpotenzial zum theoretischen Methanpotenzial (in Abhéngigkeit der Zusammensetzung) nach
Gleichung (3.1)

® Der Schweregrad (eng. Severity Factor - SF) ist ein empirischer Parameter, der den Einfluss von Reaktionstemperatur
und -zeit bei hydrothermischen Prozessen erfasst und quantifiziert. Der Schweregrad fiir die Behandlung von Lignocel-
lulose wird nach der empirisch bestimmten Korrelation in Gleichung (3.3) berechnet.
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zessaufwand und die benétigte Energie sowie die eingesetzten Hilfsstoffe in (Vorbehandlungs-)Kos-
ten und die jeweilige Biogasausbeute in Erldsen resultieren, lassen sich die Vor- und Nachteile der
Verfahren 6konomisch quantifizieren und nach einer Analyse der Gestehungskosten fiir das Haupt-
produkt vergleichen. Diese techno-6konomische Analyse liefert damit sowohl Bewertungsparameter
fiir die Bereitstellung, Vorbehandlung und Nutzung des Rohstoffes (ab der Ernte) als auch Anhalts-
punkte fiir die bendtigten Hilfsstoffe sowie die bei der Vorbehandlung eingesetzte thermische und
elektrische Energie (Kapitel 3).

Teilziel. Im Rahmen der Zielsetzung wurde Folgendes als erstes Teilziel definiert: Analyse und Be-
wertung gdngiger Vorbehandlungsmethoden fiir Weizenstroh und Ableitung von Anforderungen an
ein alternatives (optimiertes) Nutzungskonzept im Hinblick auf die identifizierten Herausforderungen
in Kapitel 1.3.

Nach der zugrundeliegenden Hypothese kann mit einer techno-6konomischen Analyse bewertet wer-
den, welche Verfahren geeignet sind, um die Lignocellulosestruktur von Weizenstroh bei der Vorbe-
handlung effektiv fiir die anschlieBende Nutzung (hier: Biogaserzeugung) vorzubereiten / aufzu-
schlieBen. Zudem konnen daraus die jeweiligen Vor- und Nachteile sowie resultierende Anforderun-
gen an ein geeignetes Nutzungskonzept abgeleitet werden.

Vorgehen. Die Vorgehensweise fiir die Untersuchung der abgeleiteten Forschungsfragen zeigt sche-
matisch Abb. 7.1; die dabei angewandten Untersuchungsmethoden sind in Kapitel 3 ausfiihrlich be-
schrieben. Ausgehend von einer Datenerhebung werden demnach zunéchst sowohl die Zusammen-
setzung als auch wesentliche Eigenschaften von Weizenstroh untersucht und die daraus resultieren-
den, auf dem Stand der Technik basierenden Nutzungsmoglichkeiten analysiert. Notwendige Pro-
zessschritte, thre jeweiligen Vor- und Nachteile sowie die daraus resultierenden Auswirkungen wer-
den im Kontext der beispielhaften Bereitstellung von Biogas aus Weizenstroh evaluiert. Die drei Vor-
behandlungsmoglichkeiten (mechanische, thermische und chemische Vorbehandlung) werden detail-
liert diskutiert und ihre Vor- und Nachteile umfassend gegeniibergestellt. Fiir eine fundierte Untersu-
chung der Bereitstellung von Biogas aus Weizentroh mit den unterschiedlichen Vorbehandlungsver-
fahren wird eine Bewertungsmethode und ein entsprechendes Bezugssystem erarbeitet. Fiir eine aus-
gehend davon realisierte techno-6konomische Bewertung werden geeignete Bewertungsparameter
definiert und die dafiir bendtigten Annahmen begriindet getroffen. Eine durchgefiihrte konkrete Fall-
studie sieht eine Anlage zur Bereitstellung von elektrischer Energie (Strom) aus Biogas im Mafstab
von 0,5 bis 5,0 MW elektrischer Leistung mit einer ausschlieBlich mechanischen (Hammermiihle),
einer thermischen (Dampfexplosion) und einer chemischen (alkalische Impréagnierung) Strohvorbe-
handlung vor. Die Auswirkungen dieser Verfahren auf die nachfolgenden Prozessschritte werden un-
tersucht und bewertet, um daraus potenzielle Anforderungen fiir ein alternatives Nutzungskonzept
abzuleiten. Fiir alle untersuchten Verfahren und die unterschiedlichen Anlagengréflen werden mit-
hilfe technischer und 6konomischer Parameter die Investitionsausgaben, die Betriebskosten und die
Erlose nach Kapitel 3.3 und 3.4 bestimmt. Ferner werden fiir alle betrachteten Fille die Anteile der
untersuchten Prozessschritte Bereitstellung, Vorbehandlung und Fermentation an den Gesamtkosten
und die relativen Anteile der Nebenprodukte (Warme und Diinger) an den Erlésen ermittelt. Durch
eine Gegeniiberstellung der untersuchten Varianten und einen Vergleich der Bewertungsparameter
werden potenzielle Mdglichkeiten zur Optimierung von Prozessschritten und ihren Kombinationen
identifiziert. Auch werden Sensitivitidtsanalysen der Stromgestehungskosten als Funktion wichtiger
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technischer und 6konomischer Parameter durchgefiihrt, um ausgehend davon wesentliche systembe-
stimmende Einflussparameter identifizieren zu konnen. In der Summe dienen die Ergebnisse als
Grundlage fiir die Erarbeitung von Anforderungen, Kriterien (Minimierung, Maximierung oder Op-
timierung von relevanten Parametern) und Kennzahlen fiir ein alternatives Nutzungskonzept fiir Wei-
zenstroh unter Beriicksichtigung der aufgezeigten Herausforderungen (Kapitel 1.3) und der definier-
ten Zielsetzung (Kapitel 2.1).

Zusammensetzung von Weizenstroh-Lignocellulose und aktuelle Nutzungsmaglichkeiten

L 2

Vorauswahl und Vergleich von geeigneten Verfahren fiir die Vorbehandlung von Weizenstroh

v

v

y

Mechanische Vorbehandlung

Charakterisierung
Datenerhebung
Vor- und Nachteile

Thermische Vorbehandlung
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Vor- und Nachteile

Chemische Vorbehandlung
* Charakterisierung

e Datenerhebung

* Vor-und Nachteile

v

v

v

Technische Bewertung
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Erarbeitung einer
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v

v

v

Hammermiihle
(mechanisch)

Dampfexplosion
(thermisch)
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v

v
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Fallstudie: Beispielanlagen fiir die Bereitstellung von elektrischem Strom aus Biogas
Kosten: Logistik > Konditionierung = Vorbehandlung - Fermentation - Biogasaufbereitung = Garrestnachbereitung

L 4

Sensitivitatsanalyse (Stromgestehungskosten), Gegenliberstellung und Vergleich der drei
Verfahrensoptionen anhand technischer und 6konomischer Parameter

L 2

ZielgroRen und Kennzahlen fiir ein nachhaltiges und konkurrenzfahiges Verwertungskonzept

Abb. 7.1: Vorgehensweise bei der techno-6konomischen Bewertung von geeigneten Vorbehandlungsverfahren
fiir Weizenstroh und der Ableitung von ZielgroBen. Die drei untersuchten Vorbehandlungsverfahren sind farb-
lich gekennzeichnet (griin - mechanisch, orange - thermisch, blau - chemisch). Die Elemente der techno-6ko-
nomischen Bewertungsmethode sind grau unterlegt. Breite Pfeile stellen hierbei den Arbeitsfluss, die schmalen
Pfeile den Einfluss auf die Konzeptionierung und die Untersuchungsmethodik dar.

Ergebnisse. Im Rahmen der Untersuchungen in Kapitel 3 werden Konzepte zur Verarbeitung und
Nutzung von Weizenstroh-Lignocellulose — mit einem Schwerpunkt auf der Vorbehandlung — erar-
beitet. Tabelle 7.1 zeigt die entsprechenden Ergebnisse der techno-6konomischen Analyse der unter-
suchten Vorbehandlungsmethoden. Fiir die drei Optionen und jeweils vier AnlagengroBen (0,5 bis
5,0 MW elektrischer Leistung) sind dort die entsprechenden Annuitéten fiir die Investitionsausgaben,
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die Betriebskosten und die Erlose gelistet. Aus Vergleichsgriinden ist zusétzlich der Return on In-
vestment (ROI = Erldse / Kosten) als Verhéltnis von jihrlichen Erlésen und Kosten’ angegeben. Zu-
dem sind die Anteile der Rohstoffbereitstellung, der Vorbehandlung und der Fermentation an den
jahrlichen Gesamtkosten dargestellt; dies gilt auch fiir die Anteile der Erlése durch die Nebenpro-
dukte Wirme® und Girrest’.

Tabelle 7.1: Zusammenfassung der Analyse der Vorbehandlungskonzepte anhand 6konomischer Faktoren
tiber der Anlagengrofie (in MW elektrischer Leistung). Gegeniiberstellung der Gestehungskosten fiir das pri-
mére Produkt elektrischer Strom (hier: aus Biogas, bereitgestellt durch ein / mehrere Blockheizkraftwerke
(BHKW)) und die jahrlichen Investitionsausgaben, Betriebskosten, Erlose sowie der relativen Anteile nach
ihrer Zusammensetzung. Der Return on Investment (ROI) ist definiert als Erlése durch Kosten.

Hammermiihle Dampfexplosion Alkali Impriignierung

MW 0,5 1,0 25 50 05 1,0 25 50 05 1,0 25 50
Gestehungskosten €/kWh 0,059 0,035 0,020 0,017 0,221 0,166 0,132 0,118 0,159 0,110 0,085 0,073
Investitionsausgaben M€/a 0,18 0,29 0,57 1,10 0,36 0,64 1,42 2,80 027 044 092 1,74

Betriebskosten M€/a 025 0,32 0,50 0,84 0,67 092 1,62 285 0,58 081 1,47 2,60
Erlose M€/a 0,60 1,11 2,50 5,09 0,59 1,10 2,50 5,14 0,67 1,25 2,82 5,78
ROI - 1,4 1,8 2,3 2,6 0,6 0,7 0,8 0,9 0,8 1,0 1,2 1,3
Kosten

Bereitstellung % 31 38 46 50 16 20 23 26 19 23 27 31
Vorbehandlung % 34 21 11 6 68 60 55 53 61 52 46 42
Fermentation % 35 41 44 45 18 21 22 23 21 25 26 27
Erlose

Biogas % 31 34 38 40 42 45 50 52 35 38 42 44
Garrest % 39 38 37 35 41 41 40 38 36 36 35 33
Wirme % 30 28 25 24 17 14 10 10 29 26 23 23

Fiir die ausschlieBlich mechanische Vorbehandlung (Hammermiihle) von Weizenstroh lassen sich die
Ergebnisse wie folgt zusammenfassen.

e Die niedrigsten Investitionsausgaben und Betriebskosten lassen sich infolge des technisch wenig
komplexen Prozessdesigns und der gut skalierbaren Prozessschritte (d. h. industriell etablierte
Apparate mit relativ niedrigen Investitionsvolumina) mit mechanischen Verfahren erreichen.

e Bedingt durch die vergleichsweise geringe Produktausbeute in Bezug auf die Kohlenhydrate (d. h.
die am wenigsten effektive Ausnutzung des Rohstoffpotenzials) werden bei einer ausschlieBlich
mechanischen Vorbehandlung vergleichsweise geringe Biogas-Erldse erzielt.

e Zwar werden Kostenvorteile in Bezug auf die Investitionen und die Betriebskosten bei der Bio-
gasproduktion deutlich, jedoch fiihrt die hochste spezifische Nachfrage nach elektrischer Energie
(mit der geringsten Biogasausbeute im Vergleich) zu der im Vergleich aller drei Konzepte ge-
ringsten Nettostrombereitstellung.

7 Es werden die Kosten fiir die Rohstoffbereitstellung (Weizenstroh, Logistik, Konditionierung), Vorbehandlung, Fer-
mentation, Biogasaufbereitung und Gérrestnachbereitung entsprechend Kapitel 3.3 ermittelt.

8 Nebenprodukt bei der Verstromung des Biogases im Blockheizkraftwerk (Kapitel 3.4).

9 Feststoffrest nach der Fermentation fiir den Einsatz als Diingemittel. Die Diingemittelerldse werden hierbei tiber den
Wert der im Feststoffrest enthaltenen anorganischen Nahrstoffe geschétzt (Kapitel 3.4).
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In Bezug auf die thermische Vorbehandlung der eingesetzten Lignocellulose mittels Dampfexplosion
lassen sich die nachfolgend diskutierten Erkenntnisse ableiten.

e Bedingt durch die infolge der Dampfexplosion erreichbare relativ hohe biologische Abbaubarkeit
und die dadurch mogliche hohe Biogasausbeute (auch ohne intensive Vorbereitung und Zerklei-
nerung) sind hohe potenzielle Erlose mdglich.

e Hohe spezifische Betriebskosten werden durch die hohe spezifische Nachfrage nach thermischer
Energie (vor allem an Hochtemperaturwiarme) dieser Vorbehandlungsoption und einem entspre-
chend hohen Personalbedarf fiir das Umsetzen des relativ hohen technischen Aufwandes ermittelt.

e Fine aufwindige und teure Technologie — wie die der Dampfexplosion — bedingt hohe Investiti-
onen; hinzu kommen die ausbleibenden Skaleneffekte infolge einer nur eingeschriankten / kaum
moglichen Skalierbarkeit von Apparaten, mit denen die Dampfexplosion fiir Stroh realisiert wer-
den kann.

e Vorteile dieses Aufschlussverfahrens sind kurze Verweilzeiten des Rohstoffes und der Einsatz
von lediglich Wasser und Energie als Hilfsstoffe.

In Bezug auf die chemische Vorbehandlung durch alkalische Impragnierung von Weizenstroh l4sst
sich Folgendes konstatieren.

e Die alkalische Imprégnierung ist auf die permanente Beschaffung und den laufenden Einsatz von
chemischen Hilfsstoffen angewiesen; dies wirkt sich zwingend negativ auf die Betriebskosten aus
(d. h. Rohstoff- und Energieverbrauch, Abwasserbehandlung).

e Das Verfahren bendtigt zudem thermische Energie — wenn auch nur Niedertemperaturwérme von
unter 100 °C (d. h. ggf. ist eine Nutzung von Abwirme aus anderen Industrieprozessen (falls vor-
handen) zumindest teilweise moglich).

e Bei diesem Aufschlussverfahren sind lange Verweilzeiten und somit gro3e Reaktorvolumina er-
forderlich, um hohe Aufschlussgrade zu erreichen.

e Der notwendige Einsatz chemischer Hilfsstoffe bei derartigen Aufschlussverfahren hat potenziell
negative Effekte auf nachfolgende Prozesse auf Basis einer enzymatischen und/oder biologischen
Umwandlung.

Die Sensitivitdtsanalysen zeigen, dass fiir alle untersuchten Verfahren die Rohstoff-Bereitstellung
einen wichtigen Einfluss auf die Gestehungskosten hat, wenn Primérprodukte wie elektrische Energie
fiir den Energiemarkt (Massenmarkt mit definierten Vergiitungssdtzen) bereitgestellt werden. Poten-
zielle Erlose fiir ggf. erzeugte Nebenprodukte haben jedoch ein grof3es Potenzial fiir mogliche Sen-
kungen der Gestehungskosten, wenn diese einen Teil der gesamten Prozesskosten decken kdnnen.
Von den untersuchten variierten Parametern haben die Jahresvolllaststunden der Gesamtanlage und
die spezifischen Vorbehandlungskosten der jeweiligen Verfahren (abhéngig von den genannten Fak-
toren) einen wesentlichen Einfluss auf die Gestehungskosten.

Einordnung. In der Fallstudie wird die Produktion von Biogas (und die anschlieBende Bereitstellung
von elektrischer Energie) aus Weizenstroh untersucht. Diese Analyse hat u. a. gezeigt, dass die ma-
ximierte Ausbeute von Biogas (oder vergleichbar dazu die maximale Ausbeute eines anderen Mono-
substrates wie beispielsweise Glucose bzw. Bioethanol) als alleiniges Bewertungskriterium fiir die
Vorbehandlung der Lignocellulose oder fiir ein vergleichbares ganzheitliches Nutzungskonzept nicht
geeignet ist [1]. Die fokussierte Nutzung einer schwer abbaubaren Rohstoffkomponente wie der Cel-
lulose fiihrt oft zu ihrer Uberbewertung bei der Konzeptentwicklung und -bewertung; Auswirkungen
auf andere Fraktionen (z. B. Hemicellulose) werden dabei hingegen iiber mehrere Verfahrensschritte
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z. T. vernachldssigt. Diese weiteren Fraktionen, aus denen der eingesetzte biogene Rohstoff besteht,
sind fiir eine kommerziell umsetzbare Bioraffinerie jedoch aufgrund der heterogenen Zusammenset-
zung des Rohstoffes und des hohen Aufschlussaufwandes wichtig. Dabei machen die schwankenden
und teilweise erheblichen Anteile der Hemicellulose und des Lignins an der gesamten Trockenmasse
des eingesetzten Rohstoffs eine Verwertung der Lignocellulose bei der fokussierten Nutzung der Cel-
lulosefraktion in vielen Anwendungsféllen wirtschaftlich unattraktiv [2].

Eine fiir Lignocellulose geeignete Vorbehandlung in einer potenziell umsetzbaren Bioraffinerie muss
vielmehr als Optimierungsproblem verstanden werden und die (technische) Antwort auf die Frage
liefern, wie hoch der Aufwand (z. B. in Form von Investitionen und Betriebskosten) fiir den jeweili-
gen Prozessschritt sein muss, damit die bereitgestellten Intermediate / Produkte eine ausreichend
hohe Qualitét fiir den kommerziell darstellbaren Betrieb bei Umsetzung aller Anforderungen haben.

Fiir die untersuchte Vorbehandlung von Weizenstroh unter der definierten Zielsetzung in Kapitel 2.1
sind hydrothermische Verfahren, trotz der bisherigen Nachteile der Dampfexplosion, grundsitzlich
gut geeignet, da sie eine Fraktionierung der Lignocellulose unter den in Kapitel 1.3 definierten Rand-
bedingungen ermoglichen. Damit konnen die biologische Abbaubarkeit und die mogliche Ausbeute
fiir alle Fraktionen i. Allg. erheblich erhoht werden. Derartige Verfahren werden (ohne weitere Hilfs-
stoffe und im subkritischen Bereich [3,4]) aktuell fiir den Aufschluss von Lignocellulose im Wesent-
lichen auf zwei unterschiedliche Arten technisch umgesetzt [2,5].

e Heiflwasserverfahren (Liquid-Hot-Water (LHW)), die hauptsédchlich Autohydrolyse nutzen [6].

e Verfahren mit Dampfexplosion verwenden zusétzlich mechanische Effekte durch die schlagartige
Dekompression (d. h. Aufschluss der kristallinen Cellulose-Fibrillen in Abb. 1.1) [7].

Der wesentlich hohere Wasser- und Energieeinsatz und die durch die bisherige technische Umsetzung
begrenzte Skalierbarkeit der LHW-Verfahren wiirden im Fall einer Realisierung jedoch zu noch ho-
heren Kosten als im Fall der Dampfexplosion (Tabelle 7.1) flihren [8]. Somit ist der Einsatz von
Wasserdampf die vielversprechendste Moglichkeit filir eine potenziell umsetzbare hydrothermische
Vorbehandlung von Weizenstroh im Kontext der Zielsetzung in Kapitel 2.1.

Diese Schlussfolgerungen zeigen, dass es noch erhebliche Optimierungspotenziale fiir die folgenden
ZielgroBen im Hinblick auf die Zielsetzung und die Realisierung von hydrothermischen Verfahren in
einem Nutzungskonzept fiir Weizenstroh gibt.

e Die Vorbehandlungskosten machen bei der Dampfexplosion mit 53 bis 68 % den GroBteil der
ermittelten Gesamtkosten aus und miissen daher fiir eine potenzielle kommerzielle Umsetzung
(im Vergleich zu konventionellen Produkten) reduziert werden. Entsprechend der durchgefiihrten
Sensitivitdtsanalyse zeigen die Vorbehandlungskosten den stirksten monotonen Einfluss auf die
Stromgestehungskosten (mit einem linearen Zusammenhang).

¢ Den stirksten monoton-inversen Einfluss auf die Stromgestehungskosten zeigen die Jahresvoll-
laststunden der Anlage; dies liegt hauptsdchlich an den vergleichsweise hohen Investitionen fiir
die Anlage zu Beginn des Betrachtungszeitraumes und den relativ geringen Erlosen im Verlauf
der Betriebsdauer.

e Die (sehr) hohen Investitionen sind primér durch die technische Komplexitit (u. a. Dekompres-
sion, industriell nicht etablierte, teure Apparate) und die Materialanforderungen bei hohen Reak-
tionsdriicken und -temperaturen bedingt.
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e Der Einsatz von eingeschrinkt skalierbaren Apparaten (z. B. das limitierte Reaktorvolumen von
Riihrkesseln bei hohen Reaktionsdriicken und -temperaturen) fiihrt zu hoheren spezifischen Kos-
ten durch ,,numbering up* und verhindert ,,Economy of Scale“- bzw. Skaleneffekte.

e Die fiir die Vorbehandlung benétigte spezifische (thermische) Energie muss unter kommerziellen
Gesichtspunkten deutlich reduziert werden (dies gilt vor allem fiir die benétigte Hochtemperatur-
wérme), da sie zu relativ hohen Betriebskosten und damit zu reduzierten Erlosen fiihrt.

Soll die Lignocellulose im Weizenstroh entsprechend der Zielsetzung in Kapitel 2.1 mit einer hydro-
thermischen Vorbehandlung aufgeschlossen werden, kann eine Anpassung der Reaktionsbedingun-
gen (d. h. Optimierung der Reaktionstemperatur tendenziell im unteren Bereich der Dampfdruck-
kurve unterhalb von 200 °C [4]) zweckdienlich sein. Die Verdnderung des (maximalen) Druckes und
der (maximalen) Temperatur wirkt sich unmittelbar auf die Anforderungen an die Apparate und ihre
Materialien — und entsprechend auf die Kosten — aus [9,10]. Fiir die Entwicklung eines kommerziell
umsetzbaren Konzeptes ist es zudem zielfiihrend, die bendtigte Hochtemperaturwirme weitgehend
zu reduzieren und die eingesetzte Niedertemperaturwédrme prozessintern zu integrieren (Kapitel 7.4).
Folglich sollte die Biomassebeladung in thermisch intensiven Prozessschritten maximiert bzw. die
benotigten / eingesetzten Hilfsstoffe wie Losemittel weitgehend reduziert werden; auch sollte eine
effiziente und kostengiinstige Riickgewinnung der thermischen Energie angestrebt werden. Eine sol-
che Umsetzung kann beispielsweise bei der Produktion von Biopolymeren und Oligomeren aus der
Hemicellulose mit ihrer potenziell hohen Wertschopfung Synergien bieten [1].

Fazit. Rein mechanische Verfahren ermoglichen keine effektive Fraktionierung der Lignocellulose
und zeigen vergleichsweise geringe Produktausbeuten fiir die Kohlenhydrate, bedingt durch einen
wenig effektiven Aufschluss der Lignocellulose. Bei einer sehr intensiven Zerkleinerung mit dem
Ziel einer moglichst hohen Ausbeute (an Biomethan im untersuchten Fallbeispiel) steigt zudem die
spezifisch bendtigte elektrische Energie erheblich an. Chemische Verfahren (und chemische Hilfs-
stoffe allgemein) kdnnen sich negativ u. a. auf die nachfolgend potenziell realisierten biologischen
Prozesse (enzymatisch und mikrobiell) auswirken. Auch wenn die eingesetzten Hilfsstoffe mit gerin-
gen Beschaffungskosten verbunden sind (d. h. geringe Effekte auf die Gestehungskosten haben),
fiihrt der zusétzliche technische Aufwand fiir z. B. Neutralisation und Abfallaufbereitung zu 6kono-
mischen und 6kologischen Nachteilen. Thermische Energie (hauptsidchlich Niedertemperaturwérme)
wird zudem auch bei der chemischen Vorbehandlung teilweise in erheblichen Mengen benétigt, wenn
beispielsweise grofe Reaktionsbehilter liber relativ lange Reaktionszeiten temperiert werden miissen.

Vor dem Hintergrund der definierten Randbedingungen (Kapitel 1.3) und der Zielsetzung (Kapitel
2.1) sind damit aktuell nur hydrothermische Verfahren wie die untersuchte Dampfexplosion fiir den
Aufschluss von Weizenstroh geeignet. Fiir eine 6konomisch tragbare gro3technische Umsetzung von
hydrothermischen Verfahren fiir den Aufschluss von Lignocellulose miissen die resultierenden Kos-
ten fiir die Vorbehandlung jedoch erheblich gesenkt und zudem Nebenprodukte mit einer moglichst
hohen Wertschopfung bereitgestellt werden [1,11]. Durch die fokussierte Solubilisierung der oligo-
meren und polymeren Hemicellulose konnen hypothetisch sowohl die bisherigen Nachteile der
Dampfverfahren (u. a. hohe benétigte Energie, technische Komplexitéit durch hohe Betriebstempera-
turen und -driicke) als auch die damit verbundenen Kosten reduziert werden. So kann beispielsweise
ein Nutzungskonzept fiir Weizenstroh ressourcenschonend (d. h. ohne zusitzlich bendtigte Roh- und
Hilfsstoffe) und kosteneffizient umgesetzt — und gleichzeitig eine relativ hohe Wertschdpfung reali-
siert — werden.
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Die bisher abgeleiteten Anforderungen fiir die weitere Konzeptentwicklung im Rahmen der Zielstel-
lung der Arbeit (Kapitel 2.1) lassen sich wie folgt zusammenfassen.

e Die Bereitstellung von Produkten aus Weizenstroh ausschlieBlich fiir den Energiemarkt (d. h.
feste, fliissige und/oder gasformige Kraftstoffe bzw. elektrische Energie) ist nachteilig [12]; d. h.
tendenziell hohe Gestehungskosten bei tendenziell zu geringen Erldsen. Die Summe der gesamten
Erlose aller erzeugbaren (Neben-)Produkte spielt fiir eine kommerziell darstellbare Lignocellu-
lose-Nutzung eine wichtige Rolle; dieser Einfluss sollte bereits bei der Vorbehandlung beriick-
sichtigt und die Wertschopfung aus Nebenprodukten ggf. maximiert werden.

e FEine geeignete Vorbehandlung sollte eine hohere Wertschopfung aus Nebenprodukten (d. h.
diversifizierte Nutzung der resultierenden Fraktionen) moglichst ohne zusétzliche (d. h. spezifi-
sche) Betriebskosten ermdglichen; d. h. teure oder rohstoffintensive (vor allem chemische) Hilfs-
stoffe, die an den Rohstoffdurchsatz gekoppelt sind und positive Skaleneffekte verhindern, sollten
vermieden werden.

e Der Nutzungsgrad'® bzw. Kapazititsfaktor der gesamten Anlage hat verfahrensiibergreifend eine
wesentliche Bedeutung fiir die Gestehungskosten aller Produkte und muss maximiert werden.
Mogliche Ausfallzeiten und ein Teillastbetrieb miissen unter kommerziellen Gesichtspunkten mi-
nimiert werden. Die Vorbehandlung sollte folglich kontinuierlich umsetzbar sein und tendenziell
wenige (robuste) Prozessschritte beinhalten. Ausfallzeiten lassen sich u. a. durch die Nutzung
industriell etablierter Technologien oder gut skalierbare (einfache) Verfahren reduzieren.

¢ Eine energieintensive Rohstoffvorbereitung (vor dem eigentlichen Aufschluss) ist zu vermeiden,
um die Betriebskosten gering zu halten. Zudem muss die spezifische Nachfrage nach elektrischer
Energie minimiert werden und die benétigte thermische Energie moglichst prozessintern durch
eine weitgehende Warmeintegration bereitgestellt werden.

7.2 Ressourcenschonende Vorbehandlung von Weizentroh

Teilziel. In der Zielsetzung der Arbeit (Kapitel 2) wurde u. a. folgendes Teilziel formuliert: Konzep-
tionierung und experimentelle Untersuchung einer geeigneten, ressourcenschonenden Vorbehand-
lung fiir Weizenstroh, die eine technische Umsetzung der definierten Anforderungen erlaubt und die
Abtrennung von Hemicellulose aus Lignocellulose ermdglicht.

Die zugrundeliegende Hypothese sieht vor, dass das ausgewéhlte geeignete Verfahren und die ent-
sprechend angepassten Prozessparameter bei dem priméiren Lignocellulose-Aufschluss eine ressour-
censchonende und effektive Fraktionierung von Weizenstroh-Lignocellulose ermdglichen soll. Ein
derartiger Aufschluss sollte es auch erlauben, die Wertschopfung des Prozesses beispielsweise durch
die Nutzbarmachung der Hemicellulose-Fraktion zu steigern.

Vorgehen. Die Vorgehensweise zur Untersuchung der abgeleiteten Forschungsfragen zeigt Abb. 7.2.
Die angewandten Methoden sind in Kapitel 4 ausfiihrlich beschrieben. Auch liegen dieser Untersu-
chung u. a. die Erkenntnisse bzw. Schlussfolgerungen aus Kapitel 7.1 und die der jeweils durchge-
fiihrten Vorversuche zu Grunde. Ausgehend davon werden die relevanten Einflussparameter und
Wirkmechanismen bei der hydrothermischen Hydrolyse mit Dampf evaluiert und ZielgréBen fiir ein

19 Der Jahresnutzungsgrad versteht sich als relatives MaB fiir die effektiven Volllaststunden in einem Zeitraum (hier ein
Jahr; d. h. 8 760 theoretisch mogliche Vollaststunden).
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ressourcenschonendes Nutzungskonzept mit einer angepassten Vorbehandlung von Weizenstroh fiir
die Umsetzung der abgeleiteten Anforderungen definiert. Die vorgeschlagene Vorbehandlung besteht
hierbei aus zwei Abschnitten, der Rohstoffvorbereitung und der daran anschlieBenden Primarhydro-
lyse!!. Fiir die experimentellen Untersuchungen wird ein geeignetes Konzept entwickelt und Kenn-
zahlen fiir die Bewertung der im Detail untersuchten Prozessabschnitte werden definiert. Fiir die Be-
stimmung dieser Kennzahlen und ZielgroBBen sowie die Bewertung der Ergebnisse werden geeignete
analytische Methoden und dazugehorige Anlagen beschrieben und validiert (z. B. fiir die Quantifi-
zierung von nieder- und hochmolekularen Biopolymeren wie Kohlenhydrate und Lignin in Feststof-
fen und in Losemitteln). Das erarbeitete Nutzungskonzept, das im praktischen Betrieb untersucht
wird, sieht eine Hydrolyse des Weizenstrohs mit Sattdampf durch einen direkten Eintrag in den Re-
aktor mit der Biomasse und die Bereitstellung eines moglichst partikelfreien Hemicellulose-Hydro-
lysats vor. Damit soll eine anschlieBende Filtration des Hydrolysats bei moderaten Bedingungen mit
einer moglichst geringen spezifisch bendtigten Membranflidche und Energie ermdglicht werden. Die
Cellulose- (angegeben als Glucan) und die Lignin-Fraktion sollen dabei moglichst im Feststoff ver-
bleiben. Um ein derartiges Konzept umzusetzen, wird entsprechend den in Kapitel 7.1 abgeleiteten
Anforderungen bei der Vorbereitung das Weizenstroh lediglich grob zerkleinert und mit Wasser iiber
mehrere Stufen gewaschen (Kapitel 4). Eine derartige Vorbereitung ermoglicht die Entfernung von
anhaftenden Partikeln und von wasserloslichen Stoffen aus der Biomasse, die nicht zur Zielfraktion
(hier: Lignocellulose) gehoren und anschlieBend bei der Primédrhydrolyse und in der Aufbereitung
der Produktstrome stéren konnten. Bei der Vorbereitung werden im Wesentlichen Wasser (unter
100 °C) und thermische Energie (Warme) als Hilfsstoffe eingesetzt. Das vorbereitete, feuchte Wei-
zenstroh wird anschlieend in Bezug auf die Zusammensetzung und die relevanten Komponenten
analysiert. Es dient anschlie3end als Einsatzrohstoff fiir die Primirhydrolyse mit Sattdampf. Da dabei
die Hemicellulose, die im Weizenstroh hauptséchlich aus Arabinoxylan besteht, gezielt in oligomerer
und polymerer Form solubilisiert werden soll, wird auf hohe Temperaturen, hohe Driicke und eine
schlagartige Dekompression verzichtet. Die entsprechende Primérhydrolyse wird experimentell in
einem Festbettreaktor im Malistab von 40 L (Kapitel 4.2.2) untersucht. Nach der Primarhydrolyse
wird erneut Wasser als Losemittel genutzt (entspricht der Extraktion in Abb. 7.2), um die nun solu-
bilisierten Teile der Lignocellulose zu 16sen und als Hydrolysat vom Feststoff abzutrennen. Da die
hydrothermisch behandelte Biomasse ein hohes Wasserhaltevermdgen aufweist, muss sie zudem ab-
gepresst werden (experimentelles Vorgehen in Abb. 7.2). Die Zusammensetzung der Hydrolysepro-
dukte Feststoffrest und Hemicellulose-Hydrolysat werden in Bezug auf geeignete Vergleichsgroflen
analysiert und anschlieBend der Zusammensetzung des Rohstoffs bilanziell gegeniibergestellt. Der
Erfolg der Vorbehandlung kann dann iiber die abgeleiteten Kennzahlen auf einer quantifizierbaren
Basis verglichen und bewertet werden. Die erarbeiteten Daten und Ergebnisse sollen eine Bewertung
des entwickelten Nutzungskonzeptes und der Umsetzbarkeit der definierten Zielgroen ermoglichen
und aullerdem helfen, potenzielle Optimierungsparameter zu identifizieren.

! Primirhydrolyse meint im Rahmen dieser Arbeit den erstmaligen Aufschluss der Lignocellulosestruktur mittels hydro-
thermischer Verfahren in der Primédraffination nach Abb. 1.2. Bei der Primérhydrolyse kommt es u. a. zur Spaltung von
kovalenten Bindungen zwischen den Biopolymeren in der Lignocellulose und in Abhéngigkeit der Behandlungsintensitét
auch zur Spaltung der glykosidischen Bindungen zwischen Zuckeruntereinheiten der Kohlenhydrate und einem weiter-
filhrenden Abbau der Zuckermonomere (zu Aldehyden, Ketonen und organischen Siuren) [13].
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Einflussparameter und Wirkmechanismen bei der thermischen Hydrolyse von Weizenstroh-Lignocellulose
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Abb. 7.2: Vorgehensweise bei der Entwicklung und der experimentellen Untersuchung einer ressourcenscho-
nenden Vorbehandlung fiir Weizenstroh-Lignocellulose. Konzeptionell werden im Vorgehen vier konsekutive
Aspekte unterschieden (rechts: Vorbehandlung-Konzept (griin), Kennzahlen (orange), Analytik-Konzept
(blau), Bewertungs-Konzept (gelb)) und ihre BezugsgroBen im praktischen Vorgehen (links) farblich kenntlich
gemacht. Die Elemente des Vorgehens mit dem Bezugssystem (gesamtes) Nutzungskonzept (d. h. ZielgroBen,
praktisches Vorgehen zur Untersuchung und Bewertung) sind grau unterlegt. Breite Pfeile stellen hierbei den
Arbeitsfluss, die schmalen Pfeile den Einfluss auf die Konzeptionierung und die Untersuchungsmethodik dar.
Im praktischen Vorgehen stellen die Pfeile den Fluss der Biomasse und die gestrichelten / gepunkteten Linien
die Bezugsgroflen der analytischen Parameter bzw. der Kennzahlen dar.

Zielgroflen. Die in Kapitel 7.1 zusammengefassten Ergebnisse zeigen, dass die Umsetzung eines
effektiven Nutzungskonzeptes fiir Lignocellulose in einem hohen Maf3e von einer effektiven Vorbe-
reitung des Rohstoffs und einem anschlieenden zielgerichteten Aufschluss der Lignocellulose ab-
hingt — in diesem Fall mit dem Fokus auf die Verfiigbarmachung der Hemicellulose aus Weizenstroh.
Autbauend darauf wird daher ein Konzept entwickelt, das eine energieeftfiziente Solubilisierung der
Hemicellulose (Arabinoxylan) unter Umsetzung der folgenden ZielgréBen (Abb. 7.2) ermoglicht.

e Das Flissigkeit-Feststoff Verhiltnis wahrend der Primérhydrolyse soll minimiert werden.

e Die Hemicellulose-Ausbeute in oligomerer und polymerer Form soll maximiert werden.

e Die Hemicellulose-Ausbeute in monomerer Form (d. h. Xylose) soll minimiert werden.

e Die Bildung von Kohlenhydrat-Abbauprodukten (z. B. Furfural, HMF, Methanséure) soll mini-
miert werden.

e Die Wiederfindung von Partikeln (d. h. Triibung) und weiterer, 16slicher Biomassebestandteile
(z. B. Glucan, Lignin, Proteine) im Hydrolysat nach der Vorbehandlung soll minimiert werden.

Ergebnisse. Aufgrund der bisher bekannten Wirkmechanismen [2,4,14] und der vorliegenden For-
schungsergebnisse (Kapitel 7.1) wird eine Primirhydrolyse mit Sattdampf nach einer spezifischen
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Rohstoffvorbereitung mit Wasser (hier: mehrstufige Wische bei 60 °C; Kapitel 4) ohne eine intensive
Zerkleinerung und ohne eine schlagartige Dekompression nach der hydrothermischen Behandlung
vorgeschlagen. Die Analyseergebnisse der dabei produzierten relevanten Fraktionen zeigt Tabelle
7.2. Demnach werden durch diese Rohstoffvorbereitung der Anteil an organischer Trockenmasse im
Weizenstroh erhoht (auf liber 94 %), der Gehalt an anorganischen und den nicht néher spezifizierten
(organischen) Riickstdnden reduziert und die relativen Anteile der Lignocellulose-bildenden Frakti-
onen (d. h. Glucan, Arabinoxylan und Lignin) erhoht. Das Weizenstroh wird nach der Wéasche aus-
schlieflich mechanisch abgepresst; dadurch reduziert sich der Trockenmassegehalt von etwa 91 %
(roh) auf etwa 37 % (gewaschen). Damit liegt das Fliissigkeit-Feststoff Verhiltnis (L/S Ratio) bei der
anschlieBenden hydrothermischen Hydrolyse rechnerisch bei 1,7 (d. h. neben dem Sattdampf und
dem Wassergehalt in der Biomasse werden keine weiteren Hilfsstoffe eingesetzt).

Die Gesamtsolubilisierung der vorbereiteten (trockenen) Biomasse nach der Primirhydrolyse ist
demnach mit 29,6 + 0,7 % bei den untersuchten Bedingungen (180 °C und 35 min) bereits hoher als
die ZielgroBe des Hemicellulosegehaltes von 26,4 + 0,9 % (gemessen und angegeben als Arabi-
noxylan). Der Anteil der bei der Primédrhydrolyse zu wasserloslichen Verbindungen abgebauten He-
micellulose betrigt dabei 63,1 + 3,1 %. Die parallel dazu stattfindende Solubilisierung von Biomasse-
Bestandteilen wie Acetaten, Salzen, Proteinen und weiteren Stoffen 14sst sich nicht vollstidndig ver-
hindern, da die hydrothermische Hydrolyse nicht selektiv fiir bestimmte chemische (kovalente) Bin-
dungen verlauft. Nach Tabelle 7.2 besteht das produzierte Hydrolysat hauptséchlich aus Wasser und
hat einen Trockenmassegehalt von 4,5 %. Mit 57,9 % stellt Arabinoxylan den Hauptbestandteil dieser
Trockenmasse im Hydrolysat dar. Verbindungen aus Cellulose (gemessen und angegeben als Glucan)
und Lignin (gemessen und angegeben als phenolische Komponenten) werden nur in einem geringen
MafBe (5,5 und 6,8 %) im Hydrolysat detektiert. Die Xylose, als Hauptbestandteil der Hemicellulose
im Hydrolysat, liegt zu 87 % in nicht-monomerer und zu 13 % in monomerer Form vor. Die solubi-
lisierte Arabinose liegt zu 30 % und die solubilisierte Glucose zu 95 % in nicht-monomerer Form vor.
Die Analyse der Kohlenhydrate im Hydrolysat zeigt, dass die nicht-monomeren Kohlenhydrate zu
etwa 90 % aus Xylose-Untereinheiten bestehen.

Bei den gewihlten Bedingungen lassen sich bereits Abbauprodukte der Pentosen im Hydrolysat (d. h.
Furfural aus Xylose und Arabinose [13]) und im Kondensat (Furfural und Essigsdure; Kapitel 4.3.1)
in relevanten Konzentrationen nachweisen (Tabelle 7.2). Die gemessene Triibung der produzierten
Hydrolysate direkt nach der Primdrhydrolyse liegt in Abhidngigkeit von den Bedingungen bei 50 bis
100 NTU'? und nach einer Vakuumfiltration mit einer 5 pm Membran bei unter 10 NTU.

Tabelle 7.2: Ergebnisse (n = 3) und zugehorige Standardabweichungen (STD) fiir die entwickelte Vorbehand-
lung von Weizenstroh-Lignocellulose mit Sattdampf bei 180 °C und 35 min Reaktionszeit (WS Weizenstroh;
TM Trockenmasse; FM Frischmasse; 0TM organische Trockenmasse; CB Cellobiose).

Fraktion ™ oTM  Glucan Arabinoxylan  Lignin Acetat Asche Protein  Rest®
Einheit wtYorm Wwthotm  Wt%tMm wt%r™m wt%rm wt%rm wthorm  Wt%rtm  Wt%rwm
WS roh 20,9 92,1 31,3 242 18,6 4,54 7,9 2,3 11,1
STD 0,2 0,1 1,3 0,9 0,4 0,2 0,1 0,1 1,7
WS gewaschen 37,1 94,1 32,2 26,4 20,5 5,0¢ 59 2,5 7,7

12 Nephelometrischer Triibungswert, der mit der Methode in Kapitel 4.2.4.5 ermittelt wird. Der Triibungswert liegt fiir
die Hydrolysate nach einer HeiBwasserhydrolyse bei dhnlichen Bedingungen teilweise bei > 550 NTU [8].
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STD 0,2 0,1 0,5 0,9 0,2 0,1 0,1 0,1 1,1
Hydrolysat 45 93,0 5,5 57,9 6,8 7,1 7,0 2,3 13,3
STD 0,1 0,3 0,2 1,2 0,1 0,2 0,3 0,3 1,3
Solubilisierung  29,6% 30,3%  3,5%° 63,1% 4,8%° 70,8% 17,5% 13,5%  24,9%
STD 0,7%  1,0% 0,1% 3,1% 0,1% 1,1% 0,5% 1,5% 3,5%
Analyt CB Glucose Xylose Arabinose Ameisensdure Essigsdure HMF Furfural Ara/Xyl
Einheit g/L g/L g/L g/L g/L g/L g/L g/L --
Zusammensetzung des Hydrolysats (nativ)

Hydrolysat 0,00 0,08 3,36 1,44 0,80 2,41 0,10 0,50  42,9%
STD 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,01 0,01 0,00 0,15%
Zusammensetzung nach analytischer Hydrolyse (gesamt) ©

Hydrolysat 0,82 1,75 26,11 2,06 0,80 3,28 0,11 0,92 7,9%
STD 0,01 0,06 0,08 0,02 0,00 0,02 0,01 0,03 0,07%
Aus Oligomeren (bzw. bei der analytischen Hydrolyse) freigesetzt

Hydrolysat 0,82 1,67 22,75 0,62 0,00 0,87 0,01 0,42 2,7%
STD 0,01 0,06 0,07 0,01 0,00 0,02 0,00 0,03 0,06%
S (%)° - 95 87 30 - 26 8 46 -

2 Als Rest werden alle analytisch nicht weiter spezifizierten Komponenten zusammengefasst.

b Anteil eines in Oligo- oder Polymeren gebundenen Analyten am detektierten Gesamtgehalt des Analyten.

¢ Im Hydrolysat bestimmter Gehalt, nicht durch Zusammensetzungsanalyse des Feststoffes.

4 Ohne Soxhlet-Extraktion.

¢ Gesamtkonzentrationen der Analyten im Hydrolysat nach analytischer Hydrolyse mit H>SOs.

Einordnung. Die Ergebnisse der Konzeptionierung und der experimentellen Untersuchung werden
nachfolgend in Bezug auf die in Kapitel 1.3 definierten Herausforderungen eingeordnet. Als relevant
fiir die Konzeptentwicklung wurden dabei beispielsweise folgende Randbedingungen abgeleitet.

¢ Fine effektive Wertschopfung des Konzeptes setzt die gezielte Hemicellulose-Solubilisierung und
eine moglichst geringe liber die Hemicellulose hinausgehende Biomasse-Solubilisierung voraus.

e Die ressourcenschonende Umsetzung des Konzeptes muss moglich sein.

e Die ganzheitliche Verwertung des Rohstoffes und eine vollstandige Nutzung der Lignocellulose-

Fraktionen muss ermoglicht werden.

e FEine Kaskadennutzung der Nebenproduktstrome und Intermediate durch etablierte Verfahren

muss moglich sein.

e FEine geringe technische Komplexitdt und damit eine begrenzte Anzahl an Prozessschritten muss

fiir das Nutzungskonzept angestrebt werden.

o Fiir eine grofitechnische Umsetzung miissen die Prozessschritte kontinuierlich umsetzbar und

problemlos skalierbar sein, um Skaleneffekte effektiv nutzen zu konnen.

Biomasse-Solubilisierung. Die experimentelle Untersuchung der Vorbehandlung von Weizenstroh
mithilfe einer hydrothermischen Hydrolyse mittels Sattdampf erlaubt sowohl eine Validierung der zu

Grunde liegenden Hypothesen als auch eine Quantifizierung der dazugehorigen Bewertungsparame-
ter. Die Gesamtsolubilisierung der Biomasse liegt mit 30,3 % bereits liber dem Gehalt der Zielfrak-
tion (Arabinoxylan) in der Einsatzbiomasse (gewaschenes Weizenstroh; 26,4 % Arabinoxylan). Von
den drei Hauptfraktionen der Lignocellulose (Kapitel 1.1) wird die Hemicellulose bei einer hydro-
thermischen Hydrolyse tendenziell auf Grund ihrer chemischen Struktur primér solubilisiert [15]; der
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Anteil von Glucan und Lignin in der Hydrolysat-Trockenmasse ist im Vergleich mit dem Arabi-
noxylan (57,9 %) mit 5,5 bzw. 6,8 % relativ gering. Dies kann mit der im Vergleich zu Cellulose
bzw. Glucan geringeren mittleren Bindungsenergie der glycosidischen Bindungen begriindet werden
[15—17]. Die vielzdhligen Abbaureaktionen der einzelnen Biomassebestandteile, die wéihrend einer
thermischen Hydrolyse stattfinden, laufen teilweise parallel (d. h. nicht sequenziell) ab und lassen
sich somit prozesstechnisch nicht spezifisch isoliert umsetzen [6,13,17]. Eine vollstdndige und selek-
tive Solubilisierung der Hemicellulose ohne weitere Bestandteile der urspriinglich eingesetzten Bio-
masse ist mit einem hydrothermischen Verfahren folglich kaum umsetzbar. Neben dem Arabinoxylan
und den phenolischen Komponenten aus dem Lignin werden relevante Mengen von Acetat, anorga-
nischen Komponenten und analytisch nicht ndher differenzierten Komponenten der Biomasse solu-
bilisiert und mit dem Hydrolysat abgetrennt.

Hemicellulose-Solubilisierung. Die Hemicellulose-Solubilisierung von 63,1 £3,1 % mit einem
Dampf-basierten Verfahren ist im Kontext der in Kapitel 1.3 definierten Randbedingungen als positiv
zu bewerten. In der Literatur (z. B. [2,18]) werden zwar teilweise hohere Solubilisierungsraten fiir
Hemicellulose erreicht; diese hohe Solubilisierung gilt jedoch typischerweise fiir HeiBwasser-basierte
Verfahren, die im Hinblick auf die Zielsetzung dieser Arbeit (Kapitel 2.1; d. h. technisch und 6kono-
misch vorteilhafte und ressourcenschonende Umsetzung) entsprechend den abgeleiteten Anforderun-
gen in Kapitel 7.1 aber ungeeignet sind [2,6]. Eine weitere Erh6hung der Hemicellulose-Solubilisie-
rung kann im Rahmen einer systematischen Optimierung der Primérhydrolyse unter Beriicksichti-
gung der jeweiligen Wechselwirkungen aller wesentlichen Einflussparameter erfolgen; eine einfache
weitere Erhohung der Reaktionstemperatur oder -zeit wiirde den Anteil der nicht-monomeren Xylose
im Hydrolysat (87 %) reduzieren und die Bildung von Abbauprodukten aus der Zielfraktion (Arabi-
noxylan) fordern [13] und ist deshalb tendenziell als kontraproduktiv anzusehen. Die bisher gewéhl-
ten Reaktionsbedingungen von 180 °C und 35 min im Festbettreaktor resultieren somit bereits in ei-
nem fiir die Zielsetzung (Kapitel 2.1) zu hohen Schweregrad (hier: 3,9) der hydrothermischen Be-
handlung nach Gleichung (4.3), da bereits relevante Konzentrationen von Abbauprodukten wie Fur-
fural detektiert werden (Tabelle 7.2). Das hohe Arabinose-Xylose-Verhéltnis (Ara/Xyl) im nativen
Hydrolysat zeigt, dass die Arabinose aus der Hemicellulose bereits nach der Primérhydrolyse zu etwa
70 % in monomerer Form vorliegt. Das Arabinose-Xylose-Verhéltnis nach der analytischen Hydro-
lyse ist wesentlich geringer; folglich bestehen die geldsten Oligomere und Polymere im Hydrolysat
hauptséchlich aus nicht-monomerer Xylose (d. h. Xylopyranose-Untereinheiten).

Ressourcenschonende Umsetzung. Eine Rohstoffvorbereitung (ohne intensive Zerkleinerung) mit
ausschlieBlich Wasser und thermischer Energie fiihrt laut Tabelle 7.2 zur Entfernung von organischen
und anorganischen Storstoffen und einer Erh6hung des Wassergehaltes in der originér eingesetzten
Biomasse [19,20]. Eine Maximierung des Feststoffgehaltes ist jedoch nicht zielfiihrend (d. h. eine
Optimierung ist notwendig), da Vorversuche gezeigt haben, dass der Wassergehalt der Biomasse bei
der Primérhydrolyse die Ausbeute der Hemicellulose in nicht-monomerer Form beeinflusst und ent-
sprechend bei iiber 40 %' liegen muss (Kapitel 6). Die anschlieBende hydrothermische Hydrolyse

13 In Vorversuchen fiihrte die Primérhydrolyse von Weizenstroh mit einem geringen Wassergehalt unter 40 % zu teilweise
deutlich abweichenden Ergebnissen. Im Vergleich zu Tabelle 7.2 war z. B. die Solubilisierung der Hemicellulose redu-
ziert und die Konzentration von Zuckermonomeren und ihrer Abbauprodukte erhdht. Der Trockenmassegehalt der einge-
setzten Biomasse wird folglich in Kapitel 7.6 als eine der unabhingigen Eingangsvariablen bei der Priméirhydrolyse mit-
tels statistischer Versuchsplanung untersucht.
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dieser feuchten Biomasse (hier: 37 % Trockenmasse bzw. 63 % Wassergehalt nach der Vorbereitung;
Tabelle 7.2) mit Stattdampf erfordert somit ein Fliissigkeit-Feststoff-Verhéltnis von 1,7 und ermog-
licht es, einen GrofBteil der Hemicellulose (etwa 63 % des Arabinoxylans) aus dem festen Lignocel-
lulose-Verbund in eine wasserldsliche, nicht-monomere Form zu iiberfiihren. Die folgende Extraktion
der hydrothermisch behandelten Biomasse erfolgt nur mit Hilfe von (kaltem) Wasser; die frei ablau-
fende und bei der Entwiasserung durch Pressen abgetrennte fliissige Phase bildet dabei das Hemicel-
lulose-Hydrolysat (Abb. 7.2).

Dieses Vorgehen (d. h. Entfernung von Storstoffen, Solubilisierung der Zielfraktion mittels Satt-
dampf, Extraktion der Zielfraktion; Abb. 7.2) sieht keinen intensiven Einsatz von weiteren Hilfsstof-
fen neben Wasser und Energie vor und fiihrt dennoch zu vergleichsweise guten Ergebnissen in Bezug
auf die definierten ZielgroBBen (d. h. geringes Fliissigkeit-Feststoff-Verhéltnis, hohe Solubilisierung
von Hemicellulose, hohe Ausbeute an Oligomeren und Polymeren, geringe Konzentrationen von Ab-
bauprodukten und geringe Triibung im Hydrolysat).

Ganzheitliche Verwertung. Die Hemicellulose-Solubilisierung und entsprechende Wiederfindung im
Hydrolysat ist fiir ein dampfbasiertes Verfahren hoch [21,22] und die Wiederfindung von Cellulose-
und Lignin-Verbindungen im Hydrolysat ist demgegentiber vergleichsweise gering [2]; d. h. das Hyd-
rolysat ist relativ Lignin-arm [8,23]. Die Hydrolyse mit Sattdampf zur Hemicellulose-Abtrennung
schriankt eine potenzielle ganzheitliche Verwertung des Weizenstrohs somit nicht ein und ermoglicht
damit eine weiterfiihrende Nutzung der Lignin- und Cellulosefraktion in Form des Feststoffriickstan-
des (Kapitel 4). Zudem werden bei der Extraktion der behandelten Lignocellulose-Biomasse (d. h.
nach der Primirhydrolyse; Abb. 7.2) biologisch aktive Hemmstoffe und Kohlenhydrat-Abbaupro-
dukte, die typischerweise beim thermisch bedingten Abbau von Hemicellulose und von Lignin ent-
stehen [13], mit dem Hydrolysat aus dem Feststoffrest entfernt (Tabelle 7.2). Dies kann vor allem bei
einer weiterfiihrenden enzymatischen und mikrobiellen Verarbeitung der Cellulose im Feststoffrest
wichtig sein [13,24,25]; auch wurde trotz der vergleichsweise moderaten Reaktionsbedingungen fiir
ein hydrothermisches Verfahren [2] die relativ hohe biologische Abbaubarkeit der Cellulose im Fest-
stoffrest empirisch bestétigt (Abb. E.3). Die vorgeschlagene Vorbehandlung ermdglicht somit neben
einer effektiven Nutzung der Hemicellulose eine daran gekoppelte Fraktionierung der Lignocellulose
fiir die etablierten Nutzungsmoglichkeiten / Nutzungspfade von hydrothermisch behandelter Cellu-
lose und von entsprechendem Lignin [1,24,26].

Kaskadennutzung. Das definierte Ziel der hier vorgeschlagenen Priméirhydrolyse ist nicht die Maxi-
mierung der Biomasse-Solubilisierung oder der Ausbeute an Monosacchariden (typischerweise als
Ziel bei der Vorbehandlung von Lignocellulose definiert), sondern der gezielte Abbau von Hemicel-
lulose aus dem Lignocelluloseverbund zu wasserldslichen (nicht-monomeren) Verbindungen — und
das moglichst ohne weiterfiihrende Nebenreaktionen (d. h. Abbau zu Monomeren und daraus folgen-
den Reaktionen [13]). Eine Bereitstellung derartiger Intermediate aus der Hemicellulose mit einer
breiten Molmassenverteilung (Abb. E.1; Tabelle E.1) in Weizenstroh-Bioraffinerien nach Abb. 1.2
ermoglicht ihre anschlieende Veredlung zu einer Vielzahl von Produkten und Anwendungen mit
potenziell hoher Wertschopfung [27,28]. Analog zu Ansétzen, bei denen der primére Fokus bei der
Lignocellulose-Vorbehandlung auf Lignin gelegt wird (sogenannte Lignin-first Verfahren [29-31]),
kann die hier untersuchte Vorbehandlung als ein Hemicellulose-first Konzept fiir eine Kaskadennut-
zung von Weizenstroh bezeichnet werden. Den Fokus auf die Nutzung der Hemicellulose-Fraktion
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bei der Primérhydrolyse zu legen ist im Hinblick auf die Zielsetzung dieser Arbeit zielfithrend, weil
sie bei einer thermischen Behandlung tendenziell als erste Hauptfraktion solubilisiert wird [15,18,32];
zudem kann sie durch die Abtrennung bei einer weitergehenden Verarbeitung von Cellulose und Lig-
nin nicht mehr zu einem Storfaktor (z. B. durch niedrigen pH-Wert, Hemmstoffbildung, Nebenreak-
tionen) werden [25,33,34].

Technische Komplexitdt. Ohne eine geeignete Rohstoffvorbereitung und angepasste Primarhydrolyse
entstehen nach einer thermischen Hydrolyse von Lignocellulose-haltigen Rohstoffen typischerweise
komplexe Hydrolysate, die nur mit einem erheblichen technischen Aufwand aufbereitet werden kon-
nen [35-37]; d. h. niedermolekulare Reaktionsprodukte kdnnen oft nur aufwéndig aus einer derarti-
gen Losung entfernt werden [37,38]. Die hier untersuchte Vorbehandlung ist dagegen technisch rela-
tiv einfach umsetzbar und liefert ein Partikel- und Lignin-armes Hemicellulose-Hydrolysat (d. h. ver-
gleichsweise geringe Triibung im Hydrolysat von 50 bis 100 NTU) fiir eine anschlieBende Aufberei-
tung beispielsweise mit relativ gut skalierbaren Verfahren wie der Ultrafiltration [39,40]. Niedermo-
lekulare Verunreinigungen und Begleitstoffe kdnnen bei einer derartigen Hydrolysat-aufbereitung
mit dem Permeat effektiv von der Zielfraktion mit einer vergleichsweise hohen molaren Masse abge-
trennt werden [39,41]. Dies gilt nicht fiir andere Biopolymere im Weizenstroh wie Lignin, Cellulose
und Proteine (Kapitel 4; Tabelle 7.2); ihre Abtrennung mittels Membranverfahren stellt ggf. eine
Herausforderung dar. Daher sollte deren Anreicherung im Hydrolysat vermieden werden [41]. Eine
Ultrafiltration von Hydrolysaten, die neben der Hemicellulose durch weitere Biopolymere kontami-
niert sind, ist groBtechnisch sehr aufwéndig [8], da der entsprechende Aufwand direkt von der beno-
tigten Membranfldche und somit von den Filtrationseigenschaften des fliissigen Mediums abhédngt
(Kapitel 5). Nach Tabelle 7.2 werden bei der hier realisierten Vorbehandlung von Weizenstroh Pro-
teine und Verbindungen aus Cellulose und Lignin im Hydrolysat nur in einem geringen Maf3e detek-
tiert (Tabelle 7.2); dies ldsst auf geringe Verfliissigungsraten dieser Biomasse-Komponenten im Ver-
gleich zur Hemicellulose schlieBen. Die Glucose (nach analytischer Hydrolyse in Tabelle 7.2) kann
zudem auf Glucuronsédure zuriickzufiihren sein, die typischerweise in der Hemicellulose von Weizen-
stroh vorkommt und moglicherweise mit der genutzten Analytik von Glucose nicht getrennt werden
kann [42]; d. h. die Freisetzung des Analyten ist moglicherweise nicht auf Cellulose bzw. Glucan,
sondern auf Hemicellulose bzw. Xylan-Seitenketten zuriickzufiihren [43].

GrofStechnische Nutzung. Aus den Herausforderungen in Kapitel 1.3 abgeleitete Randbedingungen
erfordern, dass ein effektives Nutzungskonzept fiir Lignocellulose in einem industriell relevanten
Malstab umgesetzt werden kann (d. h. tendenziell gut skalierbare und kontinuierlich umsetzbare Pro-
zessschritte vorsieht). Diese Forderung ist wichtig, um bei einer Skalierung die etwaigen Skalenef-
fekte (,,Economy of Scale*) nutzen zu konnen. Generell ist die Prozess-Skalierbarkeit von einer Viel-
zahl an Faktoren (z. B. dimensionslosen Kennzahlen) abhéngig, die in dieser Arbeit nicht im Detail
untersucht werden. Dieser Forderung wird dennoch insoweit Rechnung getragen, als dass in der Vor-
behandlung weitestgehend Verfahrensschritte bertlicksichtigt sind, die rohstoffschonend (d. h. kein an
den Durchsatz gekoppelter Einsatz von Hilfsstoffen auller Wasser und Energie) und in einem indust-
riellen Maf3stab umsetzbar sind (d. h. die bendtigten technischen Losungen und die notwendigen Ap-
parate sind industriell etabliert). Keine etablierte Losung existiert bisher jedoch fiir die technische
Realisierung der Primérhydrolyse mit Stattdampf. Als eine potenzielle technische Losung dafiir wird
hier der Einsatz eines in der Industrie bereits heute verbreiteten Schneckenreaktors mit einem direkten
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Dampfeintrag in die Biomasse vorgeschlagen. Somit kann diese hier angedachte Losung fiir die Vor-
behandlung bei einer kontinuierlichen Prozessfithrung im Vergleich zu der potenziellen Alternative
,2Dampfexplosion* die Produktausschleusung vereinfachen (d. h. mogliche Ausfallzeiten reduzieren).
Die mechanische Wirkung der schlagartigen Dekompression auf die Abbaubarkeit der Cellulose
durch eine Reduktion der kristallinen Strukturen ist erst bei relativ hohen Temperaturen von iiber
200 °C signifikant [14,44,45]. Bei halmgutartiger Biomasse mit einer relativ grolen spezifischen
Oberflache unter moderaten Reaktionsbedingungen (d. h. Temperaturen von maximal 180 °C und
entsprechenden Uberdriicken von unter 9 bar) ist der Nutzen des zusitzlichen mechanischen Auf-
bruchs der Zellwandstruktur (und damit die angestrebte Vergroferung der Oberfliche sowie die Re-
duktion des Anteils der kristallinen Cellulose) durch die Dampfexplosion fraglich [14,44]. Zudem
zeigen Studien, dass ohne eine derartige Explosion weniger 16sliche Storstoffe und Partikel (u. a.
Zell-Bruchstiicke, Kompartimente) aus der Biomasse freigesetzt werden [14,20,45].

Fazit. Das entwickelte Vorbehandlungskonzept ermdglicht nicht nur eine effektive Nutzung der He-
micellulose im Weizenstroh mit einem relativ geringen technischen und rohstofflichen Aufwand,
sondern auch die Realisierung von vergleichsweise guten Ergebnissen in Bezug auf die definierten
ZielgroBen. Die Vorbereitung der einzusetzenden Biomasse erfolgt chemikalienfrei und erfordert
keine energieintensive Bearbeitung (z. B. Zerkleinerung) oder weitere Hilfsstoffe auBer Wasser und
thermischer Energie. Dabei werden anhaftende Partikel und wasserldsliche Verbindungen entfernt,
die nicht zur Zielfraktion gehdren und bei der anschlieBenden Priméirhydrolyse (z. B. durch Neben-
reaktionen) und einer nachfolgenden Ultrafiltration (z. B. durch Membranfouling in der Hydrolysat-
aufbereitung) als Storstoffe auftreten kdnnen. Die vorgeschlagene Primirhydrolyse verringert im
Vergleich beispielsweise zu einer Dampfexplosion die technische Komplexitét u. a. durch moderate
Reaktionsbedingungen und ermdglicht eine weitgehende Wirmeintegration (u. a. des Uberschuss-
dampfes bzw. des Druckes). Bei der anschlieBenden Extraktion der solubilisierten Zielfraktion wird
ebenfalls nur Wasser als Hilfsstoff genutzt und ein Partikel- und Lignin-armes Hydrolysat fiir die
weitere Aufbereitung bereitgestellt. So ist eine hohe Solubilisierung der Hemicellulose mit hoher
Wiederfindung in nicht-monomerer Form im Hydrolysat moglich und ein Feststoffrest (nach der Ex-
traktion weitestgehend ohne Hemmstoffe) mit hoher biologischer Abbaubarkeit der Cellulose wird
erzeugt (Abb. E.3). Damit erfiillt das Nutzungskonzept weitgehend die abgeleiteten Anforderungen
in Kapitel 7.1 und steht im Einklang mit der definierten Zielsetzung in Kapitel 2.1.

7.3 Hydrolysataufbereitung mit Ultrafiltration

Teilziel. In der Zielsetzung der Arbeit (Kapitel 2.1) wurde u. a. folgendes Teilziel formuliert: Kon-
zeptionierung und experimentelle Untersuchung der technischen Méglichkeiten einer energieeffizien-
ten Aufbereitung der abgetrennten Hemicellulose fiir die Umsetzung der definierten Anforderungen
nach der Vorbehandlung.

Nach der zugrundeliegenden Hypothese wird bei der vorgeschlagenen Primérhydrolyse ein grof3er
Teil der Hemicellulose in oligomerer und polymerer Form fiir Anwendungen mit einer potenziell
hohen Wertschopfung im fliissigen Hydrolysat zuriickgewonnen. Auch ldsst sich dieses Hydrolysat
vergleichsweise energieeffizient mit mechanischen Verfahren wie beispielsweise der Ultrafiltration
aufbereiten.
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Vorgehen. Die Vorgehensweise zur Untersuchung der abgeleiteten Forschungsfragen zeigt Abb. 7.3
und die dabei angewandten Methoden sind in Kapitel 4 beschrieben. Das Vorgehen baut dabei auf
Abb. 7.2 auf und wird durch experimentelle Untersuchungen zur Hydrolysataufbereitung mittels
Ultrafiltration erweitert. Auch wird eine derartige Hydrolysataufbereitung mithilfe der Ultrafiltration
im Kontext der dafiir konzipierten Vorbehandlung bewertet. Spezifische Kennzahlen, die fiir die ex-
perimentelle Untersuchung und anschlieBende Bewertung der Ergebnisse der Ultrafiltration geeignet
sind, werden definiert. Dazu werden die dafiir notwendigen analytischen Methoden etabliert und va-
lidiert. Dariiber hinaus wird eine iibertragbare Methodik zur Bewertung der Filtrationseigenschaften
der Hydrolysate und der Umsetzbarkeit der Ultrafiltration in einem integrierten Nutzungskonzept ab-
geleitet. Fiir die Analyse der Filtrationseigenschaften werden unterschiedliche Membranen mit einer
molekularen Trenngrenze zwischen 4 und 50 kDa untersucht und die Ergebnisse anhand der zuvor
definierten Kennzahlen und Zielgrofen evaluiert. Alle untersuchten Membranen haben eine aktive
Schicht aus Polyethersulfon-basierten (PES) Materialien, da sich in Voranalysen gezeigt hat, dass
diese ein giinstiges Kosten-Nutzen-Verhéltnis in Bezug auf die definierte Zielsetzung (Kapitel 2.1)
bieten. Die hydrophobe Polyethersulfon-Oberfliche wurde bei einigen Membranen durch die Her-
steller modifiziert bzw. hydrophilisiert, um die Membraneigenschaften und die Anfilligkeit der
Membranen gegeniiber Fouling zu verdndern [46].

Durch die Bewertung der erzielten Versuchsergebnisse ldsst sich die Umsetzbarkeit der Ultrafiltration
in dem vorgeschlagenen Nutzungskonzept evaluieren; als zielfiihrend fiir den Einsatz der jeweiligen
Membranen gilt ein hoher Gehalt an Zielkomponenten (nicht-monomere Xylose) im Retentat bei ei-
nem geringen Gehalt an gelostem Lignin und eine hohe Permeabilitdt bei einem geringen Permeabi-
litdtsverlust (vor allem durch irreversibles Fouling).



Ergebnissynthese 151

Einflussparameter und Wirkmechanismen bei der thermischen Hydrolyse von Weizenstroh-Lignocellulose

Definition der ZielgroBen fiir eine geeignete Primarhydrolyse und Filtration von verflissigter Hemicellulose

Praktisches Vorgehen Ableitung eines Konzeptes fiir die
Analytisches Experimentelles Charakteristische | Umsetzung der Primarhydrolyse
Vorgehen Vorgehen Kennzahlen * Solubilisierung der Hemicellulose
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Bewertung des Konzepts und der Umsetzbarkeit der ZielgroRen anhand der definierten Kennzahlen und Ergebnisse

Abb. 7.3: Vorgehensweise bei der Entwicklung einer energieeffizienten Aufbereitung der Hemicellulose in
der Sekundérraffination nach der Vorbehandlung. Konzeptionell werden im Vorgehen vier konsekutive As-
pekte (rechts: Primérhydrolyse (griin), Kennzahlen (orange), Analytik (blau), Ultrafiltration (gelb)) unterschie-
den und ihre Bezugsgrofen im praktischen Vorgehen (links) farblich kenntlich gemacht. Die Elemente des
Vorgehens mit dem Bezugssystem (gesamtes) Nutzungskonzept (d. h. ZielgroBen, praktisches Vorgehen zur
Untersuchung und Bewertung) sind grau unterlegt. Breite Pfeile stellen hierbei den Arbeitsfluss, die schmalen
Pfeile den Einfluss auf die Konzeptionierung und die Untersuchungsmethodik dar. Im praktischen Vorgehen
stellen die Pfeile den Fluss der Biomasse und die gestrichelten / gepunkteten Linien die BezugsgrofBen der
analytischen Parameter bzw. der Kennzahlen dar.

ZielgroBien. Im Kontext der bisherigen Ergebnisse sollen im praktischen Vorgehen (Abb. 7.3) bei
der Hydrolysataufbereitung mittels Ultrafiltration die folgenden ZielgroBen realisiert werden.

e Die Permeabilitit'* bei der Filtration des Hydrolysats soll maximiert werden (d. h. die notwendige
Membranflache soll minimiert werden).

e Das (irreversible) Foulingpotenzial'® (d. h. Permeabilititsabnahme) soll minimiert werden.

e Der Riickhalt!® im Retentat (d. h. Filtrationsausbeute) fiir nicht-monomere Xylose soll maximiert
werden.

14 Die Permeabilitit ist hier als auf die Fliche und den Druck normierter Durchfluss nach Gleichung (4.9) definiert.

15 Als Fouling wird die Abnahme des Durchsatzes bzw. der Permeabilitit bei der Filtration durch eine Membran bezeich-
net, die durch verschiedene Fouling-Mechanismen verursacht wird. Typischerweise werden reversible und irreversible
Fouling-Mechanismen differenziert. Hier wird zudem Probe-Fouling (weitere Abnahme des Durchsatzes bei der Filtration
der Hydrolysat-Proben) erfasst. Die Fouling-Arten werden nach der Methode in Kapitel 4.2.3.1 ermittelt.

16 Der Riickhalt der Membran fiir Komponenten im Feed wird im Verhiltnis zum Permeat angegeben und nach Gleichung
(4.12) ermittelt.
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e Der Gehalt an Storstoffen im Retentat (d. h. 16sliches Lignin, Wachse, Lipide usw.) soll minimiert
werden.

Ergebnisse. In Bezug auf die definierte Zielsetzung wurden verschiedene charakteristische Kenn-
zahlen wie die Permeabilitdt, der Riickhalt fiir die Zielkomponenten (nicht-monomere Xylose) und
fiir die Storstoffe wie Lignin, das Membranfouling und die Anteile an nicht-monomeren Zuckern in
den Produktstromen bestimmt. Das experimentelle Vorgehen bei der Rohstoffvorbereitung und der
Primérhydrolyse fithrt im Ergebnis zu einem Partikel-armen Hydrolysat, dessen Triibung bei 50 bis
100 NTU liegt. Kombiniert mit hydrophilisierten Membranmaterialien (wie UH30 und UH4; Abb.
7.4A) wird eine mittlere Permeabilitit (bei einem Umsatzfaktor!” von 50 %) bei der Filtration des
Hydrolysats erreicht, die um den Faktor 6 bis 7 niedriger als fiir destilliertes Wasser (DW; d. h. ohne
Fouling) ist. Auch eine effektive Anreicherung der Zielkomponenten (nicht-monomere Xylose) im
Retentat in Abhéngigkeit der Trenngrenze (MWCO) wird durch die Messergebnisse bestitigt (Abb.
7.4B). Die Ausbeute fiir die Zielfraktion im Retentat verlduft dabei mit einer monoton inversen Kor-
relation zur molekularen Trenngrenze der Membran; d. h. die hochste Filtrationsausbeute (aufgetra-
gen als Riickhalt) wird fiir die Membranen mit der geringsten Porengrof3e von 4 und 5 kDa beobachtet
(Riickhalt der nicht-monomeren Xylose von ca. 75 bis 80 %). Aus dem Muster der Verteilung an den
Zielkomponenten auf die Produktphasen Permeat und Retentat lassen sich zudem Erkenntnisse iiber
die Molmassenverteilung der nicht-monomeren Xylose im Hydrolysat ableiten. Etwa 27 % dieser
nicht-monomeren Xylose im Hydrolysat suggerieren demnach eine molare Masse von weniger als
4 kDa. Bei einem Umsatzfaktor von 50 % (d. h. gravimetrischer Umsatz von Feed zu Permeat) wiir-
den somit ca. 13 bis 14 % der nicht-monomeren Xylose bei der Filtration mit der am besten geeigne-
ten UH4 Membran im Permeat als Verlust fiir die Isolation aus diesem Prozessschritt folgen.

Die Ergebnisse zeigen eine breite Molmassenverteilung der nicht-monomeren Xylose im Hydrolysat
mit einem Maximalwert von 50 kDa (Abb. 7.4B). In Bezug auf die Zielsetzung ergibt sich somit die
Moglichkeit einer effektiven Abscheidung von allen (Stor-)Stoffen iiber 50 kDa durch eine Vorfilt-
ration — und das ohne Verluste der Zielfraktion. Die Permeabilitdt der UH50 Membran bei der Filt-
ration des Hydrolysats ist gleichzeitig etwa um den Faktor 100 hoher verglichen mit Membranen
geringerer Porengrofle (UPS, UH4, UFS5), die fiir die Anreicherung der Zielfraktion geeignet sind.
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Abb. 7.4: Mittelwerte mit Standardabweichungen (n = 3) als Fehlerbalken fiir: A) Die Permeabilitit der unter-
suchten Membranen bei der Filtration von entsalztem Wasser (DW) und der Hydrolysatproben; B) Die relati-
ven Konzentrationen (Konzentration im Feed entspricht 100 %) der nicht-monomeren Xylose im Permeat und

17 Der Umsatzfaktor wird entsprechend der etablierten Untersuchungsmethode in Kapitel 4.2.3 und der Gleichung (4.10)
definiert und liegt fiir die Vergleichbarkeit im praktischen Vorgehen stets bei 50 %.
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Retentat nach Ultrafiltration, sowie der jeweilige berechnete Riickhalt der Zielfraktion (nicht-monomere Xy-
lose) fiir die untersuchten Membranen (UH, UP, UF, PS, PES) mit unterschiedlicher molekularer Trenngrenze
(MWCO). Die Messwerte bei einem Umsatzfaktor von jeweils 50 %.

Einordnung. Das in Kapitel 4 vorgeschlagene Nutzungskonzept fiir Weizenstroh sieht die Bereit-
stellung von Hydrolysaten mit nicht-monomerer Xylose in Form von Xylooligosacchariden (XOS)'®
und wasserloslichen Xylanen (WSX) aus der Hemicellulose nach der vorgeschlagenen Primérhydro-
lyse mit Sattdampf (Kapitel 7.2) vor. Die Aufbereitung des Lignin- und Partikel-armen Hydrolysats
mit mechanischen Verfahren in der Sekundérraffination nach Abb. 1.2 ist effektiv umsetzbar und
tragt den abgeleiteten Anforderungen nach Kapitel 7.1 addquat Rechnung. Vor dem Hintergrund einer
angestrebten Oligomer- und Polymerproduktion aus der Hemicellulosefraktion ergeben sich fiir so
ein Konzept nutzbare Synergien in Bezug auf die Wertschopfung und die ressourcenschonende He-
micellulose-Aufbereitung. Etablierte Ansdtze mit rein thermischer Aufbereitung der Hemicellulose-
Hydrolysate (z. B. durch Eindickung zu Melasse [8]) widersprechen der Zielsetzung in Kapitel 2.1
und den abgeleiteten Anforderungen an das Nutzungskonzept nach Kapitel 7.1, da der Trockenmas-
segehalt des Hydrolysats (experimentell) bei unter 5 %' liegt (Tabelle 7.2). Die Produktion von Oli-
gomeren und Polymeren mit héherem Molekulargewicht bietet nicht nur Potential fiir Wertschop-
fung, sondern auch fiir effiziente Umsetzung von mechanischen Verfahren in der Produktaufberei-
tung.

Theoretisch ist aufgrund des Molmassenunterschiedes die Nutzung von (mechanischen) membranba-
sierten Verfahren fiir die Isolation der Zielfraktion nicht-monomere Xylose (d. h. XOS und WSX)
moglich (d. h. die Trennung von niedermolekularen Verunreinigungen und vom Losemittel Wasser).
Ein mechanisches Verfahren wie die Ultrafiltration kann im Vergleich zu einer thermischen Aufbe-
reitung mittels Verdampfung auch helfen, die zur Trennung benétigte Energie (vor allem thermische
Energie) erheblich zu reduzieren. Praktisch entstehen nach einer hydrothermischen Hydrolyse (LHW
und Dampfexplosion) jedoch typischerweise Hydrolysate, die fiir eine Filtration weniger geeignet
sind und nur mit einem groflen Aufwand (z. B. mehrstufige Filtration, vorgelagerte Flockung oder
Adsorption mit Aktivkohle [8,23]) aufbereitet werden konnen. Vor allem Ligninbestandteile [8], aber
auch andere Biopolymere und Biomasse-Komponenten wie Proteine, Kohlenhydrate, Lipide und Hu-
mine [46,47], machen den Einsatz von Membranen fiir Hemicellulose-Hydrolysate aufwéndig (d. h.
hohe Betriebs-, Investitions- und Instandhaltungskosten) [23,46,48].

Eine weitere wichtige Zielgrofle aus prozesstechnischer Sicht ist die moglichst geringe Anfalligkeit
der Membran fiir irreversibles Fouling (d. h. durch Riickspiilung der Membran nicht umkehrbarer
Permeabilitdtsverlust der Membran; definiert in Kapitel 4.2.3). Ein derartiges irreversibles Fouling
kann durch eine chemische Reinigung der Membranen (teilweise) kompensiert werden; dies kann die
Betriebsausgaben und die Standzeiten der Membranen negativ beeinflussen [23]. Auch hierbei zeigen
die hydrophilisierten Materialien der UH30, UH4 und zudem die UPS5 vorteilhafte Ergebnisse im

18 Kurzkettige Xylane, (nach weit verbreiteter Definition) bestehend aus 2 bis 10 Xylopyranose-Untereinheiten.

1% Der Trockenmassegehalt im Hydrolysat ist direkt von der Ausbeute bei der Extraktion nach Abb. 7.3 (in Kapitel 4.3
detailliert beschrieben) abhédngig. Die Extraktion in den experimentellen Untersuchungen ist auf Reproduzierbarkeit (d. h.
nicht auf die maximale Ausbeute) ausgelegt und wird einstufig bei einem Fliissigkeit-Feststoff-Verhéltnis von 3 mit deio-
nisiertem Wasser durchgefiihrt. Die solubilisierte aber nicht extrahierte Biomasse wird anschlieBend abgewaschen. Un-
tersuchungen des Waschwassers und die Massenbilanzen deuten auf eine experimentelle Ausbeute flir Arabinoxylan bei
der Extraktion von unter 50 % (Abb. B.1).
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Vergleich zu den stirker hydrophoben Membranen (Membrantyp UF, PS und PES; Kapitel 4.2.3.1).
Dabei hédngt das Ergebnis nicht nur von der molekularen Trenngrenze bzw. der Porengrdf3e, sondern
auch von weiteren Faktoren (vermutlich Materialeigenschaften wie Hydrophobizitit und Oberfla-
chenladung bzw. Zeta-Potenzial [46,49]) und ihren Wechselwirkungen mit dem Filtrationsmedium
ab (Kapitel 4) [41,47].

Bei giinstigen Filtrationsbedingungen (d. h. niedriger Transmembrandruck (7MP) von 1 bis 4 bar,
niedrige Temperatur (7) von ca. 20 °C, nativer pH-Wert von 4) ldsst sich eine experimentelle Mach-
barkeit der Hydrolysataufbereitung mit Ultrafiltration bestitigen. Daraus konnen potenzielle Vorteile
des Konzeptes abgeleitet werden. Die untersuchten Bedingungen erlauben zudem eine weitere An-
passung der Prozessparameter (TMP, T, pH-Wert), mit der das Ergebnis ggf. weiter optimiert werden
kann. Beispielsweise kann {iber eine Erhéhung der Temperatur (7) oder des Transmembrandrucks
(TMP) bei der Ultrafiltration die Permeabilitdt gesteigert und die bendtigte Membranflache weiter
reduziert werden; dadurch kann z. B. der Umsatzfaktor (hier: aus Anschaulichkeitsgriinden konstant
bei 50 %) erhdht werden.

In der Summe wird deutlich, dass bei der Primérhydrolyse ein Hydrolysat entsteht, das vergleichs-
weise effektiv und ohne aufwindige Zwischenschritte (z. B. Flockung, Adsorption [8,23,41]) mit ge-
eigneten Membranen bei hoher Permeabilitit filtriert werden kann. Da die Permeabilitét sich linear
auf die benétigte (installierte) Membranflache nach Gleichung (4.9) auswirkt, kann eine Ultrafiltra-
tion zur Anreicherung der Zielfraktion im Retentat und eine Vorfiltration beispielsweise mit einer
50 kDa Membran wie der UH50 mit einem verhéltnisméBig geringen technischen Aufwand realisiert
werden (Abb. 7.4B).

Fazit. Vor dem Hintergrund der Zielsetzung wurden die Rohstoffvorbereitung und die thermische
Primérhydrolyse so konzipiert, dass ein Hemicellulose-Hydrolysat mit moglichst wenig Storstoffen
(vor allem l6sliche Molekiile gro3er molarer Masse, die nicht zur Zielfraktion gehdren) und geringer
Triibung fiir eine anschlieende Ultrafiltration produziert wird. Das Hydrolysat hat nach der Vorbe-
handlung mit Sattdampf im Vergleich (zu Hydrolysaten nach einer HeiBwasserhydrolyse oder einer
Dampfexplosion) sehr gute Filtrationseigenschaften und hydrophilisierte Polysulfonmembranen sind
fiir eine effektive Ultrafiltration sehr gut geeignet (Kapitel 4.3). Bei der anschlieBenden Ultrafiltration
kann unter den vorgeschlagenen Bedingungen eine vergleichsweise hohe Permeabilitit ohne eine
aufwindige Vorbereitung realisiert werden. Somit kann eine energieeffiziente (mechanische) Abtren-
nung von niedermolekularen Storstoffen im Permeat und eine gleichzeitige Anreicherung der Ziel-
fraktion im Retentat ressourcenschonend (d. h. ohne weitere Hilfsstoffe und ohne einen signifikanten
Einsatz an thermischer Energie), kontinuierlich und skalierbar umgesetzt werden. Die Bereitstellung
von nicht-monomerer Xylose einer breiten Molmassenverteilung (282 Da bis 50 kDa; Abb. 7.4B) in
einem Konzentrat (d. h. Retentat) erfolgt dabei in nur zwei wesentlichen Prozessschritten (d. h. ge-
ringe Prozesskomplexitét). Die maximale molare Masse, die experimentell bestitigt wird, liegt bei
ca. 50 kDa (d. h. es erfolgt keine relevante Anreicherung von nicht-monomerer Xylose im Retentat).
Die untersuchte 50 kDa Membran eignet sich folglich gut fiir eine effektive Vorfiltration des Hydro-
lysats und die untersuchte 4 kDa Membran fiir die Anreicherung der Zielfraktion. So kann eine relativ
hohe Permeabilitdt mit einer Abscheidung von makromolekularen Verunreinigungen (wie partikula-
rem Lignin (Kapitel 4)) fiir weitere Anwendungen ohne Verlust der Zielfraktion umgesetzt werden.
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Das beschriebene Konzept ermdglicht somit die Bereitstellung von einem Partikel- und Lignin-armen
Hydrolysat fiir eine effektive Ultrafiltration bei moderaten Prozessbedingungen, einer hohen Wieder-
findung der Zielfraktion (nicht-monomere Xylose) und dennoch kontinuierlichen und grof3technisch
skalierbaren Prozessschritten [2].

7.4 Analyse und Bewertung der angepassten Vorbehandlung

Die Entwicklung der Vorbehandlung und der Hydrolysataufbereitung wurde bisher nach den in Ka-
pitel 7.1 abgeleiteten ZielgroBen und der definierten Zielsetzung gestaltet und ist folglich nur quali-
tativ bzw. relativ zu entsprechenden Referenzverfahren ressourcenschonend und energieeffizient zu
bewerten. Im Folgenden werden daher die Prozessmodellierung und -simulation fiir die Erstellung
entsprechender Energie- und Massenbilanzen der untersuchten Prozessteile genutzt, um durch derar-
tige weitergehende Analysen tiefergehende Aussagen machen zu konnen. Anhand dieser Untersu-
chungen sollen die kennzeichnenden Parameter des entwickelten Konzeptes quantifiziert und fiir eine
Bewertung bzw. Einordnung und etwaige Vergleiche herangezogen werden. Da mdgliche Nutzungs-
pfade und weitergehende Prozessschritte fiir Cellulose und Lignin, die mit dem vorgeschlagenen Nut-
zungskonzept kombiniert werden konnen, bereits bekannt sind, wird auch hier lediglich die Vorbe-
handlung (d. h. Vorbereitung und Primérhydrolyse) und die Aufbereitung der Hemicellulose mit ei-
nem konventionellen Ansatz (Referenzkonzept mit thermischer Hydrolysataufbereitung) niher un-
tersucht und bewertet. Die Prozessmodelle werden fiir zeitunabhéngige, stationdre Prozesssimulatio-
nen (steady state) genutzt. Fiir alle mechanischen Operationen, die auf experimentellen und analytisch
ermittelten Daten basieren, werden stationire Short-Cut-Prozessmodelle und fiir thermische Operati-
onen rigorose Gleichgewichtsmodelle und entsprechende Datenbanken genutzt.

Teilziel. In der Zielsetzung der Arbeit (Kapitel 2.1) wurde u. a. folgendes Teilziel formuliert: Analyse
und Bewertung der untersuchten Vorbehandlung mit einer konventionellen Hemicellulose-Aufberei-
tung.

Die zugrundeliegende Arbeitshypothese ist, dass die Prozessmodellierung und die erstellten Massen-
und Energiebilanzen sowohl wichtige Kennzahlen fiir die Bewertung der Vorbehandlung liefern als
auch weitergehende Optimierungsmdglichkeiten der relevanten Prozessabschnitte aufzeigen werden.

Vorgehen. Die Vorgehensweise zur Untersuchung der abgeleiteten Forschungsfragen zeigt Abb. 7.5.
Die angewandten Methoden sind in Kapitel 5 beschrieben. Aufbauend auf den Ergebnissen der bis-
herigen Untersuchungen wird der vorgeschlagene Referenzprozess zur Nutzung der Weizenstroh-
Lignocellulose in einem industriell relevanten Mafistab detailliert modelliert; d. h. im Rahmen dieses
Kapitels erfolgt eine quantitative Bewertung relevanter Prozessparameter anhand der Energie- und
Massenbilanzen, um damit ggf. gegebene Unterschiede des vorgeschlagenen Nutzungskonzeptes ge-
geniiber etablierten Konzepten aufzeigen zu kdnnen. Dazu wird ein Simulationskonzept umgesetzt,
das die Bewertung des gesamten Nutzungskonzeptes durch die Ubertragung der empirisch ermittelten
Daten (aus dem Labormalistab) iiber skalierbare Parameter in den definierten Bewertungsmalstab
vorsieht; dieses simulierte Bezugssystem wird beschrieben und abgegrenzt. Danach sollten alle we-
sentlichen Eingangsparameter entweder iiber berechenbare Modelle oder aus der empirischen Daten-
grundlage verfiigbar sein; fiir alle weiteren Eingangsgrofen, fiir die keine skalierbaren Parameter auf
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Basis der empirischen Datengrundlage ermittelt werden kdnnen, werden begriindete Annahmen ge-
troffen. Die Modellierung der Prozesse erfolgt mit einer Flow Sheet Simulation (rigoros und empi-
risch basiert) fiir einen Maf3stab von 30 000 t/a an Weizenstroh Trockenmasse (30 kttm/a) mit dem
Fokus auf die Hemicellulose-Nutzung. Damit wird ein Konzept modelliert, das fiir den verfliissigten
Hemicellulosestrom nach der Primarhydrolyse eine (thermische) Eindickung auf 50 % Trockenmasse
mittels einer Multi-Effekt Verdampfung in der Aufbereitung (Downstream Processing) vorsieht. Die
ermittelten Massen- und Energiebilanzen ermoglichen die Bestimmung der spezifisch und absolut
benotigten thermischen und elektrischen Energie (vor und nach einer Wérmeintegration) fiir die im
Detail untersuchten Prozessteile (Rohstoff-Vorbereitung, Primirhydrolyse und Hydrolysataufberei-
tung). Diese Differenzierung der Prozessbereiche ermoglicht es, Optimierungspotenziale zu identifi-
zieren.

Parameter fiir Modellierung der Prozesse zur Bereitstellung verflissigter Hemicellulose nach Primarhydrolyse

Praktisches Vorgehen fiir empirische Datengrundlage (Kapitel 7.2) Prozessdefinition und Ableitung

Analytisches Experimentelles Charakteristische ] eines Simulationskonzepts
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Bewertung des Referenzkonzeptes unter Umsetzung der ZielgréRen anhand der Energie- und Massenbilanzen

Abb. 7.5: Vorgehensweise bei der Bewertung des vorgeschlagenen Referenzkonzeptes fiir die Nutzung der
Weizenstroh-Lignocellulose. Konzeptionell werden im Vorgehen drei konsekutive Aspekte unterschieden und
ihre Datengrundlage im praktischen Vorgehen (links) farblich kenntlich gemacht. Die Randbedingungen fiir
das Simulationskonzept definieren die Systemgrenzen und die notwendige Datengrundlage (in Grau). Die Pro-
zessmodelle basieren dabei teilweise auf rigorosen Modellen, teilweise auf empirisch ermittelten Kennzahlen
(in Griin). Das Referenzkonzept bildet folglich das experimentelle Vorgehen im definierten Maflstab von
30 ktrm/a Weizentroh ab (in Orange). Breite Pfeile stellen hierbei den Arbeitsfluss, die schmalen Pfeile den
Einfluss auf die Konzeptionierung und die Untersuchungsmethodik dar. Im praktischen Vorgehen stellen die
Pfeile den Fluss der Biomasse und die gestrichelten / gepunkteten Linien die Bezugsgrofien der analytischen
Parameter bzw. der Kennzahlen dar.

Ergebnisse. Das Referenzkonzept (Kapitel 5.2) sieht die kontinuierliche Nutzung von 30 ktrm/a an
Weizenstroh und die thermische Aufbereitung des Hemicellulose-Hydrolysats in einem Multi-Effekt
Verdampfer auf 50 % Trockenmasse (bei angenommenen 7 500 h/a) vor; d. h. dieses Referenzkon-
zept bildet die Massen- und Energiebilanzen der in Kapitel 4 vorgeschlagenen Rohstoffvorbereitung,
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der Primérhydrolyse mit Sattdampf und einer konventionellen (thermischen) Aufbereitung der He-
micellulosefraktion in einem industriellen Mafstab ab. Bei den angenommenen Bedingungen werden
7 250 kg/h an Hemicellulose-Hydrolysat mit 10 % Trockenmasse und der Zusammensetzung nach
Tabelle 7.2 bereitgestellt. Die bendtigte elektrische Energie sowie die Kiihl- und Wéarmeenergie des
Referenzkonzeptes werden nach den Prozessteilen Vorbereitung, Hydrolyse und Hemicelluloseauf-
bereitung unterschieden; die jeweilige Nachfrage ist in Kapitel 5.2.2 im Detail und in Abb. 7.6 zu-
sammenfassend veranschaulicht. Folgende Ergebnisse sind in Bezug auf die Zielsetzung relevant.

e Durch die ressourcenschonende Umsetzung der Vorbehandlung (d. h. Vorbereitung und Primér-
hydrolyse) wird relativ wenig Kiihl- und Warmeenergie (0,28 MWh/t Weizenstroh) benotigt.

e Die unterstellte konventionelle Hemicelluloseaufbereitung mittels Multi-Effekt Verdampfer stellt
somit den Prozessteil mit der hochsten Energienachfrage (52 % der Wérme- und 89 % der Kiihl-
energie) dar; die Warmenachfrage liegt spezifisch bei 0,31 MWh/t Weizenstroh.

¢ Die vorgeschlagene Rohstoffvorbereitung benétigt primar Niedertemperaturwérme, die sich voll-
stindig durch eine Wirmeintegration mit nur einem zusitzlichen Wiarme-Ubertriiger (Kondensa-
tion von Uberschussdampf nach der Primirhydrolyse) bereitstellen lsst.

e Die notwendige Kiihl- und Wérmeleistung fiir die Vorbereitung nach der Wérmeintegration be-
tragt 58 kW bzw. 0 kW; dadurch kann die gesamte Rohstoffvorbereitung bilanziell nahezu ohne
zusitzliche Energie auskommen.

e Elektrische Energie wird zu 98 % bei der Rohstoffvorbereitung nachgefragt und ist insgesamt
trotz einer eher konservativen Annahme von 30 kWh/t fiir die Zerkleinerung gering.

e Fiir die Primirhydrolyse wird hauptsdchlich Hochdruckdampf (250 °C) benétigt (ca. 96 % der
insgesamt benotigten Leistung von 1 123 kW).

e Die spezifische Wiarmenachfrage der Priméirhydrolyse liegt infolge des Prozessdesigns auf einem
geringen Niveau (d. h. der Eingangsstrom wird vorgewiarmt, dann erfolgt ein direkter Dampfein-
trag bei einer hohen Feststoffbeladung bzw. bei einem niedrigen Fliissigkeit-Feststoff-Verhéltnis,
zusitzlich ist eine Dampfriickgewinnung und eine Warmeintegration moglich).

e Die librige Wérmeleistung wird in der Hydrolysataufbereitung nachgefragt und wird im Refe-
renzkonzept durch Niederdruckdampf bei 125 °C gedeckt.

A (in kw) B (in kW) C (in kw)
1123 * 828
37% 33%
1418 Uzl
47% (88
136
2 =3024 kW 2 = 2547 kW 3%
Hydrolyse = Aufbereitung = Vorbereitung Hydrolyse = Aufbereitung = Vorbereitung m Warme El. Strom m Kilte

Abb. 7.6: Benotigte Leistung des Referenzkonzeptes nach Kapitel 5.2: A) Bendtigte Warmeleistung der unter-
suchten Prozessteile vor der Warmeintegration; B) Benotigte Kélteleistung der untersuchten Prozessteile vor
der Wérmeintegration; C) Installierte Leistung nach Wérmeintegration.
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Einordnung. Die Energie- und Massenbilanzen des Referenzkonzeptes zeigen, dass auch bei einer
kontinuierlichen Betriebsweise und einem einfachen und skalierbaren Prozessdesign eine ressourcen-
schonende Umsetzung des Konzeptes mdglich ist; dies impliziert hier den Verzicht auf Chemikalien
und Hilfsstoffe wie Sduren, Basen, Enzyme oder Adsorbenzien [10]. Derartige Stoffe konnen zwar
Vorteile in Bezug auf bestimmte Prozessparameter bieten (z. B. reduzierte Reaktionstemperatur
durch Séduren oder Basen, hohe Selektivitit von Enzymen), zeichnen sich jedoch ggf. u. a. durch hohe
Kosten, einen erheblichen Rohstoffbedarf und/oder hohe Umweltbelastungen aus (d. h. potenzielle
Nachteile bei einer 6kologischen Bewertung (Okobilanz bzw. Lebenszyklusanalyse)) [2,10]. Der
Verzicht auf solche Hilfsstoffe geht oft mit einem erhdhten Energieeinsatz fiir die Zerkleinerung und
die Primdrhydrolyse und/oder geringeren Ausbeuten einher (Kapitel 7.1). Beides lésst sich jedoch
anhand der Ergebnisse fiir das hier vorgeschlagene Nutzungskonzept nicht bestitigen.

Die spezifisch bendtigte (thermische) Energie ist ein wichtiger Bewertungsparameter fiir hydrother-
mische Verfahren [50]. Er fillt in dem hier vorgeschlagenen Nutzungskonzept fiir die Vorbehandlung
infolge aufeinander abgestimmter Prozessschritte und der diskutierten Warmeintegration eher mode-
rat aus. Beispielsweise liegt der spezifische Eintrag thermischer Energie in die Biomasse bei der
Dampthydrolyse typischerweise bei 0,5 bis 1 kWh/kg Trockenmasse [5,50]; hier liegt die spezifische
Nachfrage nach thermischer Energie in der Vorbehandlung (d. h. Vorbereitung und Primérhydrolyse)
unter den definierten Randbedingungen bei 0,28 kWh/kg (Kapitel 5.2.2).

Zudem werden durch die vorgeschlagene Vorbehandlung die Grundlagen einer effizienten Hydroly-
sataufbereitung mit potenziell hoher Wertschdpfung aus der Hemicellulose geschaffen. Bei der Heil3-
wasserhydrolyse als einer verfahrenstechnischen Alternative, die ebenfalls gut fiir die Hemicellulose-
Solubilisierung geeignet ist, werden dhnliche und teilweise hohere Ausbeuten fiir Hemicellulose aus
Weizenstroh im Vergleich zu den Ergebnisse in Tabelle 7.2 erreicht; jedoch werden diese typischer-
weise bei Fliissigkeit-Feststoff-Verhéltnissen von 8 und dariiber realisiert (d. h. wesentlich hohere
bendtigte thermische Energie von > 1 kWh/kg Trockenmasse bei einer zuséitzlich eingeschriankten
Skalierbarkeit) [6,8,50]. Zudem wird in experimentellen Studien dabei oft stark zerkleinertes oder
pelletiertes Weizenstroh als Rohstoff verwendet [22,51,52].

Die Rohstoffvorbereitung durch eine Wiasche mit Wasser bei erhohten Temperaturen nach Abb. 7.5
(im Modell mit 90 °C simuliert) ist von wesentlicher Bedeutung fiir das Gesamtkonzept. Eine derar-
tige Vorbereitung hilft dabei, mehrere Zielgroen mit einem geringen technischen Aufwand umzu-
setzen.

e Organische und anorganische Storstoffe (Tabelle 7.2), die sich negativ auf die Hydrolyse oder die
anschlieBende Aufbereitung der Intermediate auswirken konnen, werden ohne Verluste der Ziel-
fraktion (Lignocellulose) entfernt (Kapitel 7.2).

e Fiir eine hohe Ausbeute an nicht-monomerer Xylose aus der Hemicellulose-Fraktion bei der Pri-
mérhydrolyse wird der Wassergehalt im Weizenstroh auf iiber 40 % eingestellt (Kapitel 7.2).

e Die Temperatur im Einsatz-Massenstrom des Hydrolyse-Reaktors (gewaschenes Weizenstroh)
wird ohne zusétzlich bendtigte thermische Energie erhoht; d. h. der feuchte Massenstrom wird
durch die Anlagen-integrierte Niedertemperaturwiarme vorgewarmt und die entsprechende Nach-
frage nach Hochtemperaturwéarme durch einen direkten Dampfeintrag entfillt.
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Fiir die Vorbereitung der Biomasse ist die Nutzung von Wasser bei 90 °C (im Modell angenommen)
zielfiihrend, da die Entfernung der Storstoffe bei erhohten Temperaturen i. Allg. effektiver verlduft
[19,20,53,54]. In den experimentellen Untersuchungen wurde bei der Rohstoff-Vorbereitung dagegen
Wasser bei 60 °C in mehreren Waschstufen verwendet. Die Ergebnisse zeigen, dass eine effektivere
Vorbereitung mit Wasser bei 90 °C zielfiihrend ist, da die thermische Energie (d. h. Niedertempera-
turwirme) dafiir effektiv durch eine Warmeintegration bereitgestellt werden kann (z. B. Nutzung der
Kondensationsenthalpie des Uberschussdampfes; Kapitel 5.2). Bei einer derartigen Umsetzung der
Vorbereitung wiirde der Ausfluss der Rohstoffwische als Nebenstrom fiir eine Aufbereitung oder
Entsorgung anfallen. Bei einer nur geringen Feststofffracht dieses Waschwassers kann es potenziell
recycelt werden und ein etwaiger Purge-Strom eine Akkumulation organischer Verbindungen ver-
hindern.

Als eine ZielgrdBe fiir die Primédrhydrolyse wird eine mdglichst hohe Feststoftbeladung (d. h. niedri-
ges Fliissigkeit-Feststoff-Verhiltnis) angestrebt (Kapitel 7.2). Diese Feststoftbeladung wird jedoch
durch einen erforderlichen Mindestgehalt an Wasser in der Biomasse von etwa 40 % mitbestimmt.
Dieser Zusammenhang wurde experimentell in Kapitel 4 ermittelt; die Ergebnisse in Kapitel 5 haben
gezeigt, dass der Wassergehalt der Biomasse bei der Primarhydrolyse nicht nur die Ausbeute an nicht-
monomerer Xylose (XOS / WSX) und unerwiinschten Abbauprodukten, sondern auch das Energie-
nachfrageprofil dieses Konzeptes erheblich beeinflusst. Folglich sollten die Parameter Reaktionstem-
peratur (7) und -zeit (¢) sowie der Wassergehalt der Biomasse bei der Hydrolyse (bzw. der Trocken-
massegehalt; TM) systematisch, unter Beriicksichtigung ihrer Wechselwirkungen, untersucht werden
(siehe Kapitel 7.6).

Die energetisch effektive Vorbereitung, der Verzicht auf eine intensive Zerkleinerung und auf eine
schlagartige Dekompression bei hohen Temperaturen (> 200 °C) sowie das vergleichsweise geringe
Fliissigkeit-Feststoff-Verhiltnis von 1,7 mit einem Recycling des Uberschussdampfes resultiert ins-
gesamt in einer vergleichsweise geringen benotigten Energie fiir die Lignocellulose-Vorbehandlung
[5,50,55]. Ferner bringt die nach der Primarhydrolyse noch heifle Biomasse thermische Energie fiir
die Temperierung der anschlieBenden Extraktion mit Wasser mit (Abb. 7.5); diese Extraktion verlduft
bei hohen Temperaturen effektiver [56]. Hier ist als Zielgrofle eine moglichst hohe Extraktionsaus-
beute (d. h. Entfernung der solubilisierten Hemicellulose aus dem Feststoffrest) definiert. Eine effek-
tive Extraktion der solubilisierten Hemicellulose kann beispielsweise iiber eine Gegenstromextrak-
tion mit mehreren Stufen erreicht werden [57]. Bisher wurde im experimentellen Vorgehen ein stark
verdiinntes Hydrolysat mit etwa 3 bis 5 % an Trockenmasse gewonnen (bei einer Umgebungstempe-
ratur von 22 + 3 °C). Dennoch wurde fiir die Prozessmodellierung eine effektivere Extraktion und ein
Trockenmassegehalt von 10 % im Hydrolysat unterstellt. Aber auch wenn eine mehrstufige Gegen-
stromextraktion Ausbeuten von iiber 90 % grundsitzlich erreichen kann (empirisch bestétigt [57])
und bei der erhdhten Extraktions-Temperatur nach der Primarhydrolyse hohe Konzentrationen bzw.
Beladungen der Zielfraktion im Hydrolysat erreichbar sind, wird hier ein typisches Problem der Lig-
nocellulose-Bioraffinerien deutlich. Der hohe Wasseranteil im Hydrolysat bedingt, dass die anschlie-
Bende thermische Aufbereitung — auch mit einem effizienten dreistufigen Multi-Effekt-Verdampfer
(im Modell bei 1,0 bar, 0,4 bar und 0,2 bar) — sehr energieintensiv ist. Die relativ gro3e Menge an
bendtigter thermische Energie fiir die Hydrolysataufbereitung im Referenzkonzept (Abb. 7.6) bietet
folglich noch Optimierungspotenzial im Sinne der Zielsetzung in Kapitel 2.1.
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Fazit. Durch die aufeinander abgestimmte Vorbereitung und Primérhydrolyse ldsst sich eine Hemi-
cellulose-Solubilisierung und damit eine Ausbeute erreichen, die vergleichbar mit der HeiBwasser-
hydrolyse (Autohydrolyse) ist [3,8]. Dabei ist die dafiir bendtigte spezifische Energie geringer als bei
einem ndherungsweise vergleichbaren Prozess mit der Dampfexplosion [50]. Somit lassen sich Vor-
teile beider Technologien (d. h. HeiBwasserhydrolyse und Dampfexplosion) in Bezug auf die hier
definierte Zielsetzung (Kapitel 2.1) kombinieren, ohne dass ihre typischen Nachteile voll zum Tragen
kommen (u. a. hoher (spezifischer) Energieeinsatz, komplexe Prozessfiihrung, eingeschriankte Ska-
lierbarkeit, Bildung von unerwiinschten Abbauprodukten, schwer aufzubereitendes Hydrolysat)
[8,23,44]. Der Einsatz von Wasser und thermischer Energie (durch Integration und Recycling) in der
Vorbehandlung und der Hemicelluloseaufbereitung ist dabei fiir das Nutzungskonzept entscheidend
(d. h. es werden keine zusétzlichen Hilfsstoffe benotigt). Bei der Vorbehandlung kann zudem durch
eine entsprechende Abstimmung der ZielgroBen (Kapitel 7.1 und 7.2) die spezifisch bendtigte elekt-
rische und thermische Energie weitgehend minimiert werden [8]. Durch den prozessbedingt realisier-
baren geringen Feststoffgehalt im produzierten Hydrolysat nach der Primérhydrolyse ist die thermi-
sche Aufbereitung der gelosten Hemicellulose jedoch typischerweise sehr energieaufwindig (z. B.
durch eine Destillation mittels eines Multi-Effekt-Verdampfers). Deshalb sollten hierfiir alternative
Optionen mit einer geringeren spezifischen Energienachfrage gepriift werden.

7.5 Analyse und Bewertung der angepassten Hydrolysataufbereitung

Teilziel. In der Zielsetzung der Arbeit (Kapitel 2.1) wurde u. a. das folgende Teilziel formuliert: Ana-
lyse und Bewertung der untersuchten Vorbehandlung in Kombination mit einer nachgeschalteten He-
micelluloseaufbereitung im Rahmen eines Gesamtsystemansatzes als Teil einer entsprechenden Bio-
raffinerie.

Die damit verbundene Arbeitshypothese ldsst sich unmittelbar aus den Ergebnissen der vorherigen
Kapitel ableiten. Sie impliziert, dass die relativ hohe spezifisch bendtigte Energie fiir die Hemicellu-
loseaufbereitung mit einem Multi-Effekt-Verdampfer (Kapitel 7.4) mithilfe von Membranverfahren
potenziell merklich reduziert werden kann.

Vorgehen. Die Vorgehensweise zur Untersuchung der abgeleiteten Forschungsfragen ist in Abb. 7.7
dargestellt und die angewandten Methoden sind in Kapitel 5 beschrieben. Das Vorgehen baut auf dem
in Abb. 7.5 dargestellten Konzept auf und wird durch die Untersuchung der membranbasierten Hyd-
rolysataufbereitung mittels Ultrafiltration erweitert. Da letzteres im Kontext der dafiir konzipierten
Vorbehandlung bewertet werden soll, wird sowohl das praktische Vorgehen (empirische Datengrund-
lage) als auch die Vorgehensweise bei der Modellierung und Bewertung entsprechend erweitert. Da
die entsprechenden Kennzahlen und ZielgroBen (u. a. Umsatz, Ausbeute, Fouling, Permeabilitét) von
den Wechselwirkungen zwischen den eingesetzten Membranen und dem Filtrationsmedium abhén-
gen und bisher kaum rigorose Modelle fiir die Filtration von (komplexen) Medien wie dem Hydroly-
sat existieren, erfolgt die Modellierung auf Basis der Ergebnisse der empirischen Untersuchungen
nach Kapitel 4. Auf dieser Datengrundlage wird ein Prozessmodell einer Ultrafiltration zur Anrei-
cherung der Zielfraktion vor dem Multi-Effekt Verdampfer fiir die Hydrolysataufbereitung erstellt
und mit dem Referenzkonzept (d. h. entwickelte Vorbehandlung mit rein thermischer Hydrolysatauf-
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bereitung mittels Multi-Effekt Verdampfer in Kapitel 7.4) verglichen. Die daran anschlieBende Ana-
lyse des Konzeptes mit Ultrafiltration erfolgt dann analog zum Referenzfall. Durch die Integration
der Ultrafiltration soll die noch immer relativ hohe Energienachfrage in der Hemicelluloseaufberei-
tung reduziert werden. Hierbei werden die potenziellen Auswirkungen einer derartigen Verfahrens-
modifikation im MalBlstab von 30 000 t/a Weizenstroh Trockenmasse (30 ktrm/a) evaluiert. Die Er-
gebnisse der Massen- und Energiebilanzen werden danach dem Referenzfall gegeniibergestellt, um
die jeweiligen Vor- und Nachteile aufzuzeigen und zu bewerten. Neben Unterschieden in den Ener-
gie- und Massenbilanzen kommt es durch die Integration der Ultrafiltration auch zu veridnderten In-
vestitionen, die hauptsédchlich durch die Anschaffungskosten der Membranmodule definiert werden.
Dazu wird eine fundierte Kostenschitzung fiir die Membran-Module realisiert. Anschliefend erfolgt
eine Bewertung im Vergleich zu den quantifizierbaren weiteren Vor- und Nachteilen einer Ultrafilt-
ration.

Abgeleitetes Simulationskonzept fiir den definierten Prozess mit entsprechenden Systemgrenzen

Parameter fiir Modellierung der Prozesse zur Bereitstellung verflissigter Hemicellulose nach Primarhydrolyse
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Bewertung des Verwertungskonzeptes anhand der Energie- und Massenbilanzen ergdnzt durch Modulkosten

Abb. 7.7: Vorgehensweise bei der Untersuchung und Bewertung des Nutzungskonzeptes mit Ultrafiltration
zur Hydrolysataufbereitung. Konzeptionell werden im Vorgehen vier konsekutive Aspekte unterschieden und
ihre Datengrundlage im praktischen Vorgehen (links) farblich kenntlich gemacht. Die Prozessmodelle basieren
dabei teilweise auf rigorosen Modellen, teilweise auf empirisch ermittelten Kennzahlen (in Griin). Das Refe-
renzkonzept mit der dazugehdrigen Datengrundlage ist in Orange dargestellt. Das Vergleichskonzept mit
membranbasierter Hydrolysataufbereitung bildet das gesamte experimentelle Vorgehen im Malistab von
30 ktrm/a Weizentroh ab (in Blau). Elemente und Datengrundlage der Kostenanalyse und -schatzung fir die
Membranmodule sind in Gelb dargestellt. Breite Pfeile stellen hierbei den Arbeitsfluss, die schmalen Pfeile
den Einfluss auf die Konzeptionierung und die Untersuchungsmethodik dar. Im praktischen Vorgehen stellen
die Pfeile den Fluss der Biomasse und die gestrichelten / gepunkteten Linien die BezugsgroBen der analyti-
schen Parameter bzw. der Kennzahlen dar.
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Ergebnisse. Das membranbasierte (angepasste) Nutzungskonzept sieht eine (mechanische) Ultrafilt-
ration des Hemicellulose-Hydrolysats vor einer (thermischen) Eindickung ebenfalls auf 50 % Tro-
ckenmasse nach Kapitel 5.3 vor. Die Energie- und Massenbilanzen in Kapitel 5.3.4.2 zeigen, dass
eine derartige Ultrafiltration es ermoglicht, effektiv das Hydrolysat einzudicken (d. h. Anreicherung
der Zielfraktion, da die Trockenmasse hauptsidchlich aus nicht-monomerer Xylose besteht; Tabelle
7.2) und damit den abzutrennenden Wasseranteil energieeffizient zu reduzieren. Die Nutzung von
thermischen Verfahren (z. B. Destillation mittels Multi-Effekt-Verdampfer) fiir diesen nach der
Ultrafiltration bereits voreingedickten Stoffstrom ist dennoch zielfithrend, um auch leichtfliichtige
Komponenten bzw. Storstoffe (u. a. Essigsdure, Furfural) aus dem Hydrolysat zu entfernen (und ggf.
als Nebenprodukte nutzbar zu machen). Durch die Integration der Ultrafiltration mit einem Umsatz-
faktor von 50 % (Gleichung (5.7)) kann die bendtigte Energie fiir die Aufbereitung erheblich redu-
ziert werden, da der im Multi-Effekt-Verdampfer zu erwérmende und zu verdampfende Strom ent-
sprechend vermindert wird. Dabei entsteht das Permeat als (zusétzlicher) Nebenstrom, der hauptsach-
lich geldste niedermolekulare organische Verbindungen enthélt; der entsprechende Gehalt an Tro-
ckenmasse und die jeweilige Zusammensetzung sind dabei u. a. von der molekularen Trenngrenze
der Membran und dem Umsatzfaktor abhéngig (Kapitel 5.3.4).

Die Massen- und Energiebilanzen zeigen, dass bei dem untersuchten Fallbeispiel durch eine Integra-
tion der Ultrafiltration in die Hydrolysataufbereitung im Vergleich zum Referenzfall die benétigte
Wiérme um etwa 29 % und die notwendige Kilte um etwa 44 % reduziert werden kann. Die Einspa-
rung wird demnach hauptsichlich bei dem fiir den Betrieb des Multi-Effekt-Verdampfers benétigten
Niederdruckdampf in Folge des reduzierten Wassergehaltes im Retentat realisiert (Kapitel 5.3.4.2);
d. h. die spezifisch benétigte Wérme fiir die Hydrolysataufbereitung wird um 58 % auf 0,13 MWh/t
(Weizenstroh) gesenkt.

Eine weitere wesentliche Anderung infolge der Integration der Ultrafiltration ist die leichte Reduktion
des Produktmassenstroms (d. h. Retentat) bei gleichzeitiger Steigerung des Anteils der Zielfraktion;
d. h. neben dem Losemittel Wasser werden mit dem Permeat entsprechend auch niedermolekulare
Komponenten und die bereits erwéihnten tendenziell niedermolekularen Oligomere (als Verluste der
Zielfraktion, Abb. 7.4B) abgetrennt. Dadurch reduziert sich der Massenstrom bei der definierten Ziel-
grofle von 50 % Trockenmassegehalt (nach dem Multi-Effekt Verdampfer) um etwa 24 %. Da haupt-
sachlich niedermolekulare Verunreinigungen abgetrennt werden, kommt es gleichzeitig zu einer An-
reicherung der hochmolekularen, nicht-monomeren, Xylose (XOS und WSX) im Retentatstrom um
etwa 16 % (Tabelle 7.3).

Tabelle 7.3: Prozessdaten fiir den Vergleich des Referenzkonzeptes mit rein thermischer Hydrolysataufberei-
tung und des verbesserten Konzeptes mit vorgelagerter Ultrafiltration fiir einen Mafistab von 30 ktrm/a Wei-
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zenstroh und 7 500 h/a (Volllast) nach Warmeintegration. Ziel ist die energieeffiziente Bereitstellung der He-
micellulose (besteht hauptsidchlich aus Arabinoxylan) als Konzentrat aus nicht-monomerer Xylose (XOS Xy-
looligosaccharide, WSX wasserldsliches Xylan) mit einem hohen Gehalt an Trockenmasse (TM).

Einheit Membran-Prozess Relative Anderung
Thermische Energie MWh/a 12 446 -29.3 %
Vorbereitung % 0
Hydrolyse % 68 (+41.7 %)
Aufbereitung % 32 (-38.5 %)
Hochdruckdampf MWh/a (%) 8 075 (65) 0%
(250 °C) t/a 17 070 0%
Niederdruckdampf MWh/a (%) 4369 (35) -54.2 %
(125 °C) t/a 7163 -54.2 %
Kilteenergie MWh/a 7921 -43.6 %
Vorbereitung % 5 (+66.7 %)
Hydrolyse % 24 (+200.0 %)
Aufbereitung % 71 (-20.2 %)
Elektrische Energie MWh/a 1029 +0.9 %
XOS/WSX Konzentrat t/a 7698 -24.3 %
TM Gehalt wt% 50 0%
XOS/WSX Gehalt Yorm 71* +16.4 %
Feststoffrest t/a 47733 0%
TM Gehalt wt% 50 0%
Cellulose Yorm 46 0%
Lignin Y™ 34 0%

2 Angaben fiir den untersuchten Einsatz einer 4 kDa Membran (UH4 von Microdyn-Nadir)
® Anderung im Vergleich zum Referenzkonzept in Kapitel 7.4

Fiir die Umsetzung der Ultrafiltration sind Investitionen in hauptséchlich die Membranen selbst und
die entsprechenden Module (Gehduse mit Spacer) notwendig, die dann den moglichen Einsparungen
an thermischer Energie (Tabelle 7.3) gegeniibergestellt werden. Dazu werden die Investitionen und
die Kosten fiir die periodische Erneuerung der Membranen als Beschaffungskosten definiert; sie sind
direkt von der bendtigten Membranflache abhéingig. Fiir eine weiterfiihrende techno-6konomische
Analyse konnen weitere Zuschlagsfaktoren fiir direkte und indirekte Kosten berticksichtigt und ggf.
die daraus resultierenden Annuitéten berechnet werden.

Tabelle 5.5 in Kapitel 5.3.4.3 zeigt die spezifischen Membranfldchen, die dazugehorigen mittleren
Permeabilititen und die erwarteten Konzentrationen der Zielfraktion im Permeat und Retentat fiir die
untersuchten Membranen. Die daraus bestimmten Kosten als spezifische Transmembrandruck-ab-
hingige Kostenfaktoren und die dazugehorigen Ausbeuten der Zielfraktion sind in Abb. 5.7 darge-
stellt. Die Kostenfaktoren (in EUR bar; Kapitel 5.3.3) sind fiir alle untersuchten Membranen angege-
ben und miissen durch den anzuwendenden Transmembrandruck (in bar) dividiert werden, der im
Prozess fiir die Ultrafiltration aufgebracht wird, da dieser in einem weiten Bereich variieren kann.
Die maximale Filtrationsausbeute fiir die nicht-monomere Xylose im Retentat wurde fiir die Memb-
ranen UP5 und UF5 mit 5 kDa MWCO festgestellt. Die im Vergleich hydrophile Membran UH4 zeigt
einen dhnlich hohen Riickhalt der Zielfraktion bei der Ultrafiltration von 88 % — jedoch bei wesent-
lich niedrigeren benétigten Membranfldchen bzw. wesentlich niedrigeren Beschaffungskosten (rela-
tive 73 % bzw. 57 % der Kosten im Vergleich zu UP5 bzw. UF5).
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Einordnung. Die vorgeschlagene Vorbehandlung fiihrt zu einem Hydrolysat mit vergleichsweise
geringem Fouling-Potenzial bei der Ultrafiltration (Kapitel 7.3) und ermdglicht eine energieeffiziente
und ressourcenschonende Aufbereitung; d. h. bei der Nutzung hydrophiler Membranen auf Basis von
Polyethersulfon kann ein hoherer Durchsatz bei weniger bendtigter Membranfldche und daraus fol-
genden reduzierten Kosten im Vergleich zu Hydrolysaten mit einem hohen Fouling-Potential [23,35—
37,54] und zu hydrophoben Membranen realisiert werden (Kapitel 5.3.4) [46,58]. Die Fouling-Ei-
genschaften werden u. a. durch die Vorgehensweise bei der Rohstoffvorbereitung und der Primérhyd-
rolyse (Kapitel 7.2 und 4.3.2) beeinflusst. Auch tragen der Verzicht auf die schlagartige Dekompres-
sion nach der Primdrhydrolyse und die Entwésserung durch Abpressen der behandelten Biomasse
potenziell zu einer geringen Triilbung und damit zu den Filtrationseigenschaften des Hydrolysats bei.
Das vorgeschlagene Konzept ermoglicht somit die chemikalienfreie Bereitstellung von Biopolyme-
ren aus der Hemicellulose mit einer Prozesssequenz geringer technischer Komplexitit und mit nur
wenigen Prozessschritten. Dies steht im Einklang mit der definierten Zielsetzung in Kapitel 2.1 und
den abgeleiteten Anforderungen an ein Nutzungskonzept (Kapitel 7.1) im Kontext derartiger Ligno-
cellulose-Bioraffinerien (Kapitel 1.2 und 1.3) [1,59].

Die Modellierung und Bewertung des Konzeptes mit einer membranbasierten Hydrolysataufberei-
tung basiert auf empirischen Daten (d. h. mechanisch getriebene Verfahren werden im Prozessmodell
durch Separator-Blocke mit den jeweiligen empirisch bestimmten Verteilungskoeffizienten fiir die
Komponenten im jeweiligen Produktstrom abgebildet); d. h. die experimentell ermittelten Werte sind
von grofBer Bedeutung fiir die erarbeiteten Ergebnisse. Die in Kapitel 5.3.4.1 abgebildeten Regressi-
onskurven beschreiben nicht nur die Dynamik der mittleren Permeabilitdt bei einer Batch-Filtration
und die jeweiligen Wechselwirkungen der Membranen mit dem Hydrolysat, sondern kénnen auch fiir
eine Extrapolation der Permeabilitdt fiir einen Umsatzfaktor liber 50 % hinaus genutzt werden. In
Abhéangigkeit der molekularen Trenngrenze (MWCO) der eingesetzten Membranen kann dieser Um-
satzfaktor bei weit liber 50 % liegen. Dieser Faktor ist auch bei einer prozesstechnischen Umsetzung
des Konzeptes filir die insgesamt bendtigte Energie in der Aufbereitung entscheidend (Abb. 7.6 und
Tabelle 7.3); d. h. sollte eine Destillation des Retentats, wie im Modell angenommen, erfolgen, defi-
niert der Umsatzfaktor den zu verdampfenden Massenstrom des Losemittels und damit die entspre-
chend benétigte thermische Energie. Bei der UH50 Membran mit 50 kDa MWCO ist ein Umsatzfak-
tor von 100 % ohne Verlust der Zielfraktion realisierbar; deshalb eignet sie sich gut fiir eine Vorfilt-
ration (Kapitel 7.3). Bei einer Trenngrenze von 4 kDa ist dagegen ab einem Umsatzfaktor von 50 bis
80 % durch den Riickhalt der Oligomere und Polymere die Viskositit im Dead-End-Modus stark
erhoht und die Permeabilitét folglich erheblich reduziert. Die aus den Messwerten abgeleitete mittlere
Permeabilitét (Gleichung (5.6)) ist entscheidend fiir die benotigte insgesamt zu installierende Memb-
ranflidche und somit fiir die jeweiligen Investitionen und den entsprechenden Energieaufwand bei der
Ultrafiltration (d. h. Aufbau des Transmembrandruckes durch Pumpen oder Umwiélzung im Cross-
Flow-Modus [47,60]). Auch die Dynamik der abnehmenden Permeabilitit in Kapitel 5.3.4.1 iiber
dem Umsatzfaktor bestétigt die vergleichsweise guten Filtrationseigenschaften des Hydrolysats
[8,23,48]. Somit ist eine deutliche Einsparung an thermischer Energie im Vergleich zum Referenz-
konzept (Tabelle 7.3) bei vergleichsweise hohen Durchsétzen (d. h. geringer bendtigter Membranfla-
che) in der Hydrolysataufbereitung méglich (Kapitel 5.3.4.3). Fiir die Ultrafiltration muss im Gegen-
zug eine wesentlich geringere elektrische Leistung (fiir die Pumpen mit ca. 1 bis 2 kW bei einem
Transmembrandruck von 4 bar) fiir das betrachtete Fallbeispiel (30 ktrm/a Weizenstroh) aufgebracht
werden.
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Nach der vorgeschlagenen Vorbehandlung sind die in Abb. 7.8 gezeigten Verfahrenspfade zur Hyd-
rolysataufbereitung anwendbar. Unter diesen Verfahrenspfaden zeigt die Kombination aus Vorfiltra-
tion mit 50 kDa, Ultrafiltration mit 4 kDa (mit hydrophilen Membranen) und der anschlieenden
Destillation des Retentats bisher gute empirische Ergebnisse im Hinblick auf die Zielsetzung und
ermdglicht damit eine energieeffektive Anreicherung der nicht-monomeren Xylose — und das bei ge-
ringen Ausbeuteverlusten (88 % Ausbeute flir nicht-monomere Xylose bei der Filtration). Damit 1dsst
sich ein Konzentrat mit hohen Konzentrationen an nicht-monomerer Xylose als ein Intermediat bzw.
Halbfabrikat nach Abb. 1.2 fiir eine potenzielle weitere Veredelung bereitstellen.

Neben dem Umsatzfaktor, der Permeabilitdt und der notwendigen Membranfldche sind fiir eine er-
folgreiche und zielfiihrende Realisierung des Nutzungskonzeptes auch die Ausbeute und die Vertei-
lung der nutzbaren Hydrolysat-Komponenten auf die Produktstrome (hier Permeat und Retentat)
wichtig. Die Kennzahlen sind voneinander abhéngig und miissen im Kontext der Zielsetzung definiert
werden. Die Ergebnisse zeigen zudem, dass die Kennzahlen und damit die Nachfrage nach Energie
und die Investitionen teilweise stark von den Wechselwirkungen der Membranoberfliche mit dem
Einsatzmedium abhingen. Die Bedeutung der experimentellen Untersuchung der Wechselwirkungen
bei der Ultrafiltration fiir die Prozesssynthese zeigt ein Vergleich der Ergebnisse der hydrophilen
4 kDa Membran UH4 (hydrophilisiertes PES?) und der stirker hydrophoben 1 kDa Membran aus
PES Omega (OM001076; Pall Corporation, Port Washington, USA). Die Ergebnisse der 1 kDa
Membran (Tabelle C.1) zeigen, dass bei konstanten Bedingungen mit knapp 95 % eine hohere Aus-
beute fiir nicht-monomere Xylose im Vergleich zu der UH4 Membran (ca. 88 %) erreicht wird; je-
doch wird dafiir durch die intensiven Fouling-Effekte bei der Filtration der Probe (Abb. C.3) fiir den
gleichen Durchsatz eine spezifische Membranflache bendtigt, die um etwa 1 000 % groBer ist. Eine
derartige Membran kann potentiell fiir eine Kaskaden-Filtration (d. h. Filtration des Permeats einer
UH4 Membran zur Erh6hung der Gesamtausbeute) zielfiihrend eingesetzt werden.

Das bei der Ultrafiltration entstehende Permeat hat in Abhédngigkeit von der molekularen Trenngrenze
der Membran einen relativ geringen Trockenmassegehalt (hauptsdchlich niedermolekulare Zucker
und organische Sduren, Kapitel 5.3.4) und ist beispielsweise als Substrat fiir Fermentationen oder
eine Biogasproduktion in Co-Fermentation (Biogaspotenzial von etwa 370 + 44 mluom/gcss bet typi-
scherweise 0,055 gcsp/gprobe)’! geeignet.

20 polyethersulfon

2! Das Biogaspotenzial wurde im Rahmen des Projektes ELBE-NH (031B0660F) in Co-Fermentation mit dem Feststoff-
rest bestimmt. Die Potenziale verstehen sich als Richtwerte und wurden rechnerisch auf Grundlage des chemischen Sauer-
stoffbedarfs (CSB) bestimmt.
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Abb. 7.8: Mogliche Prozesspfade zur Hydrolysataufbereitung (Abscheidung von Storstoffen) zum festen
Xylan (d. h. nicht-monomere Xylose aus Hemicellulose) in der Sekundérraffination (Fraktionen sind in Grau,
Prozessschritte in Weil3 dargestellt) in Anlehnung an Abb. 1.2.

Fazit. Fiir die Hemicelluloseaufbereitung kann die integrierte Ultrafiltration mit nachgeschalteter
Verdampfung helfen, unter geeigneten Bedingungen erhebliche Einsparungen an thermischer Energie
im Vergleich zu einer ausschlielichen Destillation zu ermdglichen. Dieser Prozessschritt kann eine
effektive Anreicherung der Zielfraktion (nicht-monomere Xylose) und die Abtrennung von verschie-
denen Verunreinigungen unter giinstigen Prozessbedingungen und bei einem vergleichsweise gerin-
gen Aufwand (und potenziell geringen Membrankosten) unterstiitzen. Einen erheblichen Einfluss auf
die Nachfrage bzw. Einsparung an thermischer Energie haben der Trockenmassegehalt des Hydroly-
sats und der Umsatzfaktor (Gleichung (5.7)) bei der Filtration. Fiir die prozesstechnische Umsetzung
und Bewertung einer integrierten Ultrafiltration miissen jedoch auch weitere Kennzahlen wie die not-
wendige Membranfliche, der Transmembrandruck und die Ausbeute der Zielfraktion beriicksichtigt
werden, die von den Wechselwirkungen der Membranen mit dem Einsatzmedium abhédngen. Die
vielversprechendsten Ergebnisse in Bezug auf Produktausbeute, Membrandurchsatz und Fouling
(wichtig fiir den Reinigungsaufwand und die Standzeiten von installierten Membranen) bei modera-
ten Kosten zeigen hydrophilisierte Membranen; hierbei erscheint die untersuchte Trenngrenze
(MWCO) von 4 kDa fiir die Anreicherung der nicht-monomeren Xylose geeignet. Bei einem Um-
satzfaktor von 50 % ldsst sich somit eine Filtrationsausbeute der nicht-monomeren Xylose im Reten-
tat von etwa 88 % erreichen. Potenziell kann die Ausbeute im Retentat mit einer geringeren moleku-
laren Trenngrenze (bei sonst dhnlichen Eigenschaften) weiter gesteigert werden.

7.6 Optimierung der Primirhydrolyse

Bisher erfolgt die Konzeptentwicklung anhand der abgeleiteten Erkenntnisse und ZielgroBBen nach
dem Stand des Wissens in Kapitel 1 und den Ergebnissen der techno-6konomischen Analyse und
Bewertung geeigneter Verfahren nach Kapitel 7.1. Ausgehend davon konnten bei der Umsetzung von
derartigen Lignocellulose-Bioraffinerien typischerweise auftretende Herausforderungen identifiziert
werden. In Kapitel 7.2 und Kapitel 7.3 werden daher mogliche Losungsansitze und definierte Ziel-
groflen fiir die Vorbehandlung und die Aufbereitung des Hemicellulose-Hydrolysats experimentell
untersucht und validiert. In Kapitel 7.4 und Kapitel 7.5 werden diese Losungsansidtze dann anhand
geeigneter Kennzahlen und ihrer Massen- und Energiebilanzen analysiert und bewertet. Bisher be-
statigen die experimentellen Ergebnisse und die simulierten Daten eine potenzielle Umsetzungsmog-
lichkeit dieses Nutzungskonzeptes und der entsprechenden Zielgrofen auch in einem industriellen
Malstab. Dariiber hinaus werden bereits einige Vorteile dieses Konzeptes anhand der entsprechenden



Ergebnissynthese 167

Energie- und Massenbilanzen in Kapitel 7.5 deutlich, das sich als Hemicellulose-first Konzept be-
schreiben lésst (d. h. verfahrenstechnischer Fokus auf die Wertschopfung aus der Hemicellulose zu
Beginn der Lignocellulose-Fraktionierung). Ein solches Hemicellulose-first Konzept kann aber nur
kommerziell umgesetzt werden, wenn die Primédrhydrolyse fiir die Ausbeute der Hemicellulose als
die instabilste der Hauptfraktionen bei thermischen Verfahren optimiert ist.

Nachdem die potenzielle Umsetzbarkeit des Konzeptes mit den beschriebenen Methoden auf einer
quantifizierbaren Grundlage dargestellt ist, erfolgt nun die Optimierung des wichtigsten Teilschrittes
— der Primérhydrolyse — im Sinne der Zielsetzung (d. h. Verbesserung der technischen, energetischen
und 6konomischen Parameter).

Teilziel. In der Zielsetzung der Arbeit (Kapitel 2.1) wurde u. a. das folgende Teilziel formuliert: Op-
timierung der Vorbehandlung fiir die Umsetzung der definierten Anforderungen.

Dieses Teilziel basiert auf der Arbeitshypothese, dass sich durch eine geeignete Optimierung der
thermischen Primérhydrolyse unter Beriicksichtigung des Trockenmassegehaltes in der Einsatzmasse
die Ausbeute der Zielfraktion (nicht-monomere Xylose) im Hydrolysat steigern ldsst ohne die Reak-
tionstemperatur zu erhdhen.

Vorgehen. Die Vorgehensweise zur Untersuchung der abgeleiteten Forschungsfragen ist in Abb. 7.9
dargestellt (zu den dabei angewandten Methoden siehe Kapitel 6); d. h. ausgehend von einer Daten-
erhebung aus der Literatur und der generierten Ergebnisse wird die Optimierung der hydrothermi-
schen Primédrhydrolyse (Autohydrolyse mit Sattdampf) im Hinblick auf die Zielsetzung angestrebt.
Dafiir miissen die spezifische molekulare Zusammensetzung und die Struktur der Lignocellulose in
Weizenstroh beriicksichtigt und die Wirkmechanismen bei der Autohydrolyse unter den gewihlten
Bedingungen evaluiert werden. Die wesentlichen Einflussgroen auf das Untersuchungssystem miis-
sen identifiziert und davon abhédngige SystemausgangsgroB3en definiert werden, die es ermdglichen,
das Hydrolyseergebnis qualitativ und quantitativ zu bewerten. Diese Grof3en dienen anschlieend als
Eingangs- und Ausgangsvariablen bei der systematischen Untersuchung der Dampfhydrolyse mittels
statistischer Versuchsplanung (Design of Experiments; DoE). Ein entsprechender Untersuchungs-
raum fiir die Eingangsgroflen wird ebenfalls auf Grundlage vorliegender Ergebnisse und von Erkennt-
nissen aus Vorversuchen definiert. Das bisher in Kapitel 4 beschriebene Festbettreaktorsystem fiir
die Primédrhydrolyse (Referenz) wird dazu fiir eine systematische Optimierung mithilfe einer statisti-
schen Versuchsplanung durch einen geeigneten Rollautoklaven (Kapitel 6.2.2) mit einem analogen
Hydrolyseprinzip (direkter Sattdampfeintrag ohne Kontakt der Biomasse zum fliissigen Wasser und
zu den Heizflichen und ohne eine schlagartige Dekompression) ersetzt.

Der wichtigste Optimierungsparameter ist die Ausbeute an Arabinoxylan (als Hauptkomponente der
Hemicellulose in Weizenstroh) als Xylose-basierte Oligomere und Polymere im Hydrolysat. Als (un-
abhéngige) Eingangsvariablen fiir das statistische Versuchsmodell dienen die Reaktionstemperatur
(7), die Reaktionszeit (7) und der Trockenmassegehalt (DM) im Reaktor-Feed (vorbereitetes Weizen-
stroh). Als (abhéngige) Ausgangsvariablen werden der Solubilisierungsgrad der Biomasse (DS), die
Ausbeute an nicht-monomer Xylose (Yunx), der Anteil an nicht-monomerer Xylose (Suxx) im Hemi-
cellulose-Hydrolysat und der Aschegehalt in der Hydrolysattrockenmasse (4"7) (Sekundérkriterium)
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definiert. Fiir eine erfolgreiche systematische Untersuchung der Zusammenhinge wird ein experi-
mentelles und analytisches Konzept erarbeitet, das die StorgroBen (z. B. Schwankungen von Ein-
flussparametern, Probeverlusten) des Untersuchungskonzeptes auf die Beziehungen zwischen Ein-
gangs- und Ausgangsvariablen moglichst minimiert. Fiir reproduzierbare und konstante Ergebnisse
wird eine geeignete Reaktoranlage eingesetzt und die Peripherie entsprechend angepasst (experimen-
telles Konzept). Auf der Grundlage der empirischen Ergebnisse werden die Zusammenhénge zwi-
schen den Eingangs- und Ausgangsgrof3en in mathematischen Modellen beschrieben und jeweils Va-
rianzanalysen fiir die Bewertung der Modellgiite durchgefiihrt. Mit den Ergebnissen lassen sich die
Hydrolysebedingungen quantitativ bewerten und ggf. ein Optimum beziiglich der Bewertungspara-
meter identifizieren. Mit dem Feststoffrest nach thermischer Hydrolyse unter empirisch abgeleiteten
Optimalbedingungen wird eine vollstindige Zusammensetzungsanalyse durchgefiihrt und eine Kom-
ponentenbilanz fiir die Fraktionen Feed, Hydrolysat und Feststoffrest ermittelt, um ein moglichst
vollstdndiges Bild der Auswirkungen der Hydrolyse zu erhalten.

Einflussparameter und Wirkmechanismen bei der thermischen Hydrolyse von Weizenstroh-Lignocellulose
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Abb. 7.9: Vorgehensweise bei der Optimierung der Primérhydrolyse von Weizenstroh-Lignocellulose mit Satt-
dampf nach der vorgeschlagenen Vorbereitung. Konzeptionell werden im Vorgehen vier konsekutive Aspekte
(rechts: Optimierungskonzept (grau), statistische Versuchsplanung (griin), experimentelles Konzept (orange),
Bewertungskonzept (blau)) unterschieden und ihre Bezugsgrofien im praktischen Vorgehen (links) farblich
kenntlich gemacht. Die Elemente der Ergebnisse (unten) sind farblich ihrem Bezugskonzept zugewiesen.
Breite Pfeile stellen hierbei den Arbeitsfluss und die schmalen Pfeile den Einfluss auf die Konzeptionierung
und die Untersuchungsmethodik dar. Im praktischen Vorgehen stellen die Pfeile den Fluss der Biomasse und
die gestrichelten / gepunkteten Linien die Bezugsgrofien der analytischen Parameter bzw. der Kennzahlen dar.

ZielgrofBien. Die folgenden Zielgrofen werden als fiir die Optimierung wesentliche Kennzahlen de-
finiert und mithilfe einer geeigneten Methodik (Kapitel 6) ermittelt. Sie werden anschlieBend als
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Ausgangsvariablen der statistischen Versuchsplanung fiir die Bewertung der Hydrolyseergebnisse
genutzt.

e Der Solubilisierungsgrad der Biomasse (DS nach Gleichung (6.4)) soll im Optimalfall dem He-
micellulosegehaltes des Rohstoffes entsprechen, da die Solubilisierung weiterer Bestandteile der
Biomasse keine Vorteile im Sinne der Zielsetzung mitbringt.

e Die Ausbeute an nicht-monomerer Xylose im Hemicellulose-Hydrolysat (Y..x nach Gleichung
(6.6)) soll maximiert werden.

e Der Anteil der nicht-monomerer Xylose im Hemicellulose-Hydrolysat (S.»x nach Gleichung
(6.7)) soll ebenfalls maximiert werden.

e Der Aschegehalt in der Hydrolysattrockenmasse (4™ nach Gleichung (6.8)) soll minimiert wer-
den (Sekundirkriterium).

Fiir eine vollstdndige Komponentenbilanz anhand einer Zusammensetzungsanalyse (Kapitel 6.2.3)
wurde ein durchgefiihrter Versuch aus dem statistischen Versuchsplan in Kapitel 6.2.4 ausgewaihlt.
Diese Zusammensetzungsanalyse wird mit dem gewaschenen Rohstoff (Feed), dem Feststoffrest
nach der Hydrolyse und der Trockenmasse im Hydrolysat bei den empirisch ermittelten Optimalbe-
dingungen fiir die Primirhydrolyse durchgefiihrt. Dieser Versuch mit entsprechenden Bedingungen
wird dabei nach den folgenden ZielgroBBen mit absteigender Relevanz ausgewéhlt.

e Hohe Ausbeute an nicht-monomerer Xylose im Hydrolysat.

e Geringe Ausbeute von Arabinoxylan in Form von monomerer Xylose (im Hydrolysat).

e Geringe Solubilisierung von Lignin und Cellulose (d. h. eine moglichst hohe Ausbeute im Fest-
stoffrest).

¢ Hohe Konzentration an nicht-monomerer Xylose im Hydrolysat.

e Niedrige Reaktionstemperatur und kurze Reaktionszeit (d. h. niedriger Schweregrad).

Ergebnisse. Die Solubilisierung der Biomasse (DS) kann im Vergleich zur Referenz mit etwa 30 %
(Kapitel 7.2) in Abhingigkeit der Reaktionsbedingungen im Untersuchungsraum teilweise deutlich
auf maximal 49 % gesteigert werden (Kapitel 6.3.1). Die Solubilisierungsraten sind somit auch im
Vergleich zu den Vorversuchen leicht erhdht (Tabelle D.1 und Tabelle D.2).

Die Ergebnisse zur Ausbeute an nicht-monomer Xylose (Y,nx) liegen (empirisch bestétigt) zwischen
3 und 32 % (bezogen auf den Arabinoxylan-Gehalt im Weizenstroh) und zeigen, dass die Solubili-
sierung der Hemicellulosefraktion im Weizenstroh effektiv gesteigert werden kann. Dieses Ergebnis
wird mit einer einstufigen Extraktion (Fliissigkeit-Feststoff-Verhéltnis von 3) erreicht und dient dem
relativen Vergleich und der Bewertung der Hydrolysebedingungen. Dabei wird die Arabinose bereits
bei der Primdrhydrolyse ggf. vollstindig solubilisiert (im Rahmen der analytischen Bestimmungs-
grenzen; Kapitel 6.3) und zu einem grof3en Teil zu Monomeren abgebaut (Kapitel 4.3.1). Der relative
Einfluss des Trockenmassegehaltes (DM) im untersuchten Bereich ist nicht nur signifikant, sondern
grofer als der der Reaktionstemperatur und der Reaktionszeit. Im untersuchten Bereich bildet sich
ein erkennbares (lokales) Optimum fiir den Trockenmassegehalt in Abhdngigkeit der Reaktionstem-
peratur bei etwa 40 % fiir 175 °C und 35 bis 40 % fiir 170 °C, die durch die Ergebnisse der Vari-
anzanalyse (ANOVA) (d. h. hohes Bestimmtheitsmaf fiir alle Koeffizienten) statistisch untermauert
werden (Kapitel 6.3.2).
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In Bezug auf den Anteil der nicht-monomeren Xylose (Suxx) an der Gesamtxylose im Hydrolysat
lasst sich ein breites Spektrum an moglichen resultierenden Werten zwischen 25 und 95 % (empi-
risch) und zwischen 0 und 100 % fiir die Modellvorhersage ableiten (Kapitel 6.3.3). Bei geringen
Trockenmassegehalten von 20 % (d. h. hohen Wassergehalten) kann kein vollstdndiger Abbau der
Oligomere laut Modell im untersuchten Raum erreicht werden. Ab 40 % Trockenmassegehalt ist dies
hingegen moglich. Insgesamt fiihrt ein Anteil an nicht-monomerer Xylose (S»nx) von etwa 85 bis
95 % und ein Solubilisierungsgrad (DS) von etwa 35 bis 40 % zu den hochsten empirisch ermittelten
Ausbeuten an nicht-monomerer Xylose (Yunx). Laut ANOVA kann dazu ein streng signifikantes Be-
schreibungsmodell mit hohen Determinationskoeffizienten (R’, R’ adj., pred. R®) fiir den Untersu-
chungsraum (d. h. direkte Abhéngigkeit von den Eingangsparametern und eine gute Vorhersagbarkeit
des Ergebnisses) abgeleitet werden (Kapitel 6.3.3).

Als ein sekundirer Ausgangsparameter wird der Aschegehalt im Hydrolysat (4"79) untersucht. Auch
dafiir kann ein signifikantes Modell fiir den Zusammenhang von Eingangs- und Ausgangsgroflen ab-
geleitet werden, das zeigt, dass die Aschefreisetzung von den Hydrolyseparametern abhéngt und zu-
dem nicht direkt an die Biomasse-Solubilisierung (d. h. DS) gekoppelt ist. Die empirisch detektierten
Aschegehalte liegen zwischen 1,8 und 5,5 %; dies entspricht einer relativen Schwankungsbreite von
iiber 300 % (Kapitel 6.3.4). Auch hier hat der Trockenmassegehalt der Biomasse (DM) einen erheb-
lichen Einfluss; dabei zeichnet sich ein relatives Minimum filir den Aschegehalt im Untersuchungs-
raum bei einem Gehalt von etwa 50 bis 60 % Trockenmasse (DM) ab. Fiir die bisher ermittelten
optimalen Hydrolyseparameter im Zentrum des definierten Untersuchungsraumes schwankt der
Aschegehalt zwischen 2,5 und 3,1 % der Hydrolysattrockenmasse (4") (Kapitel 6.3).

Die Ergebnisse der Zusammensetzungsanalyse zeigen Tabelle 7.4 und Abb. 7.10. In Tabelle 7.4 sind
die Biomassekomponenten der untersuchten Hydrolyseprodukte unter empirisch ermittelten Optimal-
bedingungen angegeben, die mittels einer Zusammensetzungsanalyse differenziert werden kdnnen.
Ergénzend sind die bei der hydrothermischen Hydrolyse solubilisierten Anteile der Komponenten
und die Wiederfindung im jeweiligen Hydrolyseprodukt angegeben. Die Wiederfindung der solubi-
lisierten Komponenten im Hydrolysat dient u. a. als MaB fiir die Bewertung der experimentellen Ex-
traktionsausbeute (Abb. 7.9).

Tabelle 7.4: Zusammensetzung des Rohstoffes und der Hydrolyseprodukte. Angegeben sind die Anteile an der
jeweiligen Trockenmasse (TM), die Solubilisierung der Komponenten und die Wiederfindung (Wdf) im je-
weiligen Hydrolyseprodukt.

Einheit Lignin Arabinoxylan Acetat Glucan Extraktstoffe ~Asche Rest

Weizenstroh Y%t™ 15.5 27.0 2.2 40.4 9.1 33 2.4
Feststoffrest Y%t™ 16.9 9.6 0.0 57.2 12.9 2.5 0.9
Hydrolysat %™ 6.8 66.9 7.1 8.6 n. d. 2.5 34
Solubilisiert* % 29.2 77.1 100.0 8.4 8.8 51.1 772
Wdf im Feststoffrest % 70.8 22.9 0.0 91.6 91.2 489 228
Wdf im Hydrolysat % 6.3 39.8 46.4 3.0 n. d. 10.7  20.2
Verluste® % 22.9 41.5 53.6 5.4 8.8 404 57.0
Wdf der * im Hydrolysat® % 21.6 46.2 46.4 36.2 n. d. 20.9  26.1

2Die Verluste beziehen sich auf analytisch nicht erfasste Anteile aufgrund des experimentellen Verfahrens (Kapitel 6),
da ein Teil der Biomasse abgewaschen und verworfen wird.
b Anteil der solubilisierten Komponente, der im Hydrolysat wiedergefunden wird.
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Eine vollstandige Solubilisierung der Arabinose in der Hemicellulose ldsst sich empirisch mit der
Zusammensetzungsanalyse nachweisen (im Rahmen der analytischen Bestimmungsgrenzen; Kapitel
6.3.5). Ein Teil des Xylans bleibt dagegen auch bei den empirisch ermittelten Optimalbedingungen
fiir die hydrothermische Priméarhydrolyse noch im Feststoffrest. Eine weitere Steigerung des Schwer-
grades (d. h. Reaktionstemperatur und/oder -zeit) im Untersuchungsraum fiihrt dann zur Bildung von
Abbauprodukten und Verlusten der Zielfraktion. Folglich kénnen die Bedingungen im Zentrum des
Untersuchungsraumes (d. h. 7= 170 °C, ¢ = 40 min und DM = 40 %); leicht abweichende Parameter-
kombinationen fithren zu d4hnlichen Ergebnissen) als ein lokales Optimum in Bezug auf die relevanten
ZielgroBen betrachtet werden.

Weizenstroh Feststoffrest Hydrolysat m Lignin
(%) (%) (%)

P>

Abb. 7.10: Die Zusammensetzung fiir das (vorbereitete) Weizenstroh vor der Priméirhydrolyse (links),
den Feststoffriickstand nach Primérhydrolyse (Mitte) und die Hydrolysattrockenmasse bei empirisch

Arabinoxylan
Acetat
Glucan

Extraktstoffe

Asche

mn.b.

ermittelten Optimalbedingungen (rechts) (n. b. nicht bestimmt).

Einordnung. Im Rahmen der experimentellen Untersuchungen der Primarhydrolyse mit Sattdampf
in Kapitel 7.2 wird ein Optimierungsproblem beziiglich mehrerer Zielgrofen deutlich. Zunéchst soll
die Feststoftbeladung im Reaktor entsprechend der Zielsetzung maximiert werden. Jedoch fiihrt die
Dampfhydrolyse bei einem geringen Wassergehalt in der Biomasse von unter 40 % zu ungiinstigen
Ergebnissen beziiglich der Ausbeute an nicht-monomerer Xylose (Tabelle D.1); auerdem kommt es
verstédrkt zur Bildung von Abbauprodukten (Kapitel 4.3.1.2).

Den bisherigen experimentellen Untersuchungen der Primirhydrolyse in Kapitel 4 und Kapitel 7.2
liegen aus der Literatur und aus Vorversuchen abgeleitete Reaktionsbedingungen (7= 180 °C und
¢t =35 min) zu Grunde [6,51,61,62]. Diese sind nicht in Bezug auf die in Kapitel 2.1 definierte Ziel-
setzung optimiert. Folglich werden geeignete Bewertungsparameter im Hinblick auf die Zielsetzung
abgeleitet, mit denen sich die Primédrhydrolyse und die Hemicellulose-Nutzung quantitativ bewerten
lassen. Eine derartige Optimierung wurde bisher nicht realisiert, da das entwickelte experimentelle
und analytische Konzept (Kapitel 7.2 und 7.3) nicht der Maximierung von Ausbeuten diente, sondern
einer reproduzierbaren Untersuchung der Umsetzbarkeit. Fiir die in diesem Kapitel umgesetzte sys-
tematische Untersuchung der Zusammenhénge von Eingangs- und Ausgangsvariablen, fiir die Ablei-
tung der entsprechenden mathematischen Modelle und fiir die Optimierung anhand dieser Modelle
wird statistische Versuchsplanung mit einem dafiir angepassten Versuchsdesign (Kapitel 6) genutzt.

Die vergleichsweise hohe Solubilisierung der Biomasse (DS) entsprechend der Ergebnisse nach Ka-
pitel 6 liegt vermutlich nicht nur an der Kombination der Inputparameter (Reaktionstemperatur,
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-zeit und Trockenmassegehalt), sondern auch an einer effektiven Durchmischung der Biomasse im
Reaktor (Rollautoklav). Im vorgeschlagenen kontinuierlichen Nutzungskonzept ist ein Schneckenre-
aktor mit einer entsprechenden Durchmischung fiir die Primérhydrolyse vorgesehen; dadurch kénnen
die aktuellen Messwerte in Kapitel 6.3 als realistisch und umsetzbar angesehen werden. Ein Teil der
Biomasse (vor allem Lignin) wird bei der anschlieBenden Wische des Feststoffrestes (wie auch Teile
der Zielfraktion; Abb. D.1) mit dem Waschwasser abgetrennt; dieser Zusammenhang wird beispiels-
weise durch die Differenz der Wiederfindung des Lignins im Feststoffrest und im Hydrolysat deutlich
(Tabelle 7.4). Demnach wird ein erheblicher Teil des Lignins solubilisiert (29,2 %); er liegt jedoch
nicht in geldster Form im Hydrolysat vor (6,3 von 29,2 %; Tabelle 7.4). Anzunehmen ist, dass ein
Teil des Lignins im Hydrolysat geldst und ein anderer ungeldst vorliegt (z. B. als Partikel oder da die
Loslichkeit in polaren Losemitteln zu gering ist). In einem kontinuierlichen Prozess wird keine Wi-
sche des Feststoffs benotigt; stattdessen wird beispielsweise eine mehrstufige Gegenstrom-Extraktion
der behandelten Biomasse realisiert (Kapitel 5), da dadurch die Konzentrationsgradienten der Ziel-
fraktion in der Biomasse und dem Losemittel Wasser effektiv fiir eine hohe Ausbeute genutzt werden
konnen [56,57]. Eine derartige Umsetzung der Extraktion verhindert die Extraktionsverluste wie bei
der einstufigen Batch-Extraktion (Tabelle 7.4), die in der Untersuchung (Kapitel 6.2.2.1) umgesetzt
wurde [57]. Die Kombination mit einer Vorfiltration des Hydrolysats mit beispielsweise einer 50 kDa
Membran ist zudem zielfiihrend, um Verluste durch die unléslichen Biomasse-Komponenten poten-
ziell zu minimieren (Kapitel 7.3); d. h. Molekiile und Partikel mit einer molaren Masse iiber 50 kDa
konnen nahezu ohne Verluste an nicht-monomerer Xylose (Abb. 7.4B) aus dem Hydrolysat abge-
trennt und verwertet werden. In Folge dessen ist von wesentlich geringeren Verlusten und von einer
entsprechend hoheren Lignin-Ausbeute auszugehen. Die ZielgroBen in Bezug auf die Feststoff-Solu-
bilisierung sind eine mdglichst hohe (idealerweise vollstindige) Hemicellulose-Solubilisierung und
gleichzeitig eine moglichst geringe Solubilisierung von weiteren Biomassebestandteilen (d. h. orga-
nischen und anorganischen Storstoffen fiir die Hemicellulose-Aufbereitung; Kapitel 4). Jedoch 1asst
sich die Solubilisierung von weiteren Biomassenbestandteilen mit einer nicht-selektiven hydrother-
mischen Hydrolyse nicht verhindern (Kapitel 7.2), aber das Ergebnis ldsst sich in Bezug auf die Ziel-
setzung erheblich verbessern. So ist die Solubilisierung von Arabinoxylan bei den ermittelten Opti-
malbedingungen, im Vergleich zur Referenz (63,1 %) in Kapitel 4, um relative 22 % (auf 77,1 %)
gestiegen. Zudem kann durch die Anpassung der Hydrolysebedingungen der Abbau der Zielfraktion
(nicht-monomere Xylose) zu Monomeren auf einem geringen Niveau gehalten und der weiterfiih-
rende Abbau dieser zu Furfural nahezu vollstandig verhindert werden (d. h. die Furfural-Konzentra-
tion ist analytisch mittels HPLC nicht erfassbar; Tabelle D.3).

Fiir die Bewertung der Produktausbeute wurde die Ausbeute an nicht-monomerer Xylose (Yunx) als
wichtigster Parameter in Bezug auf die Umsetzung der Ziele (Kapitel 2.1) definiert. Der deutliche
Einfluss des Trockenmassegehaltes (DM) der Biomasse zeigt, dass fiir eine effektive Bereitstellung
von Oligomeren und Polymeren aus der Hemicellulose die zielgerichtete Anpassung des Trocken-
massegehaltes in der Einsatzbiomasse auf unter 60 % notwendig ist (Abb. D.5B). Die Ergebnisse
bestitigen auch, dass die Arabinose-Seitenketten bereits bei der Primérhydrolyse solubilisiert werden
und im Hydrolysat hauptsichlich als (freie) Monomere vorliegen (Tabelle D.5). Somit stellt nur der
Xylananteil als Hauptbestandteil der Hemicellulose einen représentativen Bewertungsparameter fiir
die Hydrolysebedingungen dar. Die systematische Untersuchung des Anteils der nicht-monomeren
Xylose im Hydrolysat ist somit nicht nur ein wichtiger Faktor bei der Optimierung der Priméarhydro-
lyse, sondern auch ein effektiver Faktor bei der Entwicklung der Prozesse zur Hemicellulose-Nutzung
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in Weizenstroh. Die empirisch ermittelten Optimalbedingungen von 170 °C, 40 min und 40 % Tro-
ckenmasse konnen dazu beitragen, den (spezifischen) Energieeinsatz fiir die Vorbehandlung weiter
zu senken. Fiir die Prozessmodelle und die Simulation in Kapitel 7.4 und 7.5 werden (ausgehend von
den experimentellen Untersuchungen in Kapitel 4) fiir den Trockenmassegehalt 45 % und eine Hyd-
rolysetemperatur von 180 °C angenommen. Durch die reduzierte Reaktionstemperatur einerseits und
die um 5 % geringere Feststoffbeladung andererseits ist bei den ermittelten Optimalbedingungen
keine wesentliche Anderung im (spezifischen) Energieeinsatz bei einer héheren Produktausbeute zu
erwarten; die erhohte Reaktionszeit von 40 min wird jedoch im kontinuierlichen Betrieb zu einer
entsprechenden Verweildauer fithren und einen groBBeren Reaktor erfordern.

In Bezug auf die definierte Zielsetzung ist ein Anteil der nicht-monomeren Xylose im Hydrolysat
(Swmx) von 100 % nicht zielfithrend. Hydrolyse-Bedingungen, die zu einem Sy.x von etwa 100 % fiih-
ren, korrelieren nicht mit einer maximalen Ausbeute an nicht-monomerer Xylose im Hydrolysat
(Yumx). Die maximale Ausbeute ist jedoch eine wichtige ZielgroBe fiir das Nutzungskonzept. Im Un-
tersuchungsraum der statistischen Versuchsplanung (Kapitel 6) hat sich gezeigt, dass ein Anteil an
nicht-monomerer Xylose (Sunx) von etwa 85 bis 95 % und ein Solubilisierungsgrad (DS) von etwa 35
bis 40 % zu den hochsten empirisch ermittelten Ausbeuten an nicht-monomerer Xylose (Yun.x) fiihren.
Die abgeleiteten Modelle erlauben es, etwaige Verluste des Xylanes in Form von Monomeren fiir die
untersuchten Reaktionsbedingungen zu schitzen. Die Ergebnisse in Kapitel 6.3 und die Anteile der
nicht-monomeren Xylose (Tabelle D.3 bis Tabelle D.5) zeigen, dass die Bewertung der Behandlungs-
intensitét bei der Primdrhydrolyse durch den Schweregrad (S) allein (d. h. Einfluss der Reaktions-
temperatur und der Reaktionszeit nach Gleichung (6.3) in Bezug auf die Zielsetzung in Kapitel 2.1
nicht geeignet ist. Der Einfluss des Trockenmassegehaltes in der Einsatzbiomasse muss fiir ein effek-
tives Nutzungskonzept ebenfalls bertiicksichtigt werden; der Anteil der nicht-monomeren Xylose
(Swmx) schwankt entsprechend der Auftragung der Ergebnisse als Box-Plot ab einem Schwellenwert
von unter 60 % Trockenmasse in einem héheren Bereich (Abb. D.5C).

Der Aschegehalt im Hydrolysat (4"9) ist weniger wichtig fiir die Bewertung der Primirhydrolyse.
Fiir den Erfolg des Nutzungskonzeptes kann er trotzdem von Bedeutung sein, da der Aschegehalt den
Gesamtaufwand des Konzeptes fiir die Bereitstellung von Oligomeren und Polymeren aus der Hemi-
cellulose erheblich beeinflussen kann. Ein reduzierter Aschegehalt kann den Anteil bzw. die Reinheit
der Hemicellulose-Oligomere und -Polymere im Konzentrat und bei der anschlieBenden Féllung
(Kristallisation) mit organischen Losungsmitteln erhohen und den Aufwand fiir die Aufbereitung des
angestrebten Halbfertigproduktes erheblich reduzieren [63,64]. Bei dieser Féllung konnen niedermo-
lekulare Verunreinigungen mit hoher Léslichkeit effektiv mit dem fliissigen Uberstand nach Abb. 7.8
abgeschieden werden [36,38]. Hochmolekulare Verunreinigungen und Salze kénnen dagegen bei der
Zugabe von organischen Losemitteln (d. h. Reduktion der Polaritit) zusammen mit der Zielfraktion
ausfallen und den Aufwand fiir die Aufbereitung erhdhen [63,64]. Die Reduktion des Aschegehaltes
im Hydrolysat (4™“) durch die angepassten Parameter der Primirhydrolyse ist folglich nicht nur fiir
eine nachhaltige und ressourcenschonende Umsetzung, sondern auch fiir die Gestehungskosten der
Halbfertigprodukte und der Produkte eines derartigen Bioraffinerie-Konzeptes von Bedeutung. Die
Ergebnisse in Kapitel 6.3 zeigen, dass ein direkter Zusammenhang zwischen den Eingangsparametern
der Primarhydrolyse (7, ¢, DM) und dem Aschegehalt im Hydrolysat (4%7) besteht; gleichzeitig ist
der Aschegehalt nicht strikt an die Solubilisierung der Biomasse (DS) gekoppelt. Im Vergleich zu den
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Referenzbedingungen in Kapitel 4 kann bei den ermittelten Optimalbedingungen der Aschegehalt im
Hydrolysat ohne zusitzlichen Aufwand von 7,0 auf 2,5 % erheblich gesenkt?? werden.

Die Ergebnisse nach der Vorgehensweise in Abb. 7.9 zeigen, dass das vorgeschlagene Nutzungskon-
zept fiir eine Multi-Produkt Bioraffinerie effektiv und bei einem vergleichsweise geringen Aufwand
im Sinne einer nachhaltigen Kreislaufwirtschaft optimiert werden kann. Beispielsweise kann eine
einfach umsetzbare Anpassung der Bedingungen wihrend der Primérhydrolyse gegeniiber den Refe-
renzbedingungen (Kapitel 4) nicht nur thermische Energie (durch Reduktion der Reaktionstempera-
tur) einsparen, sondern gleichzeitig helfen, die Ausbeute der nicht-monomeren Xylose wesentlich zu
verbessern. Damit konnte eine wichtige Hypothese in Bezug auf die Zielsetzung der Arbeit validiert
werden. Durch die Wahl geeigneter Parameterkombinationen kdnnen zudem Neben- und Abbaure-
aktionen reduziert und dadurch die Konzentrationen von bedeutenden Abbauprodukten bzw. Stor-
stoffen wie Furfural, Hydroxymethylfurfural (HMF) und Ameisensdure im Hydrolysat erheblich re-
duziert werden (Furfural und HMF-Konzentrationen sind trotz der hohen Ausbeute an nicht-mono-
merer Xylose im Hydrolysat teilweise unter der Detektionsgrenze eines HPLC-Systems mit Bre-
chungsindex-Detektor; Tabelle D.3). Damit kann neben der Ausbeute der Zielfraktion eine weitere
wichtige ZielgroBBe der Vorbehandlung (Kapitel 7.2) optimiert werden [65]. Die {ibrigen gebildeten
Stor- und Hemmstoffe (hauptsichlich wasserlosliche Aldehyde, Phenole und organische Sauren wie
Essig- und Ameisensdure [13,66,67]) werden mit dem Hydrolysat abgetrennt und aus dem Feststoff-
rest entfernt; der Feststoff kann somit effektiv enzymatisch oder mikrobiologisch zu weiteren Pro-
dukten weiterverarbeitet werden [25,65] (Abb. E.3, Abb. E.4).

Die Zusammensetzungsanalyse ist nicht nur wichtig fiir die Bewertung der Aussagekraft der definier-
ten Ausgangsvariablen der statistischen Versuchsplanung (Abb. 7.9), sondern auch fiir die Aufstel-
lung der Massenbilanz fiir die Produkte nach der Primérhydrolyse und die Modellierung der Produkt-
strome mit moglichst hoher Genauigkeit (die Massen- und Energiebilanzen in Kapitel 5 basieren teil-
weise auf empirischen Modellen). Mit den Ergebnissen der Optimierung und der Komponentenbilanz
konnen die Prozessmodelle in Kapitel 5 optimiert und ggf. Prozessparameter aktualisiert werden.
Somit kann die Qualitdt der Daten und die Belastbarkeit der Ergebnisse fiir eine vollstdndige techno-
okonomische Bewertung des Nutzungskonzeptes gesteigert werden. Die Ergebnisse in Abb. 7.10 zei-
gen, dass die entwickelte hydrothermische Hydrolyse im ermittelten Optimum in Bezug auf die Ziel-
setzung effektiv verlduft. Mit einer derartigen ressourcenschonenden und energieeffizienten Prozess-
sequenz fiir die skalierbare Umsetzung in einem groflen Mafistab werden iiber 77 % des Arabino-
xylans in der Biomasse solubilisiert. Anschlieend liegt das Arabinoxylan zu 85 % in nicht-mono-
merer Form im Hydrolysat vor und stellt damit iiber 67 % der Trockenmasse im Hydrolysat dar.
Moglicherweise ist ein Teil des detektierten Glucans zudem auch Methylglucoronsidure und damit
ebenfalls auf die Hemicellulose zuriickzufiihren. Zudem kénnen die Voraussetzungen fiir eine hohe
Ausbeute der Zielfraktion mit der beschriebenen Hydrolysataufbereitung in Kapitel 7.3 verbessert
werden, da durch den reduzierten Schwergrad der Primérhydrolyse von einer hheren mittleren mo-
laren Masse der nicht-monomeren Xylose auszugehen ist; dies wird durch den hohen Anteil der nicht-
monomeren Xylose im Hydrolysat (Su.x) (Tabelle D.5) bei geringen Konzentrationen von Xylose-
Abbauprodukten (Tabelle D.3) gestiitzt.

22 Dabei ist der Aschegehalt im gewaschenen Weizenstroh der Charge mit 3,3 %rw bereits niedriger als in der Charge,
die in Kapitel 4 genutzt wurde (5,9 %rm).
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Fazit. Die Optimierung der Primérhydrolyse ermdglicht im Ergebnis nicht nur ein tiefgehendes sys-
temisches Verstdndnis der Hemicellulose-Solubilisierung in Abhéngigkeit der Hydrolysebedingun-
gen. Auch eine weitere Steigerung der Ausbeute der Zielfraktion (nicht-monomere Xylose) und eine
zusitzliche Reduzierung der benodtigten Energie und der Verluste der Zielfraktion im Vergleich zu
den bisherigen Referenzbedingungen (Kapitel 4) sind mdglich. Der empirisch ermittelte Schweregrad
fiir die Primérhydrolyse ist vergleichsweise gering und wirkt sich somit positiv auf die relativen An-
teile der Lignin- und Cellulosefraktion im Feststoffrest aus (d. h. geringere Solubilisierung und kaum
oder keine Bildung von Folge- und Abbauprodukten). Fiir eine ganzheitliche und effektive Verwer-
tung von Lignocellulose muss der Ansatz jedoch auch eine moglichst hohe biologische Abbaubarkeit
der Cellulosefraktion fiir etablierte Anwendungen sicherstellen. Eine derartige hohe biologische Ab-
baubarkeit der Cellulosefraktion im festen Riickstand (z. B. zu Biogas oder Bioethanol) wurde bereits
empirisch bestdtigt (Hydrolysebedingungen: 180 °C, 30 min und 37 % Trockenmasse; Abb. E.3 und
Abb. E.4).

Ein Nachteil dieser optimierten Parameter (mit einem reduzierten Schweregrad) ist eine leicht ver-
langerte Reaktionszeit von etwa 40 min gegeniiber den Referenzbedingungen; dies diirfte entspre-
chend des notwendigen Durchsatzes zu einer VergroBerung des Hydrolysereaktors fithren. Unter den
Optimalbedingungen muss der Reaktor beispielsweise bei einem Durchsatz von 30 kttm/a Weizen-
stroh (in Kapitel 5 modelliert und bewertet) etwa 6 700 kg Einsatzmasse (mit 40 % Trockenmasse-
bzw. 60 % Wassergehalt) aufnehmen konnen.
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8. Schlussbetrachtung

Bioraffinerien sollen dazu beitragen, Biomasse effizienter zu nutzen. Lignocellulose-Bioraffinerien
haben dabei bisher — trotz Jahrzehntelanger Forschung — keinen Marktdurchbruch erlangen kdnnen.
Auch sind Nutzungskonzepte flir eine primar stoffliche Nutzung der Lignocellulose in Multi-Produkt-
Bioraffinerien mit hoher Wertschopfung bisher kaum verbreitet. Vor diesem Hintergrund ist es das
Ziel dieser Arbeit, ein Konzept fiir die Nutzung von Weizenstroh zu erarbeiten, das ressourcenscho-
nend die bisher bekannten bzw. identifizierten Herausforderungen, die bis zum heutigen Tag einen
Technologiehochlauf verhindert haben, umgeht oder kompensiert.

Ausgehend davon werden im Folgenden die wesentlichen Erkenntnisse dieser Arbeit in Bezug auf
dieses Ziel zusammengefiihrt. Anschlieend erfolgt eine kritische Bewertung dieser Ergebnisse. Da-
nach werden entsprechende Schlussfolgerungen gezogen und ein Ausblick beziiglich offener For-
schungsfragen gegeben.

8.1 Prozesssynthese

Das Gesamtziel ist, ein gemif3 dem Stand des Wissens vorteilhaftes Nutzungskonzept fiir Weizen-
stroh-Lignocellulose zu erarbeiten, das potenziell 6konomisch darstellbar (Kapitel 1.3) Wertschop-
fung aus Hemicellulose ermoglichen kann (Kapitel 2.1). Basierend darauf ldsst sich aus der detail-
lierten Untersuchung der verschiedenen Teilziele und der jeweils erarbeiteten Ergebnisse ein aggre-
giertes Gesamtergebnis im Hinblick auf eine Prozesssynthese ableiten. Dies wird im Folgenden dar-
gestellt. Das abgeleitete Nutzungskonzept (ab der Rohstoffvorbereitung) ist zudem in Abb. 8.1 als
VerfahrensflieBschema abgebildet.

Logistik. Die Rohstoffbereitstellung ist flir ein derartiges Nutzungskonzept (mit)bestimmend. Bei
entsprechenden techno-6konomischen Bewertungen derartiger Konzepte wird deutlich [1,2], dass be-
stimmte Biomasse-bezogene Kenngroflen (z. B. Schiittdichte) und die daraus resultierenden Konse-
quenzen fiir beispielsweise Transport und Lagerung oft unzureichend beriicksichtigt werden. Die Er-
gebnisse in Kapitel 3 und Kapitel 7.1 bestdtigen die Bedeutung der Biomasse- bzw. der Rohstoff-
Logistik fiir ein derartiges Gesamtkonzept und geben Hinweise auf mogliche Losungsansitze.

Vorbereitung. Die vorgeschlagene verfahrenstechnische Rohstoff-Vorbereitung (d. h. eine grobe
mechanische Zerkleinerung auf 1 bis 10 cm Linge und eine anschlieende Wische mit heilem Was-
ser) in der Priméarraffination in Abb. 8.1 erfiillt im Gesamtkonzept u. a. drei Ziele.

¢ Entfernung der (anhaftenden und wasserloslichen) organischen und anorganischen Storstoffe, die
nicht zur Zielfraktion (Lignocellulose) gehoren (Kapitel 7.2).

e Erhohung des Wassergehaltes in der Biomasse, um hohere Ausbeuten der Zielfraktion bei der
hydrothermischen Priméarhydrolyse zu erreichen (Kapitel 7.6).

e Vorwirmung der feuchten Biomasse fiir die Primirhydrolyse fiir eine Reduktion der bei dem
nachfolgenden Prozessschritt bendtigten thermischen Energie (Minimierung der insgesamt beno-
tigten Energie) (Kapitel 7.4).

Der vorgeschlagene Ansatz kommt ohne eine aufwéndige oder ressourcenintensive Vorbereitung
(z. B. Vermahlung) aus. Die ausschlieBlich fiir die Vorbereitung bendtigte thermische Energie kann
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dabei durch eine Wiarmeintegration prozessintern bereitgestellt werden (Kapitel 5). Zudem erfolgt die
Rohstoff-Vorbereitung chemikalienfrei (d. h. nur Wasser und Warme werden bendtigt).

Primérhydrolyse. Nach der Vorbereitung wird die feuchte Biomasse mit etwa 40 % Trockenmasse-
gehalt bei 170 °C und 40 min (ggf. abweichende Parameterkombinationen sind nach den abgeleiteten
Modellen in Kapitel 6 auch mdglich) in einem geeigneten Reaktor behandelt. Diese hydrothermische
Behandlung nutzt Autohydrolyse-Mechanismen und wird durch einen direkten Sattdampfeintrag in
den Reaktor ohne anschlieBende schlagartige Dekompression realisiert; dafiir eignet sich potenziell
ein Schneckenreaktor (Kapitel 4). Der Verzicht auf eine schlagartige Dekompression nach der
Damptbehandlung (wie bei der Dampfexplosion) ermdglicht nicht nur die Reduktion des Schwere-
grades der Hydrolyse, sondern auch eine einfachere Produktausschleusung bei einer kontinuierlichen
Prozessfiihrung und eine Wirmeintegration des Uberschussdampfes (Kapitel 7.4). Letzteres erlaubt
die Bereitstellung der Niedertemperaturwérme fiir die Rohstoff-Vorbereitung und kann dadurch hel-
fen, die fiir die Primédrhydrolyse benétigte Hochtemperaturwérme zu reduzieren (Kapitel 7.4).

Extraktion. Die Extraktion der derart vorbehandelten Biomasse ist in den experimentellen Untersu-
chungen auf reproduzierbare Ergebnisse ausgelegt; daher ist die Extraktionsausbeute der experimen-
tellen Untersuchungen niedrig und die entsprechenden Verluste vergleichsweise hoch (Kapitel 6). In
einem kommerziellen Betrieb wiirde potenziell eine kontinuierliche Gegenstromextraktion iber meh-
rere Stufen realisiert [3,4], um den Konzentrationsgradienten und die Ausbeute der Zielfraktion
(nicht-monomere Xylose) zu maximieren. Durch die hohe Temperatur der vorbehandelten Biomasse
(Kapitel 7.4) ist damit vermutlich eine relativ hohe Extraktionsausbeute von iiber 90 % bereits mit
zwei bis drei Stufen bei einem Fliissigkeit-Feststoff-Verhéltnis von 3 realisierbar; dies wurde bereits
fiir ahnliche Hydrolysebedingungen und Weizenstroh untersucht und bestétigt [5]. Fiir die Entwésse-
rung der Biomasse nach einer derartigen Extraktion gibt es diverse etablierte technische Losungen
(u. a. Filterpresse, Dekanter, Schneckenpressen). Das entstandene Hydrolysat zeigt vergleichsweise
gute Filtrationseigenschaften (Kapitel 4 und 5). Der bei diesem Hemicellulose-first Ansatz verblei-
bende extrahierte Feststoffrest enthélt nach der Abtrennung des Hydrolysates nur noch geringe Men-
gen an Hemmstoffen, die eine potenziell nachfolgende enzymatische oder mikrobielle Verwertung
erschweren wiirden (Kapitel 7.6).

Ultrafiltration. Die Ergebnisse in Kapitel 4 und Kapitel 5 zeigen, dass in der Sekundérraffination
des produzierten Hydrolysats eine Ultrafiltration effektiv umgesetzt werden kann und dazu beitragen
kann, thermische Energie einzusparen. AuBlerdem bietet die Vorfiltration mit z. B. einer 50 kDa
Membran aus hydrophilisiertem Polyethersulfon das Potenzial, Verunreinigungen iiber 50 kDa aus
dem Hydrolysat bei einem hohen Durchsatz und einem geringen Aufwand abzutrennen (Kapitel 7.3).
Wenn die Zielfraktion (nicht-monomere Xylose) mittels Ultrafiltration angereichert werden soll,
kann z. B. eine hydrophile 4 kDa Membran genutzt werden (Kapitel 7.3). Mit einer &hnlichen Memb-
ran mit geringerer Porengrofe ldsst sich die Ausbeute der nicht-monomeren Xylose (ein hdoherer
Transmembrandruck muss aufgebracht oder eine geringere Permeabilitit in Kauf genommen werden)
noch steigern (Tabelle C.1, Abb. C.3). Die Ultrafiltration mit hydrophilen Membranen verlduft auch
bei moderaten Bedingungen effektiv, da das Fouling-Potenzial des Hydrolysats durch die angepasste
Vorbereitung und Primérhydrolyse in einer derartigen Anordnung vergleichsweise gering ist (Kapitel
7.3). Dadurch wird eine Ersparnis an thermischer Energie in der Hydrolysataufbereitung (im Ver-
gleich zur Verdampfung) bei moglichst kleiner spezifischer Membranflache (Kapitel 7.5) ermdglicht.
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Destillation. Fiir die Entfernung verschiedener Storstoffe und Verunreinigungen im Hydrolysat sind
verschiedene Prozessschritte und -pfade moglich (Abb. 7.8). Eine Destillation z. B. mittels Multi-
Effekt-Verdampfer (MEV) hat sich als die effektivste Option nach einer Ultrafiltration gezeigt. Bei
der Destillation werden fliichtige Storstoffe abgetrennt und der Trockenmassegehalt im Konzentrat —
als eine wichtige prozesstechnische Zielgro3e — kann wunschgemél eingestellt werden. Im betrach-
teten Fall werden neben Wasser vor allem Essigsdure und ggf. Furfural (in geringen Mengen) als
Leichtsieder im Kondensat abgetrennt; sie konnen als Nebenprodukt entsprechend verwertet werden.
Die vom Multi-Effekt-Verdampfer (MEV) benétigte Energie hingt unmittelbar vom Trockenmasse-
gehalt im Retentat (MEV-Feed) und dem Zielwert fiir den Trockenmassegehalt ab. Nach der Ultra-
filtration und der Abscheidung von {iber 50 % des tiberschiissigen Losemittels (Wassers) sind sowohl
die Grofle des Multi-Effekt-Verdampfers als auch die dafiir notwendige thermische Energie erheblich
reduziert (Kapitel 5).

Veredlung. Die Fillung der nicht-monomeren xylosebasierten Biopolymere aus dem Hemicellulose-
Konzentrat ist ein optionaler Schritt bei der Veredelung des Intermediates nach der Destillation. Die
Bereitstellung der nicht-monomeren Xylose als lagerstabiler Feststoff kann in Abhingigkeit der An-
wendung erforderlich sein und zudem die Vorteile der bisherigen Hemicellulose-Aufbereitung effek-
tiv nutzen (d. h. niedriger Gehalt an Storstoffen, hoher Anteil an Trockenmasse, hoher Gehalt an
nicht-monomerer Xylose) [6,7]. Die Fillung von polaren Kohlenhydrat-Molekiilen durch die Zugabe
von organischen Losemitteln wie Ethanol ist ein etabliertes Verfahren [8]. Auch andere organische
Losemittel sind einsetzbar [9]. Das vorgeschlagene Nutzungskonzept fiir Weizenstroh in Abb. 8.1
wurde im Hinblick auf eine Fallung mit organischen Losemitteln als letzten Schritt der Aufbereitung
entwickelt; diese wurde jedoch im Rahmen der vorliegenden Arbeit nicht néher untersucht.
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Abb. 8.1: VerfahrensflieBschema fiir das vorgeschlagene Nutzungskonzept nach Ergebnisbewertung. Ausge-
hende Produkte / Intermediate sind unterstrichen (MEV Multi-Effekt-Verdampfer; Xylan bzw. nicht-mono-
mere Xylose als Summenparameter fiir alle xylosebasierten Oligomere und Polymere). Als weitere Nebenpro-
dukte in relevanten Mengen sind Permeate bei der Ultrafiltration, Kondensate und das Sumpfprodukt A nach
dem Ethanol-Recycling zu erwarten. Die Permeate und ihr Nutzungspotential werden in Kapitel 7.5 diskutiert.
Die Biogaspotentiale des Feststoffrestes (Cellulignin), des Hydrolysates (C5-Hydrolysat) und des Sumpfpro-
duktes A (Uberstand der Xylan-Fillung) sind zudem in Abb. E.3 gezeigt. Der Cellulose-bezogene Umsatz bei
der enzymatischen Verzuckerung des Feststoffrestes mit Cellic® Ctec3 ist in Abb. E.4 veranschaulicht.
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8.2 Kiritische Bewertung

Im Rahmen der Arbeit wurden z. T. Methoden und Anlagen genutzt, die entweder an die Anforde-
rungen angepasst oder explizit fiir die jeweilige Aufgabenstellung modifiziert wurden. Um transpa-
rente und reproduzierbare Ergebnisse bereitzustellen, wurden die genutzten Methoden ausfiihrlich
beschrieben. Alle analytischen Ergebnisse unterliegen somit den entsprechenden Fehlern und ihrer
Fortpflanzung bei der etwaigen weiterfiihrenden Berechnung der Messwerte, die bei einer Reproduk-
tion beriicksichtigt werden miissen.

Im experimentellen Vorgehen wurden die Prozessschritte konsekutiv mit unter realistischen Bedin-
gungen produzierten Proben ausgefiihrt. Jedoch kann es zu Schwankungen in der Zusammensetzung
der Lignocellulose-haltigen Biomasse (hier: des Weizenstrohs) kommen; dadurch sind Abweichun-
gen zu den ermittelten Ergebnissen mdglich. Vor allem die Ergebnisse in Kapitel 7.2 und Kapitel 7.6
sind von der Zusammensetzung des Rohstoffes abhingig.

In Bezug auf die verfahrenstechnische Konzeptentwicklung sind die folgenden Aspekte und ihre sys-
tematischen Auswirkungen auf die Arbeit kritisch zu bewerten.

e Die Akkumulation von fliichtigen Komponenten wie Essigsdure und Furfural (Leichtsieder bei
geringen Molanteilen in Wasser) im Prozess wurde nicht ausfiihrlich betrachtet. Vor allem nach
der Dampthydrolyse und beim Dampfrecycling sowie im Multi-Effekt-Verdampfer diirften leicht
fliichtige und korrosive Verbindungen im Kondensat vorkommen; dies kann zu Korrosion oder
Ablagerungen fiihren.

e Bei der Primdrhydrolyse wird Sattdampf direkt in den Reaktor eingetragen. Somit wird ggf. ent-
salztes Prozesswasser dafiir bendtigt; dies ist mit entsprechenden Kosten verbunden, zumal es
nicht in einem geschlossenen Heizkreislauf recycelt werden kann.

e Das Reaktorvolumen fiir die Primédrhydrolyse ist von der Verweilzeit der Biomasse abhingig. Ob
die fiir eine kommerzielle Umsetzung potenziell bendtigten, entsprechend groBBen Reaktoren in
einem industriellen Mafistab umgesetzt werden konnen und gleichzeitig die Biomasse effektiv
behandelt werden kann, muss validiert werden.

e Die Ergebnisse und Kennzahlen der Ultrafiltration sind von den Hydrolysebedingungen (und der
Molmassenverteilung der nicht-monomeren Xylose) abhiingig und somit bei wesentlichen Ande-
rungen der Hydrolysebedingungen entsprechend zu untersuchen.

e Die Absatzmoglichkeiten fiir die nicht-monomere Xylose an einem (noch zu entwickelnden)
Markt werden nicht untersucht. Zwar gibt es eine grole Anzahl an potenziellen Anwendungen
und an vorliegenden Forschungsarbeiten [10—12], trotzdem ist das Marktvolumen fiir derartige
Oligomere und Polymere nach wie vor sehr gering. Auch sind die Anforderungen an die jeweili-
gen Produkte, wie sie heute bereits angeboten werden, teilweise sehr spezifisch (d. h. mittlere
Molmasse, Molmassenverteilung, NMR-Spektrum, Seitengruppen); d. h. sie konnen mit dem hier
entwickelten Ansatz nicht immer erfiillt werden. Nichtsdestotrotz bietet die Lebensmittel- und
Futtermittelindustrie einen potenziellen sehr grolen Markt, da die Oligomere prabiotische und
die Polymere funktionelle Eigenschaften mitbringen kénnen. Beispielsweise ist der Einsatz des
pulverformigen Xylans, das mit dem Nutzungskonzept nach Abb. 8.1 (mit Fillung und Ethanol-
Extraktion) produziert werden kann, als ,,Novel Food* zuldssig.
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8.3 Schlussfolgerungen und Ausblick

Durch geeignete und aufeinander abgestimmte Verfahrensschritte wurde ein Nutzungskonzept fiir
Weizenstroh erarbeitet, das eine ressourcenschonende Umsetzung und eine hohe Wertschopfung aus
der Hemicellulose kombiniert. Die dafiir bendtigte spezifische Energie (bezogen auf die Stroh-Tro-
ckenmasse) fillt vergleichsweise gering aus; dies umgeht nicht nur eine typische Herausforderung
von Lignocellulose-Bioraffinerien, sondern kann auch Vorteile bei der kommerziellen Realisierung
mit sich bringen. Ausgehend davon werden nachfolgend Schlussfolgerungen in Bezug auf die Ergeb-
nisse gezogen und ein Ausblick mit weiterhin ausstehenden Forschungsfragen gegeben.

Schlussfolgerungen. Fiir die (technisch, energetisch und 6konomisch) vorteilhafte Umsetzung von
Weizenstroh-Bioraffinerien ist ein Rohstoff-spezifischer Ansatz zielfithrend, bei dem basierend auf
einer Rohstoffanalyse zuerst Nutzungsoptionen evaluiert und dann daraus geeignete Nutzungskon-
zepte mit entsprechenden Anforderungen abgeleitet werden. Dies widerspricht zwar dem bisherigen
Ansatz, Bioraffinerien moglichst universell zu gestalten; es bietet jedoch nach dem aktuellen Stand
der Technik eine Moglichkeit, ein rohstoffschonendes Konzept mit einer potenziell hohen Wert-
schopfung und einer stofflichen Nutzung von Lignocellulose zu kombinieren. Entscheidend dabei ist,
bereits zu Beginn der Prozessentwicklung die Rohstoffeigenschaften und die Wirkmechanismen bei
den jeweiligen Prozessschritten zu beriicksichtigen und spezifische Zielgrofen fiir die Umsetzung
abzuleiten, welche die Eigenschaften des Rohstoffs und die definierten Zielvorgaben addquat bertick-
sichtigen. Die Entwicklung eines effektiven Nutzungskonzeptes sollte somit bei der Bereitstellung
des Rohstoffs beginnen und konsekutiv auf den vorherigen Prozessschritten auftbauen. Ein derartiges
Vorgehen ist notwendig, da die Wahl von Verfahren bei der Vorbereitung oder der Primarhydrolyse
nachfolgende Verwertungsmdoglichkeiten fiir bestimmte makromolekulare Komponenten der Ligno-
cellulose einschrinkt oder sogar ausschlieft (z. B. fiihrt die verbreitete gezielte Maximierung der
Glucose-Ausbeute aus der Cellulose bereits bei der Primarhydrolyse typischerweise zum Abbau der
Hemicellulose und einem damit verbundenen hohen Aufwand in der Aufbereitung der Intermediate).

Im vorgeschlagenen Konzept wird unter den gesetzten Rahmenbedingungen das Ziel erreicht, aus der
Hemicellulose ein Vorprodukt mit potenziell hoher Wertschopfung bereitzustellen. Dabei werden
nicht nur vergleichsweise hohe Ausbeuten fiir die Zielfraktion erreicht, sondern auch eine ressour-
censchonende Umsetzung ermdglicht (d. h. wenig benétigtes Wasser und Energie, keine weiteren
Hilfsstoffe fiir die Hemicellulose-Nutzung, keine aufwéndig zu entsorgenden Abfallstoffe). Sollten
die Ergebnisse in einem kontinuierlichen Betrieb (nach einer detaillierten techno-6konomischen Ana-
lyse) unter Beriicksichtigung der kritischen Bewertung bestétigt werden, dann ist eine skalierbare
Moglichkeit fiir eine Weizenstroh-basierte Multi-Produkt-Bioraffinerie gegeben, die eine hohe Wert-
schopfung aus der Hemicellulose-Fraktion bei wenig benétigter Energie ermoglicht. Zudem kann das
Konzept mit etablierten Nutzungsoptionen fiir Cellulose und Lignin kombiniert und somit das Poten-
zial des Weizenstrohs als Rohstoff (Kapitel 1.1) erheblich effizienter genutzt werden als bisher.

Ausblick. Lignocellulose kann bereits heute in Multi-Produkt-Bioraffinerien genutzt werden. Ledig-
lich der Transfer in den kommerziellen Betrieb (Technologiereifegrad 8 und 9) ist bisher mit Heraus-
forderungen verbunden. Die vorliegende Arbeit zeigt am Beispiel von Weizentroh, wie Nutzungs-
konzepte fiir derartige Lignocellulose-Bioraffinerien abgeleitet werden kdnnen und bietet im unter-
suchten Rahmen begriindete Losungen. Eine vollstindige Bewertung der Realisierbarkeit ist jedoch
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erst moglich, wenn die Anwendungen fiir die Vorprodukte aus der Hemicellulose und die damit ver-
bundenen Kriterien bekannt sind. Ausgehend von den bisher vorliegenden Ergebnissen werden im
Folgenden Vorschlédge fiir eine Weiterfiihrung der Arbeit im Sinne der Zielsetzung gelistet.

Die Mdoglichkeiten einer Fallung der Zielfraktion (nicht-monomere Xylose) aus dem Konzentrat
sollte experimentell untersucht werden. Eine Parameteroptimierung der Féllung mittels statisti-
scher Versuchsplanung und die Ermittlung einer Massenbilanz fiir die Bewertung sollte hierbei
sowohl die bendtigte Energie bei der Fillung reduzieren als auch die mogliche Ausbeute und die
Reinheit des Vorproduktes maximieren.

Nach einer moglichen Féllung der nicht-monomeren Xylose nach Abb. 8.1 entsteht ein konzen-
trierter Uberstand, der nach wie vor ein Wertschépfungspotenzial bietet. Hierfiir ist eine vollstiin-
dige analytische Untersuchung der Zusammensetzung notwendig, da bisher lediglich das Bio-
gaspotenzial experimentell bestimmt wurde (Abb. E.3).

Eine vollstindige Umweltbewertung (Okobilanz) des Konzeptes ist anzustreben, um die Unter-
schiede bzw. Vorteile gegeniiber alternativen Konzepten aufzuzeigen und eine quantitative Be-
wertung zu ermoglichen.

Die Ergebnisse sollten in kontinuierlicher Betriebsweise im Pilot-Mafistab (mit dem Fokus auf
die Aspekte der kritischen Bewertung) experimentell validiert werden.

Eine Recherche und praktische Validierung von mdglichen Anwendungen fiir die bereitgestellten
Vorprodukte Xylan und Xylooligosaccharide sollte realisiert werden.

Eine umfassende experimentelle Untersuchung und Bewertung der Wertschopfung aus den ent-
stehenden Nebenprodukten (vor allem die biologische Abbaubarkeit der Cellulosefraktion) unter
den umzusetzenden Bedingungen wire ein weiterer untersuchungswiirdiger Aspekt.

Eine vollstindige techno-6konomische Analyse und Bewertung des gesamten Konzeptes sollte
unter Beriicksichtigung der technischen Bedingungen durchgefiihrt werden.
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Tabelle A.1 Basic assumptions for techno-economic analysis of biogas plants utilizing annual plant residues

Parameter Value Unit
Calorific value methane 9.97 kWh/Nm?
Specific wheat yield 4.4 t—FM/(ha-a)
Corn / straw ratio 1 t/t
Agricultural land / total land 0.4 ha/ha
Annual temperature average 10 °C

Tabelle A.2 Assumed average molar composition and molar mass of main organic feedstock components.
Molar methane yields are calculated using Buswell’s equation, weight specific yields assuming 22.41 Nm?
ideal gas/t;

Parameter Molar composition =~ Molar mass Methane yield

C H O N S g/mol mol CH4/mol; Nm? CH4/t;
Cellulose 6 10 5 0 O 162 3.0 415
Hemicellulose 5 8 4 0 O 132 2.5 424
Proteins 54 79 15 15 10 1190 2.7 508
Lipids /waxes 18 33 2 0 O 280 12.6 1008
Lignin 52 60 19 0 O 988 0 0

Tabelle A.3 Overview of results about the technical assessment for the case “hammer milling” for the investi-
gated biogas plant sizes

Parameter Unit Plant size
0.5 MW 1.0 MW 2.5 MW 5.0 MW
Methane production Mio.Nm3/a 0.89 1.68 3.78 7.64
Installed capacity
Electrical GWhy/a 3.33 6.69 16.76 35.80
Thermal T>100°C GWhn/a 2.30 3.93 7.92 15.99
Thermal T<100°C GWhy/a 2.30 3.93 7.92 15.99
Net energy supply
Electrical GWhy/a 2.89 5.84 14.71 31.51
Thermal T>100°C GWhn/a 2.30 3.93 7.92 15.99
Thermal T<100°C GWhe,/a 1.77 3.03 6.10 12.32
Energy demand ratio
Electrical % — EL 13.0% 12.7% 12.2% 12.0%
Thermal T>100°C % — HT 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
Thermal T<100°C % — LT 23.0% 23.0% 23.0% 23.0%

Tabelle A.4 Overview of results about the technical assessment for the case “steam explosion” for the investi-
gated biogas plant sizes

Plant size

Parameter Unit
0.5 MW 1.0 MW 2.5 MW 5.0 MW
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Methane production Mio.Nm3/a 1.11 2.09 4.71 9.51
Installed capacity
Electrical GWh, /a 4.14 8.32 20.86 44.56
Thermal T>100°C GWhy,/a 2.86 4.89 9.86 19.91
Thermal T<100°C GWhy,/a 2.86 4.89 9.86 19.91
Net energy supply
Electrical GWhg /a 3.80 7.64 19.16 40.94
Thermal T>100°C GWhy,/a 1.47 2.28 3.98 8.03
Thermal T<100°C GWhy/a 0.95 1.42 2.30 4.64
Energy demand ratio
Electrical % — EL 8.2% 8.2% 8.1% 8.1%
Thermal T>100°C % — HT 48.6% 53.3% 59.6% 59.6%
Thermal T<100°C % — LT 66.7% 71.0% 76.6% 76.7%

Tabelle A.5 Overview of results about the technical assessment for the case “alkaline treatment” for the inves-
tigated biogas plant sizes

Parameter Unit Plant size
0.5 MW 1.0 MW 2.5 MW 5.0 MW
Methane production Mio.Nm3/a 1.06 1.98 4.47 9.03
Installed capacity
Electrical GWhy /a 3.93 7.91 19.82 42.33
Thermal T>100°C GWhy/a 2.72 4.65 9.37 18.91
Thermal T<100°C GWhy,/a 2.72 4.65 9.37 18.91
Net energy supply
Electrical GWhg/a 3.61 7.26 18.20 38.88
Thermal T>100°C GWhy/a 2.72 4.65 9.37 18.91
Thermal T<100°C GWhy/a 1.12 1.75 3.10 6.25
Energy demand ratio
Electrical % — EL 8.2% 8.2% 8.2% 8.1%
Thermal T>100°C % — HT 0.0% 0.0% 0.0% 0.0%
Thermal T<100°C % — LT 58.8% 62.3% 66.9% 66.9%

Tabelle A.6 Specific levelled cost of electricity with specific shares of the costs / revenues for “hammer mill-
ing” pretreatment

Share of specific cost / Plant size 0.5 MW 1.0 MW 2.5 MW 5.0 MW
Raw material supply cost 6.7 6.5 6.1 6.1
Pretreatment cost 7.3 3.6 1.4 0.7
Fermentation cost 7.5 7.0 5.9 55
Digestate revenue -8.8 -7.9 -6.9 -6.3
Heat revenue -6.7 -5.7 -4.6 -4.3
LCOE (€-ct/kWh) 59 3.5 2.0 1.7

Tabelle A.7 Specific levelled cost of electricity with specific shares of the costs / revenues for “steam explo-
sion” pretreatment
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Share of specific cost / Plant size 0.5 MW 1.0 MW 2.5 MW 5.0 MW
Raw material supply cost 5.1 5.0 4.7 4.8
Pretreatment cost 21.5 15.1 11.4 9.6
Fermentation cost 5.7 53 4.5 4.2
Digestate revenue -7.0 -6.4 -5.7 -5.2
Heat revenue -3.2 -2.5 -1.7 -1.6
LCOE (€-ct/kWh) 22.1 16.6 13.2 11.8

Tabelle A.8 Specific levelled cost of electricity with specific shares of the costs / revenues for “alkali impreg-
nation” pretreatment

Share of specific cost / Plant size 0.5 MW 1.0 MW 2.5 MW 5.0 MW
Raw material supply cost 54 5.3 5.0 5.0
Pretreatment cost 17.8 11.8 8.6 7.0
Fermentation cost 6.0 5.6 4.7 4.4
Digestate revenue =13 -6.7 -5.9 -5.4
Heat revenue -5.9 -5.0 -4.0 -3.7
LCOE (€-ct/kWh) 15.9 11.0 8.5 7.3

Tabelle A.9 Summary of economic calculations (i.e. capital investment, operating cost, annual profit and return
on investment) for the case “hammer milling” at varying plant sizes.

Parameter / Plant size Unit 0.5 MW 1.0 MW 2.5 MW 5.0 MW
Capital investment Mio.€/a 0.177 0.293 0.572 1.096
Operating cost Mio.€/a 0.250 0.324 0.504 0.842
Annual profit Mio.€/a 0.694 1.211 2.734 5.564
ROI = profits / costs - 1.6 2.0 2.5 29
Break even point years 8.0 6.6 5.1 4.6

Tabelle A.10 Summary of economic calculations (i.e. capital investment, operating cost, annual profit and
return on investment) for the case “steam explosion” at varying plant sizes.

Parameter / Plant size Unit 0.5 MW 1.0 MW 2.5 MW 5.0 MW
Capital investment Mio.€/a 0.359 0.641 1.418 2.798
Operating cost Mio.€/a 0.674 0.922 1.622 2.853
Annual profit Mio.€/a 0.658 1.222 2.774 5.699
ROI = profits / costs - 0.6 0.8 0.9 1.0
Break even point years - 42.8 24.6 19.7

Tabelle A.11 Summary of economic calculations (i.e. capital investment, operating cost, annual profit and
return on investment) for the case “alkaline impregnation” at varying plant sizes.

Parameter / Plant size Unit 0.5 MW 1.0 MW 2.5 MW 5.0 MW
Capital investment Mio.€/a 0.270 0.439 0.921 1.742
Operating cost Mio.€/a 0.587 0.827 1.509 2.690
Annual profit Mio.€/a 0.733 1.362 3.087 6.318

ROI = profits / costs - 0.9 1.1 1.3 1.4
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Break even point years 37.0 16.4 11.7 9.6

B. Anhang zu Kapitel 4

Tabelle B.1: Elemental analysis results (n = 3) and respective standard deviations (STD) for the raw materials
and produced hydrolysate dry mass (DM = dry mass; WS = wheat straw).

Element N C H S C/N Protein
Unit g/kgpm g/kgpm g/kgpm g/kgpm %pMm
Raw WS 3.7 450.0 60.7 <2.0 120.6 2.3
STD 0.12 0.00 0.58 0.00 3.80 0.07
Washed WS 2.3 456.0 55.2 2.7 203.0 1.4
STD 0.06 4.94 4.96 0.49 7.28 0.04
DMuyadrolysate 3.7 480.0 56.0 <2.0 129.5 2.3
STD 0.40 0.00 2.00 0.00 13.20 0.25
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Abb. B.1: The (HPLC measured) recovery of the hemicellulose (referred as arabinoxylan) originally contained
in the solid feed biomass differentiated in total, oligomeric (oligo = XOS/WSX) and monomeric xylose in
wash water effluent (i.e., extraction losses) over the liquid-to-solid ratio (washing water to initial feed dry
mass). The washing steps were performed batch wise (in steps). At a liquid-to-solid ratio of 80, the solid
residue was pressed off (n = 3).
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Abb. B.2: Results (n = 3) and respective standard deviations (error bars) for biogas potential of the washed
solid residue (Cellulignin = Cellulose + Lignin) and microcrystalline cellulose as reference. Triangles show
the calculated course without the lignin fraction; triplicate determinations according to VDI, 2016 (VDI 4630
— Fermentantion of organic materials: Characterisation of the substrate, sampling, collection of material data,
fermentation tests). Inoculum: 400 g of digested sludge from a municipal wastewater treatment plant
Kohbrandhoft (Hamburg); fermentation in 500 ml bottles at 37 °C; ratio of organic components of the substrate
to the organic components of the inoculum was adjusted to 0.3.

Abb. B.3: Washed wheat straw as used as feed in the experimental investigations.
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C. Anhang zu Kapitel 5
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Abb. C.1: Characterization of oligomers and polymers by size exclusion chromatography (SEC). Distribution
of the molecular masses (W (log M) as weighted concentration as a function of the logarithmically scaled
molar mass). The 4 kDa retentate sample (filled diamond) was prepared by means of ultrafiltration (4 kDa)
and subsequent distillation; the reference sample was prepared only by means of distillation on a laboratory
scale. The measurement was carried out at the Institute of Organic Chemistry and Macromolecular Chemistry
at the University of Jena. For the measurement (relative to pullulan) the columns NOVEMA 3000 & 300,
dimethyl sulfoxide (+ 0.5 % lithium bromide) as eluent and a RI detector were used.
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Abb. C.2: Exemplary chromatogram for the characterization and quantification of xylan from the 4 kDa reten-
tate using HPLC (Agilent Infinity II) and a Hi Plex H+ column.

Tabelle C.1: Supplementary information on the filtration of the hydrolysate with a 1 kDa membrane (Pall
Omega OM001076). Permeability of the fresh membrane for deionized water (DIW) compared to the fouled
membrane (n = 3).

Unit Value STD

Permeability ® 1/(m? h bar)

Fresh (DIW) 11.2 0.4

Sample 0.13 0.01

Fouled 1.3 0.1

Backwashed 3.6 0.2
Relative non-monomeric xylose content %

Feed 100.0 --

Retentate 189.6 344
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Abb. C.3: Loss of permeability of the 1 kDa membrane due to reversible, irreversible (due to backwashing)
fouling effects and during filtration of the hydrolysate sample in comparison to filtration of deionized water
with the fresh membrane. The results of the triple determination and the calculated average values (AVGQ) are
shown.
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Abb. C.4: Results (n = 3) and respective standard deviations (error bars) for the biogas potential of the solid
residue (mainly Cellulose and Lignin) and microcrystalline cellulose as a reference. Empty diamonds show
the course of the experimentally produced hemicellulose hydrolysate with xylooligosaccharides (XOS) and
water-soluble xylan (WSX). Triangles show the calculated course for the solid residue without the lignin
fraction; triplicate determinations according to VDI, 2016 (VDI 4630 — Fermentantion of organic materials:
Characterisation of the substrate, sampling, collection of material data, fermentation tests). Inoculum: 400 g
of digested sludge from a municipal wastewater treatment plant Kéhbrandhéft (Hamburg); fermentation in
500 ml bottles at 37 °C; ratio of organic components of the substrate to the organic components of the inoculum
was adjusted to 0.3. The analyses were carried out at the Technical University of Hamburg as part of the
031B0660F project.
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Tabelle D.1: Investigation area and results of the preliminary experiments. A Box-Behnken design was used
for the design of experiments (DoE). The reaction temperature (7), reaction time (¢) und the feed dry mass
content (DM) are defined as input variables. Degree of solubilization (DS in %) and the content of non-mono-

meric xylose (nm-Xylose in g) in the total hydrolysate volume are defined as output variables.

Run AT B:t C: DM DS nm-Xylose
°C min % % g
1 170 30 60 32.28 2.6
2 180 30 80 33.95 0.1
3 180 30 40 37.26 2.7
4 170 20 80 25.86 3.3
5 160 30 40 18.37 2.9
6 180 40 60 39.86 0.1
7 170 30 60 30.47 1.1
8 180 20 60 34.27 1.9
9 170 30 60 29.46 2.8
10 170 20 40 23.02 4.3
11 160 30 80 12.36 0.7
12 170 40 40 38.14 5.1
13 170 30 60 30.62 1.8
14 170 40 80 29.13 0.5
15 160 40 60 20.98 1.1
16 160 20 60 9.71 0.8
17 170 30 60 31.44 2

Tabelle D.2: Analysis of variance (ANOVA) results of the response degree of solubilization (DS) in the pre-
liminary experiments. Run No. 7 was ignored.

Source Sum of Squares df Mean Square F-value p-value
Model 1187.83 9 131.98 113.68 <0.0001 significant
A-T 880.32 1 880.32 758.23 <0.0001
B-t 155.32 1 155.32 133.78 <0.0001
C-DS 29.99 1 29.99 25.83 0.0023
AB 8.07 1 8.07 6.95 0.0388
AC 1.82 1 1.82 1.57 0.2569
BC 35.11 1 35.11 30.24 0.0015
A? 68.85 1 68.85 59.3 0.0003
B2 1.42 1 1.42 1.22 0.3108
c 6.93 1 6.93 5.97 0.0503
Residual 6.97 6 1.16
Lack of Fit 2.63 3 0.876 0.6058 0.6547 not significant
Pure Error 434 3 1.45
Cor Total 1194.79 15
Std. Dev. 1.08 R? 0.9942
Mean 27.92 Adjusted R? 0.9854
CV. % 3.86 Predicted R? 0.9584
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Abb. D.1: Arabinoxylan yield as total, oligomeric (oligo) and monomeric (mono) xylose in wash water effluent
(i.e., extraction losses) over the liquid-to-solid ratio (washing water to initial feed dry mass). The washing
steps were performed in batch steps after autohydrolysis with saturated steam (7'=170 °C, ¢ =20 min,
DM = 60 %). At a liquid-to-solid ratio of 80, the solid residue was pressed off (n = 3).
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Abb. D.2: Results (n = 3) and respective standard deviations (error bars) for the biogas potential of the solid
residue (mainly Cellulose and Lignin) and microcrystalline cellulose as a reference. Empty diamonds show
the course of the experimentally produced hemicellulose hydrolysate with xylooligosaccharides (XOS) and
water-soluble xylan (WSX). Triangles show the calculated course for the solid residue without the lignin frac-
tion; triplicate determinations according to VDI, 2016 (VDI 4630 — Fermentantion of organic materials: Char-
acterisation of the substrate, sampling, collection of material data, fermentation tests). Inoculum: 400 g of
digested sludge from a municipal wastewater treatment plant KShbrandhoft (Hamburg); fermentation in
500 ml bottles at 37 °C; ratio of organic components of the substrate to the organic components of the inoculum
was adjusted to 0.3. The analyses were carried out at the Technical University of Hamburg as part of the
031B0660F project.



Abb. D.3: Representative sample of the wheat straw used as feed in the experimental investigations (pubished
in 10.1016/j.biortech.2023.130071).
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Abb. D.4: Residual analysis for the response yield of the non-monomeric xylose (Yumx; related to the arabi-
noxylan content in the wheat straw) in the hydrolysate according to Equation (6.6). A) Plot of the predicted
value against the (actual) measured values. B) Plot of the residuals over the statistical standard distribution. C)
Plot of residuals against the trial number. D) Plot of residuals against the trial number.
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Abb. D.5: Box plots of the dependent response variables over the input variable dry mass content (DM). A)
Degree of solubilization (DS); B) yield of non-monomeric xylose (¥.u.x); C) share of non-monomeric xylose
(Sumx); D) ash content in the hydrolysate dry mass (4™%).
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Abb. D.6: Exemplary chromatogram of the hydrolysate after analytical hydrolysis using HPLC (Agilent Infin-
ity II) and a Hi Plex H+ column according to section 6.2.3.2.
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Abb. D.7: Characterization of oligomers and polymers in the hemicellulose hydrolysate by size exclusion
chromatography (SEC). Distribution of the molecular masses (W (log M) - weighted concentration as a func-
tion of the logarithmically scaled molar mass). The analysis was carried out at the Institute of Organic Chem-
istry and Macromolecular Chemistry at the University of Jena. For the measurement (relative to pullulan), the
columns NOVEMA 3000 & 300, dimethyl sulfoxide (+ 0.5 % lithium bromide) as eluent and a RI detector
were used. A broad distribution of molar mass typical of autohydrolysis is obtained, with the number-average
molar mass (M,) being 1,060 g/mol and the weight-average (M,,) being 2,200 g/mol. The dispersity is about

2.1.

Tabelle D.3: Analytically determined concentrations (using HPAEC-RID) of the relevant components in the
native hydrolysate (before analytical hydrolysis) according to the experimental procedure (section 6) for the
design of experiments (DoE). Results as mean values of the triplicate determination with standard deviation.

Cellobiose Glucose Xylose Arabinose Formic Acid  Acetic Acid HMF Furfural
DoE run g/l g/l g/l g/l g/l g/l g/l g/l
Run 1 0.00£0.00 0.00+0.00 0.80+0.00 1.71+0.00 0.28+0.00 0.53+0.00 0.00+0.00 0.00+0.00
Run 2 0.00£0.00 0.12+0.00 4.09+0.00 2.19+0.00 0.63+0.00 0.76£0.00 0.03+0.00 0.00+0.00
Run 3 0.34+0.00 0.60+0.00 13.97+0.00 1.15+0.00 0.73+0.00 1.03+0.00 0.12+0.00 0.16%0.00
Run 4 0.00£0.00 0.02+0.00 1.74+0.00 1.90+0.00 0.50+0.00 0.67+0.00 0.01+0.00 0.00+0.00
Run 5 0.00£0.00 0.10+x0.00 3.60+0.00 1.97+0.00 0.55+0.00 0.68+0.00 0.03+0.00 0.00+0.00
Run 6 0.00£0.00 0.11+0.00 4.26+0.00 2.01+0.00 0.60+0.00 0.74+0.00 0.03+0.00 0.08+0.00
Run 7 0.00£0.00 0.26+0.00 6.99+0.00 0.54+0.00 0.27+0.00 0.32+0.00 0.03+0.00 0.00+0.00
Run 8 0.00£0.00 0.09+0.00 3.61+0.00 1.97+0.00 0.59+0.00 0.72+0.00 0.01+0.01 0.00+0.00
Run 9 0.00£0.00 0.14+0.00 4.39+0.00 1.25+0.00 0.49+0.00 0.48+0.00 0.03+0.00 0.00+0.00
Run 10 0.00£0.00 0.06+x0.00 1.33+0.00 2.01+0.00 0.41+0.00 0.77+0.00 0.00+0.00 0.00+0.00
Run 11 0.00£0.00 0.18+0.00 5.37+0.01 2.29+0.00 0.61+0.00 0.76 £0.00 0.04+0.00 0.08 +0.00
Run 12 0.00£0.00 0.07+0.00 4.11+0.00 1.81+0.00 0.61+0.00 0.75+0.00 0.03+0.00 0.04+0.03
Run 13 0.00£0.00 0.00+0.00 0.53+0.00 1.72+0.00 0.33+0.00 0.49+0.00 0.00+0.00 0.00+0.00
Run 14 0.14+0.00 0.17+0.00 4.81+0.00 0.36+0.00 0.22+0.00 0.26 £+0.00 0.03+0.00 0.00+0.00
Run 15 0.00+0.00 0.03+0.00 1.12+0.00 1.76 £+0.01 0.43+0.00 0.45+0.00 0.00+0.00 0.00*0.00
Run 16 0.00+0.00 0.14+0.00 5.63%0.00 1.77+0.00 0.54+0.00 0.79 £ 0.00 0.03+0.00 0.09*0.00
Run 17 0.00+0.00 0.13+0.00 9.55%0.00 1.38+0.00 0.66+0.00 1.03 +£0.00 0.05+0.00 0.12+0.00
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Tabelle D.4: Analytically determined total concentrations (using HPAEC-RID) of the relevant components in
the hydrolysate (after analytical hydrolysis) according to the experimental procedure (section 6) for the design
of experiments (DoE). Results as mean values of the triplicate determination with standard deviation.

Cellobiose Glucose Xylose Arabinose  Formic Acid Acetic Acid HMF Furfural

DoE run g/l g/l g/l g/l g/l g/l g/l g/l

Run1 0.44+0.01 1.52+0.01 13.32+0.03 2.58+0.00 0.38+0.00 1.76+0.00 0.01+0.00 1.37+0.04
Run 2 1.03+0.03 2.62+0.00 26.99+0.06 2.61+0.00 0.70+0.00 2.81+0.00 0.05+0.00 1.20+0.03
Run 3 0.11+0.00 2.35+0.01 1849+0.13 1.16+0.00 0.83+0.01 2.08+0.01 0.06+0.00 1.54+0.05
Run 4 0.47+0.04 2.00+0.01 19.03+0.23 2.67+0.01 0.65+0.01 2.40+0.00 0.02+0.00 2.00+0.10
Run 5 0.99+0.01 2.51+0.01 25.33+0.06 2.84+0.01 0.61+0.00 2.58+0.01 0.04+0.00 1.09+0.02
Run 6 0.93+0.03 2.31+0.00 26.03+0.08 2.85+0.00 0.66+0.00 2.66+0.00 0.04+0.00 1.18+0.05
Run 7 0.15+0.01 1.32+0.00 10.97+0.09 0.59+0.00 0.35+0.00 1.01+0.00 0.01+0.01 0.87+0.03
Run 8 0.92+0.01 2.09+0.01 2455+0.06 2.81+0.01 0.65+0.00 2.54+0.01 0.04+0.00 1.10+0.01
Run 9 0.81+0.01 2.06+0.00 22.30+0.04 2.08+0.08 0.55+0.00 2.11+0.00 0.04+0.00 1.09+0.02
Run 10 1.02+0.12 1.58+0.06 19.56+1.07 2.27+0.12 0.45+0.01 2.23+0.06 0.01+0.01 0.60+0.18
Run 11 0.67+0.02 2.56+0.07 27.03+0.25 2.53+0.02 0.76+0.01 2.92+0.04 0.04+0.00 1.91+0.01
Run 12 0.44+0.01 2.09+0.00 23.22+0.09 2.24+0.00 0.78+0.00 2.70+0.01 0.03+0.00 2.43+0.05
Run 13 0.42+0.01 149+0.00 10.42+0.03 248+0.01 045+0.00 145+0.00 0.01+0.00 1.18%+0.01
Run 14 0.07+0.00 1.06+0.00 7.36+0.03 0.37+0.00 0.33+0.00 0.79+0.00 0.00+0.00 0.98+0.01
Run 15 0.47+0.03 1.89+0.00 15.64+0.13 2.67+0.01 058+0.01 1.81+0.00 0.02+0.00 1.69+0.07
Run 16 0.43+0.01 1.60+0.01 21.89+0.16 198+0.01 0.62+0.00 2.45+0.02 0.02+0.00 1.51+0.04
Run 17 0.15+0.00 1.49+0.00 20.27+0.09 163+0.01 0.76+0.01 2.65+0.01 0.02+0.00 2.31+0.05

Tabelle D.5: Determined concentrations of the relevant components in the hydrolysate, which are released
from oligomers and polymers according to the experimental procedure (section 6) for the statistical design of
experiments (DoE). Results as mean values of the triplicate determination with standard deviation.

Cellobiose Glucose Xylose Arabinose Formic Acid  Acetic Acid HMF Furfural
DoE run g/l g/l g/l g/l g/l g/l g/l g/l
Run1 0.44+0.01 152+0.01 12.52+0.03 0.87+0.01 0.11+0.00 1.23+0.00 0.01+0.00 1.37+0.04
Run 2 1.03+0.03 2.50+0.00 22.90+0.06 0.42+0.00 0.07+0.00 2.05+0.00 0.01+0.00 1.20%0.03
Run 3 0.00+0.00 1.75+0.01 4.52+0.13 0.01+0.00 0.10%0.01 1.04 +0.01 0.00+0.00 1.38+0.05
Run 4 0.47+0.04 199+0.01 17.29%0.23 0.77+0.01 0.15+0.01 1.73 +£0.00 0.01+0.00 2.00+*0.10
Run 5 0.99+0.01 242+0.01 21.72%0.06 0.87+0.01 0.05+*0.00 1.90+0.01 0.01+0.00 1.09+*0.02
Run 6 0.93+0.03 2.21+0.00 21.77+0.08 0.84+0.00 0.06 +£0.00 1.93 +0.00 0.01+0.00 1.10%0.05
Run 7 0.15+0.01 1.06+0.00 3.98+0.09 0.04 £0.00 0.08 +£0.00 0.69 +0.00 0.00+0.01 0.87%0.03
Run 8 0.92+0.01 2.00+0.01 20.95%0.06 0.84+0.01 0.05+*0.00 1.83+0.01 0.03+0.01 1.10*0.01
Run 9 0.81+0.01 192+0.00 1791+0.04 0.82+0.08 0.06+*0.00 1.63 +0.00 0.01+0.00 1.09+*0.02
Run 10 1.02+0.12 152+0.06 18.23+1.07 0.26+0.12 0.04+0.01 1.46 £+ 0.06 0.01+0.01 0.60+0.18
Run 11 0.67+0.02 2.38+0.07 21.67*0.26 0.24+0.02 0.14+0.01 2.16+0.04 0.01+0.00 1.83%+0.01
Run 12 0.44+0.01 2.02+0.00 19.11+0.09 0.43+0.00 0.16+0.00 1.95+0.01 0.00+0.00 2.39+0.08
Run 13 0.42+0.01 1.49+0.00 9.90%0.03 0.76£0.01 0.12+0.00 0.96 £ 0.00 0.01+0.00 1.18+0.01
Run 14 0.00+0.00 0.89+0.00 2.55%0.03 0.01+0.00 0.12+0.00 0.52 +£0.00 0.00+0.00 0.98+0.01
Run 15 047+0.03 186+0.00 14.52+0.13 091+0.01 0.15+0.01 1.36+0.00 0.02+0.00 1.69%0.07
Run 16 043+0.01 147+0.01 16.26+0.16 0.20+0.01 0.09+0.00 1.66+0.03 0.00£0.00 1.42+0.04
Run 17 0.15+0.00 1.36+0.00 10.71+0.10 0.25+0.01 0.10+0.00 1.62+0.01 0.00£0.00 2.19+0.05
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Abb. D.8: Hydrolysis parameters vs. severity factor: Concentrations of xylose (Xyl), arabinose (Ara) and acetic
acid (AA) as monomers in the hydrolysate (m; circles) and released from non-monomers (nm; squares) on the
left; the runs with 60 % dry mass content (DM) are marked in red, runs with 20 % DM are marked in green
(b). All results are listed in ascending order according to the associated severity factor (SF) on the right.

E. Erginzende Ergebnisse

——Xylan _Probe1 ——Xylan _Probe 2
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Abb. E.1: Charakterisierung der aus dem Hemicellulose-Konzentrat gefdllten Oligomere und Polymere mittels
GroBenausschlusschromatographie (SEC). Verteilung der Molekiilmassen in geféllten Xylan-Proben nach
Abb. 8.1 (W(log M) als gewichtete Konzentration in Abhéngigkeit von der logarithmisch skalierten molaren
Masse). Probe 1 wurde dabei mittels Ultrafiltration (5 kDa) und Probe 2 nur mit Hilfe von Verdampfung und
anschliefender Fallung mit Ethanol im Labormafstab hergestellt. Die Messung erfolgte am Institut fiir orga-
nische Chemie und makromolekulare Chemie an der Universitdt Jena. Fiir die Messung (relativ zu Pullulan)
wurden die Sdulen NOVEMA 3000 & 300, Dimethylsulfoxid (+ 0,5 % Lithiumbromid) als Ldsemittel und ein

RI-Detektor verwendet.

Tabelle E.1: Ergénzende Ergebnisse zur Charakterisierung der Xylan-Proben aus Abb. E.1. Mittlere Molmas-
sen (Zahlenmittel M, und Massenmittel M,,), Polydispersitdt und Loslichkeit in den Losemitteln Wasser (H20),
Dimethylsulfoxid (DMSO), Dimethylformamid (DMF), Dimethylacetamid (DMA).

Xylan M. (g/mol) My (g/mol) Polydispersitit (Mw/M,) Laoslichkeit *
H,0 DMSO DMF DMA
Probe 1 1,010 1,910 1,9 + + +



Probe 2 1,060 2,200 2,1 + +b 40 +b
210 mg/ml; ®bei 60 °C
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Abb. E.2: Ergidnzende Ergebnisse zur Charakterisierung der nach Abb. 8.1 produzierten Xylane. Représenta-
tives Chromatogramm fiir Probe 1 in Abb. E.1 (Signalintensitit des RI-Detektors iiber der Retentionszeit in
min) (hier geldst in Wasser; 5 g/L). Die Messung zur Charakterisierung und Quantifizierung der Kohlenhyd-
rate erfolgt nach analytischer Hydrolyse mit 5 mM H>SO4 mit der in Kapitel 4 beschriebenen Methode.
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Abb. E.3: Biogaspotenziale (mit jeweiliger Standardabweichung) der untersuchten (Neben-)Produkte aus dem
in Abb. 8.1 dargestellten Konzept bezogen auf die jeweilige organische Trockenmasse im Substrat. Mikrokris-
talline Cellulose als Referenzprobe, Feststoffrest als Cellulignin (hauptséchlich Cellulose und Lignin) und der
berechnete Verlauf des Potenzials ohne Lignin-Fraktion (Cellulignin ohne Lignin); Dreifachbestimmungen
nach VDI, 2016 (VDI 4630 - Vergirung organischer Stoffe: Charakterisierung des Substrats, Probenahme,
Stoffdatenerfassung, Géarversuche). Inokulum: 400 g Faulschlamm aus der kommunalen Klédranlage Koh-
brandhoft (Hamburg); Fermentation in 500-ml-Flaschen bei 37 °C; Verhiltnis der organischen Bestandteile
des Substrats zu den organischen Bestandteilen des Inokulums wurde auf 0,3 eingestellt.



XVII

14
1.2
1.0 5 -
N
© v
= 0.8 v
=
3
3 0.6 -
=
© 0.4 7.5 Gew.-% Enzymlésung
O 044 5 Gew.-% Enzymlésung
2,5 Gew.-% Enzymldsung
0.2 - —w— Cellulose-Umsatz (Feststoffanalyse)
v Cellulose-Umsatz (Feststoffanalyse)
v Cellulose-Umsatz (Feststoffanalyse)
0.0 l T T T T T T T T
0 20 40 60 80
Zeit [h]

Abb. E.4: Cellulose-Umsatz zu Glucose bei der enzymatischen Hydrolyse des Cellulignins (Feststoffrest nach
einer hydrothermischen Hydrolyse mit Sattdampf wie in Abb. 8.1 dargestellt). Die enzymatische Hydrolyse
erfolgte hierbei mit Cellic® Ctec3 mit variierender Enzymbeladung (2,5 bis 7,5 Gew.-% der Trockenmasse
im Substrat) nach einer zweistufigen Dampfhydrolyse. Ergebnisse aus Dreifachbestimmung mit zugehoriger
Standardabweichung als Fehlerbalken fiir die 3,5-Dinitrosalicylsdure-Methode (DNS) sind als gefiillte Kreise
dargestellt [185]. Ergebnisse der Feststoffanalyse sind als gefiillte Dreiecke dargestellt [71]. Die Untersuchung
erfolgte im Rahmen des Projektes 031B0660F am Institut fiir thermische Verfahrenstechnik an der Techni-
schen Universitdt Hamburg.
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