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Kurzfassung

In dieser Arbeit wird mittels experimentellen Untersuchungen eine Datengrundlage fiir die
sorptionsunterstiitzte Reformierung geschaffen. Auf dieser Basis kann eine Vergasungsanlage
nach dem gekoppelten Wirbelschichtprinzip ausgelegt bzw. betrieben werden. Als Ausgangs-
punkt fiir die Versuchsplanung werden Bewertungsgrofien und Einflussgrofien definiert und
vor dem Hintergrund des aktuellen Forschungsstandes erortert. Die Einflussgrofien: Biomasse,
Vergasungstemperatur, Bettmaterialumlaufrate und Bettaustauschzeit, Raumgeschwindigkeit
und Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnis werden in das Versuchsprogramm aufgenommen
und deren Auswirkung auf die Bewertungsgrofien in verschiedenartigen Wirbelschichtversuchs-
und Demonstrationsanlagen untersucht.

Die Versuchsergebnisse zeigen, dass bei der sorptionsunterstiitzten Reformierung holzartige
Waldrestholzer und biogene Riickstdnde aus der Landwirtschaft, wie bspw. Stroh, Rapskuchen
und Garreststoffe, im Vergaser eingesetzt werden kénnen. Durch Untersuchungen im Labor-,
Technikums- und Demonstrationsmaflstab wird fiir die sorptionsunterstiitzte Reformierung
ein Temperaturbetriebsfenster von 650 °C bis 725 °C dargestellt. Es wird verdeutlicht, dass
innerhalb dieses Temperaturfensters die Beeinflussung der Reaktionsgleichgewichte durch
das Sorbens sukzessive mit steigender Temperatur zuriickgeht und sich somit die Produkt-
gaszusammensetzung der einer konventionellen Wasserdampfvergasung angleicht. Als eine
entscheidende Grofle fiir die Vergaserauslegung wird die Raumgeschwindigkeit untersucht
und ein Bereich von 0,33h~! bis 0,55 h~! festgelegt. Erweiternd zu diesen Untersuchungen
im Technikums- und Labormafstab bei 650 °C wird dieser Bereich auch im Demonstrations-
mafistab bei 678 °C bestétigt. In den Untersuchungen zur Einflussgrofle Wasserdampf-zu-
Brennstoffverhéltnis wird dargestellt, dass bei einer schwach-blasenbildenden Wirbelschicht
ein Verhaltnis von Wasserdampf-zu-Brennstoft von 0,70 mol molgrl’Waf ausreichend ist fiir den
Vergasungsbetrieb. Die Versuchsergebnisse zum Einfluss der Bettmaterialumlaufrate und
damit verbunden zur Bettaustauschzeit verdeutlichen, dass eine niedrige Umlaufrate bzw.
hohe Bettaustauschzeit zu einer hohen Produktgasausbeute und niedrigen Koksausbeute
fithrt. Auf Basis der Versuchsergebnisse im Demonstrationsmafistab bei 650 °C wird mittels
einer energetischen Prozessanalyse eine Umlaufrate von ¢, cao = 4,4 mol mola}Br bestimmt.

Untersuchungen zum Teerverhalten zeigen, dass bei der sorptionsunterstiitzten Reformie-
rung deutlich weniger hochmolekulare Primarteerverbindungen entstehen, da diese durch das

Sorbens zu niedermolekularen Sekundérteerverbindungen aufgespalten werden.






Abstract

In this work, a data-driven foundation for the sorption enhanced reforming process will be
created based on experimental investigations. On this basis, it is possible to design and/or
operate a gasification system using the coupled fluidized bed principle. The starting point for
the test planning is defined by evaluation parameters and influencing variables and discussed
on the basis of the current state of research. As the influencing variables: biomass, gasification
temperature, bed material circulation rate and bed exchange time, weight hourly space
velocity and steam-to-fuel ratio are integrated into the testing programme and their effects on
the evaluation parameters are investigated in a variety of fluidized bed test and demonstrator
plants.

The experimental results show that in the sorption enhanced reforming process, ligneous
residual forest woods and biogenic residues from agriculture, e.g. straw, rapeseed oil cake
and fermenting residue can be used in the gasifier. Through investigations in laboratory,
pilot plant and demonstrator scale, an operating temperature window from 650 °C to 725°C
is shown for the sorption enhanced reforming process. It is made clear that, within this
temperature window, the influence of the reaction equilibrium by the sorbent declines
successively with increasing temperature and thus the product gas composition approximates
that of a conventional steam gasification. The influencing variable weight hourly space velocity
is investigated in a range of 0.33 h™! to 0.55 h™! and established as a deciding factor in
the design of gasification systems. Expanding on these investigations in the pilot plant and
laboratory scale at 650 °C, this range is also confirmed in the demonstrator scale at 678 °C.
In the investigation of the influencing variable steam to fuel a ratio of 0.70 mol molg; . is
adequate for the sorption enhanced reforming process. The results of the investigation into
the influence of the bed material circulation rate and therewith associated bed exchange time
make it clear that a low bed material circulation rate respectively a high bed exchange time
leads to a high yield of product gas and low char yield.

Investigations into the tar behaviour show that in the sorption enhanced reforming process,
considerably fewer high-molecular gravimetric tar compounds arise, since these are split by

the sorbent into low-molecular secondary tar compounds.
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1 Einleitung

Im Interesse des Klima- und Umweltschutzes strebt die Bundesregierung im FEnergiekonzept
2010 bis zum Jahr 2050 einen Anteil erneuerbarer Energien an der Bruttostromerzeugung bis
zu 80 % an [11, 81]. Bis zum Jahr 2025 soll nach dem novellierten erneuerbaren Energiegesetz
(EEG)! der Anteil 40 % bis 45 % betragen und bis zum Jahr 2035 auf 55 % bis 60 % steigen.
Die aktuellste Studie der Schriftreihe Leitstudie 2011 von [136], welche im Auftrag des
Bundesministeriums fiir Umwelt, Naturschutz und Reaktorsicherheit (BMU) angefertigt
und nach einer kritischen Analyse von [87], als ,,...ein wertvolles Werkzeug zur Gestaltung
zukiinftiger Energiepolitik.. befunden wurde, beschreibt in verschiedenen Szenarien die mittel-
und langfristige Entwicklung der Energieversorgung in Deutschland. Nach dieser werden
anteilig an der Gesamtbruttostromerzeugung fiir die ndchsten Jahrzehnte die Windenergie
und Photovoltaik dynamisch zunehmen und ab dem Jahr 2050 mit etwa 55 % in der Summe
die Protagonisten fiir die Bruttostromerzeugung darstellen.

Um das Ziel der nachhaltigen Vollversorgung aus erneuerbaren Energien zu erreichen muss
berticksichtigt werden, dass die stark fluktuierenden und saisonal abhéngigen Wind- und Solar-
energien effizient nutzbar gemacht werden und die Endenergien Strom, Warme und Kraftstoffe
jederzeit und ohne Nutzungsbeschriankung zur Verfiigung stehen [186]. Eine Mafinahme zur
effizienteren Strombereitstellung besteht im Strom- und Verteilernetzausbau, der nach dem
Bundesbedarfsplangesetz bis zum Jahr 2022 durch rund 2.800 km neue Ubertragungsleitungen
und 2.900 km Trassenmodernisierung vorangetrieben wird [12, 27]. Speicher sind ein wichtiges
Element im Stromsystem um die Abweichungen zwischen Stromerzeugung und -nachfrage
auszugleichen. Die Speicherfihigkeit von Strom und seine Ersetzbarkeit durch andere Produk-
te ist nach dem zweiten Monitoring-Bericht Energie der Zukunft derzeit aus technischen und
wirtschaftlichen Griinden noch nicht in groBem Umfang moglich und wird demzufolge auch
intensiv durch o6ffentliche Forderinitiativen wie bspw. dem 6. Energieforschungsprogramm
Energiespeicher erforscht [13].

Eine Méglichkeit die Fluktuationen im Stromnetz auszugleichen sieht die Deutsche Energie

Agentur GmbH in der Umwandlung von Primérenergietragern in speicherbare chemische
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Sekundéarenergietrager wie Wasserstoff und kohlenstoftbasierte Brennstoffe, bspw. Methan,
nach dem Power-to-Gas-Verfahren [64]. In diesem Prozess wird bei Zeiten von Stromiiber-
schuss mittels Elektrolyse Wasserstoff erzeugt und dieser entweder direkt in das bestehende
Erdgasnetz eingespeist? oder zu Methan synthetisiert, womit die Einspeisung grundsitzlich
jederzeit moglich ist, sofern die gleiche Menge an anderer Stelle entnommen wird [65]. Der
gasformige Brennstoff steht dadurch fiir verschiedene Nutzungsbereiche innerhalb der ge-
samten Gasinfrastruktur zur Verfiigung und verbindet somit dieses mit dem Stromsystem.
Die dena-Strategieplattform sieht vor in Deutschland bis zum Jahr 2020 eine Power-to-Gas-
Anlagenkapazitiat von 1.000 MW, zu installieren.

Neben dem Power-to-Gas-Verfahren stellt die thermochemische Vergasung eines bioge-
nen Primarenergietragers ein alternatives Verfahren dar, um die Gasinfrastruktur und das
Stromsystem mittels eines speicherbaren Sekundérenergietragers zu verbinden. Unter den
diversen technologisch zur Verfiigung stehenden Vergasungsverfahren hebt sich die sorptions-
unterstiitzte Reformierung (SER?) durch ihr wasserstoffreiches und kohlenstoffdioxidarmes
Produktgas hervor. Bei diesem Vergasungsprozess konnen die stochiometrischen Verhéltnisse
zwischen den Produktgasbestandteilen Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid- bzw. -dioxid
durch die Auswahl der Prozessbedingungen eingestellt werden.

Durch diese Flexibilitdt eignet sich das SER-Produktgas sowohl fiir die Aufbereitung zu
Biowasserstoff als Kraftstoff und Energietrager fiir die Brennstoffzelle, als auch fiir Fischer-
Tropsch-Syntheseprozesse zur Flissigkraftstofferzeugung wie bspw. Diesel, Benzin, Kerosin
und Methanol. Entsprechend der Syntheseprozessfilhrung kann das Produktgas auch zu
Methan aufbereitet werden und steht somit als Erdgassubstitut der Gasinfrastruktur zur
Verfiigung.

Die vorliegende Arbeit liefert einen Beitrag um die Vorgédnge bei der sorptionsunterstiitz-
ten Reformierung zu verdeutlichen, womit die Einflussmoglichkeiten auf die Produktgasei-
genschaften hervorgehoben werden und die Einfithrung dieses Vergasungsprozesses in die

Energiewirtschaft weiter herangefiithrt wird.

1.1 Ausgangssituation zu Beginn der Arbeit

In den Jahren 2000 bis 2006 wurde am Institut fiir Feuerungs- und Kraftwerkstechnik (IFK)
(damalige Bezeichnung Institut fiir Verfahrenstechnik und Dampfkesselwesen (IVD)) in Zusam-

menarbeit mit diversen Projektpartnern die Vergasungstechnik in verschiedenen nationalen

?maximal kénnen 2 % Wasserstoff integriert werden
3engl. Akronym: Sorption Enhanced Reforming
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und internationalen Forschungsprojekten intensiv bearbeitet und veréffentlicht [17, 68, 97, 126,
128, 160, 161, 194, 195]. Neben Luft- und konventionellen Wasserdampfvergasungsprozessen
wurde in diesen Forschungsvorhaben die Machbarkeit der sorptionsunterstiitzten Biomasse-
und Braunkohlevergasungsverfahren (SER und LEGS?) dargestellt und somit die Basis fiir
die vorliegende Arbeit gelegt.

Zu dieser Zeit wurden fir die Projektabwicklungen verschiedene Versuchsanlagen im Insti-
tutstechnikum aufgebaut bzw. fiir die Forschungsziele erweitert: bspw. wurde im Jahre 2000
von [134] eine stationare Wirbelschichtversuchsanlage fertiggestellt, fiir die Machbarkeitsun-
tersuchungen der sorptionsunterstiitzten Reformierung (s.o.) von [128] modifiziert und mit

der Teermesstechnik nach dem damalig entwickelten CEN®-Standard [29] von [107] erweitert.

Ab dem Jahr 2006 war ein Hauptforschungszweig am Institut die Untersuchung zur
Kohlenstoffdioxidabscheidung aus Kraftwerksabgasen, weswegen fiir die Forschungsprojekte

[28, 30, 76] eine gekoppelte Wirbelschichtversuchsanlage von [32] aufgebaut wurde.

Neben diesen Projekten begann im Jahr 2006 ein SER-Forschungsprojekt [3], das den
Ausgangspunkt der vorliegenden Arbeit darstellt. Dieses EU-Forschungsvorhaben baut auf
dem SER-Machbarkeitsprojekt [68] auf (s.o.) und hatte zum Ziel weiterfithrende SER-
Grundlagenuntersuchungen in einer gekoppelten Wirbelschichtanlage im Technikumsmafstab
durchzufiihren; bis hin zur Darstellung des SER-Verfahrens in einer bestehenden 8 MWy~
Wirbelschichtvergasungsanlage in Giissing [118, 181]. Demzufolge wurde im Kontext dieser
Arbeit die gekoppelte Wirbelschichtanlage zur Kohlenstoffdioxidabscheidung fiir die SER-

Vergasungsuntersuchung modifiziert und messtechnisch erweitert.

Parallel zu diesem Projekt wurden im Rahmen dieser Arbeit diverse nationale Forschungs-
projekte bearbeitet, in denen detaillierte Fragestellungen zur sorptionsunterstiitzten Refor-
mierung erforscht und beantwortet werden konnten [1, 2, 34, 59]. Auf Basis der Kenntnisse
aus den Grundlagenuntersuchungen dieser Projekte konnte im Jahr 2010 im Institutstech-
nikum eine 200 kWy, gekoppelte SER-Demonstrationsanlage aufgebaut und die Ziele des
Forschungsprojekts [23] erreicht werden [92, 204].

Zu Beginn dieser Arbeit waren am Institut noch keine umfassenden Kenntnisse der beein-
flussenden Groflen auf die sorptionsunterstiitzte Reformierung bekannt, auf deren Basis eine
SER-Reaktorauslegung erfolgen hétte konnen — womit sich das nachfolgende Ziel der Arbeit
definiert.

4engl. Akronym: Lime Enhanced Gasification of Solid fuels
Sfranz. Akronym: Comité Européen de Normalisation
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1.2 Aufgabenstellung und Zielsetzung

Das Ziel dieser Arbeit ist es, mittels experimentellen Untersuchungen die wesentlichsten Ein-
flussgroBen und deren Auswirkungen auf die sorptionsunterstiitzte Reformierung darzustellen.

Aus dieser Zielsetzung lassen sich folgende Aufgaben formulieren:
1. Definition von Bewertungsgrofien als Basis fiir die Versuchsergebnisanalyse.

2. Identifikation und Definition von abhéngigen und unabhéangigen Einflussgrofien auf den

SER-Prozess als Ausgangssituation fiir die Versuchsplanung und -durchfiithrung.
3. Durchfiihrung von experimentellen Untersuchungen und Analyse der Versuchsergebnisse.

Im Rahmen der experimentellen Untersuchungen sollen sowohl grundlegende Vorgénge bei der
sorptionsunterstiitzten Reformierung ermittelt, als auch fiir den tatséchlichen Anwendungsfall
zu erwartende Betriebszustande offengelegt werden. Der Fokus dieser Untersuchung liegt neben
dem eigentlichen Vergasungsprodukt, dem Produktgas und seiner Zusammensetzung, auch
auf dem Nebenprodukt, dem Teer mit seinen Vorgidngen zur Entstehung und Reformierung.
Des Weiteren miissen Daten zur Sorbatausbeute und zum Kohlenstoffumsatz ermittelt werden,
um den gesamten Vergasungs- und Regeneratorprozess erfassen zu koénnen.

Die Versuchsergebnisse und -analysen sollen eine Basis darstellen um zukiinftige SER-

Reaktoren grundlegend auslegen und betreiben zu konnen.

1.3 Methodik

Entsprechend der Zielsetzung unterteilt sich die Vorgehensweise und Methodik dieser Arbeit

in zwei chronologisch aufeinander aufbauende Abschnitte:

Abschnitt 1 Der erste Abschnitt beinhaltet die experimentelle SER-Grundlagenuntersu-
chung im Labor- und Technikumsmafstab. Unter diesen Rahmenbedingungen kénnen Pro-
zessgroBlen systematisch variiert und isoliert voneinander betrachtet werden. Fiir diesen
Versuchsabschnitt wurden Versuchsanlagen aufgebaut bzw. fiir das SER-Versuchsprogramm

modifiziert.

Abschnitt 2 Die Ubertragbarkeit der Versuchsergebnisse vom Labor- und Technikums-
mafstab auf den realen Betrieb soll im zweiten experimentellen Teil in einer gekoppelten
SER-Technikums- und Demonstrationsanlage tiberpriift und bestétigt werden. Hierbei werden
unter realitdtsnahen Bedingungen Versuche durchgefithrt und mit den selben Analysemetho-

den wie im Abschnitt 1 die Versuchsergebnisse ausgewertet.
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Die in dieser Arbeit gesammelten Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen werden im
Kontext der in der Vergangenheit von anderen Wissenschaftlern und Instituten getétigten

und veroffentlichten Arbeiten eingeordnet und interpretiert.

1.4 Bereits veroffentlichte Teile der Arbeit

Die in dieser Arbeit aufgezeigten Ergebnisse wurden vom Autor dieser Arbeit zum Teil an
anderen Stellen als Hauptautor veroffentlicht und werden im Folgenden deutlich gemacht:
Erste experimentelle Semi-batch- und DFB-Versuchsergebnisse in der Technikumsanlage
zu den Einflussgroflen Vergasungstemperatur und Bettmaterialumlaufrate wurden beim
Abschluss des SER-Forschungsprojektes [3] im Rahmen des Berichterstattung [149], des
Konferenzbeitrages [152] und der Journalpublikation [153] verdffentlicht. Im Abschlussbe-
richt des Forschungsvorhabens BTG-Brennflez [1] wurden Semi-batch und DFB-Ergebnisse
zum Einfluss der Biomasse, der Vergasungstemperatur, der Raumgeschwindigkeit und des
Wasserdampf-zu-Brennstoff-Verhéltnisses auf den SER-Prozess im Endbericht [151], in den
Konferenzbeitragen [150, 154] und in der Journalveréffentlichung [147] dargestellt.

In diesen Arbeiten hat der Hauptautor die Versuche geplant und mit Hilfe der aufgefiihrten
Koautoren durchgefithrt. Der Hauptautor hat hierbei die Versuchsergebnisse ausgewertet
und wissenschaftliche Folgerungen daraus abgeleitet. Des Weiteren hat der Hauptautor die

Veroffentlichung ausgearbeitet, dokumentiert und eingereicht.






2 Grundlagen zur Biomassevergasung

Als Ausgangspunkt dieser Arbeit werden in diesem Kapitel die grundlegenden Umwand-
lungsvorgénge bei der Biomassevergasung mit dem Schwerpunkt auf der allothermen Wasser-
dampfvergasung eingefiithrt sowie das Prinzip und der Entwicklungsstand der gekoppelten

Wirbelschichtvergasung dargestellt.

2.1 Umwandlungsvorgange bei der Biomassevergasung

Das Ziel der Biomassevergasung ist es, einen biogenen Festbrennstoff durch eine thermo-
chemische Umwandlung in einen gasférmigen Sekundérenergietrdger zu tiberfithren. Vom
Ausgangsstoff zeitlich und rdumlich entkoppelt kann dieser Energietrager dann in weiteren
thermo-chemischen Prozessen in End- bzw. Nutzenergie umgewandelt werden [105].

Bei der thermo-chemischen Vergasung werden unter Warmeeinfluss die makromolekula-
ren Biomassebestandteile Cellulose, Hemicellulose und Lignin (siche Abbildung 2.2) des
Primarenergietragers aufgespalten und mit einem Oxidationsmittel, dem Vergasungsmittel,
in Reaktion gebracht. Dieser Umwandlungsprozess verlauft in Stufen und kann in die drei
Hauptprozessschritte Aufheizung und Trocknung, pyrolytische Zersetzung und Vergasung
durch das Vergasungsmittel aufgeteilt werden (vgl. Abbildung 2.1) [16, 24, 25, 96, 99, 105,
115, 184).

Im initiierenden Trocknungsprozess verdampft das im Festbrennstoff in freier und gebunde-
ner Form vorliegende Wasser, wobei nach [22] die Trocknungsfront von auffen nach innen in
das Biomassepartikel wandert. Bei sehr hohen Aufheizraten kann es zu einer Sprengung der
Zellwande und damit schon in der Trocknungsphase zu einer strukturellen Verdnderung des
Biomassepartikels kommen [105].

Ab einer Temperatur von ca. 150°C beginnt die pyrolytische Zersetzung der eingangs
aufgefithrten makromolekularen Biomassebestandteile. Bei diesem Vorgang spalten sich
gasformige Fragmente von den Grundstrukturen ab, wobei mit fortschreitendem Abbau Koks
als polykondensierter Aromat und fester Uberrest der Ligninzersetzung zuriickbleibt. In

dieser Phase setzen sich die gasformigen Fragmente zusammen aus nicht-kondensierbaren
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Wiérme Wiérme

Biomasse Trocknung wasserfreie | - pyrolytische Zersetzung
100 °C - 150 °C | Biomasse 150 °C - 650 °C

Wasserdampf nicht-kondensierbare Koks &  primirteer

Pyrolyseprodukte Asche
v ! l Sekundér-/
N\ Tertiarteer g
Vergasungs- und '
. > Sekundérreaktionen Asche >
Vergasungsmittel 650 °C - 1000 °C Produktgas .
- (CO, COZv CH47
T H,, C,H,)

Warme

Abbildung 2.1: Schematische Darstellung der Umwandlungsvorgénge bei der Biomassevergasung,
angelehnt an [99, 105, 116]

Bestandteilen (CO, CO,, H,, CH, und C,H,"), Ammoniak- (NH;), Schwefel- (H,S, COS) und
Chlorverbindungen (HCI), sauerstoffreichen Carbonséure- und alkoholischen Verbindungen
sowie hochmolekularen Kohlenwasserstoffverbindungen, die bei Raumtemperatur fliissig
und fest sind und im Sammelbegriff Teer zusammengefasst werden. Die hochmolekularen
Teerverbindungen, die auf den Brennstoffzerfall zuriickzufiihren sind und noch keine weiteren
Reaktionen mit einem Reaktionspartner erfahren haben, werden als Primérteere bezeichnet
(66, 107, 129, 132, 133, 190].

Abhéngig von den Rahmenbedingungen kénnen die genannten Pyrolyseprodukte sowohl mit
dem Vergasungsmittel als auch mit anderen Reaktionspartnern in Vergasungs- bzw. Sekun-
darreaktionen weiter reagieren resp. weiteren Umwandlungsreaktionen unterliegen. In dieser
Arbeit wird der allgemeine Begriff Sekundérreaktion fiir die Teerreaktions- und Umwand-
lungsvorgange mit sekunddre Teerreaktion konkretisiert, wobei damit alle Folgereaktionen
der Primérteere zu Sekundar- und Tertidrteerverbindungen beschrieben werden.

Unter realen Bedingungen laufen die einzelnen Prozessschritte der thermo-chemischen
Konversion eines Biomassepartikels nicht raumlich und zeitlich getrennt voneinander ab,
sondern sind abhangig vom Vergasungsreaktoraufbau und den Prozessrahmenbedingungen
wie z. B. Brennstoffbeschaffenheit, Anwesenheit eines Katalysators oder Prozesstemperatur
und kénnen somit auch gleichzeitig ablaufen [26, 89, 107, 184]. Speziell in Wirbelschichtver-
gasern laufen nach [109] diese Prozesse simultan ab, wobei sich die Produkte der einzelnen

Prozessschritte vermischen und miteinander interagieren.

! Zusammenfassung fiir nicht-kondensierbare Kohlenwasserstoffe (siehe Kap. 3.5)
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2.2 Vergasungs- und Sekundirreaktionen

Die in Abbildung 2.1 eingefiihrten Pyrolysefolgereaktionen lassen sich unterteilen in heterogene
und homogene Vergasungs- und Sekundérreaktionen. Mit dem Fokus auf die Folgereaktionen
der nicht-kondensierbaren Gasbestandteile und festen Koksriickstande werden in Tabelle 2.1
und in Kap. 3 die wesentlichen homogenen und heterogenen Vergasungs- und Sekundérre-
aktionen aufgefiithrt, wobei Koks vereinfacht dargestellt wird als elementarer Kohlenstoff.
Die Vorgange bei der pyrolytischen Zersetzung der makromolekularen Biomassebestandteile
und der damit verbundenen Entstehung der Primérteere bzw. Umwandlungsprozesse in den
sekundaren Teerreaktionen werden vertiefend in Kap. 2.3 vorgestellt.

Der heterogene Reaktionspfad beinhaltet alle Gas-Feststoffreaktionen und lésst sich in vier

weitere mogliche Konversionspfade unterteilen:

o Vergasungsreaktionen zwischen dem Vergasungsmittel und dem Pyrolysekoks, mit dem
Fokus auf die Wasser-Gas Reaktionen GI. (2.4), (2.5) bei der Wasserdampfvergasung.

« Reaktionen zwischen den nicht-kondensierbaren Gasbestandteilen und dem Pyrolysekoks
nach der Boudouard-Reaktion GI. (2.7) und der hydrierenden Vergasung Gl. (2.6).

» Sorptionsvorgénge: Reaktionen zwischen den nicht-kondensierbaren Gasbestandtei-
len (CO,) und einem festen Sorbens (CaO) nach Gl. (3.1); dieser Vorgang stellt die
Grundlage der sorptionsunterstiitzten Reformierung dar (siehe Kap. 3).

« Katalytische Gas-Feststoffreaktionen: Teerverbindungen werden in sekundaren Teerre-
aktionen an einer Feststoffoberfliche (Koks, Sorbens, Asche u. a.) katalytisch umgesetzt
(siche Kap. 2.3).

Der homogene Reaktionspfad beschreibt die Konversionsvorgédnge in der Gasphase, die sich

im Wesentlichen auf drei Reaktionspfade beschrianken:

» Reaktionen zwischen nicht-kondensierbaren gasférmigen Verbindungen und dem Verga-
sungsmittel nach Gl. (2.8)-(2.15), wobei bei der Wasserdampfvergasung die Wassergas-
Shift Gl. (2.10) u. die CH,-Reformierung Gl. (2.11),(2.12) hervorzuheben sind [96].

e Reaktionen zwischen nicht-kondensierbaren gasférmigen Verbindungen untereinander,
was durch die Riickreaktionen von Gl. (2.4)-(2.7) und (2.10)-(2.15) verdeutlicht wird.

o Sekundére Teerreaktionen zwischen gasformigen Teerverbindungen mit dem Vergasungs-
mittel, den nicht-kondensierbaren gasférmigen Verbindungen und anderen Teerverbin-

dungen sowie intramolekulare Teerumwandlungsvorgiange (siehe Kap. 2.3).

Neben den unter Tabelle 2.1 aufgefithrten Hauptreaktionen sowie den angesprochenen und

in Kap. 2.3 noch vorgestellten Teerverbindungen gibt es eine Vielzahl weiterer heterogener
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und homogener Nebenreaktionen, die zu Produktgasbestandteilen wie bspw. NH;, HCN,
H,S, COS, HCl, NaCl u.a. fithren. Sie konnen einen wesentlichen negativen Einfluss auf
die nachgeschalteten Prozesse, die Anlagenperipherie und demzufolge auf den Aufwand zur
Produktgasreinigung haben [73, 96, 105, 115]. Allgemein kann die Biomassevergasung mit
Wasserdampf als Vergasungsmittel nach Gl. (2.1) formuliert werden. Bei einem theoretisch
vollstandigen Umsatz werden aus dem wasser- und aschefreien Brennstoff, dargestellt als
Ersatzmolekil C, H O N_5,, die gastérmigen Produkte Hy und CO,, sowie beispielhaft nach
(96, 105, 115, 198] die Schwefel- und Stickstoffverbindungen H,S und NH; entstehen:

n 3
CmHnOquSr + <2m - P) HQO — mCOQ + <2 +2m — p— §q — T) H2

Tabelle 2.1: Hauptreaktionen der Biomasse-Wasserdampfvergasung [16, 66, 79, 96, 105, 116, 197]
in kJ mol~* Gl.

. . . 0
Reaktionsname Reaktionsgleichung Ahm Rea

Heterogene Reaktionen

C H -Reformierung (i)  C.Hy + xH,0 = xCO+ (x+0,5y)H, >0
CH -Reformierung (iii) C,H, + xCO, = 2xCO+0,5yH, >0
@: aus der Datenbank von HSC-Chemistry v6.12 [166]

Vollsténdige Oxidation — C + O, —  CO, -394 (2.2)
Partielle Oxidation C+ 30, — €O 111 (2.3)
Wasser-Gas (i) C+ H,0 — CO+H, 131 (2.4)
Wasser-Gas (ii) C+2H,0 = CO,+2H, 90 (2.5)
Hydrierende Vergasung C 4+ 2H, — CH, -75 (2.6)
Boudouard C + CO, = 2CO 172 (2.7)
Homogene Reaktionen

CO-Oxidation CO + 30, — €O, 283 (2.8)
H,-Oxidation H, + 30, —  H,0 242 (2.9)
Wassergas-Shift CO + H,0 = CO,+H, -41  (2.10)
CH,-Reformierung (i) CH, + H,0O = CO+3H, 206 (2.11)
CH,-Reformierung (ii) CH, + 2H,0 = (CO,+4H, 165 (2.12)

)

)

)

(
(
(2.
CiHy-Reformierung (i)  CHy +2xH,0 == xCO,+ (2x+0,5y)H, >0 (2.13
( (
(

Jedoch lauft der Umsetzungsvorgang eines Reaktionsprozesses aufgrund von unterschiedli-
chen Limitierungsmoglichkeiten nicht vollstdndig ab. Die Gesamtreaktionsgeschwindigkeit
orientiert sich dabei an der grofiten Limitierung. So kann z. B. der heterogene Reaktionspfad
zwischen den gasféormigen Pyrolyseprodukten bzw. dem Vergasungsmittel und dem Pyroly-
sekoks limitiert werden durch den Stofftransport zur Koksoberflache, der Diffusion durch

die Grenzschicht und in den Koksporen, durch die Reaktionsgeschwindigkeit der Reaktanten
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sowie durch die Diffusion und den Stofftransport der Produkte aus der Reaktionszone bzw.
dem Kokspartikel [105, 115]. Die Reaktionsgeschwindigkeiten der einzelnen heterogenen und
homogenen Reaktionen kénnen entsprechend der in Abbildung 3.2 dargestellten temperatur-
abhangigen Gleichgewichtskonstanten durch die Gleichgewichtslagen limitiert werden (siehe
Kap. 3.1).

Aus diesen Aspekten kann bei der Biomasse-Wasserdampfvergasung unter moderaten
technischen und wirtschaftlichen (d.h. endliche Koksverweilzeit) Rahmenbedingungen kein
vollstandiger Umsatz erreicht werden. Dariiber hinaus entstehen die unter Kap. 2.3 noch
vorgestellten Teerverbindungen, womit die allgemeine Gleichung Gl. (2.1) fiir die Biomasse-
Wasserdampfvergasung entsprechend der stochiometrisch nicht ausgeglichenen Gleichung
Gl. (2.16) dargestellt werden kann:

C,H,O N_S

pqTr

+ H,0 = CO, + H, + CO + CH, + CsH, + Koks
+ Teer + NH; + H,S AHge, >0 (2.16)

2.3 Primarteerbildungsvorgange und sekundare

Teerreaktionen

Die Entstehung von Primérteeren ist nach [133] nicht vermeidbar, sondern liegt in der Natur
der thermo-chemischen Zersetzung von Biomasse. Da Teer generell als nicht vollstandig zum
Zielprodukt umgewandelte Biomasse interpretiert werden kann, und dieser aufgrund seiner
physikalischen und chemischen Eigenschaften nach [190] ,eher als Problemstoff, den es wenn
moglich zu vermeiden gilt, denn als potentieller Wertstoff anzusehen ist, muss dafiir gesorgt
werden, dass der Priméarteer im Rahmen von sekundaren Teerreaktionen weiter reagiert und in
Verbindungen tiberfithrt wird, die bei Umgebungstemperatur gastormig sind. Dariiber hinaus
kann nach [19] die Teerzusammensetzung als Indikator fiir die Leistung eines Vergasers bzw.
Vergasungsprozesses angesehen werden. Demzufolge miissen Kenntnisse zu Mechanismen der
Primérteerentstehung und die moéglichen sekundaren Teerreaktionen bekannt sein, um einen

Vergasungsprozess beurteilen zu konnen.

Nachfolgend werden die Vorgénge bei der Primérteerentstehung zusammengefasst und
die homogenen und heterogenen sekundaren Teerreaktionen entsprechend der in Kap. 2.2

aufgefithrten Unterteilung erlautert.
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2.3.1 Primarteerbildungsvorginge

Die komplexen Vorgange bei der Entstehung von Primérteerverbindungen und die Umwand-
lungsvorgénge in sekundéren Teerreaktionen wurden von diversen Autoren untersucht [8, 72,
75, 127, 133, 177, 178]. Da Primérteerverbindungen sofort nach ihrer Entstehung in den Koks-
bzw. Brennstoffporen weiter reagieren kénnen, ist eine messtechnische Erfassung der reinen
Primérteerverbindungen nach [133] unmoglich. Des Weiteren kann eine Teerverbindung bspw.
sowohl in der priméren Zersetzungsphase entstehen, d. h. sie wird als Priméarteer bezeich-
net, als auch durch Rekombination oder Zersetzung eines Primarproduktes, was bedeutet,
dass sie ein Produkt aus einer sekundaren Teerreaktion darstellt. Dies fiihrt dazu, dass die
Grenzen zwischen Priméarteer und Produkten aus einer sekundéren Teerreaktion fliefend sind
und manche Teerverbindungen als Primérteer und als Sekundérteer aufgefithrt werden [107,
129]. Die Terminologie Primér-, Sekundér- und Tertiérteer (siehe Kap. 2.3.2) ist demzufolge
theoretisch — jedoch fiir die Systematisierung der Vorgénge hilfreich und wird daher auch in
dieser Arbeit so verwendet. Die Teerbestandteile in diesen Gruppen orientieren sich hierbei
an den nachfolgend dargestellten Vorgangen und werden in Kap. 3.5 im Zusammenhang mit
der Definition der Bewertungsgrofien aufgelistet. Neben der Einteilung in Primér-, Sekundar-
und Tertidrteere gibt es alternative Definitionen von Teerklassen bzw. -stoffgruppen, die sich
an der molaren Masse, am strukturellen Aufbau bzw. am Siedepunkt u. a. orientieren [66,

109, 115, 116, 129, 201].

Primérteere sind nach der Trocknung die ersten organischen Zerfallsprodukte, die bei
der thermischen Zersetzung von Biomasse freigesetzt werden. Die Hauptbestandteile der
Biomasse Cellulose, Hemicellulose und Lignin (siehe Abbildung 2.2) zersetzen sich dabei in

unterschiedlichen Mechanismen zu Priméarteerverbindungen.

Thermogravimetrische Untersuchungen von [179] ergaben, dass sich Cellulose ab einer
Pyrolysetemperatur von 300 °C beginnt zu zersetzen und in einem engen Temperaturbereich
von 300 °C bis 370°C bis zu 90 % umsetzt. Die einfache und lineare Makromolekiilstruktur
von Cellulose (vgl. Abbildung 2.2a) wird von [133] als Ursache fiir das enge Temperaturfenster
aufgefiihrt. Pyrolyseuntersuchungen von [8, 75, 127] mit reiner Cellulose haben gezeigt, dass als
Primarteer iiberwiegend Levoclucosan durch Depolimerisation entsteht. In kleineren Mengen
konnen sauerstoftheterocyclische Verbindungen bspw. Fufural und Furfuran und cyclische
Carbonyl-Verbindungen wie bspw. Cyclopentanon nachgewiesen werden. Kurzkettige Alkohole
und Carbonyl-Verbindungen wie Essigsdure oder Acetol liegen ebenfalls im organischen
Produktspektrum. In weitergehenden Versuchen von [75] konnte dargestellt werden, dass
durch Zugabe von kleinen Mengen der Aschemodellsubstanzen Kalium und Natrium die

Levoclucosanbildung abnimmt und vermehrt die sauerstoftfheterocyclischen (s.o0.) und die
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Carbonyl-Verbindungen auftreten - die auch so bei der Zersetzung von aschehaltiger Biomasse
nachgewiesen wurden.

Bei der thermogravimetrischen Untersuchung mit Hemicellulose, durchgefiihrt mit der
Modellsubstanz Xylan, konnte ein dhnlich enges Temperaturfenster fiir die Zersetzung ausge-
macht werden wie fiir die Cellulose, wobei die Zersetzungstemperatur schon ab 250 °C beginnt
und bei 360 °C zu 90 % abgeschlossen ist. Dies begriindet sich nach [8, 133] in der verzweigten
und damit weniger stabilen Hemicellulose-Molekiilstruktur (vgl. Abbildung 2.2b). Mit dieser
Modellsubstanz konnte in [8, 75] ein &hnliches Priméarteerspektrum erkannt werden wie fiir die
Cellulose-Pyrolyse und somit auf die gleichen Konversionsmechanismen geschlossen werden.

Die thermische Zersetzung des stark verzweigten Lignins (vgl. Abbildung 2.2¢) beginnt
in den oben genannten TGA-Versuchen ab einer Temperatur von ca. 200 °C und erstreckt
sich aufgrund der Vielfalt an funktionalen Gruppen iiber ein weites Temperaturspektrum.
Die pyrolytische Zersetzung ist grofitenteils bis 500 °C abgeschlossen, wobei sich ca. 60 % der
Lignin-Ausgangsmasse zersetzt und Koks als fester Riickstand zuriickbleibt [105]. In [75, 190]
wird zusammengefasst, dass der Beginn der Lingninzersetzung in den Seitengruppen der pheno-
lischen Grundstruktur an den reaktiven Carbonylgruppen stattfindet. Im Laufe der Zersetzung
werden als Primérteerkomponenten sauerstoffreiche, substituierte phenolische Strukturen wie
Phenylpropanoide (Coniferyl-, Sinapyl, -alkohol, -aldehyd, Eugenol), Methylphenole (Kreso-
le), Methoxyphenole (Guajacol, Methylguajacol), Hydroxy-methoxybenzaldehyde (Vanillin),
Hydroxy-Phenole (Brenzcatechin) und Phenol freigesetzt.

Zusammengefasst konnen die Priméarteerverbindungen als sauerstoffreiche und daher als
reaktionsfreudige Verbindungen angesehen werden, die eine gute Wasserloslichkeit besit-
zen [190]. Diese Eigenschaft macht sie auch problematisch fiir die Wasseraufbereitung der
Produktgaswaschlosungen [133].

Entsprechend der in Kap. 2.2 aufgefithrten Einteilung von Sekundarreaktionen lassen
sich die sekundaren Teerreaktionen in homogene und heterogene Reaktionspfade einordnen.
Entlang dieser Systematik werden in den folgenden Abschnitten die Vorgiange der sekundéren

Teerreaktionen zusammengefasst.
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Abbildung 2.2: Molekularer Aufbau der Biomassebestandteile Cellulose, Hemicellulose und Lignin

nach [7, 33, 83, 106, 175, 190, 203]
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2.3.2 Homogene sekundare Teerreaktionen

Unter dem Begriff homogene sekundéare Teerreaktionen werden alle Teerreaktions- und
Umwandlungsvorgange in der Gasphase bezeichnet. Gemafl der Zusammenfassung in Kap. 2.2

kénnen diese in folgende Reaktionswege differenziert werden (vgl. Tabelle 2.2) [129, 133]:

e Thermische Umwandlungsvorgiange: Diese Gruppe beschreibt die von der Temperatur
beeinflussten Teerzersetzungsvorgiange, wobei kleinere Teerfragmente unter Abspaltung
von H, gebildet werden, was als Thermisches-Teer-Cracken in Gl. (2.17) bezeichnet wird
[66, 116]. Des Weiteren werden zu dieser Prozessgruppe die Umwandlungsvorgange ohne
zusatzliche Reaktanten wie bspw. die Kondensations- und Polymerisationsvorgange
gezahlt.

o Reaktionen mit einem Vergasungsmittel: Hierunter fallen die partielle und vollstindige
Dampf- und Trockene- Teer-Reformierung mit dem Vergasungsmittel Wasserdampf und
CO, nach Gl. (2.18)-(2.20) zu kleinen Teerfragmenten unter Abspaltung von CO und
H, [116, 129, 133].

o Unter dem Begrift H,-Teer-Cracken werden die Reaktionen mit H, bezeichnet, die
nach Gl (2.21) und Gl. (2.22) zu CH, bzw. zu kleineren Teerfragmenten unter CH,-
Abspaltung fithren [105, 116].

Die vollstandige Umwandlung der Teerverbindungen in nicht-kondensierbare Produktgas-
bestandteile mittels thermischer Zersetzung oder durch Reformierung mit einem Verga-
sungsmittel bzw. durch H,-Cracken kann nur unter hohen Prozesstemperaturen (> 1000 °C)
bzw. Prozessdriicken (30 bar bis 200 bar) und in Anwesenheit eines Katalysators realisiert
werden [20, 61, 104, 105, 107, 129, 190]. Demzufolge werden bei der allothermen Biomasse-
Wasserdampfvergasung und speziell beim SER-Prozess im Temperaturbereich < 750 °C (siehe

Kap. 3) Teerverbindungen durch die gezeigten Mechanismen nicht vollstdndig aber teilweise

umgesetzt.

Tabelle 2.2: Homogene sekundére Teerreaktionen [61, 66, 107, 116]
Reaktionsname Reaktionsgleichung Ah?m Rrea Gl
Thermisches-Teer-Cracken® Teer; —  Teer; + H, >0 (2.17)
Dampf-Teer-Reformierung (i) Teer + H,LO — CO+H, >0 (2.18)
Dampf-Teer-Reformierung (ii)* Teer; + H,O —  Teer; + CO + H, >0 (2.19)
Trockene-Teer-Reformierung Teer + CO, — CO+H, >0 (2.20)
H,-Teer-Cracken (i) Teer + H, — CH, <0 (2.21)
H,-Teer-Cracken (ii)* Teer; + H, —  Teer; + CH, <0 (2.22)

@ M]u’j < MJV[,Z’
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Thermische Umwandlungsvorginge

Unter Ausschluss eines zusétzlichen Vergasungsmittels bzw. Reaktanten wurden in [75, 131]
die Zersetzungs- und Rekombinationsvorginge der unter Kap. 2.3.1 aufgefithrten Primér-
teerverbindungen bei unterschiedlichen Sekundérreaktionstemperaturen untersucht. In den
Untersuchungen von [75] konnte gezeigt werden, dass bis zu einer Temperatur von 500 °C
das Spektrum der Priméarteerverbindungen bestindig bleibt. Oberhalb dieser Temperatur
beginnen die sekundiren Teerreaktionen, wobei schon im Ubergangsbereich die instabilen
hochmolekularen, phenolischen Strukturen anfangen an den Methoxygruppen aufzuspalten.
Dieser Vorgang konnte in der Untersuchung als einzige direkt auf die Brennstoffbeschaffenheit
zuriickzufiihrende Quelle fiir Methan identifiziert werden, die mit einer Dihydroxybenzolbil-
dung einhergeht.

Bei einer Sekundéarreaktionstemperatur von 700 °C zeichnet sich das Teerproduktspektrum
durch folgende niedermolekulare Verbindungen aus: (i) Mono-Aromat Benzol; (ii) Teilweise
alkylierte und ungesattigte Aromate z. B. Toluol, Xylol und Styrol; (iii) Anellierte Aromate
bspw. Inden; (iv) Heterocyclische Verbindungen wie Furan und Pyridin; (v) Phenolische Aro-
mate: Phenol, Guajacol, Dihydroxybenzol und Kresol; (vi) Lineare und cyclische, ungeséttigte
Kohlenwasserstoffe: Ethen, Propen und Cyclopentadien.

Die aromatischen Strukturen entstammen dabei nicht nur aus den phenolischen Pri-
mérteerverbindungen des Lignins, sondern konnten auch in den Cellulose- und Xylan-
Sekundarprodukten nachgewiesen werden, was nach [75] auf eine Gasphasenpolymerisation
der ungesittigten Kohlenwasserstoffe hin deutet. In [193] konnte dieser Aromatisierungs-
vorgang aus ungesattigten Bruchstiicken der Polyvinylchlorid-Pyrolyse nachgewiesen wer-
den. In [190] werden die Umwandlungsvorgénge der Primérteerverbindungen bis 800 °C auf
Dehydratisierungs-, Decarbonylierungs- und Decarboxylierungsvorgange zuriickgefiithrt, was
eine vermehrte Ausbeute an H,O, CO, CO, und H, zur Folge hat und durch die Ergebnisse
von [131] bestatigt wird. Die genannten Teerverbindungen in dieser Sekundérreaktionsphase
werden in [75, 107, 190] zusammengefasst und als Sekundarteer bezeichnet. Erweiternd
dazu werden die alkylierten und anellierten Aromaten von [129] als alkylierte Tertidrteere
bezeichnet (sieche Abbildung 2.3).

In den sekundéren Teerreaktionsuntersuchungen von [75] zeichnet sich das Spektrum der
Primérteerumwandlungsprodukte (s.o.) bei 950 °C neben CO, CO, und ungesattigten kurz-
kettigen Kohlenwasserstoffen wie Ethen durch mono- und polyaromatische Verbindungen
wie z. B. Benzol, Naphtalin, Phenantren, Pyren und Benzo(a)pyren aus. Sauerstoffreiche
Verbindungen wie bspw. Phenol und Furan konnten nicht mehr nachgewiesen werden. In [131]

wird gezeigt, dass ab einer Sekundarreaktionstemperatur von 800 °C neben CO und H, auch
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die polyaromatischen Naphtalin- und Benzo(a)pyrenausbeute rapide zunimmt, wihrend die
Ausbeute fiir alkylierte und phenolische Aromate abnimmt. Da polyaromatische Verbindungen
weder in den Ausgangsstoffen Cellulose, Xylan und Lignin noch in den Sekundérreaktionspro-
dukten bis 700 °C nachgewiesen wurden, wird davon ausgegangen, dass diese Verbindungen
durch Rekombinationvorginge entstehen. Sie werden daher in [75, 107, 129, 190] auch als Re-
kombinationsteer bzw. als Tertidrteer bezeichnet und von [82, 190] als Rufivorlaufer betrachtet.
Fiir die Entstehung sind nach [190] kleine energiereiche Molekiilfragmente wie ungeséttigte

Kohlenwasserstoffreste, Aryl- und Alkylradikale verantwortlich.

In den sekundéren Teerreaktionsuntersuchungen von [75] kann eine gleichzeitige Anwesen-
heit von Primér- und Tertidrteerverbindungen nicht beobachtet werden, da Primérteerverbin-
dungen bis zum Erreichen der Tertidrteerentstehungstemperatur zu Sekundérteerverbindungen
umgewandelt oder abgebaut wurden (sieche Abbildung 2.3). Jedoch konnten in [70] durch
gezielte Pyrolyse von phenolischen Primérteermodellsubstanzen (bspw. Phenol, Methoxy-
phenole, Brenzchatechin) verschiedene Reaktionsmechanismen fir die direkte Umwandlung
von Primérteerverbindungen zu Polyaromaten identifiziert werden, wodurch erklart werden
kann, weshalb Tertidrteerverbindungen auch im Produktgas bei Temperaturen < 700°C
nachzuweisen sind. Eine wesentliche Rolle spielen hierbei die reaktiven Zwischenprodukte
Cyclopentadien und Cyclopentadienon, die aus den phenolischen Priméarteermodellsubstanzen
entstehen. Beide Diene kénnen dimerisieren und bilden durch eine Diels-Alder-Reaktion
das Dicyclopentadien bzw. -pentadienon. Dicyclopentadien kann durch Dehydrierung zum
Polyaromat (Naphtalin) oder annelierten Aromat (Inden) polymerisieren [70, 190]. Weitere
Mechanismen zur Entstehung von Polyaromaten aus Benzol unter Abspaltung von H, und

Addition von ungesattigten Kohlenwasserstoffen (C,H,) werden in [82] zusammengefasst.

Mit dem Fokus auf die Biomasse-Wasserdampf-Wirbelschichtvergasung sind die Auswir-
kungen einer sich verdndernden Vergasungstemperatur auf die Teerausbeute Bestandteil
von einer Vielzahl von Studien [40, 94, 97, 100, 114, 117, 147, 162, 201, 202]. Aus diesen
Untersuchungen geht allgemein hervor, dass mit steigender Temperatur die Teerreformie-
rung verbessert wird, was zu geringeren Teerausbeuten und einem Anstieg der CO- und
H,-Ausbeute fithrt. Speziell die Reformierung der hochmolekularen Priméarteerverbindungen
(grav. Teere)? wird begiinstigt. Es wird beobachtet, dass mit steigender Temperatur die
Ausbeute an mittels Gaschromatografie erfassbaren polyaromatischen Verbindungen (GCMS
Teer)?, mit Naphtalin als wichtigstem Vertreter der Tertiirteere, ansteigt, wihrend Phenol
als sauerstoffreiche Priméarteerverbindung signifikant abnimmt. Alkylierte Aromate werden

ebenfalls ab einem Temperaturbereich oberhalb von 800 °C reduziert. Demzufolge kénnen

2siche Kap. 3.5 und Kap. 4.4
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die zusammengefassten Beobachtungen aus den Grundlagenuntersuchungen (s.o.) bestétigt
werden.

Der Einfluss der Vergasungstemperatur auf die Teerreformierungsvorgange bei der sorpti-
onsunterstiitzten Reformierung ist Bestandteil der experimentellen Untersuchungen dieser
Arbeit und wird in Kap. 5.2 dargestellt und diskutiert.
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Abbildung 2.3: Fraktionsverteilung der Primér-, Sekundér- und Tertidrteere in Abhéngigkeit der
Prozesstemperatur, nach [74] (aus dem Englischen tibersetzt)

Einfluss des Vergasungsmittels und gasformige Reaktionspartner

Der Einfluss von unterschiedlichen Vergasungsmitteln auf die homogenen sekundéren Teerre-
aktionen wurde in zahlreichen Arbeiten analysiert und zusammengefasst [66, 90, 107, 129,
131, 145, 190]. Untersuchungen zum Teerverhalten bei der Luftvergasung zeigen, dass mit
steigender Luftzahl die Teerausbeute signifikant sinkt, wobei speziell die Primérteere reduziert
werden [74, 90, 111, 137]. Im Vergleich zum Vergasungsmittel Luft bzw. O,-Wasserdampf,
entsteht bei der reinen Wasserdampfvergasung nach [137, 139] allgemein mehr Teer — dieser
setzt sich aber aus mehr phenolischen und C-O-C-Verbindungen zusammen und kann daher
einfacher in katalytischen Reformierungsprozessen umgesetzt werden. Des Weiteren konnte in
[62] gezeigt werden, dass durch die Zugabe von Wasserdampf bei der O,-Vergasung tendenziell
mehr Benzol und Toluol entsteht. Eine Erhohung des Wasserdampf-zu-Brennstoffverhaltnisses
(siehe Kap. 3.6) fihrt nach [94, 100, 145, 162] zu einer allgemeinen Reduzierung der Teeraus-

beute.
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Konkretisiert wurde der Einfluss von H, und Wasserdampf auf die Reaktionskinetik von
Naphtalin, Toluol und Benzol in den Untersuchungen von [104], wo gezeigt werden konnte,
dass die Reaktivitat von Toluol vor Naphtalin und Benzol am grofiten ist. Die alleinige
Auswirkung des Wasserdampfes auf die Sekundér- und Tertidrteerreformierung wird in [129]
als gering eingestuft, jedoch in Verbindung mit einem Katalysator tragt der Wasserdampf
nach [66, 107] wesentlich zu den sekundéren Teerreaktionen bei.

Der Einfluss des Vergasungsmittels auf die Teerreformierungsvorgénge wird fiir die sorpti-
onsunterstiitzte Reformierung im Rahmen der experimentellen Untersuchungen dieser Arbeit

in Kap. 5.4 aufgefiihrt.

2.3.3 Heterogene sekundiare Teerreaktionen

In den Studien von [4, 25, 31, 35, 61, 66, 88, 116, 124, 129, 142, 145] werden die Poten-
tiale von unterschiedlichen Katalysatoren auf die sekundaren heterogenen Teerreaktionen
zusammenfassend dargestellt. Diese Katalysatoren lassen sich nach ihrer Herkunft (natirliche
bzw. mineralische und synthetische Materialien) und nach ihrem Anwendungsort einteilen
[4, 116, 129]. Beim Anwendungsort wird unterschieden, ob der Katalysator innerhalb des
Vergasungsreaktors (in-bed) oder nach dem Vergasungsprozess in einem nachgeschalteten
Reaktor (downstream) zum Einsatz kommt.

In [61, 63, 79, 107, 129] wird zusammengefassst, dass die Ca- und Mg-basierenden natiir-
lichen Mineralien wie bspw. Dolomit(CaMg[CO,],), Calcit/Kalkstein(CaCO;) und Olivin
(bspw. (Mg,Mn,Fe),[SiO,]), die am weitestgehenden erforschten Substanzen sind. Ebenfalls
umfassend und erfolgreich getestete synthetische Materialien sind jedoch aufgrund ihrer
Umweltvertraglichkeit (z. B. Ni-Basis Materialien) bzw. bedingt durch ihren Preis (z. B. Edel-
metalle) fiir den Einsatz bei der Biomassevergasung, speziell als in-bed Katalysatoren, von
untergeordneter Bedeutung. Der giinstige und umweltvertragliche Biomassekoks bzw. die
-asche zéhlen ebenfalls zu den synthetischen Katalysatoren, wobei die Alkalisalze der Biomas-
seasche (Na-, K-Basis) im Wesentlichen die Pyrolysevorginge unterstiitzen (siehe Kap. 2.3.1)
und somit in [61] als Priméarkatalysatoren und nicht als Katalysatoren fiir sekundéare Teer-
reaktionen bezeichnet werden. In den Untersuchungen von [133] mit Koks als downstream
Katalysator wurde beobachtet, dass Koks die Teerreformierung beschleunigt. Der positive
Einfluss von Koks auf die Teerreformierung wird von [78] auf die hoch pordse Koksoberflache
zuriickgefiithrt, an welcher der Teer adsorbieren kann, was zu einer Verweilzeitverléangerung
fithrt.

Mit der Tertiarteermodellsubstanz Naphtalin konnte in [5] im Temperaturbereich von 900 °C

mit CO, als Vergasungsmittel die folgende katalytische Aktivitatsreihenfolge aufgenommen
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werden: Kommerzieller Nickel-Katalysator > Biomassekoks > kommerzieller Fluid Catalytic
Cracking (FCC)-Katalysator > Biomasseasche > Dolomit > Olivin > Sand. In den verglei-
chenden Potentialanalysen von [116, 143] wurden diverse natiirliche Teer-Katalysatoren in
einer dual zirkulierenden Wirbelschicht (siehe Kap. 2.4) eingesetzt und deren teerkatalytische
in-bed Eigenschaften unter Wasserdampfvergasungsbedingungen mit Biomasse als Brennstoff,
im Temperaturbereich von 850 °C, untersucht. Hierbei hat sich folgendes teerkatalytisches

Potential ergeben: CaO > Fe-Olivin > natiirliches Olivin > Quarzsand.

Wihrend die Fahigkeit zur Teerkatalyse von Dolomit (s.o.), als in-bed und downstream
Teerkatalysator, umfangreich analysiert wurde, ist nach [36] das teerkatalytische Potential
von Calcit, welches bei der sorptionsunterstiitzten Biomassereformierung in kalzinierter Form
als Sorbens (CaO, siche Kap. 3) und demzufolge als in-bed Teer-Katalysator zum Einsatz
kommt, im SER-relevanten Niedertemperaturbereich (7T < 750 °C) nur an wenigen Stellen
untersucht worden [63, 97, 128, 153, 180182, 188, 196]. Mit Hilfe eines thermogravimetrischen
Massenspektrometers und ohne zusétzliches Vergasungsmittel wurde in [196] der Einfluss
von CaO auf die Vorgénge der pyrolytischen Zersetzung von Cellulose, Xylan und Lignin
im Temperaturbereich von 150 °C bis 950 °C untersucht. Im Vergleich zu den Analysen ohne
zusitzliches CaO zeigen die Xylan- und Lignin-Ergebnisse in Anwesenheit von CaO einen
deutlichen Unterschied in der H,-, Koks- und Teerausbeute, wobei mehr H,, weniger Koks

und weniger Teer entsteht.

Grundlegende Reformierungsuntersuchungen mit CaO wurden unter Laborbedingungen
im Temperaturbereich von 650 °C bis 800 °C von [36] durchgefithrt. In dieser Untersuchung
wurden die Auswirkungen diverser Einflussgrofien auf die SER-Modellteersubstanz Phenol
dargestellt. Es konnte gezeigt werden, dass mit steigender Temperatur resp. sinkender Gas-
raumgeschwindigkeit die Phenolreformierung begiinstigt wird und die Fahigkeit von CaO
zur Phenolreformierung zwar mit zunehmender CO,-Sorptions/Desorptionszyklenanzahl ab-
nimmt, aber nach 6 Zyklen ein konstantes Niveau erreicht. In diesen Untersuchungen hat
sich herausgestellt, dass eine steigende H,-Konzentration zu einer Minderung der Katalysa-
torwirkung fiihrt, was auf eine Blockade der aktiven CaO-Zentren durch H, zuriickgefithrt

wird und somit die Ringéffnungsmechanismen unterbunden werden.

Ein moglicher Ring6ffnungsmechanismus wird in [38] am Beispiel von Phenanthren beschrie-
ben, wobei die Ringstruktur durch das H*-Proton elektrophil angegriffen wird, welches aus der
Wasserdampfdissoziation an den aktiven CaO-Zentren entstanden ist. Durch die Protonierung
der Doppelbindung entsteht ein Carbeniumion, an welchem Wassermolekiile unter CH,- und
H,-Abspaltung anlagern konnen. Dieser Mechanismus kann neben der Depolymerisation und

Dearomatisierung aber auch zu Polymerisation und damit zur Rufbildung fithren.
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In den unter Kap. 3.6.6 vorgestellten Studien zur Charakterisierung des teerkatalytischen
Potentials von verschiedenen CaO-Sorbenzien konnten teilweise deutliche Unterschiede im
Teergehalt des Produktgases erkannt werden und somit Sorbenzien fiir die sorptionsunter-
stiitzte Reformierung ausgeschlossen bzw. fiir einen weiteren Einsatz empfohlen werden. Diese
Empfehlungen bilden den Ausgangspunkt fiir die Auswahl der Sorbenzien in dieser Arbeit
(vgl. Tabelle A.2).

2.4 Verfahrensbeschreibung der gekoppelten

Wirbelschicht-Biomasse-Wasserdampfvergasung

Im Gegensatz zur autothermen Luftvergasung reicht bei der Wasserdampfvergasung die frei
werdende Reaktionswérme der exothermen Reaktionen nicht aus, um den Energiebedarf
der endothermen Reaktionen inkl. der Teerreformierung (siehe Tabelle 2.1 und 2.2) zu
kompensieren. Somit kann die allgemeine Biomassevergasung mit Wasserdampf als alleiniges
Vergasungsmittel als endotherm betrachtet werden, dargestellt in Gl. (2.1) und Gl. (2.16).
Um das Vergasungstemperaturniveau zu erreichen bzw. konstant zu halten, muss demzufolge
Energie von auflen, d. h. allotherm, der Vergasungszone zugefiithrt werden. Dies wird in einer
gekoppelten Wirbelschicht mittels einem Feststoffwarmetréger erreicht, welcher zwischen zwei
auf unterschiedlichem Temperaturniveau arbeitenden Wirbelschichtreaktoren zirkuliert. Eine
in der Literatur etablierte englische Bezeichnung fiir die gekoppelte Wirbelschichtvergasung
ist dual fluidized bed — mit der Abkiirzung DFB, die auch in dieser Arbeit verwendet wird
[21, 41, 84, 99, 114, 116, 141, 153, 157, 198].

Schematisch dargestellt in Abbildung 2.4 laufen bei der DFB-Wasserdampfvergasung nach
[40, 41, 79, 84, 86, 99| folgende Prozessschritte ab:

Punkt 1: Im Vergasungsreaktor, welcher als stationdre Wirbelschicht ausgefithrt werden
kann, finden die eingangs beschriebenen Biomasse-Pyrolysevorgéinge sowie die Vergasungs-
und Sekundarreaktionen unter Wasserdampfatmosphare bei einer typischen DFB-Verga-
sungstemperatur von 750 °C bis 850°C statt [41, 101, 112, 138]. Neben der Aufgabe als
Warmetrdager kann das umlaufende Bettmaterial auch teerkatalytisch aktiv sein, wenn bspw.
Dolomit, Olivin oder Ni-dotierte Materialien u. a. zum Einsatz kommen (vgl. Kap. 2.3.3). Das
koksartige Residuum aus der Teerreformierung bleibt an der Bettmaterialoberfliche zuriick
und wird zusammen mit dem restlichen Koks und dem umlaufenden Bettmaterial aus dem

Vergasungsreaktor ausgetragen.
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Punkt 2: Mittels einem mit Wasserdampf fluidisierten Siphon kann zum einen das Koks-
Bettmaterialgemisch aus dem Vergasungsreaktor in den Verbrennungsreaktor transportiert
werden und zum anderen der gasseitige Austausch zwischen der Luftsauerstoffatmosphéare im
Verbrennungsreaktor und der brennbaren Gasatmosphéare im Vergasungsreaktor verhindert

werden, ohne dass das Produktgas mit Inertgas verdiinnt wird.

Punkt 3: Im Verbrennungsreaktor verbrennt der Koks. Das Bettmaterial sowie die an-
organischen Verbrennungsriickstdande heizen sich auf ein Temperaturniveau iiber dem der
Vergasungstemperatur im Bereich von 850 °C bis 920 °C auf [112]. Reicht der Koks nicht aus,
um die Verbrennungstemperatur zu erreichen, wird der Verbrennungsreaktor zusatzlich mit

Biomasse oder Produktgas (allg. Zusatzbrennstoff) befeuert.

Punkt 4: Das aufgeheizte Bettmaterial und die anorganischen Riickstande der Koksverbren-
nung werden analog zu Punkt 2 mittels einem Siphonsystem in die Vergasungszone zuriick
transportiert. Dort kiihlt sich das Bettmaterial durch die endotherme Wasserdampfvergasung

auf die Vergasungstemperatur ab.

Produktgas: Abgas:
H,, CO, CO,, CO,, N,, O,,
CH,, CH,, Teer /\HQO, CO usw.
Biomasse Luft
— > Vergasungsreaktor Verbrennungsreaktor | €
Wasserdampf | | Zusatzbrennstoff

—

Abbildung 2.4: Schema der DFB-Wasserdampfvergasung

Im Vergleich zum Produktgas einer autothermen Luftvergasung zeichnet sich das Produkt-

gas der allothermen DFB-Wasserdampfvergasung durch folgende Attribute aus:

o« Das Produktgas ist nahezu?® stickstofffrei, da es zu keiner Verdiinnung durch Luftstick-

stoff kommt (keine Leckagen angenommen).

3N,-Eintrag durch yx, g, moglich
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e Durch die Vermeidung der N,-Verdinnung ist der H,-, CO- und CH,-Gehalt deutlich
hoher, wodurch auch der Produktgasheizwert auf einem deutlich hoheren Niveau liegt
und somit fiir die energetische Nutzung in Gasmotoren und Gasturbinen interessant ist
[15, 84, 99, 158].

« Aufgrund des hohen H,- und CO-Gehaltes und der Abwesenheit von Stickstoft eignet
sich das Produktgas fiir nachfolgende Syntheseschritte z. B. fiir die Methanisierung,
Methanol- und Fischer-Tropsch-Synthese bzw. zur Aufbereitung zu technisch reinem
Wasserstoff und damit fiir den Brennstoffzelleneinsatz oder als Kraftstoff [6, 15, 18, 24,
77,99, 105, 130, 156, 165, 173].

2.5 Forschungs- und Entwicklungsstand der
gekoppelten Wirbelschicht-Biomasse-

Wasserdampfvergasung

Der Stand der Technik von gekoppelten Wirbelschichtvergasungssystemen wurde in den
letzten Jahren von diversen Autoren sowohl fiir Versuchsanlagen im Technikums- und De-
monstrationsstadium als auch fiir kommerziell arbeitende Anlagen zusammengefasst und
kontinuierlich auf den aktuellsten Stand gebracht [40, 41, 84, 105, 115, 125, 146]. Nachfolgend
sind chronologisch die Meilensteine der DFB-Entwicklung mit dem Fokus auf DFB-Anlagen
im MW ,-Leistungsbereich aufgefiihrt.

Nach [41] liegen die Anféinge der DFB-Vergasung in dem gekoppelten endothermen und
exothermen Reaktorsystem des sogenannten Fluidized Catalytic Cracking (FCC) Prozesses
— zur Umwandlung schwerer Erdolfraktionen in wertvolleres Benzin, olefinische Stoffe und
andere Produkte, in den 50er Jahren des vorherigen Jahrhunderts. Im Jahre 1975 patentierte
Kunii und Kunugi in [122] das Konzept der Kohlevergasung mittels doppelt-zirkulierenden
Wirbelschichten. Basierend auf diesem Konzept ist in Japan die erste DFB-Wirbelschicht-
vergasungsanlage mit zirkulierendem Feststoff (Sand) als wiarmeiibertragendes Medium und
mit Luft und Wasserdampf als Vergasungsmittel zur Vergasung von Hausmiillresten in den
Demonstrationsbetrieb gegangen [91].

Nach dem Battelle/FERCO-Prozess, bestehend aus zwei miteinander gekoppelten zirku-
lierenden Wirbelschichtreaktoren, wurde Anfang der 1990er Jahre die erste kommerzielle
DFB-Biomassevergasungsanlage in Burlington Vermont demonstriert [138]. Mitte der 1990er
Jahre entwickelte Hofbauer in Wien den Fast Internally Circulating Fluidized Bed (FICFB)

Prozess, der aus einem stationdren Wirbelschichtvergaser und einer zirkulierenden Wirbel-
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schichtbrennkammer (Riser) besteht [98, 146, 205]. Abgeleitet von diesem Konzept wurden
die in der Vergangenheit erfolgreich arbeitenden DFB-Biomasse-Wirbelschichtvergaser in
Giissing [101, 102, 112, 159] und mit integriertem ORC*-Prozess in Oberwart [112, 119]
entwickelt und gebaut. Derzeit befinden sich in Villach (Osterreich) sowie in Ulm-Senden
(Deutschland) DFB-Anlagen dieses Typus im Betrieb [67, 108, 113, 171]. Dariiber hinaus
wurde in Goteborg (Schweden) eine DFB-Demo-Vergasungsanlage mit einer Leistung von
32 MWy, (20 MW SNG-Leistung) gebaut und im Jahr 2014 in Betrieb genommen. In einer
Vorplanungsphase fiir das Jahr 2016 ist eine 80 MW bis 100 MW? Grofanlage mit diesem
DFB-Konzept angedacht [60].

Im Forschungssektor der DF'B-Vergasung gibt es eine Vielzahl von DFB-Versuchsanlagen
im kWy,-Leistungsbereich bis zu mehrstelligen 100 kWyy,-Pilotanlagen. Dariiber hinaus gibt
es an vielen Instituten stationdre Wirbelschichtversuchsanlagen im Labormafistab, an denen
Grundlagenuntersuchungen zur Wasserdampfvergasung durchgefiihrt werden [41, 86, 115].

Der Forschungsstand der Biomasse-DFB-Vergasung kann als fortgeschritten zusammen-
gefasst werden. So wurde in den letzten Jahrzehnten einerseits intensiv in Versuchs- und
Laboranlagen das Grundlagenversténdnis zu den Mechanismen der Biomasse-Wasserdampf-
vergasung erweitert, andererseits wurden und werden kommerziell erfolgreich arbeitende
Demonstrationsanlagen gebaut und parallel zum kommerziellen Betrieb durch nationale und

internationale Forschungsprojekte messtechnisch begleitet.

4engl. Akronym: Organic Rankine Cycle
5SNG-Leistung



3 Sorptionsunterstiitzte
Reformierung (SER)

Weiterfithrend zu den Grundlagen der allothermen Wasserdampfvergasung sind in diesem Ka-
pitel die reaktionstechnischen Vorgange bei der sorptionsunterstiitzten Reformierung in einer
gekoppelten Wirbelschicht — als Sonderfall der allothermen Biomasse-Wasserdampfvergasung
— aufgefithrt!. Darauf aufbauend werden als Ausgangspunkt fiir die Versuchsplanung bzw. als
Basis fir den experimentellen Teil dieser Arbeit Bewertungs- und Einflussgrofien auf die sorp-
tionsunterstiitzte Reformierung identifiziert und vor dem Hintergrund des Forschungsstandes
diskutiert.

3.1 Reaktionstechnische Grundlagen

Im Gegensatz zur konventionellen DFB-Biomasse-Wasserdampfvergasung dient bei der DFB-
sorptionsunterstiitzten Reformierung das zwischen den Wirbelschichtreaktoren umlaufende
Bettmaterial nicht nur als Warmetrager sondern auch als CO,-selektives Sorptionsmittel.
Das Sorptiv CO,, entstanden aus der pyrolytischen Zersetzung und den Vergasungs- resp.
Sekundarreaktionen (vgl. Tabelle 2.1 und 2.2), wird hierbei in situ von dem Sorbens CaO
sorbiert, wodurch CaCO, als Sorbat exotherm nach Gl. (3.1) gebildet wird. Die CO,-Sorption
an CaO wird als Karbonatisierung und die Riickreaktion bzw. Desorption zu CO, und CaO
als Kalzinierung bezeichnet:

Ca0 + CO, = CaCO; AR

m,Rea

= —178kJmol ™! (3.1)

Unter der Kenntnis der temperaturabhingigen Zusammensetzung dieser Gleichgewichts-
reaktion kann ein SER-Betriebsfenster hergeleitet werden. Hierfiir wird die CO,-Gleichge-
wichtskonzentration (ycoe2,¢(7")) mittels der temperaturabhangigen Gleichgewichtskonstante
(K¢(T)) nach Gl (3.2) bestimmt, wobei K, ¢ als Produkt der Volumenanteile (y,%;) ausge-
driickt wird [14, 71]:

! Begriffsdefinition Reformierung siehe Kap. A.1.1
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p il”j k | v
Ko(r) = (27 T e 32

Do j=1 7=1
—_—— ——
Ky Kya

In dieser Arbeit wird die sorptionsunterstiitzte Reformierung bei atmosphéarischem Druck
(siehe Kap. 3.6) betrachtet. Demzufolge wird von idealen Gasen ausgegangen, wodurch in
GL (3.2) der Druckterm und Kx, als Produkt des Fugazitétskoeffizienten (Y;), vernachléssigt

werden kann:

k
Kg(T) = Ky,G = H y;/,JG (33)
7j=1

Aus der Bedingung, dass am thermodynamischen Gleichgewicht die molare freie (Gibbs’sche)
Reaktionsenthalpie (Agy, ., (7)) minimal ist, gilt fir K¢(T') nach [14, 71]:

Ag'?mRea(T)

In (Ko(T)) = =2t

(3.4)

Die temperaturabhéngige freie Reaktionsenthalpie (Agd), ., (T')) berechnet sich unter Stan-
darddruck (p°) nach Gl. (3.5) aus der Reaktionsenthalpie (Ah,, gea(p°, T)) und Reaktionsen-
tropie (Asym, rea(p®, 7)) mit den Standardbildungsenthalpien (A, ;) und Standardentropien

(Sgn,j):

k
Ag?n,Rea<T) = Z vj- (35)
j=1

T
AR+ [ epm(T) dT
70

k
_T'ZVJ"
j=1

Ahm,Rea(pO:T) ASm,Rea(povT)

T
0 Cp,m,j (T)
s [ g
0 I

In Abbildung 3.1 wird yco,,¢ tiber der Temperatur (T') dargestellt. Hierbei wird gezeigt,
dass bei einer Prozesstemperatur von ca. 7' > 890 °C das chemische Gleichgewicht vollsténdig
auf der Eduktseite liegt und CaCO4 zu CaO und CO, zerféllt bzw. keine CO,-Sorption mehr
stattfinden kann.

Wird hingegen eine Temperatur von ca. T' < 600 °C erreicht, liegt das Gleichgewicht auf
der Produktseite und CO, kann vollstdndig mit CaO zu CaCO, abreagieren.

Mittels der temperaturabhéngigen Gleichgewichtsvolumenkonzentration wird in GI. (3.6)
ein CO,-Abscheidegrad (Xco, ¢(T)) formuliert. Mit dessen Hilfe kann in Abhéngigkeit der



3.1 Reaktionstechnische Grundlagen 27

Temperatur beschrieben werden, wie viel der eingesetzten CO,-Menge abgeschieden werden

kann, bis das thermodynamische Gleichgewicht erreicht wird:

_ Yco, — yco,.c(T)
Yco,

Xco,,c(T) (3.6)

Basierend auf den Untersuchungen zur konventionellen Wasserdampfvergasung von [80,
94, 115, 116, 171, 182] bzw. aus den Ergebnissen der experimentellen Untersuchung in dieser
Arbeit, mit einem fiir die CO,-Abscheidung inaktiven Bettmaterial (vgl. Kap. 5.2.1), kann eine
CO,-Volumenkonzentration im wasserhaltigen Rohgas im Bereich von 0,10 < yco, < 0,15
festgelegt werden. Ausgehend vom oberen und unteren Ende dieses Bereiches werden in
Abbildung 3.1 die temperaturabhingigen CO,-Abscheidegrade (Xco,,c(T)) dargestellt. In
dieser Darstellung verdeutlicht die Grenztemperatur (7,,q..¢) den Betriebspunkt, ab wann
keine CO,-Abscheidung mehr stattfindet.

10—

—

\\ XCOQ,G fir
AN Ycoe = 0,15

1 os

Xcoz, G
Yco2

0,6

0,4

0,2

070 \\\II\\\\\\\\\}\\\I|II\\\\\\\\}\\\\}II\\

550 600 650 700 750 800 850 °C 950
T —

Abbildung 3.1: Gleichgewichtsvolumenkonzentration (yco,,¢) und CO,-Abscheidegrad (Xco,,¢) in
Abhingigkeit von der Reaktionstemperatur (7'), bei Standarddruck (p°) — Mit den
Stoffdaten fiir die freie Reaktionsenthalpie aus der HSC-Datenbank [166]

Aus der Darstellung kann zusammengefasst werden, dass fir yco, = 0,10 die Grenz-
temperatur T},,..c = 750°C bzw. fir yco, = 0,15 Theee = 770°C betrigt. Wird ein
Betriebspunkt unterhalb von T' = 600 °C gewahlt liegt der Abscheidegrad fiir den genannten
CO,-Konzentrationsbereich bei Xco, a(T) > 97 %, womit technisch gesehen keine thermody-
namische Limitierung der CO,-Abscheidung vorliegt. Jedoch muss berticksichtigt werden, dass
eine hohe Temperatur die thermischen Umwandlungsvorgénge der sekundaren Teerreaktionen

bzw. i. Allg. die Reaktionsgeschwindigkeit begiinstigt. Im Hinblick auf die sorptionsunter-
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stiitzte Reformierung kann aus dieser Betrachtung ein Betriebsfenster von 600 °C bis 750 °C
definiert werden, wobei fiir 7' > 700 °C der Einfluss des Sorbens auf die CO4-Abscheidung

rapide absinkt.

Fir die heterogenen und homogenen Gleichgewichtsreaktionen, aufgefiihrt in Tabelle 2.1,
sind in Abbildung 3.2 entlang der Unterabbildungen 3.2a und 3.2b die Gleichgewichtskon-

stanten (Kg(T')) logarithmisch iiber der Temperatur (7') dargestellt.

Abbildung 3.2:

-10

Gleichgewichtskonstante (K¢ ;) der heterogenen und homogenen Reaktionen iiber
der Reaktionstemperatur (') bei Standarddruck p° — Mit den Stoffdaten fiir die
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freie Reaktionsenthalpie aus der HSC-Datenbank [166]
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Am Nullpunkt der Ordinate (Kg = 1) ist der Umsatzgrad der Hinreaktion gleich dem
der Riickreaktion. Fiir K5 — +o00 lauft die Reaktion vollstdndig zur Produktseite ab, fiir
Kg — 0 liegt das Gleichgewicht vollstandig auf der Eduktseite [14].

Aus Abbildung 3.2a und 3.2b wird ersichtlich, dass im genannten SER-Temperaturfenster
die Gleichgewichtskonstanten der Boudouard- und Wasser-Gas-Reaktionen sowie der Wasser-
gas-Shift-Reaktion und CH,-Reformierung gegen K = 1 laufen, womit der Umsatz dieser
Reaktionen thermodynamisch limitiert ist. Durch die CO,-Sorption mit CaO in diesem Tempe-
raturbereich kann somit der Umsatz dieser Reaktionen beeinflusst werden, wobei es aufgrund
der Temperaturabhéngigkeit des CO,-Abscheidegrades (Xco, (7)) zu einer unterschiedlich
starken, von der Temperatur abhéngigen Beeinflussung des gesamten Reaktionssystems und
demzufolge zu einer Temperaturabhangigkeit der Produktgaszusammensetzung (y; proa(1))

kommt.

3.2 Eigenschaften und mogliche Nutzungspfade des
SER-Produktgases

Bedingt durch diese speziellen Prozessrahmenbedingungen unterscheidet sich das SER-
Produktgas durch folgende Eigenschaften vom Produktgas einer konventionellen Wasser-
dampfvergasung [97, 103, 140, 143, 157, 207] (vgl. Versuchsergebnisse aus Kap. 5):

« Abhéngig vom SER-Temperaturbereich ist die Produktgaszusammensetzung CO,-arm
und CH,-, C H,- sowie Hy-reich, wodurch nach [92, 144, 182] ein Produktgasheizwert von
bis zu 16 MJ m; erreicht wird. Eine thermische Verwertung bspw. in einem Gasmotor
oder in einer Gasturbine stellt somit einen technisch moglichen SER-Nutzungspfad dar
[118, 204].

« Die Rickreaktion von Gl. (2.11) und Gl. (2.12) beschreibt die Methansynthese. Aus den
Reaktionsgleichungen wird ersichtlich, dass hohe H,-Konzentrationen bzw. niedrige CO-
und CO,-Konzentrationen im Produktgas benotigt werden, um das stochiometrische
Verhéltnis von yu, : yco = 3 : 1 bzw. yn, : yco, = 4 : 1 einzuhalten und damit
eine Methanisierung nach der Vergasung ohne einen zusitzlichen WGS2-Reaktor oder
CO,-Waéscher zu ermoglichen. Aufgrund der hohen H,-Konzentrationen und der niedri-
gen CO- und CO,-Gehalte eignet sich das SER-Produktgas im Vergleich zu anderen
Vergasungsverfahren besonders gut fiir eine nachgeschaltete Methansynthese [21, 186,
206].

2Wassergas-Shift (siehe Gl. 2.10)
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« Abhéngig von der Betriebsfithrung zeichnet sich nach [147] das SER-Produktgas durch
H,-Konzentrationen bis zu 80 Vol.-% aus, womit der SER-Nutzungspfad zu Biowasser-
stoff als Kraftstoff eine technisch realisierbare Moglichkeit darstellt [206].

o Im Vergleich zur DFB-Wasserdampfvergasung bei einer Vergasungstemperatur von
TV > 800°C fiithrt die niedrige SER-Prozesstemperatur zu einer niedrigeren Produkt-
gasausbeute (siehe Kap. 5).

o Aufgrund der teerkatalytischen Wirkung des Sorbens ist der Teergehalt im SER-
Produktgas niedriger als bei der konventionellen Wasserdampfvergasung mit teerka-
talytisch-inaktivem Bettmaterial, im Temperaturbereich von 800 °C bis 850 °C (siehe
Kap. 5.2).

3.3 Verfahrensbeschreibung des DFB-SER-Prozesses

Aus Abbildung 3.2a wird ersichtlich, dass ab einer Prozesstemperatur 7" > 850°C das
chemische Gleichgewicht des CaO-CO,-CaCO4-Reaktionssystems auf der Eduktseite liegt
und somit die endotherme Kalzinierung begiinstigt und CO,, desorbiert wird. Aufgrund dessen,
dass die CO,-Sorption und -Desorption auf unterschiedlichem Temperaturniveau stattfindet,
kann der SER-Prozess mit dem unter Abbildung 2.4 vorgestellten DFB-Prinzip kombiniert
und somit eine kontinuierliche sorptionsunterstiitzte Reformierung umgesetzt werden. Diese
Kombination ist in Abbildung 3.3 als SER-Blockflie3bild mit den entsprechenden Massen- und
Energiestromen dargestellt. Die hierfiir zugrundeliegenden Annahmen und Vereinfachungen
sind nach diesem Abschnitt aufgefithrt. Entlang der Nummerierung in der Grafik laufen bei
der DFB-SER-Vergasung folgende Prozessschritte ab:

Punkt 1: Im SER-Vergasungsreaktor (V), ausgefiithrt als Wirbelschichtreaktor, finden die
eingangs beschriebenen Biomasse-Pyrolyse- sowie Vergasungs- und Sekundérreaktionen des
eingesetzten Brennstoffes (Mgf”) in Anwesenheit von CaO (M, ), im Vergaserwirbelbett
(M},) und Wasserdampf (M} ") statt. Der Wasserdampf, welcher von einem Dampferzeuger
(DE) bereitgestellt wird, fungiert hierbei sowohl als Reaktant als auch als Fluidisierungsmedi-
um. Die Vergasungstemperatur (TV) liegt im Bereich zwischen 600 °C bis 750 °C, wobei das
bei der kontinuierlichen Vergasung frei werdende CO, in situ vom Sorbens eingebunden wird
(vgl. Kap 2.1). Der dabei entstandene Koks (M}..,..) wird zusammen mit dem CO,-beladenen
Sorbat (Mga_cog), dem nicht-karbonisierten Bettmaterial (M,,) sowie der Brennstoffasche

(MY ~) und den Bettmaterialbestandteilen (M} ) aus dem Vergasungsreaktor ausgetragen
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und in Abbildung 3.3 als Bettmaterialumlaufmassenstrom (M} ~) bezeichnet, wobei die Bett-
materialbestandteile (M} ) alle nicht Ca-basierten Bettmaterialkomponenten (z. B. SiO,)

beinhalten:
M)~ = M&o + MCaCO + Mo + MY~ + M} (3.7)

Die Warmemenge zur Aufheizung des in den Vergaser eintretenden Wasserdampfes und der
Brennstoffbestandteile, inkl. der Brennstoffwasserverdampfung, wird vom Bettmaterialum-

laufenthalpiestrom (MY * - hi¥) auf dem Temperaturniveau 7%~ bereitgestellt:
MYt RE =Myt e,y - TR (3.8)

Diese Warmemenge muss das Temperaturniveau von Dampferzeugeraustritt (TPF~) bzw.
Vergasereintritt (7V+) auf Vergasertemperatur (7") anheben sowie Warmeverluste QY. ,
kompensieren; des Weiteren muss dieser Enthalpiestrom die Wérme fiir die endothermen
Reaktionen (sieche Tabelle 2.1 und 2.2) bereitstellen, womit gilt:

TV Tb
NIV R SNIYE, / Cprang (T) AT + N 5, - / epm,0(T) dT + 7,
TV+ TV+
TV TV
+ [ep@dT |+ 05t [ qp(T)dT + Al +QVny (39)
b TDE-

In GI. (3.9) beinhaltet der Reaktionsenthalpieterm AHY_ . alle endothermen und exothermen

Vergasungsreaktionen inkl. der exothermen CO,-Abscheidung im Vergaser:

AH}%ea = Z (AH?%ea exo + AH}%&a,endo) (310)
mit AHRea,exo <0 und AHRea,endo >0

Uberschreitet der Bettmaterialumlaufenthalpiestrom den Wéirmebedarf, muss der Vergaser
gekiihlt werden, um die Vergasungstemperatur auf konstantem Niveau zu halten. Der aus dem
Vergaser austretende Produktgasmassenstrom (Mp,,,) wird in der Produktgasaufbereitung
(PA), bestehend aus einem Kondensator und Teerwéscher, zerlegt in das eigentliche Zielprodukt
— dem wasser- und teerfreien Produktgas (M f;ﬁ;wt 1) sowie dem Nebenprodukt Teer (MEAT)
und dem nicht-reagierten Wasser (M A_)

MPTOd M]};;‘?)gwtf M;é:r_ + MPA_ (311)
Die hierbei anfallende Abwéirme QF4~ kann fiir interne oder externe Aufheizvorginge einge-

setzt werden.
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Punkt 2: Mittels einem mit Wasserdampf fluidisierten Siphonsystem wird der aus dem
Vergaser austretende Bettmaterialumlaufmassenstrom (M} ~) in die Regenerationszone (R)
befordert.

Punkt 3: Im Regenerator (R), bspw. ausgefiihrt als zirkulierende Wirbelschicht, verbrennt
der Koks aus dem Bettmaterialumlaufmassenstrom (M}, ~, s.0.) mittels dem Regenerator-Flu-
idisierungsmedium Luft (MZ£*), das zuvor im Luftvorwirmer (LUVO) aufgeheizt wurde. Die
bei der Koksverbrennung frei werdende Warme muss zum einen den Bettmaterialumlaufmas-
senstrom (M} ~), den Frischkalkmassenstrom (Mg;COS und MEF, s.u.) und die Verbrennungs-
/Fluidisierungsluft (MZE") von Vergaseraustrittstemperatur (7" ~) resp. Regeneratoreintritts-
temperatur (T7+) bzw. LUVO-Austrittstemperatur (T2VV0~) auf Regeneratortemperatur
(T®) aufheizen; zum anderen muss geniigend Wirme aus der Koksverbrennung freigesetzt
werden, um die endotherme Kalzinierungsreaktion Gl. (3.1) auf Kalzinierungstemperatur-
niveau (7%) im Bereich von 850 °C bis 900 °C zu halten; zusétzlich miissen Warmeverluste
(Q‘R;;l) kompensiert werden. Somit gilt aus der Enthalpiebilanz fiir den Energiebedarf aus

der Koksverbrennung;:

TR TR
Mo Hoyos = ZMV- / cpa(T) dT + M+ / ¢y (T) dT
TV— TLUVO
TR TR
+MCaCO / ¢p.caco, (T) dT + Mg - / cp.rr(T) dT
TR+ TR+

+ (MCaCO +MCaCO) W + Q¥ (3.12)
mit i ={Ca0, CaCOs,, A, Koks}

Kann dieser Energiebedarf nicht durch die Koksmenge bereitgestellt werden, muss der Rege-
nerator mit Zusatzbrennstoff (M er) befeuert werden.

Um die Sorbensaktivitdt und den Ascheanteil im Bettmaterialumlaufstrom auf einem konstan-
ten Niveau zu halten bzw. um Bettmaterialverluste durch Partikelabrieb zu kompensieren,
wird kontinuierlich Bettmaterial aus dem Regenerator ausgetragen (M5, 4sne) und Frisch-
kalk in Form von CaCO; (M, CaCO ) und den restlichen Bettmaterialbestandteilen (M)

eingeschleust.

Bei der Kalzinierung wird das CO, im Sorbat desorbiert und verlasst mit dem Rauchgas
(M fb;) den Reaktor. Die Abwirme des Abgases Q4% bzw. der ausgeschleusten Bettmasse
Q45— kann durch einen Abgaskiihler (AGK) resp. Aschekiihler (AK) intern oder extern

verschaltet werden (s.o.).
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Punkt 4: Das regenerierte Bettmaterial und die anorganischen Riickstande der Koksver-
brennung werden analog zu Punkt 2 mittels eines Siphonsystems in die SER-Vergasungszone
zuriick transportiert, und als in den Vergaser eintretender Bettmaterialumlaufmassenstrom
(MY+) bezeichnet. Dort kiihlt sich das CaO-reiche Bettmaterial durch die endotherme
Wasserdampfvergasung auf die Vergasungs-/Karbonisierungstemperatur ab und steht fiir die

CO,-Abscheidung zur Verfiigung (siehe Energiebilanz Punkt 1).

‘rPA— |2 yPA— |3 sPA— . TAGK —,
MHZO ’ MTee’r ) MP'r‘od,wtf7 MAbg ’
PA— |, PA— |, PA— AGK —
hHZO hTeer hProd,wtf hAbg
S PA_ NAGK — MII/?/Ib(Jr_A.
Q Produktgas- Qlutg Abgaskiihler AK— QA
aufbereitung (PA) (AGK) hwbia
V= . y R—.ﬂ TR— .
Mp, o4 Mgl Mwieai | Aschekiibler
V- R— R—
hPrad @ hAbg hWb+A (AK)
“fe_rl SER-Vergaser (V) Ml‘]/ + h[}?_ Regenerator (R) 'ge_ﬂ
\% R
A‘[{Rea (CaO, A, RT)R&_ AHRea
TR . AR
o o
A\VA hR+ : hR+
3 Mv‘\;B MR, CaCO,’ "RT
Myt.;|  (CaO, CaCOSs, MY hY (Ca0, CaCOs3, s
V+ 14 R R+
th‘.T. Koks, A, RT) WB (CaO, CaCOs3, Koks, A, RT)WB th,.T'
. Koks, A, RT)V"~ )
Myt M
thf h%UVO*
YDE YLUVO
QUET Dampferzeuger Luftvorwarmer Q i
(DE) (LUVO)
" DE+. SLUVO+.
MH20+7 MpUrOT
hngO+ héUVOJr

Abbildung 3.3: Massen- und Energiestrome bei der DFB-SER-Biomasse-Wasserdampfvergasung

(AH,, beschreibt die Summe aller Reaktionsenthalpien im Bilanzraum)
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3.4 Annahmen fiir die Beschreibung des
SER-Prozesses

Fiir das in Kap. 3.3 dargestellte Verfahrensschema sowie fiir die nachfolgend definierten
Bewertungs- und Einflussgréfien in Kap. 3.5 und 3.6 wurden Annahmen und Vereinfachungen

gemacht die im Folgenden erlautert werden:

» Die Wirbelschichtreaktoren (Vergaser und Regenerator) werden entsprechend [95] als
homogene Reaktoren betrachtet. Damit verbunden werden Dichteunterschiede zwischen
den Bettmaterialbestandteilen (inkl. Koks) und einer daraus folgenden Bettsegregation

nicht beriicksichtigt; ebenso werden die Reaktoren als isotherm angesehen.

o Darauf aufbauend entspricht beim stationdren SER-DFB-Prozess die Zusammensetzung
des Vergaserbettes (z}},) der Zusammensetzung des Bettumlaufmassenstromes am
Austritt des Vergasers (z;7) [96]:

Elwy = Eop i = {Ca0, CaCOg,, Koks, A, RT'} (3.13)

« Die Vergaserbettmasse (Mjy,) wird iiber die Druckdifferenz zwischen Regenerator und

Vergaser geregelt und bleibt daher beim stationdren SER-DFB-Prozess konstant.

o Unter der Bedingung, dass die Vergaserbettmasse beim stationdren DFB-SER-Prozess
konstant bleibt und dass die Zusammensetzungen im Vergaser und in der Bettumlaufrate
am Austritt des Vergaser identisch sind, entsprechen die Massenstrome, die im Vergaser
gebildet werden (M) denen am Austritt des Vergasers (M} ~):

MY =M~ i={CaCO,, Koks, A} (3.14)
o Ein Bettmaterialverlust wird nur im Regenerator betrachtet und wird dort durch
Frischkalkzugabe kompensiert.

o Flugkoksaustrag im Vergaser wird nicht beriicksichtigt, d. h. der entstandene Koks wird

vollstandig in die Regenerationszone transportiert.
o Nur die CaO-Bestandteile im Bettmaterial tragen zur CO,-Abscheidung bei.

« Das karbonisierte Bettmaterial wird vollstandig im Regenerator regeneriert, wobei auch

der Koks resp. Zusatzbrennstoff vollstandig abgebrannt wird.



3.5 Definition der Bewertungsgrofien tiir den SER-Prozess 35

 Die in [32, 79] aufgefiihrte CO,-Aufnahmeaktivitdtsabnahme des Sorbens durch steigen-
de Sorptions- und Desorptionszyklen (vgl. Kap. 3.6) werden nicht beriicksichtigt resp.
durch entsprechende Zugabe von Frischkalk im Regenerator auf konstantem Niveau

gehalten.

o Im Vergaser wird eine Verkokung der CaO-Oberflache durch Teerkatalyse, entsprechend
[44], nicht beriicksichtigt. Das bedeutet, dass CaO nur fiir die CO,-Abscheidung im

Vergaser verbraucht wird.
o Ein Ascheaufbau im Bettumlauf wird nicht berticksichtigt.

o Wiérmeverluste in den Transportleitungen zwischen dem Vergaser und dem Regenerator
werden je nach Stromungsrichtung, dem Ausgangsort, d.h. dem Vergaser bzw. dem

Regenerator zugeordnet.

3.5 Definition der Bewertungsgroflen fiir den
SER-Prozess

Um die Auswirkungen einer sich verdndernden Einflussgrofie auf den SER-Prozess bewertbar
zu machen, werden fiir die Untersuchungen in dieser Arbeit folgende Bewertungsgrofien
definiert und nachfolgend eingefithrt. Diese Bewertungsgroflen werden im Verlauf dieser

Arbeit allgemein mit v; zusammengefasst:
» Produktgasausbeute und -zusammensetzung
o Teerausbeute und -zusammensetzung
e CO,-Ausbeute*
o CO,-Abscheidegrad
« Sorbatausbeute
« Kohlenstoffumsatz
« Koksausbeute

e Wasserumsatz
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Diese Bewertungsgrofien stellen grundlegende verfahrenstechnische Kenngréfien dar, aus de-
nen weitere, anwendungsspezifische SER-Bewertungsgrofien wie bspw. Methanisierungs- resp.
Fischer-Tropschfaktor, Produktgasheizwert, Kaltgaswirkungsgrad, Brennstoffausnutzungs-
grad, Warme- und Stromausbeute, exergetische und entropische Kennzahlen usw. abgeleitet
werden konnen [21, 96, 105, 115, 174, 197].

Unter dem Begriff Ausbeute wird im Folgenden der Massen- bzw. Volumenstrom (z. B.
Produktgas, Teer, Sorbat etc.) bezogen auf den in den Vergaser eingetragenen Brennstoff-
bzw. Kohlenstoffmassenstrom verstanden. Diese Definition weicht von der herkémmlichen
Definition der Ausbeute aus der Reaktionstechnik ab, die sich auf eine maximale mogliche
Produktmenge bezieht. Durch den Bezug der Produktmassen- bzw. -volumenstrome zum
Brennstoffmassenstrom am Vergasereintritt, stellt die hier aufgefithrte Ausbeute eine fiir die
Reaktorauslegung skalierbare Grofle dar, die sich an der thermischen Leistung des Vergasers

orientiert.

Weitergehende Informationen zur Messmethodik der nachfolgend aufgefiihrten Bewertungs-

groffen werden in Kap. 4.4 vorgestellt.

Produktgasausbeute: Die Produktgasausbeute (Yp,,q) beschreibt das Verhiltnis zwi-
schen dem aus dem Vergaser austretenden wasser- und teerfreien Produktgasvolumenstrom
(V,Y,ﬂ;dywt 7) und dem in den Vergaser eintretenden wasser- und aschefreien Brennstoffmassen-

strom (Mgiwaf):

Yproq = m (3.15)
" Mg;,rwaf
Der Produktgasvolumenstrom wird in dieser Arbeit als Spiil- und Traggas-N,-freier Volumen-

strom angegeben und auf Normzustand umgerechnet.

Produktgaszusammensetzung: Die Produktgaszusammensetzung (y;) beinhaltet die ein-
zelnen Bestandteile des wasser- und teerfreien Produktgasvolumenstroms am Austritt des
Vergasers, wobei die N,-Verdiinnung durch Spiil- und Traggas nach Gl. (4.9) herausgerechnet
wird. Die gaschromatographisch ermittelten Bestandteile der nicht-kondensierbaren Kohlen-

wasserstoffe werden allgemein als Summe mit yc g, abgekirzt:

Vo i
yp = —Lreduthi - (€0, CO,, H,, CH,, C,H,} (3.16)
; VProd,wtf,i
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Teerausbeute: Die Teerausbeute stellt im Quotient den aus dem Vergaser austretenden
Teermassenstrom (M., ) und den in den Vergaser eintretenden wasser-, aschefreien Brenn-

stoffmassenstrom (Mg:wa 5) dar:

= L (3.17)

Der Teermassenstrom (Mj..,) setzt sich nach [29] zusammen aus gravimetrisch bestimmtem
Teer und mittels GCMS erfassten Teer.

Teerzusammensetzung: Entsprechend der Zusammensetzung (s.o.) gilt:

Y eer
Tk Teer = ;’T k = {grav., GCMS} (3.18)
Teer

Nach [29] wird die GCMS-Teerzusammensetzung unterteilt in folgende Bestandteile, wobei

in dieser Arbeit erweiternd zu [29] Benzol als GCMS-Teerbestandteil aufgenommen wird:

Tjcomsreer J = {Benzol, Pyridin, Phenol, Guaiacol, 4-Methylguaiacol, Toluol,
Inden, Naphtalin, Phenanthren, Fluoranthen, Pyren,
Benzo(a)pyren, annédhernd identifizierte Substanzen

und nicht identifizierte Substanzen} (3.19)

Entsprechend der in Kap. 2.3 aufgefiihrten Hintergriinde zur Teerthematik werden die GCMS-
Teerbestandteile gruppiert in Primdr-, Sekunddr- und Tertidrteere, wobei Benzol unabhéngig

von der Gruppierung gesondert angegeben wird:

TigomsTeer @ = {Primér, Sekundar, Tertiér}
Priméar = {Phenol, Guaiacol, 4-Methylguaiacol }
Sekundéar = {Toluol, Inden, Pyridin}
Tertidr = {Naphthalin, Phenantren, Fluoranthen, Pyren,
Benzo(a)pyren} (3.20)

CO,-Ausbeute™: Die molare COy-Ausbeute” (Y, o, ) beschreibt das Verhéltnis zwischen

dem CO,-Molenstrom (ng&), welcher bei der Biomasse-Pyrolysereaktionen sowie den Verga-

sungs- und Sekundarreaktionen gebildet wird, zum Brennstoffkohlenstoffmolenstrom (ng}%),

welcher in den Vergaser eintritt:
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-*,V -*,V M
N nco, nco, * Mmc
Yiico, = ot = i (3.21)
nC,Br VC7Br7waf ’ Brwaf

Da innerhalb der Wirbelschicht das freigesetzte CO,, unmittelbar mit dem Sorbens in Kontakt
kommen und reagieren kann, ist diese abstrakte Grofie messtechnisch nicht zu erfassen und
daher keine Messgrofie sondern eine aus den Bilanzen ermittelte Grofie. Aufgrund dessen, dass
auf Basis dieser Grofie weitere Bewertungs- und Einflussgrofien definiert bzw. grundlegende
Vorgénge beim SER-Prozess darauf zuriickgefithrt werden, stellt diese Grofle eine zentrale

Bewertungsgrofie dar.

CO,-Abscheidegrad: Der CO,-Abscheidegrad beschreibt wie viel von dem gebildeten CO,

(Yim,co,) durch das Sorbens im Vergaser abgeschieden wird:

(3.22)

X ] Yco, * Yprod pco, * M c
m,CO, — 1 — v :
: Y;:(L,CO2 ’ VC,Er,waf MM7002
Sorbatausbeute: Die Sorbatausbeute (YCaCOS) ist definiert tiber das Verhéltnis zwischen
dem aus der CO,-Abscheidung gebildeten Sorbatmassenstrom im Vergaser, resp. am Verga-
seraustritt (MX;COS) und dem in den Vergaser eintretenden wasser- und aschefreien Brenn-
stoffmassenstrom (ngwa 7). Aus der Stochiometrie in Reaktionsgleichung GI. (3.1) und mit

der Kenntnis von Y,;CO2 und X, co, gilt fir Yeaco,:

-
M¢co,

V4
MBr,waf

My caco,

Yeaco, = ::312£X5 - X co, .qgggnumf. T (3.23)

Kohlenstoffumsatz: Der Kohlenstoffumsatz® (A¢) gibt im Vergaserbilanzraum an, wie viel
Brennstoffkohlenstoff in die Gasphase tibergegangen ist. Als Gasphase wird in dieser Definition
neben dem Produktgas sowohl Teer als auch das im Sorbens abgeschiedene CO, verstanden.
Aufbauend auf die bereits definierten Bewertungsgrofien zu den Ausbeuten, berechnet sich

der Kohlenstoffumsatz zu:

Yo reer + Yo Prod + Yo Ca
AC _ C,T C,Prod C,C CO3 (3.2451)

V+
’yC,Br,waf

3Herleitung siche Kap. A.1.2



3.5 Definition der Bewertungsgrofien tiir den SER-Prozess 39

Die Teerkohlenstoffausbeute (Yo reer) wird nach Gl. (3.24b) bestimmt?, wobei der gravi-
metrische Teerkohlenstoffmassenanteil mit zc¢ grau. 7eer = 0,68 80/ Egrav, Teer abgeschatzt wird
(Herleitung siehe Kap. A.1.2). Fiir den Kohlenstoffgehalt der unbekannten GCMS-Teerbe-
standteile anndhernd und nicht identifizierte Substanzen wird in dieser Arbeit mit Naphtalin

als Ersatzmolekil gerechnet:

YC,Teer - YTCE'I‘ ' (IC,grav.,Teer * Lgrav. Teer

+ Myc - Taoms,eer Y

Tm,C,j,GCMS,Teer * ajj,GCMS,Teer)
J

My ;
j = {Benzol, Pyridin, Phenol, Guaiacol, 4-Methylguaiacol, Toluol,
Inden, Naphtalin, Phenanthren, Fluoranthen, Pyren,

Benzo(a)pyren, annédhernd identifizierte Substanzen

und nicht identifizierte Substanzen} (3.24Db)

Die Kohlenstoffausbeute im wasser- und teerfreien Produktgas (Y proa) berechnet sich nach
(3.24c¢):

Tm,Ci* Pi " Yi

YC,Prod = Yprod - MM,C : Z M
M,i

i

i = {CO, CO,, CHy, C,H, } (3.24c)

Die Sorbat-Kohlenstoffausbeute (Yc caco,) wird aus der Sorbatausbeute nach (3.24d) be-

stimmt:

Yc caco, = Yn:,,COQ - Xom,co, 'Wé;/jg,«,waf (3.24d)

Um den positiven Einfluss der Teerkohlenstoffausbeute auf den Kohlenstoffumsatz zu elimi-
nieren, wird in dieser Arbeit erganzend zum Kohlenstoffumsatz nach Gl. (3.24a) der teerfreie

Kohlenstoffumsatz angegeben, wobei hierfur der Term Y 7eer in Gl. (3.24a) entféllt.

Koksausbeute: Die Koksausbeute (Yiks) beschreibt, wie viel Koks im Vergaser gebildet
wird resp. aus dem Vergaser austritt (M)..,.), im Verhéltnis zum wasser- und aschefreien
Brennstoffmassenstrom (]\'/[g,fwaf) am Eintritt des Vergasers. Auf Basis des Kohlenstoff-
umsatzes (s.o0.) und der Kenntnis des Kohlenstoffgehaltes im Koks (x¢ gors) gilt fiir die

Koksausbeute:

M[‘g;ks _ ryg,—gr,waf ' (1 - AC)

%
MBrJ,rwaf TC,Koks

YKoks = (325&)

4Messtechnische Uberschneidungen zwischen grav. und GCMS-Teerausbeute werden hier nicht beriicksichtigt.
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Mit Hilfe der in [135] dargestellten empirischen Naherungsformel kann der Kohlenstoffgehalt
im Koks in Abhingigkeit der Vergasungstemperatur T (in °C) berechnet werden. Nach [22]
ist diese Naherungsformel in ,,guter Ubereinstimmung“ mit experimentellen Ergebnissen zum

Kosksresiduum?® bei der SER-Vergasung und wird somit auch in dieser Arbeit angewendet:

e soks A 0,93 — 0,92 - ¢ 042107 TY (3.25h)

Wasserumsatz: Der Wasserumsatz (Ap,0) gibt an, wie viel Wasser bei der Vergasung

umgesetzt wurde. Die Wasserstrome am Eintritt des Vergasers setzen sich aus dem Verga-

MDE+

sungsmedium (M ") und dem Brennstoffwasser zusammen:

-
MY

T V+ TV+ DE+
’}/HQO,BT‘,Z'.T‘. ’ MBr,i.r. + MH2O

Amo =1 (3.26)

3.6 Definition der Einflussgroflen auf den SER-Prozess

Eine Vielzahl von Prozessparametern kénnen die in Kap. 3.5 vorgestellten Bewertungsgrofien
beeinflussen und sich somit auf den Gesamterfolg des SER-Prozesses auswirken; demzufolge
werden diese Prozessparameter auch als Einflussgrofien auf den SER-Prozess bezeichnet.
Angelehnt an der Zusammenfassung von moglichen Einflussgroffien auf die konventionelle
Wasserdampfvergasung in [40], werden nachfolgend die EinflussgroBen auf den SER-Prozess
aufgefiihrt und definiert. Hierbei werden vor dem Hintergrund des aktuellen Forschungsstandes
[22, 79, 97, 116, 128, 181, 196] die Auswirkungen dieser EinflussgroBen auf den SER-Prozess
diskutiert und als Ausgangssituation fiir die experimentelle Versuchsplanung dieser Arbeit

festgelegt. Folgende Einflussgrofien werden betrachtet:
» Biomasse
« Vergasungstemperatur
o Bettumlaufrate und Bettaustauschzeit
« Raumgeschwindigkeit
o Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnis

o Reaktorquerschnittsflichenbelastung

Swird in [22] als Koksresiduum bezeichnet und im Folgenden allgemein als Koks
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e Sorbens
o Gestaltung des Vergasungsreaktors und DFB-Betriebsfithrung
e Prozessdruck im Vergaser

In dieser Arbeit sind die Einflussgrofien Biomasse, Vergasungstemperatur, Bettmaterialum-
laufrate, Raumgeschwindigkeit und Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnis Bestandteile der
experimentellen Untersuchung und werden daher als gesonderte Unterkapitel aufgefiihrt. Die
restlichen Einflussgrofien aus der genannten Auflistung sind nachfolgend im Unterkapitel
Weitere Finflussgroffen zusammengefasst und werden dort auf ihre Auswirkung auf den
SER-Prozess diskutiert.

3.6.1 Biomasse

Die Einflussgrofie Biomasse (¢p;,) kann durch ihre chemischen und/oder physikalischen
Eigenschaften die Bewertungsgréfen eines Vergasungsprozesses beeinflussen [86, 184]. Die
chemischen Eigenschaften sind gepragt durch die Elementarzusammensetzung (yc m,o.N8,5r),
den Aschegehalt (v4 p,) und -zusammensetzung sowie den Gehalt an fliichtigen und Cpy,
Bestandteilen (v, sr, Yeriz,Br), als auch den molekularstrukturellen Autbau (Yrignin,Br
YCellulose,Brs YHemicellulose,Br)- Als physikalische Eigenschaften der Biomasse resp. des Biomas-
separtikels werden nach [79, 86, 96, 115, 184] die PartikelgroBe, -form, -dichte, -porositét
und -warmeleitfihigkeit zusammengefasst. Des Weiteren zéahlt das Ascheerweichungs- bzw.
-schmelzverhalten zu den physikalischen Eigenschaften. Diese konnen sich sowohl auf die
Biomassedosierbarkeit, als auch auf das Verhalten in einer Wirbelschicht bspw. durch Auf-
schwimmen an die Wirbelbettoberfliche oder durch Agglomeratbildung auswirken.

Der Biomassewassergehalt (7H2o, pr) Wirkt einerseits in seiner chemischen Eigenschaft als
Reaktant auf die Vergasungs- und Sekundérreaktionen, andererseits beeinflusst er in seiner
physikalischen Eigenschaft die Warmeleitfdhigkeit und -kapazitét des Biomassepartikels und
demzufolge mit den anderen physikalischen Eigenschaften die Partikelaufheizrate resp. den
Pyrolyseprozess und die Pyrolyseprodukte (siehe Kap. 3.6.2) [39, 40, 44, 86, 94, 108, 133,
182, 191].

In [107] wurden diverse ligninreiche Biomassen und reine Cellulose bei unterschiedlichen
Luftzahlen und Temperaturen vergast. Hierbei hat sich gezeigt, dass der makromolekula-
re Aufbau eines Brennstoffes die Produktgasausbeute und -zusammensetzung sowie den
Teergehalt beeinflusst. Mit dem Fokus auf der konventionellen Wasserdampfvergasung in

Wirbelschichtreaktoren wurden in der Vergangenheit zur Fragestellung der Einflussgrofle
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Biomasse umfassende Studien durchgefiihrt [39, 40, 79, 80, 86, 94, 143, 155, 171, 183, 200]. Die
wesentlichsten Aspekte aus diesen Studien sind nachfolgend zusammengefasst: Unter DFB-
Bedingungen in einer 100 kW-Versuchsanlage werden in [143, 171] unterschiedliche holzartige
Biomassen, Stroh, Kliarschlamm sowie Braun- und Steinkohle bei 7V > 800 °C vergast. Das
Produktgas der Biomassen zeichnet sich durch eine einheitliche Gaszusammensetzung aus.
Nach [143] konnten in diesem Temperaturbereich alle Brennstoffe bis auf Stroh ,,ohne grofiere
Probleme* eingesetzt werden. Die Aschen aus den unterschiedlichen Einsatzstoffen haben
nach [171] einen &hnlich positiven Effekt auf die Teerreformierung in der Vergasungszone
wie Dolomit, jedoch werden in einer stationdren Wirbelschicht diese Aschepartikel aus dem
Bett ausgetragen und stehen somit nicht mehr fiir die heterogenen Sekundéarreaktionen zur

Verfiigung — was in [170] zu einem neuen, verbesserten Reaktorkonzept fiihrt.

In den Untersuchungen mit unterschiedlichen Biomassen von [94] konnten speziell fir Verga-
sungstemperaturen unter 750 °C deutliche Unterschiede in der Produktgaszusammensetzung
erkannt werden, wihrend die Teer- und Koksausbeute in &hnlicher Grélenordnung gemessen
wurde. In diesen Untersuchungen wird neben der groflen spezifischen Oberfliche von klei-
nen Kokspartikeln die Wasser-Gas-katalytische Wirkung von alkalischen Aschebestandteilen
(bspw. K,0) als Ursache fiir die erhéhte Produktgasausbeute der Kiefer- und Weizenstrohver-
gasung genannt. Dieser katalytische Effekt konnte in den Grundlagenuntersuchungen von [75]
(siehe Kap. 2.3.1) nachgewiesen werden. Die Anwesenheit der Aschemodellsubstanz K,CO; in
einem 7yay,0,-Bett fihrt in [121] zu einer deutlichen Erhohung der H,- und CO-Ausbeute bzw.
zu einer Reduktion der Teerausbeute. In [40] wird zusammengefasst, dass ein hoher Alkalige-
halt zu einem niedrigen Ascheschmelzpunkt fithrt und demnach die Vergasungstemperatur
limitiert. Jedoch wird unter dem Gesichtspunkt eines funktionierenden Vergasungsprozesses,
der Biomasse in ihrer Art eine untergeordnete Rolle auf die H,- und Teerkonzentration

zugeschrieben.

Bei einer Vergasungstemperatur von 7V = 600 °C konnte in [163] gezeigt werden, dass
eine Reduktion der Biomassepartikelgrofie zu einer erhéhten Produktgasausbeute und einer
Zunahme der Produktgasbestandteile H,, CO,, CH, und CO fiithrt, wobei mit zunehmender
Temperatur dieser Einfluss sinkt [86]. Fiir Vergasungstemperaturen von 7V = 810°C und
TV = 850°C wird in [120, 143] der Einfluss des Brennstoffwassergehaltes im Bereich von
Yi,0,8- = 6% bis 40% bzw. 6% bis 19% auf die Produktgaszusammensetzung und die
Teerkonzentration dargestellt. Hierbei zeigt sich, dass eine Erh6hung des Wassergehaltes bis
V1,0,8r = 20 % zu einer deutlichen Reduktion der CO-Konzentration und einem leichten An-
stieg der H,-Konzentration fithrt. Fiir die Teerkonzentration konnte in beiden Versuchsreihen
ein Minimum bei yu,0,5- = 20 % erkannt werden. Nach [143] hat der Brennstoffwassergehalt

einen groferen Einfluss auf die Ergebnisse als das Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnis.
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Unter SER-Bedingungen wurde in [181, 182] bei TV = 650 °C der Brennstoffwassergehalt
im Bereich von ym,0,5, = 9,7% bis 31% in einer 100 kW DFB-SER-Versuchsanlage vari-
iert. In dieser Untersuchung konnte kein Einfluss auf die Produktgaszusammensetzung fiir
Yi,0,8r > 18,5 % erkannt werden. Fiir viy 0,5, < 18,5 % steigt die H,- und CO,-Konzentration
deutlich an, was gegensétzlich zu den Beobachtungen von [120, 143] (s.o.) ist und auf ei-
ne Verschlechterung der CO,-Abscheidung hindeutet. Weiterfiihrend wurde in dieser Stu-
die die Produktgaszusammensetzung sowie die Teerausbeute und der Rohgasstaubgehalt
fiir Stroh- und Holzpellets unter DFB-SER-Bedingungen bei TV = 650°C gegeniiberge-
stellt. Hierbei konnte gezeigt werden, dass eine deutlich niedrigere H,-Konzentration fiir die
SER-Strohpelletvergasung bei gleichzeitig deutlich héheren CO,-, CO-, CH,-, C,H - und

Teer-Konzentrationen sowie eine hohere Staubbeladung im Rohgas vorliegt.

3.6.2 Vergasungstemperatur

Die Vergasungstemperatur (T") ist nach [79, 86] eine wesentliche Einflussgrofie bei der
Biomassevergasung und ist daher auch in der Vergangenheit fiir die konventionelle Wasser-
dampfvergasung in stationdren und DFB-Versuchs- und Demonstrationsanlagen untersucht
und zusammengefasst worden [16, 40, 79, 80, 86, 184].

Bei der konventionellen Wasserdampfvergasung konnte in verschiedenen Studien gezeigt
werden, dass eine Erhohung der Vergasungstemperatur die Produktgasausbeute und den
Kohlenstoffumsatz erhoht resp. die Koksausbeute verringert [80, 94, 162, 189, 192]. Demzu-
folge ist eine moglichst hohe Vergasungstemperatur anzustreben — jedoch wird schon eine
Vergasungstemperatur im Bereich von 800 °C bis 850 °C bei der DFB-Vergasung von [40]
als ,technisch schwierig umsetzbar* eingestuft. Neben der technischen Herausforderung wird

nach [96] die Vergasungstemperatur zusétzlich durch den Ascheerweichungspunkt limitiert.

Der Effekt der steigenden Brennstoffkonversion begriindet sich nach [79, 80, 94, 96, 105,
115, 184, 192] darin, dass eine hohe Vergasungstemperatur zu einer hohen Aufheizrate fiihrt,
was im initiierenden Pyrolyseschritt in einer hohen Ausbeute an gasférmigen Pyrolysepro-
dukten resultiert. Die hierbei entstehenden Primérteere werden mit steigender Temperatur
in den homogenen und heterogenen sekundéaren Teerreaktionen zu nicht-kondensierbaren
Gasbestandteilen aufgespalten (vgl. Kap. 2.3). Des Weiteren begiinstigt eine hohe Vergasung-
stemperatur die endothermen heterogenen Koksreaktionen (Wasser-Gas (i), Wasser-Gas (ii)
und Boudouard) mit dem Vergasungsmittel resp. mit den Produktgasbestandteilen, was zum

einen die Produktgasausbeute erhoht und zum anderen die Koksausbeute reduziert (siehe
Tabelle 2.1).
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Entsprechend der in Abbildung 3.2 dargestellten temperaturabhéngigen Gleichgewichtskon-
stanten, wirkt sich die Vergasungstemperatur auf die homogenen und heterogenen Reaktionen
und demzufolge auf die Produktgaszusammensetzung aus. Die Auswirkungen auf die Produkt-
gasbestandteile wurden fiir die konventionelle Wasserdampfvergasung umfassend untersucht
und in diversen Ubersichten zusammengefasst [40, 79, 86, 96, 115]. Mit steigender Temperatur
steigt die H,-Konzentration, was sich durch die begiinstigten heterogenen Koksreaktionen
(s.0.) und der CH,- und C H,-Reformierung begriindet [86]. Verschiedene Autoren haben den
Einfluss der Vergasungstemperatur auf die H,-Konzentration und -ausbeute im Produktgas
einer Wasserdampfvergasung untersucht und veroffentlicht, zusammenfassend dargestellt in
[79]. Eine Schlussfolgerung aus diesen Arbeiten ist, dass eine Zunahme der Vergasungstem-
peratur in ein Maximum der H,-Konzentration miindet. Das Maximum variiert dabei in
einem weiten Bereich zwischen yy, = 35Vol.—% bis 59 Vol.—%. Ebenfalls erstreckt sich
die Vergasungstemperatur bis zum erreichen der maximalen H,-Konzentration tiber einem
weiten Bereich zwischen 700°C bis 850 °C. Die Spannweite der Ergebnisse lasst sich nach
[79] auf unterschiedliche Reaktorgeometrien, Reaktoranordnungen und Prozessfithrungen

zurtckfihren.

Mit steigender Vergasungstemperatur wird eine Reduktion der CH,- und C H, -Konzen-
tration im Produktgas beobachtet, was von [80, 86, 94, 100] auf die Gleichgewichtslage der
homogenen Reaktionen der CH,- und C H -Reformierung (s.o.) zuriickgefiihrt wird. Die
Abnahme der CO-Konzentration mit steigender Vergasungstemperatur wird in [80, 94, 192]
darin begriindet, dass bei der Wasserdampfvergasung der Wasserdampfpartialdruck hoher
ist als der H,-Partialdruck und demzufolge die Wassergas-Shift-Reaktion zur Produktseite
verschoben wird. Im Temperaturbereich von 650 °C bis 800 °C kann in [80, 94] ein tendenzieller
Anstieg der CO,-Konzentration beobachtet werden, was im Kontext der CO-Abnahme mit
der Wassergas-Shift-Reaktion erklart wird. Oberhalb von 800°C fithrt [80] ein Absinken
der CO,-Konzentration mit steigender Vergasungstemperatur auf die CO,-konsumierende
Boudouard-Reaktion zurtick, die mit steigender Temperatur an Relevanz zunimmt. Der
Einfluss der Vergasungstemperatur auf die CO,-Konzentration kann aber im Vergleich zur

H,- oder CO-Konzentration als gering gedeutet werden.

Die Auswirkungen einer sich verdndernden Vergasungstemperatur auf die Teerbildungs-

und Konversionsvorgange werden im Kap. 2.3 vorgestellt.

In [22] wurde unter SER-Batch-Laborbedingungen mit Sorbens II (sieche Tabelle A.2) der
Einfluss der Vergasungstemperatur auf die Koks- und Produktgasausbeute im Temperaturbe-
reich von TV = 650 °C bis 750 °C untersucht. In diesem Temperaturbereich konnte abhingig

von der Verweilzeit gezeigt werden, dass die Produktgasausbeute zwischen 25 % bis 39 %
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ansteigt, wahrend die Koksausbeute in der selben Grofienordnung abnimmt. In [97, 181] wird
unter DFB-SER-Bedingungen in einer 100 kW,-Versuchsanlage die Vergasungstemperatur
im Bereich von TV = 570°C bis 700 °C variiert und die Auswirkungen auf die CO,-, CO-,
H,- und gravimetrischen Teerkonzentration dargestellt. Mit dem Fokus auf die maximale
H,-Konzentration wurden in [128] unter Semi-batch-SER-Bedingungen im Temperaturbereich
von TV = 600°C bis 700°C die hochsten Konzentrationen bei 650 °C gemessen.

3.6.3 Bettmaterialumlaufrate und Bettaustauschzeit

Die Bettmaterialumlaufrate® (dm,ca0) ist definiert als das Verhéltnis zwischen dem Sorbens-
und dem Brennstoffkohlenstoffmolenstrom am Vergasereintritt und stellt nach Gl. (3.27)
eine molare Kennzahl fiir den DFB-SER-Prozess dar. Der Brennstoffkohlenstoffstrom am
Vergasereintritt wird als Bezugsgrofie herangezogen, da die bei der Vergasung tatsédchlich

entstehende CO,-Menge” vor der CO,-Abscheidung messtechnisch nicht erfasst werden kann:

SV

Nca
Qbm,CaO = - S+O (327)
C,Br

Die Bettumlaufrate kann sich folgendermaflien auf den SER-Vergasungsprozess auswirken:
Der Bettmaterial-Enthalpiestrom transportiert Energie auf einem Temperaturniveau von
T® > 850 °C aus dem Regenerator in den SER-Vergaser und beeinflusst somit direkt die Verga-
sungstemperatur (vgl. Kap 3.3). Durch das hohe Sorbenstemperaturniveau am Vergasereintritt
und durch die teerkatalytische Eigenschaft des Sorbens kann die Gas-Feststoftkontaktzone
am Vergasereintritt prinzipiell als Gegenstromteerreformer zwischen der Rohgasphase und
der Feststoffphase verstanden werden, wobei der Sorbensmassenstrom resp. die Umlaufrate

proportional zu der Sorbenskontaktfliche fiir das teerhaltige Rohgas ist®.

Nach Gl. (3.30) wirkt sich die Umlaufrate direkt auf den Sorbensanteil im Wirbelbett
(28a0.wp) und demzufolge nach Gl. (3.29) auf die Raumgeschwindigkeit (¢w rsv) aus. Verbun-
den mit der Raumgeschwindigkeit steht die Umlaufrate nach Gl. (3.28) in direkter Verbindung

mit der Bettaustauschzeit? (7yy3), die beschreibt, wie lange es theoretisch dauert bis das

SKurzformen: Bettumlaufrate und Umlaufrate

71/7:;7002—Ausbeute siehe Kap. 3.5

8vgl. Kap. 3.6.6: Abschnitt: Gestaltung des Vergasungsreaktors und DFB-Betriebsfiihrung
9Herleitung siche Kap. A.1.4
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Bettmaterial einmal vollstandig im Vergaser ausgetauscht wird. Die Bettaustauschzeit kann

somit als mittlere Brennstoff- resp. Koksverweilzeit im Vergaser interpretiert werden:

1 1 My

V+ ’
dwHSV - (¢m,cao — Xom,co, 'Y%,COZ) Ve Brawap Mrcao

Twb = (3.28)

Neben den Auswirkungen auf den SER-Vergasungsprozess hat die Umlaufrate auch einen
Einfluss auf den gesamten DFB-SER-Prozess: Wird ein hoherer Umlauf- resp. Enthalpiestrom
gefahren als fiir den endothermen Vergasungsprozess notig ist, muss Wéarme aus der Verga-
sungszone abgefiihrt werden, um eine konstante Vergasungstemperatur halten zu konnen.
Diese Enthalpiedifferenz zwischen dem tiberschiissigen Umlaufenthalpiestrom am Vergaser-
eintritt (H[~) und Vergaseraustritt (H};~) muss im Regenerator durch Zusatzbrennstoff
(ME! ) kompensiert werden (vgl. Gl (3.10) und (3.12)).

Bryi.r.

Eine Erhohung des Bettumlaufmassenstromes fithrt zu einem erhohten mechanischen
Stress durch Partikelabrieb und durch den haufiger ablaufenden Temperaturwechsel zwischen
Vergaser- und Regeneratortemperatur zu einem thermischen Stress — was zu einer Verschiebung
des PartikelgrofSenspektrums zu kleineren Partikeln fiihrt. Diese Stressfaktoren fiihren zu
einem erhohten Bettmaterialaustrag und dementsprechend durch die Enthalpiestromung zu
einem Warmeverlust. Des Weiteren muss der Bettmaterialverlust durch Frischkalkzugabe
(M&[;OB und ME}) kompensiert werden, wobei dieser auf Kalzinierungstemperatur aufgeheizt
werden muss, was zu weiteren Wéarmeverlusten bzw. Zusatzbrennstoffbedarf im Regenerator

fihrt (siche Punkt 3, Kap. 3.3).
In [22] wurde der Einfluss der Brennstoff-/Koksverweilzeit auf die Produktgas- und

-komponentenausbeute sowie auf die Koksausbeute im Temperaturbereich von 650 °C bis
750°C unter SER-Batch-Laborbedingungen mit Sorbens Nr.2 (siehe Tabelle A.2) unter-
sucht. In diesen Untersuchungen, durchgefiithrt mit unterschiedlich groien Buchenholzkugeln,
erstreckt sich die Verweilzeit von 60s bis 600s. Hierbei konnte gezeigt werden, dass mit zu-
nehmender Verweilzeit die Produktgasausbeute ansteigt wahrend die Koksausbeute abnimmt,
wobei die Gradienten abflachen, was auf die langsamer ablaufende Wasserdampfvergasung
des Kokses zuriickgefiihrt wird. Die Hy- und CO,-Ausbeuten steigen analog zur Produkt-
gasausbeute an, wahrend die CO-Ausbeute mit zunehmender Verweilzeit sinkt. Ein Einfluss
auf die CH,-Ausbeute konnte nicht erkannt werden. In dem Verweilzeituntersuchungsbereich
nimmt die Koksausbeute bei TV = 650 °C um ca. 26 % resp. bei TV = 750°C um ca. 35% ab.
In Abhangigkeit zur Temperatur steigt die Produktgasausbeute zwischen 55 % bis 58 % an.

Unter DFB-SER-Bedingungen konnte in [97] in einer 100 kW,y,-Versuchsanlage mit zuneh-

mender Bettmaterialumlaufrate eine abnehmende gravimetrische Teerkonzentration gemessen
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werden. Hierbei ist zu berticksichtigen, dass sich in der Versuchsreihe neben der Bettum-
laufrate sowohl die Vergasungstemperatur im Bereich von 616 °C bis 645°C als auch das
Wasserdampf-zu-Brennstoff-Verhéltnis (sieche Kap. 3.6.5) im Bereich von 0,79kgkg™! bis
1,37kgkg™! verdndert haben und somit iiberlagernde Effekte vorliegen.

Die Abhéngigkeit der gleichgewichtsnormierten CO,-Abscheidung von der Ca-looping-
ratio'® wurde von [32] in der DFB-Technikumsversuchsanlage (siche Kap. 4.3.1) bei einer Kar-
bonatortemperatur von 660 °C dargestellt. Mit steigendem Ca-looping-ratio von nca/nco, = 5
auf nca /Nco, = 17 konnte eine Verbesserung der CO,-Abscheidung von 45 % auf 95 % erkannt

werden.

3.6.4 Raumgeschwindigkeit

Die Raumgeschwindigkeit! (¢wms1-) nach Gl. (3.29) beschreibt fiir den stationdiren DFB-
SER-Prozess im Kehrwert die Verweildauer eines Brennstoffmolekiils vom Eintritt bis zum
Austritt in das reaktionsaktive Wirbelbett.

Das bei der Zersetzung des Brennstoffmolekiils bzw. aus den Vergasungs- und Sekun-
darreaktionen entstandene Gas durchstromt bzw. reagiert mit dem Wirbelbett, wobei CO,
durch das CaO im Wirbelbett abgeschieden und Teer durch das Bettmaterial katalytisch
reformiert wird (siehe Kap. 2.3). In dieser Arbeit wird davon ausgegangen, dass nur das
Sorbens den SER-Prozess beeinflusst, wahrend das gebildete CaCO, keinen Einfluss auf
die CO,-Abscheidung bzw. gegeniiber dem noch nicht verbrauchten CaO einen geringeren

Einfluss auf teerkatalytische Vorgange hat (siehe Kap. 2.3 und 3.4).

Da die Produktgaszusammensetzung und der Produktgasmassenstrom im Wirbelbett mess-
technisch nicht erfassbar sind, ist der Quotient Raumgeschwindigkeit (¢w sy ) tber das
Verhiltnis zwischen dem eintretenden Brennstoffmassenstrom (M gﬁwa ) und dem im Bettma-
terial vorliegenden Sorbens (M, o ) nach Gl. (3.29) definiert — wobei das im Bettmaterial
vorliegende Sorbens mittels dem CaO-Anteil im Wirbelbett (28,0 ) und der Vergaserbett-
masse (M) ausgedriickt wird. Mit der Kopplung zur Vergaserbettmasse stellt die Kennzahl

owusy eine wesentliche Ausgangsgrofle fiir die konstruktive SER-Vergaserauslegung dar:

V4
MBr,waf

dwHsv = 3 (3.29)

%
LCaO,Wb My,

0Umrechnung der Ca-looping-ratio in ¢m,cao siehe Kap. A.1.8
Hengl. Akronym: WHSV: Weight Hourly Space Velocity
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Der CaO-Anteil im Wirbelbett!?) beschrieben durch Gl. (3.30), ist abhéngig von der dimen-
sionslosen Bettumlaufrate am Vergasereintritt (¢, c.0), der Brennstoffzusammensetzung
(ve,1,0,4,8:), dem Kohlenstoffumsatz (Ac), der CO,-Ausbeute (Y, oo ) sowie dem CO,-
Abscheidegrad (X, co,) und dem CaO-Anteil im Bettumlauf am Eintritt des Vergasers
(zlao.r) (siehe Gl. (3.21)-(3.25a)):

¢m,CaO - Y;:(L,CO2 : *X-rm,CO2

TCa0Wb = v N1 N (3.30)
Om,Ca0 * (xCaO,U> + K - Ym,co2 : Xm,CO2 + Ky
mit K7 und Ks:
My, caco
K=—3-1 3.31
! Mr,cao (3:31)
V4
0.7 1-— A M
Ky = YA,Bri.r. 1 C _ M,C (3_32)
V+ (1= AV LVt T M
’YC,BT,waf ( IYA,BT,’L'.T. IYHQO,BT,i,T.) C,Koks M,Ca0

Sowohl fiir die CO,-Abscheidung aus Kraftwerksabgasen mit CaO, als auch fiir die Ver-
gasung im Allgemeinen, wurde der Einfluss der Gasverweilzeit resp. Raumgeschwindigkeit
im Wirbelbett in diversen Arbeiten untersucht [25, 32, 43-45, 63, 168]. Die Definition der

t!'3, zum anderen als reale

Gasverweilzeit wird in diesen Arbeiten zum einen als Gas-Raumzei
Gasverweilzeit beschrieben, wobei in [168] die reale Gasverweilzeit mittels der Gasleerrohr-
geschwindigkeit und der Betthohe berechnet und als Kontaktzeit bezeichnet wird. In den
DFB-Untersuchungen zum Einfluss der Kontaktzeit konnte mit einem inaktiven Sandbett,
bei TV = 730°C bis 750 °C gezeigt werden, dass eine Erhéhung der Kontaktzeit von 0,81 s
auf 1,61s zu einem deutlichen Anstieg in der Produktgasausbeute und dem Kohlenstoft-
umsatz fithrt. Des Weiteren wird dargestellt, dass die Teerkonzentration absinkt, wobei im
Wesentlichen phenolische Verbindungen und Benzol davon betroffen sind [168].

Der Einfluss der Raumzeit auf den Teerumsatz und die Produktgasausbeute wurde in
[63] untersucht. Hierbei wird das Rohgas einer Wasserdampfvergasung tiber ein kalziniertes
Dolomitbett (downstream Teerkatalysator) im Temperaturbereich von 780°C bis 910 °C
geleitet. Mit zunehmender Raumzeit konnte der Teerumsatz von 75 % auf 99 % verbessert
werden. Analog zu den downstream Raumzeituntersuchungen von [63] kann in [37] der positive
Einfluss einer zunehmenden Raumzeit auf die Teerreformierung mit kalziniertem Dolomitbett
als in-bed Teerkatalysator erkannt werden. Auf Basis der Daten von [63] und [37] wird in

[45] der Einfluss der Raumzeit auf die Produktgaszusammensetzung und -ausbeute sowie auf

2Herleitung siehe Kap. A.1.3
I3Kehrwert aus Gasraumgeschwindigkeit sieche Kap. 5.3.2
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die Teerausbeute zusammengefasst. Erweiternd wird die Fragestellung beantwortet, ob es
einen Unterschied zwischen der in-bed und downstream Anordnung des Teerkatalystors gibt —
nach [45] gibt es nur eine , geringe“ Verbesserung in der downstream Anordnung.

In [44] werden die Ergebnisse der Semi-batch-Raumgeschwindigkeitsuntersuchung!# mit
CaO als Sorbens und Braunkohle als Brennstoff in Abhingigkeit von zwei verschiedenen
Anfangsraumgeschwindigkeiten (4% 61, = 0,64 h™! und @Y ;761 = 1,50 h™!) dargestellt. Unter
Beriicksichtigung, dass die Versuchspunkte bei deutlich unterschiedlichen Temperaturen
(TV = 575°C und TV = 670°C) angefahren wurden, wird zusammengefasst, dass eine
niedrige Raumgeschwindigkeit zu niedrigen CO,- und Teerkonzentrationen sowie hohen
H,-Konzentrationen fiihrt.

In den DFB-Grundlagenuntersuchungen zur CO,-Abscheidung mit CaO als Sorbens wurde
in der DFB-Technikumsversuchsanlage (siehe Kap. 4.3.1) von [32] die Raumzeit fir unter-
schiedliche Bettmaterialumlaufraten bei einer Karbonatortemperatur von 660 °C variiert.
Abhéangig von der Umlaufrate fiihrt eine Erhohung der Raumzeiten von 0,32 h auf 0,78 h zu
einer Verbesserung der gleichgewichtsnormierten CO,-Abscheidung im Bereich von 19 % bis
50 %.

3.6.5 Wasserdampf-zu-Brennstoffverhiltnis

Nach dem Massenwirkungsgesetz fithrt eine Konzentrationserh6hung eines Edukts zu ei-
ner Konzentrationserhohung eines Produkts. Demzufolge muss das Stoffmengenverhaltnis
zwischen dem Oxidationsmittel Wasserdampf und dem Reaktionspartner Brennstoff bzw.
daraus folgend den gasformigen Reaktionspartnern aus Tabelle 2.1 einen Einfluss auf die
Produktgasausbeute und -zusammensetzung haben. Aus Gl. (2.1) kann dieses Verhaltnis

hergeleitet!?

und als dimensionslose Kennzahl O, 1,0 stoic entsprechend Gl. (3.33) formuliert
werden. Diese Kennzahl bezieht sich auf den stochiometrischen Bedarf an Wasserdampf zur
vollsténdigen Oxidation des wasser- und aschefreien Brennstoffmolekiils (hg;anOquSr) und
beschreibt das Verhéltnis zwischen dem Wasserdampfmolenstrom zum wasser- und aschefreien

Brennstoffmolenstrom:

V4

nHQO,stoic
qu,HQO,stoic = v+
nBr,waf
V+ V+ V+ -1
_ (2 ’ ’YC,Br,waf _ ’YO,Br,waf> . <Z /yi,Br,waf>
Mo Mo —~ My,
i ={C,H,0,N,S} (3.33)

4Hintergriinde zu Semi-batch siche Kap. 4.2.1
5Herleitung siehe Kap. A.1.5
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Eine in der Literatur géngige Bezeichnung fiir das Verhéltnis zwischen der tatséchlich
zugegebenen Wasserdampfmenge und der Brennstoffmenge ist SB als Abkiirzung fiir Steam-
to-Biomass bzw. SC als Abkiirzung fiir Steam-to-Carbon (womit nur der Kohlenstoffanteil im
Brennstoff berticksichtigt wird) [21, 40, 79, 100, 117, 145]. Angelehnt an diese Terminologie
beinhaltet ¢, 1,055 in Gl (3.34) alle in den Vergaser eintretenden H,O-Molenstréme (hg:o),
womit neben dem H,0O-Molenstrom des Vergasungsmediums (ngj(), pg) auch der gesamte
V4 V+ . . . .1
H,0-Molenstrom (1o p,) des Brennstoffwassergehaltes (V11,6 py.z.) Periicksichtigt wird:
110

¢m,HQO,SB - V4
nBr,waf

V4 V4 V+
- MH2O,DE TH,0,Br,i.R. M Yi,Brwaf
o e L (Mo - 3 et

-1

V+ My

Vet VTt
MBr,waf 1 - TH,0,Br,i.R. — VA,Br,.R. i

i = {C,H,0,N,S} (3.34)

Neben der direkten Wirkung auf das gesamte Reaktionssystem beeinflusst ¢m,H20,s B auch
indirekt den SER-Prozess: Durch eine Zu- oder Abnahme der Dampfmenge kommt es zu einer
Veranderung der Fluidisierungsgeschwindigkeit und demzufolge zu einer Ab- oder Zunahme
der Brennstoff- resp. Koks- und Gasverweilzeit im Bettmaterial bzw. im Reaktorfreeboard!S.
Des Weiteren fithrt eine Verdnderung der Fluidisierungsgeschwindigkeit zu einer Veranderung
des Fluidisierungsregimes wie bspw. Pulsation und damit verbunden zu einer erhohten
mechanischen Belastung des Sorbens durch Abrieb und/oder zu Feststoffaustrag; oder es
kommt zu einer Blasenbildung und damit verbunden zu einer verringerten CO,-Abscheidung
— bis zur Defluidisierung bei zu geringer Anstromgeschwindigkeit. Dartiiber hinaus fithrt eine
Erhohung des Wasserdampfanteils im Produktgas dazu, dass der CO,-Partialdruck sinkt und
demzufolge die CO,-Abscheidung nach Abbildung 3.1 und Gl. (3.6) negativ beeinflusst wird.
Des Weiteren muss der Wasserdampf erzeugt und auf Prozesstemperatur angehoben werden,

was sich negativ auf die Gesamtenergiebilanz auswirkt [40, 100].

Fir die allotherme Wasserdampfvergasung wurde der Einfluss des ¢, 1,0,s5 umfangreich
untersucht und in [80, 94, 100, 145, 162, 189] veroffentlicht. Dabei hat sich gezeigt, dass
trotz unterschiedlichen Rahmenbedingungen ahnliche Tendenzen beobachtet werden kénnen.
So fithrt eine Erhohung von ¢, 10,58 bis zu einem Grenzwert zu einem Anstieg der H,-
Konzentration und der Produktgasausbeute, wihrend die CO-Konzentration, der Teergehalt
sowie der Produktgasheizwert sinkt. Die CH,-Konzentration wird in den meisten Fallen

nicht bis sehr wenig beeinflusst. Die CO,-Konzentration verhélt sich uneinheitlich, wobei sie

16Reaktorzone iiber dem Sorbens im Vergasungsreaktor
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entweder nicht beeinflusst wird oder ansteigt. Nach [40] wird ein ¢p_ 0,58 > 1,5kgm,0/kgpr,wat
nicht empfohlen, da der Wasserumsatz (AHQO) nicht groBer als 10 % ist. Die Auswirkungen
von ¢p,o0,sp auf die sekundéren Teerreaktionen werden in Kap. 2.3 zusammengefasst.

In [128] wird unter SER-Bedingungen der Einfluss des bmu,0,5c auf die Hy-Konzentra-
tion im Bereich von 2moly, o /mol¢ < ¢m,H2O,SC < 7moly,o /molc im Temperaturbereich
von 600 °C bis 700 °C untersucht. Bei 700°C fithrt eine Erhohung des ¢, n,0,5¢ zu einem
Absinken der H,-Konzentration wahrend bei 650 °C und 600 °C die H,-Konzentration mit
zunehmendem ®m.1,0,5C €rst absinkt, dann ansteigt und bei sehr hohem ®m.1,0,5C wieder
absinkt.

3.6.6 Weitere Einflussgrofien
Reaktorquerschnittsflachenbelastung

Die Reaktorquerschnittsflichenbelastung beschreibt die Beziehung zwischen dem in den
Vergaser eintretenden wasser- und aschefreien Brennstoffmassenstrom (Mg:wa 1) zur Reaktor-
querschnittsfliche des Vergasers am Bettboden (A, ..,):
MV:_wa
Oneatr = —p (3.35)
Reakt
In [40, 44] wird diese Kennzahl als wichtige Prozessgréfie hervorgehoben, speziell um Ver-
suchsergebnisse untereinander vergleichbar zu machen. In diesen Arbeiten wird fir stationére
Wirbelschichtvergasungsanlagen im kommerziellen Betrieb eine Flachenbelastung von ¢geqr: >
750kgh™' m™2 bis 1000 kgh™" m~2 empfohlen. Nach [40] kann eine niedrige Reaktorquer-

schnittsflichenbelastung zu deutlich unterschiedlichen Ergebnissen fiihren.

Sorbens

In den Arbeiten von [97, 128, 181, 182, 185, 204], die im Rahmen der Forschungsprojektpart-
nerschaft!'” zwischen der Technischen Universitit Wien (Inst. f. Verfahrenstechnik, Umwelt-
technik und Techn. Biowissenschaften), der Universitat Stuttgart (IFK) und dem Zentrum fiir
Sonnenenergie- und Wasserstoff-Forschung in Baden-Wiirttemberg (ZSW-Stuttgart) entstan-
den sind, galt es im européischen bzw. deutschen Einzugsgebiet Sorbenzien zu identifizieren,

die sich durch folgende Eigenschaften auszeichnen:

o Mechanische Stabilitdt im Wirbelschichtbetrieb d. h. Abriebfestigkeit

ITENK5-CT-2001-00545 (AER-GAS), 518309 (AER-GAS II), MWK:Brennflex, BMU:03KB011A&C (BtG)
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o Katalytische Aktivitdt zur Steigerung des Brennstoffumsatzes und der heterogenen

sekundaren Teerreaktionen
o CO,-Sorptions-/Desorptionskapazitéit (Zyklenstabilitét)
 Adsorption von Brennstoffinhaltsstoffen (z. B. Schwefelverbindungen)
» Verfiigharkeit und Aufbereitungskosten

Durch Voruntersuchungen von [97, 128] mit diversen Sorbenzien konnten 5 potentielle
Bettmaterialien unter DFB- und Semi-batch-SER-Bedingungen identifiziert werden. In [181,
182] wurden diese Sorbenzien in einer 100 kW, DFB-SER-Versuchsanlage eingesetzt und
deren Potential auf die genannten Bewertungsgrofien (s.o.) durch die Messgrofien Roh-
Produktgasstaubbeladung, Teer- und H,-Konzentration sowie Produktgasheizwert bestimmt.
Ergédnzend zu diesen Untersuchungen wurde in [185, 204] die Abriebfestigkeit und Zyklen-
stabilitat von 12 Sorbenzien und 5 Referenzstoffen mittels Mahlversuchen und Thermo-
Gravimetrischer-Analysen (TGA) untersucht. Auf diesen Untersuchungen basiert die Auswahl
der eingesetzten Bettmaterialien fiir den experimentellen Teil dieser Arbeit (siche Tabelle A.2).

Mit dem Fokus auf diese Sorbenzien kann fiir die Abriebfestigkeit im Wirbelschichtbetrieb
folgende mechanische Stabilitatsreihenfolge zusammengefasst werden: Olivin > Sorbens I >
Sorbens II > Sorbens III. Fiir die katalytische Aktivitit zur Steigerung des Brennstoffumsatzes
gilt: Sorbens II > Sorbens III. Bei der Untersuchung zur katalytischen Aktivitat fir die
heterogenen sekundéaren Teerreaktionen konnte Sorbens III > Sorbens II festgestellt werden.
Die hochste Zyklenstabilitédt konnte fiir Sorbens I > Sorbens I identifiziert werden. In den
Untersuchungen zum Einfluss des Sorbens auf die H,-Konzentration konnte fiir Sorbens II >

Sorbens III die hochsten Konzentrationen gemessen werden.

Gestaltung des Vergasungsreaktors und DFB-Betriebsfiihrung

Grundsétzlich kann der Vergasungsreaktor als stationdre oder als zirkulierende Wirbelschicht
gestaltet werden, wobei beide Wirbelschichtkonzepte erfolgreich in DFB-Vergasungsanlagen
umgesetzt werden konnten (vgl. Kap. 2.5). Im Hinblick auf die Teerreformierung kann nach
[42] ein ,,gut“ ausgelegter stationdrer Wirbelschichtvergaser die selben Ergebnisse erzielen
wie eine zirkulierende Wirbelschicht. Die Umsetzung zu einem guten Gas-Feststoffkontakt
kann in einer stationdren Wirbelschicht jedoch einfacher erfolgen [42]. In den Grundlagenun-
tersuchungen zur CO,-Abscheidung mit CaO aus Kraftwerksabgasen bzw. zur Verbrennung
mittels Metalloxiden hebt sich die zirkulierende Wirbelschicht durch ihren verbesserten Gas-
Feststoffkontakt deutlich von der stationdren Wirbelschicht ab [32, 172]. Eine Verbesserung
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des Gas-Feststoffkontaktes wird in einem neuartigen Reaktorkonzept von [146, 170] durch
vertikal angeordnete Einschniirungen in der stationaren Wirbelschicht erzielt. In diesem
hydrodynamisch untersuchten Konzept kommt das in den Vergaser eintretende Bettmaterial
mit dem Rohgas im Gegenstromprinzip in Kontakt, womit der Reaktor als mehrstufige
Gegenstromkaskade verstanden werden kann — was speziell den Gas-Feststoftkontakt im
Freeboard-Bereich des Vergasers verbessert. In [40, 109, 168] wird zusammengefasst, dass
die Gestaltung des Freeboards, speziell hinsichtlich der Freeboard-Temperatur und der Gas-
verweilzeit im Freeboard, einen Einfluss auf die H,- und Teerkonzentration sowie auf den
Wasserumsatz hat.

Im Allgemeinen kann die Gestaltung des Reaktordiisenbodens zu einem unterschiedlichen
Fluidisierungsverhalten fiihren und demzufolge durch Blasenbildung oder Pulsieren den
Gas-Feststoffkontakt erheblich beeinflussen [32, 40, 170]. Aufgrund des Dichteunterschieds
zwischen dem Bettmaterial und dem Koks kommt es zu einer Bettsegregation, was bedeutet,
dass der Koks an die Wirbelbettoberfliche aufschwimmt und somit die Gasverweilzeit im
Wirbelbett gegen Null geht (bzw. ¢wpsy — o0). Dem Aufschwimmen kann durch einen
geneigten Diisenboden entgegengewirkt werden, da dieser zu einer internen Zirkulation des
Bettmaterials und demzufolge zu einer Riickstromung des aufgeschwemmten Kokses in das
Wirbelbett [40] fihrt.

Wird das Bettmaterial-Koksgemisch mittels einem Uberlaufsystem aus dem Vergaser
abgezogen, fiilhrt das zu einem Austrag des segregierten Kokses — was im Rahmen dieser
Arbeit beobachtet und diskutiert wird. Ein Bettmaterial-Koksgemisch-Austrag am Boden
des Vergasers fithrt damit zu einer Verbesserung der Koksverweilzeit im Vergaser [40)].

Die Anordnung des Brennstoffeintrages kann ebenfalls einen erheblichen Einfluss auf die Pro-
duktgasausbeute und -zusammensetzung sowie auf die Teerausbeute haben [39, 94, 108, 199].
Nach [108] fithrt der Brennstoffeintrag direkt in das Wirbelbett zu niedrigeren Teerausbeuten
und zu hoheren H,-Konzentrationen und ist daher fiir den Synthese-Produktgasnutzungspfad
zu bevorzugen, wahrend der Brennstoffeintrag von oben auf das Wirbelbett fiir den ther-
mischen Produktgasnutzungspfad aufgrund des hoheren Kohlenstoffumsatzes empfohlen

wird.

SER-Prozessdruck

Eine Druckerh6hung des Vergasungsprozesses hatte zur Folge, dass auch bei einer hoheren
Vergasungstemperatur CO, abgeschieden werden kann und somit die Produktgasausbeute und
die Teerreformierung deutlich verbessert wird (vgl. Kap 3.6.2) [176, 202]. Das Potential einer

druckaufgeladenen sorptionsunterstiitzten Vergasung, speziell mit Braunkohle als Einsatzstoff
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fand seine Urspriinge im sogenannten Acceptor-Gasification-Process [46, 47] und wurde in
diversen Studien untersucht und veréffentlicht [110, 194, 195]. Eine Anhebung des Betriebs-
druckes in der Vergasungszone fiithrt dazu, dass entweder die Regenerationstemperatur erhoht
werden muss, was zu einem Sinterproblem des Bettmaterials fithren kann, oder der Betriebs-
druck in der Regenerationszone wieder reduziert wird, um somit die Sinterungstemperatur
zu unterschreiten.

Diese Druckentkoppelung zwischen Vergaser und Regenerator ist speziell fiir Biomasse
befeuerte Anlagen im kleineren bis mittleren Leistungsbereich (< 50 MWyy,) aufgrund des

erheblichen apparativen Aufwandes kommerziell nicht effizient.



4 Versuchsplanung, -anlagen und

Messmethoden

In diesem Kapitel werden einleitend die Abhéngigkeiten der unter Kap. 3.6 aufgefithrten
Einflussgrofien vorgestellt. Darauf aufbauend stellt die Vorgehensweise zur Entkopplung
dieser Einflussgrofien die Basis fiir die Versuchsplanung und das Versuchsprogramm fir den
experimentellen Teil dieser Arbeit dar. Die Versuchs- und Demonstrationsanlagen sowie die

Messtechnik und Messmethoden werden im Anschluss des Versuchsprogrammes beschrieben.

4.1 Abhangige und unabhangige Einflussgroflen

Als Ausgangspunkt fiir die nachfolgende Versuchsplanung muss festgestellt werden, welche der
unter Kap. 3.6 aufgefithrten Einflussgroflen abhéngig bzw. unabhéngig voneinander untersucht
werden kéonnen. Abhédngig bedeutet hierbei, dass die Einflussgrofie ¢; eine Funktion einer
anderen Einflussgrofie ¢; ist und als ¢; = f(¢;) beschrieben werden kann. Aus der Definition
der Einflussgrofien (siehe Kap. 3.6) gelten folgende Beziehungen, wobei nachfolgend die
temperaturabhangige molare Sorbatausbeute (YT;C% + Xm,c0,) und der Kohlenstoffumsatz

(Ac) als f(TV) zusammengefasst werden:
« TV = f(m,ca0)
* Gm,ca0 = [ (PBios Reart; Psorn)
« Twp=[ (¢WHSV, ¢m,CaOa¢Bi07¢Sorb7¢Reakt7TV)
e dwusv = f (¢m,CaOa ®Bio Cbsorb,CbReakt,Tv)
© Gmm,0,58 = f (PBios PReart)
* Oreakt = [ (Bio)

° ngorb = f (¢m,CaOa TV, TR>
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Die Einflussgroie Vergasungstemperatur wird von der Umlaufrate und den damit verbundenen
Einflussgrofien beeinflusst. Neben der Umlaufrate hat auch die Gesamtreaktionsenthalpie
nach Gl. (3.10) und damit verbunden der Warmebedarf im Vergaser einen Einfluss auf die
Vergasungstemperatur. Da die Gesamtreaktionsenthalpie mit den temperaturabhéngigen
Umsétzen der exo- und endothermen Vergasungsreaktionen verbunden ist, gibt es eine

Riickkopplung zur Vergasungstemperatur.

Da die Einflussgrofen ¢, cao, 7w, ¢wmsy und ®m,n,0,58 auf den Vergaserbrennstoffeintrag
definiert werden, sind sie somit auch von der Reaktorquerschnittsflachenbelastung (¢reat)
abhéngig. Des Weiteren sind diese Groflen auch abhéngig von der Biomassezusammensetzung

und demzufolge von der Einflussgrofie ¢p;,.

Der Bettumlaufmassenstrom und das Temperaturgefille zwischen Vergaser und Regene-
rator fithren zu einem mechanischen und/oder thermischen Stress (siehe Kap. 3.6), was
sowohl zu einer Verschiebung des Sorbenspartikelgrofenspektrums fithrt, als auch zu einer
CO,-Aktivitdtsabnahme durch zunehmende Karbonisierungs-/Regenerationszyklenanzah-
len. Somit kénnen die Einflussgrofen ¢y, cao und TV bzw. T zu einer Verdnderung der

Sorbenseigenschaften fiihren und demnach die Einflussgrofie ¢g,,5 beeinflussen.

Als einzige unabhéngige Einflussgrofie kann die Biomasse verstanden werden, da keine
Einflussgrofle die Eigenschaft der Biomasse am Vergasereintritt beeinflussen kann. Wird der
Begriff Biomasse jedoch erweitert auf die festen Biomassezersetzungsprodukte im Vergaser,
dann kénnen diese in ihren physikalischen und/oder chemischen Eigenschaften durch fluidme-
chanische resp. Reaktionsvorgénge verandert werden. So kénnen z. B. die Eigenschaften des
Bettmaterials in Kombination mit dem Fluidisierungsverhalten zu Koksabrieb und damit zu
einer physikalischen Verdnderung fithren. Des Weiteren beeinflusst die Vergasungstemperatur
die Biomasse-/Koksaufheizrate, was sowohl Auswirkungen auf die Partikelgrofie als auch auf
die chemischen Eigenschaften des Kokses hat. Die Vergasungstemperatur beeinflusst auch die
Zusammensetzung der gasformigen Zersetzungsprodukte, die wiederum zusammen mit dem
Wasserdampf und demzufolge der Einflussgrofie ¢, n,0 55 in den heterogenen Reaktionen
mit dem Koks reagieren und dessen Eigenschaften beeinflussen kénnen. Demzufolge kénnen

sich alle definierten Einflussgroflen auf die Kokseigenschaften auswirken.

Alle aufgefiihrten Einflussgrofien konnen eine Auswirkung auf die Produktgasausbeute bzw.
allgemein auf den Gasvolumenstrom haben und sich dadurch unmittelbar auf die Gasge-
schwindigkeit und folglich auf das Fluidisierungsverhalten in einer Wirbelschicht auswirken.
Da mit dem Fluidisierungsverhalten sowohl Wéarme- als auch Stofftransporte verbunden sind,

ist eine Riickkopplung auf die anderen Einflussgroien moglich.
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4.2 Versuchsplanung und Versuchsprogramm

Nachfolgend ist die Vorgehensweise zur systematischen Entkopplung der sich wechselseitig
beeinflussenden Einflussgrofien erlautert und das daraus erstellte Versuchsprogramm zusam-
mengefasst. Detaillierte Angaben zu den Versuchsrahmenbedingungen sind im Kontext der

experimentellen Untersuchung in Kap. 5 bzw. begleitend dazu im Anhang aufgefiihrt.

4.2.1 Raumgeschwindigkeit und Semi-batch

Aufgrund der gegenseitigen Abhédngigkeiten der Einflussgrofien Raumgeschwindigkeit, Um-
laufrate und Bettaustauschzeit ist es nicht moglich eine dieser Grofien im DFB-SER-Betrieb
isoliert zu verdndern und somit deren Kausalitiat auf die Bewertungsgrofie zu erfassen. Um
dennoch die Raumgeschwindigkeit entkoppelt von der Umlaufrate resp. der Bettaustauschzeit
untersuchen zu kénnen, miissen die SER-Raumgeschwindigkeitsversuche unter Semi-batch-

Bedingungen durchgefiithrt werden.

Semi-batch bedeutet, dass zu Beginn des Versuchs (¢y) einmalig Bettmaterial in Form
von CaO (MY,o(to)) in den Vergaser gegeben und iiber die Versuchszeit kontinuierlich
Brennstoff, mit einem konstanten Massenstrom, in den Vergaser dosiert wird. Das hat zur Folge,
dass das CaO im Bettmaterial kontinuierlich mit CO, beladen wird und dementsprechend
sich die Raumgeschwindigkeit iiber den Versuchszeitraum édndert. Nach der Definition der

Raumgeschwindigkeit aus Gl. (3.29) gilt somit:

_ M vag
M(‘J/aO(tO) - {Mgao,\/erb(t)dt

dwasv(t) (4.1)

In GI. (4.1) beschreibt MgaO,Verb(t) den Massenstrom an CaO, der kontinuierlich durch die
CO,-Abscheidung verbraucht wird. Dieser wird analog zur Sorbatausbeute (vgl. Gl. (3.23))

bestimmt nach:

: : Mpr,cao
MgaO,Verb(t) = erb,co2 (t) - Xm,COQ (t) - Vg,gr,waf ) Mg;:‘,—waf M (4.2)
M,C
Fiir die mittlere Raumgeschwindigkeit ¢y ;1 im Versuchszeitraum ¢ = [tg, tg] gilt:
. Mtey f 1
Pwrsy = P tf : / % — dt (4.3)
E— L0 MC&O(tO) - thCao,verb(t>dt

t=to
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Im Rahmen der Semi-batch-Untersuchungen zum Einfluss der Raumgeschwindigkeit auf den
SER-Prozess hat sich gezeigt, dass fiir ¢y sy < 2,8h~! der Massenstrom Mgaoyerb(t) als
anndhernd konstant betrachtet werden kann. Damit gilt fiir die mittlere Raumgeschwindigkeit

im Versuchszeitraum ty, = tgp — t:

- Mng ¥ M(‘J/OV b
sy = ———orwal o (1 — ¢y . a0 Verd (4.4)
ty - MgaO,Verb MC‘J/aO (t())

Mit der Raumgeschwindigkeit @9 ;1 zum Zeitpunkt #o:

V4

M
0 Brawaf
= = 4.5
WHSV A [(‘j/ao (tO) ( )

und den, im Versuchszeitraum ty,, gemittelten Werten ?7:1,002 und ym,co27 gilt fiir GL. (4.4):

a B _ln (1 — tV . ¢?/VHSV . ?:mcoz . 7m,002 : ’Yg,—gr,waf ’ K3> (4 6)
WHSV ty - ?:17(;02 : Ym,CO2 ’ Vg,gr,waf ’ K3
mit K3:
My ca
K, — Mo (4.7)

Myc

Die Eigenschaft, dass sich im instationdren Semi-batch-Betriebsmodus die Raumgeschwin-
digkeit (pwmsy (t)) iiber die Versuchszeit (¢) dndert, wird insofern fiir die Versuchsplanung
ausgenutzt, dass die Bewertungsgrofen (¢;(t)) tiber die sich verdndernde Raumgeschwin-
digkeit ermittelt werden und somit der Einfluss unterschiedlicher Raumgeschwindigkeiten
auf den SER-Prozess beschrieben werden kann. Dabei wird der instationédre Prozess in
Zeitrdume (5 min < ¢ty < 10min) diskretisiert und der Prozess entlang dieser Stiitzstellen als

quasi-stationar betrachtet, womit gilt:

% =f <$WHSV) (4.8)

Verbunden mit der Raumgeschwindigkeit verandert sich tiber die Versuchszeit auch der CaO-
Anteil im Wirbelbett. Wird analog zur Raumgeschwindigkeit die BewertungsgroBe (1;(t)) iiber
dem sich verdndernden CaO-Anteil (2,0 1(t)) aufgetragen, kann ein Mindest-CaO-Anteil
(a:gaO’Wbmm) identifiziert werden, bei dem noch keine Auswirkung auf die Bewertungsgro-
Ben vorliegt. Durch die Verkopplung des CaO-Anteils im Wirbelbett (2,0 ) mit der

Bettumlaufrate (¢, ca0) nach Gl. (3.30) kann somit aus den Untersuchungen zur Raumge-
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schwindigkeit unter Semi-batch-Bedingungen auch eine Mindestumlaufrate (¢, cao min) fir
den DFB-SER-Betrieb definiert werden.

Erweiternd zu den Semi-batch-Versuchen mit unterschiedlicher Anfangsraumgeschwindig-
keit (¢9 g1-) werden in der SER-Demonstrationsanlage Untersuchungen zur Raumgeschwin-
digkeit durchgefiihrt. Hierbei kann die Vergaserbettmasse resp. die Raumgeschwindigkeit
durch Eindrosselung des Regeneratordruckes verdndert werden und ist somit von der Umlauf-
rate aber nicht von der Bettaustauschzeit entkoppelt. Auf Basis der Erkenntnisse aus den
Raumgeschwindigkeitsuntersuchungen werden vertiefende Untersuchungen zur Gasraumge-

schwindigkeit in einem zweistufigen Versuchsreaktor im Labormafistab durchgefiihrt.

4.2.2 Bettumlaufrate und Bettaustauschzeit

Um den Einfluss der Bettumlaufrate entkoppelt von der Vergasungstemperatur untersuchen
zu konnen, muss der Bettumlaufmassenstrom am Eintritt des Vergasers auf Ty < TV ge-
kiihlt und der Vergasungsreaktor bspw. durch eine elektrische Begleitheizung auf konstantem
Vergasungstemperaturniveau beheizt werden. Die hierfiir eingesetzte elektrisch beheizte DFB-
Technikumsanlage (siche Kap. 4.3.1) zeichnet sich durch diese Eigenschaften aus, wobei der
Uberlauf im Vergaser die Bettmasse auf konstantem Niveau hilt und somit eine Verinderung
der Umlaufrate auch zu einer Veranderung des CaO-Anteils im Wirbelbett und demzufolge
der Raumgeschwindigkeit fithrt. Um die Raumgeschwindigkeit bei einer Veranderung der
Umlaufrate konstant zu halten, miisste demzufolge der Brennstoffmassenstrom angepasst
werden. Entsprechend der gezeigten Abhéngigkeiten wiirde dies jedoch zu einer Verdnderung
VON @ Rreak: Und ®m,n,0,5B T€SP. zu einer Riickkopplung mit der Umlaufrate selbst fithren. Eine
Verédnderung der Umlaufrate fithrt in den Untersuchungen daher immer zu einer Verdnde-
rung der Bettaustauschzeit und der Raumgeschwindigkeit und wird demzufolge vor dem

Hintergrund der Versuchsergebnisse zur Einflussgrofie Raumgeschwindigkeit interpretiert.

4.2.3 Vergasungstemperatur

Damit der Einfluss der Vergasungstemperatur von der Umlaufrate resp. der Raumgeschwindig-
keit und Bettaustauschzeit entkoppelt untersucht werden kann, miissen die Versuche analog
zu der Untersuchung zur Bettumlaufrate und Bettaustauschzeit in der elektrisch beheizten
DFB-Technikumsanlage durchgefiihrt werden (vgl. Kap. 4.2.2). Verbunden mit der Verga-
sungstemperatur dndert sich auch die Gasgeschwindigkeit im Vergasungsreaktor und damit
das Fluidisierungsverhalten (siche Kap. 4.1), was in der DFB-Technikumsanlage aufgrund

der Sensitivitit des Uberlaufkonzeptes (sieche Abbildung 4.1, Position 11) gegeniiber der Flui-
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disierung zu instationdren Bedingungen bei der Raumgeschwindigkeit und Bettaustauschzeit
gefithrt hat. Entkoppelt von der Raumgeschwindigkeit und Bettaustauschzeit werden die
Versuche zur Vergasungstemperatur daher unter Semi-batch-Bedingungen wiederholt. Indem
die Bettumlaufrate variiert wurde, konnte unter realitdtsnahen Bedingungen der Einfluss der
Vergasungstemperatur auf den SER-Prozess im Demonstrationsmafistab dargestellt werden.

Weiterfithrende Untersuchungen zum Einfluss auf die Vergasungstemperatur und der

Teerreformierung wurden in einer zweistufigen Laboranlage durchgefiihrt.

4.2.4 Wasserdampf-zu-Brennstoffverhaltnis

Nach GI. (3.34) beinhaltet die Einflussgrofie Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnis sowohl
Wasserdampf als Vergasungs-/Fluidisierungsmedium als auch das Brennstoffwasser und ist
damit mit der Einflussgrofle Biomasse resp. dem Brennstoffwassergehalt gekoppelt. Die
Entkopplung von ¢, n,0,55 von dem Brennstoffwassergehalt erfolgt indem bei der Variation
von ¢m7H2o753 die Dampfmenge verdndert wird, wihrend ein Brennstoff mit einheitlichem
Wassergehalt eingesetzt wird.

Eine Verdnderung von ¢, n,0,sp mittels Variation der Dampfmenge fiithrt jedoch zu
einer Verdnderung des Gasvolumenstromes und demzufolge der Fluidisierungsgeschwindig-
keit. Aufgrund der Sensitivitdt der DFB-Technikumsversuchsanlage auf diese Verdnderung
wurden die Versuche zur Einflussgrofile Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnis unter Semi-
batch-Bedingungen durchgefiithrt und vor dem Hintergrund eines sich verandernden Fluidisie-

rungsverhaltens analysiert.

4.2.5 Biomasse

Um den Einfluss der chemischen Eigenschaften der Biomasse zu untersuchen, werden ver-
schiedenartige biogene Brennstoffe mit unterschiedlicher elementarer Zusammensetzung unter
SER-Bedingungen vergast, wobei zur Minimierung von tiberlagernden Einfliissen durch unter-
schiedliche Brennstoffstiickigkeit und -wassergehalte die eingesetzten Brennstoffe einheitlich
gemahlen und getrocknet wurden. Dadurch bedingt, dass sich die brennstoffspezifischen
Einflussgrofen ¢y, ca0, Two, ¢wasv, ¢mmn,0,58 Und Greqrt definitionsgeméf auf den Brenn-
stoffzustand am Eintritt des Vergasers beziehen, miissen diese bei der Biomassevariation auch
nicht von ¢p;, entkoppelt werden. Die Veranderung der Kokseigenschaften durch diese Einfluss-
groflen ist immanent und kann nicht verhindert werden (siehe Kap. 4.1). Um sicherzustellen,

dass die Koksverweilzeit resp. Bettaustauschzeit bei der Biomassevariation vergleichbar ist,
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werden die Versuche zur Einflussgroie Biomasse unter Semi-batch-Bedingungen durchgefiihrt
— was somit eine maximale Koksverweilzeit darstellt.

Fiir die Untersuchung zum Einfluss des Biomassewassergehaltes werden verschiedene Bio-
massesorten in unterschiedlichen Trocknungsstadien bei konstanter Wasserdampfzugabe unter
Semi-batch-SER-Bedingungen vergast. Unter der Beriicksichtigung der damit verbundenen
Verdanderung von ¢,,1,0,.sp5 kann aus dieser Versuchsreihe der physikalische Einfluss des
Brennstoffwassers, bspw. auf die Warmeleitfahigkeit und -kapazitit des Biomassepartikels

und daraus folgend auf die Biomasseaufheizrate, dargestellt werden.

4.2.6 Weitere Einflussgrofien
Sorbens

Der allgemeine Einfluss eines Sorbens gegeniiber einem fiir die CO,-Abscheidung inerten
Bettmaterial wird im Kontext der Untersuchung zum Einfluss der Vergasungstemperatur
im Semi-batch-Betrieb mit Olivin als Bettmaterial dargestellt. Des Weiteren wurden im
Rahmen der experimentellen Untersuchungen verschiedene Sorbenzien eingesetzt, wobei die
Auswahl der Sorbenzien den SER-Bettmaterialpotentialanalysen aus diversen SER-Projekten
zu Grunde liegt [128, 149, 151]. Die Partikelgroflenverteilung der eingesetzten Sorbenzien
liegt in einer ahnlichen Groflenordnung, womit ein Einfluss auf das Fluidisierungsverhalten
minimiert wird (siehe Tabelle A.2). Eine systematische Riickfithrung der Sorbenseigenschaften

auf die SER-Bewertungsgrofien ist nicht Bestandteil dieser Arbeit.

Reaktorquerschnittsflachenbelastung

Um die Auswirkungen der Einflussgrofie Reaktorquerschnittsflichenbelastung zu erfassen,
kann entweder der Reaktorquerschnitt oder der Brennstoffmassenstrom variiert werden. Eine
Variation der Reaktorquerschnittsflache hat neben dem apparativen und monetéaren Aufwand
auch Auswirkungen auf die Gasgeschwindigkeit und die damit verbundenen Folgen (s.o.). Die
Verdnderung des Brennstoffmassenstromes hat entsprechend Kap. 4.1 eine Auswirkung auf alle
weiteren Einflussgrofien, insbesondere das Wasserdampf-zu-Brennstoffverhaltnis und demzu-
folge die Gasgeschwindigkeit resp. das Fluidisierungsverhalten. Speziell im Semi-batch-Betrieb
fithrt ein hoher Brennstoffmassenstrom zu einer schnellen Bettbeladung und dementsprechend
zu einer kurzen Versuchsphase. Aus diesen Griinden ist die Untersuchung der Einflussgrofie
@Reart Nicht Teil der experimentellen Untersuchungen dieser Arbeit sondern orientiert sich
an den Empfehlungen zu ¢greqre von [40, 44]. Um die DFB-SER-Versuchsergebnisse mit

den Semi-batch-Ergebnissen vergleichbar zu machen, wurden im DFB-Betrieb Reaktorquer-
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schnittsflichenbelastungen in dhnlicher Gréflenordnung wie unter Semi-batch Bedingungen

gefahren.

4.2.7 Versuchsprogrammiibersicht

Nachfolgend wird in Tabelle 4.1 das Versuchsprogramm aus Kap. 4.2 mit dem Untersuchungs-
bereich der Einflussgrofle und dem Betriebsmodus in der entsprechenden Versuchsanlage

zusammengefasst.

Tabelle 4.1: Ubersicht zu den experimentellen Untersuchungen

Untersuchte Einflussgrofe Untersuchungsbereich ~ Versuchsanlage Betriebsmodus

4 Waldrestholzer &

Brennstoffdiversitidt & ¢ p;o,

“wasserechalt 7 Reststoffe, Technikum Semi-batch
& 0BT 7 7.16,9 mas.—%

604848 °C Technikum Semi-batch

Versasunestemperatur TV 604-755°C Labor Semi-batch
SASUNESIEMP 608848 °C Technikum DFB
609-756 °C Demonstration DFB

Raumgeschwindigkeit & 0,66-1,56 h~—1 Technikum Semi-batch
SESCAWINAIS WHSV () 74-1,10h~ Demonstration DFB
Gasraum- — 1 .

geschwindigkeit DCHSY 0,24-0,52h Labor Semi-batch
Wasserdampf-zu- 1 . .

Brennstoffverhiltnis ¢m,u,0,58 0,28-1,19 mol moanVvaLlc Technikum Semi-batch

Bettumlaufrate & Dm,Ca0, 1,9-11,5mol m0161]3r, i

Bettaustauschzeit TWb 1,6-8,0 min Technikum DIB

4.3 Technikums-, Demonstrations- und Laboranlage

Die experimentellen Untersuchungen dieser Arbeit fanden zum einen in einer Technikumsanla-
ge statt, die sowohl im DFB- als auch Semi-batch-Betrieb gefahren werden kann, zum anderen
wurden SER-Versuche unter realitdtsnahen Bedingungen in einer Demonstrationsanlage und
weiterfiihrende SER-Untersuchungen in einer zweistufigen Laboranlage durchgefiihrt. Die fiir

diese Arbeit gebauten bzw. modifizierten Versuchsanlagen werden nachfolgend vorgestellt.
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4.3.1 Technikumsanlage

Der Vergasungsreaktor der DFB-Technikumsversuchsanlage wurde im Jahre 2000 am IFK
von [134] aufgebaut und fiir diverse Forschungsaktivitédten im Bereich allgemeine Vergasung
[107] bzw. SER-Vergasung [128] eingesetzt. Diese Versuchsanlage wurde fiir das Forschungs-
thema CO,-Abscheidung aus Kraftwerksabgasen mit CaO im Jahre 2008 von [32] zur DFB-
Versuchsanlage mit gekoppeltem Regenerator erweitert bzw. umgebaut und im Rahmen dieser
Arbeit fiir die SER-Forschung modifiziert. Die unter Abbildung 4.1 schematisch dargestellte
und in dieser Form fiir diese Arbeit eingesetzte dual zirkulierende Wirbelschichtversuchsanlage
besteht aus einem 12,4 m hohen, luftgeblasenen Regenerator (1) mit einem Innendurchmesser
von 7,0 cm, ausgefiihrt als zirkulierende Wirbelschicht, sowie einem 3,5m hohen Vergaser (2)
mit einem Innendurchmesser von 11,4 cm, ausgefiihrt als stationdre Wirbelschicht. Durch
einen Uberlauf (3) im Vergasungsreaktor in einer Hohe von 0,5m oberhalb des Diisenbodens,
wird die maximale Vergaserbetthohe limitiert und damit verbunden die Raumgeschwindigkeit
wihrend des Betriebs konstant gehalten. Am Uberlauf verlisst das Bettmaterialgemisch den
Vergaser und gelangt tiber den unteren Siphon (4) zum Regenerator, in welchem der Koks
abbrennt und das Sorbat regeneriert wird (vgl. Kap. 3.3).

Das Regeneratorabgas wird mit Hilfe nachgeschalteter Zyklone (5), (6) vom regenerierten
Bettmaterial getrennt und nach einer Partikelfeinreinigung mittels einem Kerzenfilter (7)
analysiert und in den Kamin gefiihrt. Das regenerierte CaO fallt nach dem ersten Zyklon
(5) in den oberen Siphon (8), der einen Ausgang zum Vergasungsreaktor (9) und einen
Ausgang zum internen Regeneratorkreislauf (10) besitzt. Der Offnungsgrad des Ausganges zum
Vergaser wird durch ein Spiefiventil (11) manuell gesteuert. Dadurch wird in Abhangigkeit der
SpieBventilstellung ein definierter Umlaufmassenstrom aus dem internen Regeneratorkreislauf
ausgetragen und dem Vergaser zugefiithrt, wahrend das restliche Bettmaterial wieder in den
Regenerator gelangt und im internen Kreislauf zirkuliert. Das Spieflventil stellt somit ein
wesentliches Merkmal dieser DFB-Anlage dar, da mit dessen Hilfe der Umlaufmassenstrom
zwischen dem Regenerator und dem Vergaser geregelt werden kann.

Alle Anlagenkomponenten bis auf die Zulaufstrecke vom Spieiventil zum Vergaser (12) sind
elektrisch beheizt und isoliert, wodurch Prozesstemperaturen im Regenerator und Vergaser von
bis zu 925 °C erreicht werden kénnen bzw. Kondensationsvorgéinge in der Anlagenperipherie
vermieden werden. Aufgrund dessen, dass die Zulaufstrecke vom Spiefventil zum Vergaser
weder beheizt noch isoliert ist, kiihlt sich das regenerierte Bettmaterial in der Zulaufstrecke
auf unter 450 °C ab. Somit wird die Vergasungstemperatur nur noch von der Reaktorheizung

geregelt und bleibt vom Umlaufmassenenthalpiestrom unbeeinflusst.
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Abbildung 4.1: Technikumsanlage: (1) Regenerator; (2) Vergaser; (3) Uberlaufrohr; (4) Siphon unten;
(5) Regeneratorzyklon 1; (6) Regeneratorzyklon 2; (7) Regeneratorkerzenfilter 1; (8)
Siphon oben; (9) Ausgang Siphon oben zum Vergaser; (10) Ausgang Siphon oben
zum Regeneratorkreislauf; (11) Spiefiventil; (12) Zulaufstrecke Siphon oben zum
Vergaser; (13) Brennstoffdosierer; (14) Forderschnecke; (15) Prozessdampferzeuger;
(16) Dampfiiberhitzer; (17) Vergaserzyklon 1; (18) Vergaserzyklon 2; (19) Verga-
serkerzenfilter; (20) Luft/No-Vorwérmer; (21) Quarzglas; (22) Zugabemoglichkeit
Bettmaterial

Der Brennstoff wird mittels einer geregelten Dosierschnecke (13) sowie einer ungeregelten
und gekiithlten Forderschnecke (14) in die Vergasungszone transportiert. Dabei tritt der
Brennstoff im unteren Drittel der Betthohe in den Vergasungsreaktor ein, womit eine Durch-
mischung mit dem Bettmaterial sichergestellt wird [39, 94, 108, 199]. Der Prozessdampf wird

in einem manuell regelbaren Durchlaufdampferzeuger (15) generiert, und vor dem Eintritt in
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die Vergasungszone durch einen Uberhitzer (16) auf Vergasungstemperatur angehoben. Das
Produktgas wird nach dem Freeboard mittels zweier Zyklone (17), (18) und einem Kerzenfilter
(19) von Partikeln gereinigt und analysiert, bevor es einer Produktgasfackel zugefithrt wird.
Die Siphone sind mit N, fluidisiert, das zuvor auf Prozesstemperatur aufgeheizt wurde (20).
Weiterhin wird N, eingesetzt als Spiilluft fiir diverse Drucksensoren und als Traggas fiir die
Brennstoffdosierung um Dampfriickstromungen und damit verbundene Verblockungen zu
vermeiden [128].

Um Bettmaterialverluste zu kompensieren kann im DFB-Betrieb dem System frisches
Bettmaterial an einer Feststoffschleuse (22) zugefithrt werden. Feststoffproben wurden wéh-
rend dem DFB-Betrieb aus den Siphonen und nach dem Betrieb aus den Reaktoren und
Abscheidekomponenten entnommen.

Im Semi-batch-Betrieb wird das Spiefiventil und das Uberlaufrohr vollstandig geschlos-
sen, wodurch keine kontinuierliche Regeneration stattfinden kann, wéhrend kontinuierlich

Brennstoff in die Vergasungszone gefordert wird.

4.3.2 Demonstrationsanlage

Die SER-Demonstrationsanlage wurde im Jahre 2011 am IFK im Rahmen des landesweiten
Aktionsbiindnisses Energie, im Verbundprojekt Brennstoffflexibilisierung fertiggestellt. Ab
diesem Zeitpunkt fanden mehrwochige SER-Versuchskampagnen im Demonstrationsmaflstab
statt [85, 92, 204].

Die multifunktionale DFB-Anlage besteht in der SER-Konfiguration aus zwei Wirbel-
schichtreaktoren — einem 6,0 m hohen Vergaser (2) und einem 10,0 m hohen Regenerator (1).
Das DFB-Konzept der Demonstrationsanlage entspricht mit dem Vergaser als stationére und
dem Regenerator als zirkulierende Wirbelschicht sowie dem internen Regeneratorkreislauf im
Wesentlichen dem der DFB-Technikumsanlage. Die wichtigsten Unterschiede sind nachfolgend
aufgefiihrt: Die Regelung der Bettmassezirkulation zwischen den beiden Reaktoren findet
nicht mittels eines Spieflventils statt, sondern durch ein N,-fluidisier- und steuerbares L-Ventil
(14). Das Bettmaterialgemisch verlisst den Vergaser nicht mehr durch einen Uberlauf, sondern
wird von unten (3) aus dem Vergaser mit Hilfe eines Siphons (4) abgezogen. Das fiihrt zu einer
verlangerten Brennstoffverweilzeit im Vergaser, was zu besseren Produktgasausbeuten fiihrt.
Die Koksverweilzeit wird auch dadurch erhéht, dass der im Zyklon (13) separierte Flugkoks
mithilfe eines Siphons (19) in die Vergasungszone zurtickgefithrt wird. Ein wesentlicher Unter-
schied zur Technikumsversuchsanlage ist, dass die Demonstrationsanlage nicht extern beheizt
wird. Die Vergasungstemperatur wird durch den Umlaufmassenstrom geregelt, welcher in

den unteren Vergaserbereich direkt iiber dem Wirbelbett eintritt. Das fithrt dazu, dass im
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Freeboardbereich des Vergasers ca. 100 °C bis 200 °C niedrigere Temperaturen vorliegen als
in der Wirbelschichtzone [92]. Die Energie fiir die Regeneration des Bettmaterials kommt aus
der Koks- und Zusatzbrennstoffverbrennung (22). Der Ausbrand und die Fluidisierungsge-
schwindigkeit werden tiber Primér-, Sekundér- und Tertidrlufteinlésse (24) im Regenerator
gesteuert. Die anlagenspezifische Limitierung des Umlaufmassenstromes fithrt dazu, dass
in dieser Arbeit eine maximale Vergasungstemperatur von 7\ = 756 °C erreicht werden

max
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Abbildung 4.2: Demonstrationsanlage: (1) Regenerator; (2) Vergaser; (3) Ablauf zum Siphon; (4)
Siphon unten; (5) Regeneratorzyklon 1; (6) Regeneratorzyklon 2; (7) Regenera-
torabgaskiihler 1; (8) Gewebefilter; (9) Druckregelung; (10) Abgassaugzug; (11)
Produktgasfackel; (12) Produktgasquench; (13) Vergaserzyklon; (14) L-Ventil; (15)
Umlaufsplit; (16) Siphon oben; (17) Foérderschnecke; (18) Brennstoffdosierer; (19)
Vergasersiphon; (20) Zugang Brennstoff und Frischkalk zum Regenerator; (21)
Frischkalkdosierer; (22) Zusatzbrennstoffdosierer; (23) Zellradschleuse; (24) Primér-,
Sekundér-, Tertidrverbrennungsluft; (25) Prozessdampferzeuger
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Die erzeugten Gase werden nach beiden Reaktoren mit Hilfe von Zyklonen (5, 6, 13) von den
Feststoffen getrennt. Uber eine Abgasfackel (11) und einen Quench (12) wird das Produktgas
nach der Analyse zum Abgassaugzug (10) und Kamin geleitet. Das Regeneratorabgas wird
tiber einen Gaskiihler (7) und einen Gewebestaubfilter (8) gefiihrt und zusammen mit dem
abgebrannten Produktgas iiber den Saugzugkanal in den Kamin geleitet. Die Anlagendriicke
werden durch Regelklappen (9) sowohl im Regeneratorabgasstrang als auch im Vergaserab-
gasstrang geregelt. Um Bettmaterialverluste zu kompensieren wird kontinuierlich frischer

Kalkstein in den Regeneratorkreislauf dosiert (21).

4.3.3 Laboranlage

Um unter definierten Rahmenbedingungen Grundlagenuntersuchungen zum Einfluss der
Temperatur und Raumgeschwindigkeit auf den SER-Prozess durchfiithren zu kénnen, wurde
am IFK ein Wirbelschichtreaktor im Labormafistab aufgebaut. Entsprechend Abbildung 4.3
ist zu erkennen, dass die Versuchsanlage zweistufig konzipiert wurde. Der Vergaser (1) be-
sitzt aufgrund der zur Verfiigung stehenden Bauhohe ein verkiirztes Freeboard (2). Der
Vergaserdurchmesser betragt 0,07m und die Vergaserhohe bis zum verkiirzten Freeboard
ist 0,60 m. Das verkiirzte Freeboard besitzt einen erweiterten Durchmesser von 0,11 m und
eine Lange von 0,30 m. Um dennoch ausreichende Verweilzeiten fiir die homogenen Gaspha-
senreaktionen zu erzielen, befindet sich nach dem Vergaserzyklon (10) ein nachgeschaltetes
Freeboard (3) mit einem Durchmesser von 0,11 m und einer Lange von 1,00 m. Das Produkt-
gas kann je nach Versuchsfithrung entweder mittels Bypass (12) um den Karbonator (4)
herum geschleust werden — womit ein einstufiger Vergasungsprozess stattfindet — oder durch
den Karbonatordiisenboden (13) gefithrt werden. In dieser Betriebsfithrung werden somit
zwei seriell angeordnete Wirbelschichten betrieben, wobei die zweite Wirbelschicht mit dem
Produktgas der vorgeschalteten fluidisiert wird. Der Karbonator besitzt einen Durchmesser
von 0,11 m und eine Héhe von 1,00 m. Die Peripherie zur Brennstoffversorgung (6), (7) und
Dampferzeugung (8),(9) ist analog zur Technikumsanlage aufgebaut (siehe Kap. 4.3.1). Das
Produktgas wird nach dem Kerzenfilter (15) entsprechend der unter Kap. 4.4 vorgestellten
Methoden auf seinen Teergehalt bzw. Volumenstrom und Permanentgaszusammensetzung
analysiert. Alle Anlagenkomponenten sind mit elektrischen Begleitheizungen versehen, wo-
durch unterschiedliche Prozesstemperaturen gefahren bzw. gehalten werden kénnen. Um den
Wirbelschichtbetrieb tiberwachen zu kénnen, ist die Laboranlage analog zur Technikums- und

Demonstrationsanlage mit Differenzdrucksensoren ausgertstet.



68 4 Versuchsplanung, -anlagen und Messmethoden

Produktgas

Biomasse

Abbildung 4.3: Laboranlage: (1) Vergaser; (2) verkiirztes Vergaser-Freeboard; (3) Vergaser-
Freeboard; (4) Karbonator; (5) Zugabemoglichkeit Bettmaterial; (6) Brennstoffdo-
sierer; (7) Forderschnecke; (8) Prozessdampferzeuger; (9) Dampfiiberhitzer; (10)
Vergaserzyklon; (11) Zugangsleitung zum Karbonator; (12) Karbonator-Bypass; (13)
Karbonatordiisenboden; (14) Karbonatorzyklon; (15) Kerzenfilter

4.4 Eingesetzte Messtechnik und Messmethoden

Temperatur und Druckdifferenzen: Zur Bestimmung, Steuerung und Uberwachung der
Prozesstemperatur sind in allen Versuchsanlagen in den Reaktoren NiCrNi-Thermoelemente
installiert. Sie befinden sich in 2cm bis 5 cm Abstand von der Reaktorwand und 16sen das
axiale Reaktorprofil in Schrittweite 0,5m bis 1 m auf. Die Versuchsanlagen sind tiber folgende
Anlagenkomponenten bzw. -bereiche mit Differenzdrucksensoren ausgeriistet: Diisenboden,
Wirbelbett, Freeboard, Zyklone und Filter, Syphone, Rohleitungen zwischen den Anlagen-
komponenten sowie in Messgas- und Traggasleitungen. Die Temperatur und Druckmessdaten
werden im 3 s-Takt protokolliert, womit eine hohe zeitliche Auflésung sichergestellt werden

kann.

Produktgas- und Regeneratorabgaszusammensetzung: Die wasser- und teerfreie Pro-
duktgaszusammensetzung (y, ~) resp. die wasserfreie Regeneratorabgaszusammensetzung
(yf) wird kontinuierlich iiber den Versuchszeitraum erfasst und im 3 s-Takt protokolliert. Die
nicht-kondensierbaren wasser- und teerfreien Kohlenwasserstoffbestandteile des wasser- und
teerfreien Produktgases werden diskontinuierlich im 5min bis 10 min-Takt mittels Gaschro-
matograph als yo,n,, yo,un,, Yo,u,, Yo,u, und yo,n,, detektiert, protokolliert und in dieser

Arbeit als yc u, zusammengefasst dargestellt.



4.4 FEingesetzte Messtechnik und Messmethoden 69

Die Messgasprobenahme erfolgt in der Produktgasleitung bzw. Abgasleitung nach der Parti-
kelabreinigung. Um Verschmutzungen und Wassereintritt in den Messgeraten zu verhindern
werden die Messgasstrome mehrstufig auf 0°C gekiihlt und mehrstufig gefiltert. Fiir die
Analyse der genannten Gasbestandteile werden die im Anhang unter Tabelle A.3 aufgefiihrten
Gasmessgerite eingesetzt. Die Messgerite wurden vor und nach der Versuchsdurchfithrung,
bzw. in Langzeitversuchen auch dazwischen mit Stickstoff als Nullgas und Kalibriergas mit
Prifgaskonzentrationen im erwarteten Messbereich kalibriert und fiir die Auswertung die

gemessenen Gaskonzentrationen mit den 2-Punkt-Kalibriergeraden korrigiert (vgl. [128]).

Die gemessenen Konzentrationen sind durch Spiil- und Traggas-N, verdiinnt. Da die N,-
Verdiinnung in einem realen Prozess im Vergleich zur Produktgasmenge vernachlassigt werden
kann, wird in dieser Arbeit der N,-Gehalt im Produktgas nach Gl. (4.9) herausgerechnet und

die Produktgaskonzentrationen (y, ~) als N,-frei angegeben:

y2| esswer : .
yi|N2—f7"ei = m mit 1 = {H2, CO, COQ, CH47 CXHy} (49)

Produktgasvolumen- und Produktgaswassermassenstrom: Das Modul zur Bestim-
mung des wasser- und teerfreien Produktgasvolumenstromes (V}f;d?wtf) am Austritt des
Vergasers besteht in der Technikums- und Laborversuchsanlage aus Kondensator, Filter und
Gaszéhler. Der vorgeschaltete Kondensator ist ein wassergekiihlter Rohrbiindelwarmetiber-
trager, in dem das Wasser und die Teerverbindungen des durchstromenden Produktgases
auskondensieren. Uber einen Kugelhahn kann das Kondensat abgelassen und somit auch
der Wassermassenstrom (MI‘{/Z_O) im Produktgas bestimmt werden. Nach dem Kondensator
passiert das Produktgas eine mehrschichtige Filtereinheit bestehend aus Aktivkohle zur
Teerabscheidung und Silikagel, um die restliche Feuchtigkeit aus dem Produktgasstrom zu
entfernen. Nach der Filtereinheit wird der wasser- und teerfreie Produktgasvolumenstrom
(V]l/rgdmf) mittels einer Gasmessuhr mit integrierter Druck- und Temperaturanzeige diskonti-
nuierlich in einem Zeitintervall von 6 min im Abstand von 25 min bis 30 min gemessen und

auf Normzustand umgerechnet.

In der Demonstrationsanlage erfolgte die Bestimmung des Produkt- und Regeneratorabgasvo-
lumenstromes kontinuierlich mit einem kommerziell verfiigharen V-Konus Durchflusssensor,

welcher vor der Abgasfackel bzw. dem Gewebefilter installiert wurde [85].

Analog zur Bestimmung der Produktgaszusammensetzung (s.o.) wird der Ny-Anteil im Pro-

duktgasstrom nach Gl. (4.10) berechnet und VPVT;det s in dieser Arbeit als Ny-frei angegeben:



70 4 Versuchsplanung, -anlagen und Messmethoden

V- _ V- : V- ‘
Prod,wtf N,—frei Prod,wtf| rosswert Z Yi Messwert
i

mit i = {H,,CO,CO,, CH,, CH,} (4.10)

Teermassenstrom und -zusammensetzung: Die Teermesstechnik orientiert sich an der
Tar Guideline, die im Rahmen einer CEN-Task-Force (CEN/BT/TF 143) die Teerprobenahme
und -analytik entwickelt und standardisiert hat. Daraus hat sich 2006 die Deutsche Fassung
in Form einer Vornorm abgeleitet [29], die so im Jahre 2007 von [107] am IFK umgesetzt und
etabliert wurde. Das in [107] vorgestellte und eingesetzte Equipment sowie die Methode der
Analytik wird im Wesentlichen auch so in dieser Arbeit verwendet (vgl. [10, 69, 85, 187]).

Die Teerprobenahme erfolgte in den Versuchs- und Demonstrationsanlagen isokinetisch in
der Produktgasleitung nach der Partikelabreinigung, wobei an der Probenahmestelle ein
zusatzlicher Messgaskerzenfilter installiert wurde. Die Zuleitung bis zur Messstelle, die Pro-
benahmestelle, der Kerzenfilter sowie die Messgasleitung zum Isopropanolquench mit den
nachgeschalteten Waschflaschen wurden auf 7' > 300 °C beheizt, um vorzeitige Teerkonden-
sation in den Leitungen ausschliefen zu kénnen. Die durch Kondensation bei 7' < —15°C
und Auflésung in Isopropanol gewonnenen Teerproben wurden im Labor des Fraunhofer
Instituts UMSICHT mittels GC-MS-Analyse auf die einzelnen GCMS-Teerbestandteile
(xj.coms,Teer, siehe Kap. 3.5) entsprechend der Methodik von [29] analysiert. Die Bestimmung
des gravimetrischen Teeranteils (g qu,reer) €rfolgte im institutseigenen IFK-Labor, mit Hilfe
eines Rotationsverdampfers und nachfolgender Wagung des Riickstandes nach der in [107]
eingefithrten und in [10, 85, 187] vorgestellten Methode.

Bettumlaufmassenstrom: Der in den Vergaser eintretende Bettmaterialumlaufmassen-
strom (M} +) wird in der DFB-Technikumsversuchsanlage indirekt, mittels der Fiilldauer
eines Quarzglasvolumenelementes (21) iiber dem Siphon (4) (siche Abbildung 4.1) gemessen
und mit der Schiittdichte berechnet: Hierfiir wird einleitend der Brennstoffstrom fiir ca.
5min bis 10 min unterbrochen, wihrend die Spieiventilstellung konstant bleibt. Nachdem

das Vergaserbett vollstandig ausgetauscht ist, gilt:
Myt =My~ wnd  alloy = 2oy (4.11)

Zur Messung des Umlaufmassenstromes wird die Siphonfluidisierung fiir die Dauer der

Messung unterbrochen, wodurch sich ein messbares Quarzglasvolumenelement in einem
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messbaren Zeitraum aufzufiillen beginnt. Mittels dem CaO-Anteil im Bettmaterial (zcao0.v)

wird der Sorbensmassenstrom (MY.5) berechnet.

In der Demonstrationsanlage wird der Umlaufmassenstrom in den Vergaser (MK45) in
dhnlicher Art und Weise wie in der Technikumsversuchsanlage bestimmt. Hierbei wird nach
dem L-Ventil der Bettumlaufmassenstrom vor dem Vergaser mit Hilfe einer Uberlaufstrecke
optisch erfasst. In dieser Apparatur wird ebenfalls die Fiilldauer eines definierten Volumens
gemessen und damit auf den Massenstrom umgerechnet, wobei der Brennstoffstrom jedoch

nicht unterbrochen werden muss [85, 92].

Dampfmassenstrom: In der Technikums- und Laborversuchsanlage wurde ein Prozess-
dampferzeugermodul (15) (s. Abbildung 4.1) eingesetzt, das einen Sattdampfmassenstrom
(Mgﬂ von 0,5kgh™! bis 5,0kgh™! erzeugt. Hierbei wird der in den Durchlaufdampferzeu-
ger gepumpte Wassermassenstrom (Mﬁi%*) gravimetrisch erfasst, indem das Gewicht des

Wasservorratsbehélters kontinuierlich im 3s-Takt protokolliert wird.

Die Demonstrationsanlage wird mit iiberhitztem Prozessdampf M) (T > 140°C) aus
einem elektrischen Kesseldampferzeuger mit einer Kapazitit von 50kgh~! versorgt. Die
Dampfmenge wird iiber ein zuvor kalibriertes Wirbelfrequenz-Durchflussmessgerat erfasst
und protokolliert [85].

Brennstoff- und Frischkalkmassenstrom: Der Brennstoffmassenstrom in den Vergaser
(ng”) wird in der Labor- und Technikumsversuchsanlage durch kontinuierliche Wagung

des Vorratsbehélters erfasst und mittels Zeitmessung berechnet und protokolliert.

In der Demonstrationsanlage wird der Brennstoffmassenstrom in den Vergaser (ng”) resp.

der Zusatzbrennstoffmassenstrom (M g;f ;) und Frischkalkmassenstrom in den Regenerator
(Mg;c%) mittels der zuvor kalibrierten und kontinuierlich erfassten Forderschneckendrehzahl
bestimmt [85].

Spiil- und Traggasstrome: N,-Spiil- und Traggasvolumenstrome werden in der Labor-
und Technikumsversuchsanlage sowie in der Demonstrationsanlage mittels kalibrierter Mas-

sendurchflusssensor und Schwebekorper-Durchflussmesser erfasst.

Feststoffanalysen: Vor jedem Versuch werden repréasentative Brennstoffproben genommen
und deren Bestandteile in einer Immediat- und Elementaranalyse im institutseigenen Labor
nach DIN-Normen® bestimmt [48-53, 55-58, 169]. Unmittelbar vor den Versuchen wird der

Brennstoffwassergehalt erneut analysiert um evtl. Trocknungsvorgénge erfassen zu kénnen.

IDIN CEN EN: 14780, 14774-1-3, 15148, 14775, 15104, 15289, 14918,15290, 15296
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Analog zur Brennstoffanalyse wird vor dem Versuch die Bettmaterialzusammensetzung
analysiert. Wahrend dem Versuch wird zum einen der Bettmaterialmassenstrom am Eintritt
des Vergasers beprobt, womit der Bettmaterialregenerationsgrad und Koksausbrand iiberpriift
wird, zum anderen werden Proben des Bettmaterialmassenstromes am Austritt des Vergasers

genommen und somit die Vergaserbettzusammensetzung festgestellt.

Wahrend bzw. nach dem Versuch werden Feststoffproben aus den Zyklonen und Kerzenfiltern
bzw. Vergaserbettmaterial (bei Semi-batch-Versuchen) genommen und entsprechend der

aufgefithrten DIN-Normen untersucht.



5 Experimentelle Untersuchungen

5.1 Experimentelle Untersuchung zum Einfluss der

Biomasse

Entsprechend der Versuchsplanung unterteilt sich die experimentelle Untersuchung zur
Einflussgrofie Biomasse in zwei Versuchsabschnitte: Im ersten Abschnitt wird der Einfluss
der Biomassediversitiat anhand von 11 unterschiedlichen Biomassen untersucht. Indem drei
Biomassesorten mit unterschiedlichem Wassergehalt eingesetzt werden, kann im zweiten

Abschnitt der Einfluss des Biomassewassergehaltes dargestellt werden.

5.1.1 Auswahl und physikalisch-chemische Eigenschaften der

untersuchten Biomassen

Die Auswahl der zu untersuchenden Brennstoffsorten fand im Kontext des nationalen For-
schungsprojekts BTG-Brennflex statt [151], das das zum damaligen Zeitpunkt geplante
Bauvorhaben einer 10 MW,,-SER-Demonstrationsanlage in Geislingen an der Steige in Baden-
Wiirttemberg begleitet hat. In Absprache mit den Projektpartnern sowie dem damaligen
zukinftigen Anlagenbetreiber sollten fiir die Untersuchung zur SER-Brennstoffdiversitat
sowohl holzartige Waldrestholzer als auch biogene Reststoffe aus dem Biosphérengebiet der
Schwébischen Alb eingesetzt werden. Die Bestandteile dieser beiden Fraktionen setzt sich

folgendermafen zusammen (siehe Tabelle A.1):

Holzartige Waldrestholzer: Diese Fraktion beinhaltet Stammholz vom Nadelbaum und
Laubbaum sowie Ast- und Baumschnitt und bildet somit ein grobes Spektrum an Waldbestand
ab. Als Vertreter fiir den Nadelbaum wird homogen Fichte eingesetzt, das zum grofiten Teil
aus Stammholz besteht, mitunter aber auch Astholz mit Nadelanteil besitzt. Als Vertreter
fiir den Laubbaum wird homogen Esche verwendet, das sich im wesentlichen aus Stammholz
zusammensetzt und nur einen geringen Anteil an Rinde besitzt — Aste, Zweige oder Blitter

sind nicht enthalten. Der Ast- und Baumschnitt besteht aus einem Gemisch aus Birke- und
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Esche-Schnittgut und zeichnet sich durch einem hohen Rindeanteil aus. Als Referenzbrennstoff
fiir holzartige Brennstoffe werden nach DIN EN 15234 zertifizierte Holzpellets' herangezogen
[54].

Biogene Reststoffe: Diese Fraktion wird zum einen in biogene Reststoffe aus der Land-
schaftspflege wie Garten- und Parkabfélle sowie Straflenbegleitmaterial unterteilt; zum anderen
fallen in diese Fraktion auch biogene Riickstdnde aus der Landwirtschaft, wie Stroh, Raps-
kuchen und Gérreststoffe aus der Biogaserzeugung. Als Landschaftspflegematerial werden
neben Hecken- und Strauchschnitt, das sich aus inhomogenem Material diverser Zierstraucher
zusammensetzt, auch Kompostabfille eingesetzt. Die Kompostabfille stellen einen inhomoge-
nen Biomasse-Mix dar und bestehen aus sémtlichen privaten Garten- und Griinabféllen des
Landkreises Goppingen. Fiir die Vergasungsversuche wurden zwei unterschiedliche Komposte
eingesetzt, die sich in ihrem Zersetzungszustand unterscheiden?. In das Versuchsprogramm der
Reststoffe wurde Industriecellulose aufgenommen, damit der Einfluss der makromolekularen

Brennstoffzusammensetzung auf die SER-Zersetzungsvorgénge verdeutlicht werden kann.

Damit die aufgefiihrten Brennstoffe einerseits fiir die Dosiereinheit der Vergasungsanlage
forderbar sind und andererseits der Einflussparameter Brennstoffpartikelgrofie im Vorfeld
minimiert wird, wurden im Rahmen der Versuchsvorbereitung alle genannten Brennstoffe
auf eine einheitliche Stiickigkeit zerkleinert (Lochsiebmaschenweite des Biomassemahlwerks
7mm). Aufgrund der geringen Schiittdichte und demzufolge problematischen Dosierfahigkeit
wurden die Industriecellulose, das Strohschnittgut und die Géarreststoffe pelettiert und wieder
auf die Einheitsgrofie der restlichen Biomassen zerkleinert.

Um im Vorfeld die Einflussgrofle Biomassewassergehalt zu reduzieren, wurden die Ein-
satzstoffe auf einen Wassergehalt von Y1,0,Brir. < 10,0 mas.—% getrocknet. Dennoch
liegt der Wassergehalt des Esche-Stammholzes und der Garreststoffe mit VH,0,Brir. =
12,0 mas.—% bzw. YH,0.Brir. = 13,2 mas.—% hoher als der mittlere Wassergehalt von
V1,0,Brir. = 950 mas.—%. Der Wassergehalt der Industrie-Cellulose beziffert sich mit
Yi,0,Brir. < 4,3 mas.—% und liegt damit deutlich niedriger als bei den restlichen Brennstoffen.

Neben dem Wassergehalt und der Elementarzusammensetzung fithrt Tabelle A.1 die wasser-
und aschefreien Brennstoffanalyseergebnisse zum Gehalt an fliichtigen und Cp;, Bestandtei-
len (Y, BrwafsYoFiz,Brwas) auf. Der Gehalt an fliichtigen Bestandteilen eines Brennstoffes
charakterisiert die Eigenschaft unter Warmeeinwirkung gasformige Pyrolyseprodukte aus

der Brennstoffmatrix frei zu setzen und ist nach [53, 169] keine absolute, sondern durch

IBez. in Tabelle A.1: Holzpellets IV
?Bez. in Tabelle A.1: Kompost I und II
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Konvention festgelegte Messgrofle. Daraus folgernd muss beim SER-Prozess ein Zusammen-
hang zwischen der Brennstoffzusammensetzung und der SER-Bewertungsgrofie Koksausbeute
(Yioks) vorliegen, welcher bei einem zunehmenden Gehalt an fliichtigen Bestandteilen eine
abnehmende Koksausbeute beschreibt. Diese Korrelation soll als Plausibilitatskriterium der
Versuchsergebnisse herangezogen werden und demzufolge allgemein die experimentelle Metho-
dik dieser Arbeit einschétzen. Die Industriecellulose zeichnet sich durch den hochsten Gehalt
an fliichtigen Bestandteilen aus, wahrend bei den biogenen Reststoffen die Géarreststoffe und

der stark verrottete Kompost die niedrigsten fliichtigen Bestandteile aufweisen.

5.1.2 Untersuchung zum Einfluss der Biomassediversitat
Versuchsdurchfiihrung und -rahmenbedingungen

In den Untersuchungen zum Einfluss der Vergasungstemperatur (siche Kap 5.2) konnte
gezeigt werden, dass im Temperaturbereich von TV = 650 °C der grofite Einfluss des Sorbens
auf die Reaktionsvorgiange vorliegt. Demzufolge werden die Versuche in der Technikums-
versuchsanlage einheitlich in diesem Temperaturfenster bei 653°C < TV < 656 °C unter
Semi-batch-Bedingungen durchgefithrt. Aufgrund der unterschiedlichen Wassergehalte (s.o.)
variiert das Verhaltnis von Wasserdampf-zu-Brennstoff, wobei fiir die Untersuchungen ein
Bereich von 0,67 mol molgiwaf < Omu,0,58 < 0,95mol molgiwaf eingehalten werden konnte.
Trotz einheitlicher Brennstoffstiickigkeit unterscheiden sich die Biomassen in ihrer Schiitt-
dichte, was sich auf die Forderschneckendosierbarkeit auswirkt. Dies spiegelt sich in der
Reaktorquerschnittsflachenbelastung (¢ geqr:) und in der mittleren Raumgeschwindigkeit
(bwrsy) wieder. Dennoch liegen fiir alle Versuche die mittleren Raumgeschwindigkeiten
deutlich unter 1,00h~!. Als Bettmaterial wurde fiir diese Versuchsreihe Sorbens I mit der
Zusammensetzung aus Tabelle A.2 eingesetzt. Weitere Versuchsrahmenbedingungen sind in

Tabelle A.4 zusammengefasst.

Zusammenfassung der Versuchsergebnisse

Abbildung 5.1 und 5.2 verdeutlichen die Versuchsergebnisse der Untersuchung zum Einfluss
der unterschiedlichen Biomassen auf die SER-Bewertungsgrofien. Weiterfiihrende Ergebnisse
sind im Anhang in Tabelle A .4 aufgefithrt. Entsprechend der Anordnung der Unterabbildungen

werden folgende Ergebnisse erzielt:

Produktgaszusammensetzung: Fiir alle untersuchten Brennstoffe liegt die Produktgaszu-
sammensetzung in einer dhnlichen Groflenordnung, wobei die Ergebnisse der Rapskuchenverga-

sung deutlich vom Mittelwert abweichen. Unter Ausschluss der Rapskuchenergebnisse liegt die
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mittlere Hy-Konzentration bei gy = 79,0 & 1,4 Vol.—%, die COy-Konzentration bei J¢o, =
7,6 £ 0,5 Vol.—%, die CO-Konzentration bei o = 3,6 + 0,9 Vol.—%, die CH,-Konzentration
bei you, = 6,9£0,6 Vol.—% und die C H -Konzentration bei Yom, = 2,6 £ 0,7 Vol.—%.
Wihrend sich die Produktgaszusammensetzung der Stammholzer mit denen des Referenz-
brennstoffes Holzpellets deckt, zeichnet sich der rindenreiche Astschnitt durch niedrigere

H,-Konzentrationen und héhere CHy- und C,H,-Konzentrationen aus.

Die Diversitat der biogenen Reststoffe spiegelt sich in der nicht einheitlichen Produktgaszusam-
mensetzung wieder, wobei die kompostartigen Reststoffe mit yg, > 80 Vol.—% die héchsten
H,-Konzentrationen aufzeigen. Die Produktgaszusammensetzung der Rapskuchenvergasung
liegt mit einer Hy-Konzentration von yy, = 70,6 Vol.—% deutlich unter den anderen unter-
suchten Brennstoffen, wihrend die nicht-kondensierbaren Kohlenwasserstoffkonzentrationen
deutlich iiber den mittleren Konzentrationen der anderen Versuchsergebnisse liegen, wobei

die C,H -Konzentration mit yc,u, = 8,4 Vol.—% signifikant hoher ist.

CO,-Abscheidung, Kohlenstoff-, Wasserumsatz: Aufgrund der dhnlichen Versuchsrah-
menbedingungen liegen die Versuchsergebnisse des CO,-Abscheidegrades in einem engen
Bereich um den Mittelwert von Ymco2 = 81,4 + 1,3 % und entsprechen den Ergebnissen aus
Kap. 5.2.1 bei TV = 655 °C unter Semi-batch-Bedingungen.

Mit KHQO = 5,1+ 1,8% liegt der mittlere Wasserumsatz in der gleichen Grofienordnung wie
bei den Temperaturuntersuchungen bei TV = 655°C unter Semi-batch-Bedingungen (vgl.
Tabelle A.5). Eine eindeutige Korrelation zwischen den Brennstoffen und dem Wasserumsatz
kann nicht aufgezeigt werden, wobei tendenziell der Wasserumsatz fiir die Versuchsergebnisse
der Garreststoffe, Stroh und Rapskuchen?® geringer ist als fiir die restlichen untersuchten

Brennstoffe.

Bei dem Versuchsergebnis zum Kohlenstoffumsatz hebt sich die Cellulose mit A¢ = 67,7 %
deutlich vom mittleren Kohlenstoffumsatz von Aq = 54,0 & 4,5 % ab. Die holzartigen Wald-
restholzer zeichnen sich gegeniiber den biogenen Reststoffen (ohne Cellulose) durch tendenziell
hohere Kohlenstoffumsétze aus, wobei Esche-Stammholz gegentiber Fichte-Stammbholz auf-
grund des vergleichsweise hohen Kohlenstoffgehalts deutlich niedrigere Kohlenstoffumsétze

aufweist.

Koks-, er,coz" Sorbatausbeute: Verbunden mit dem Kohlenstoffumsatz gilt fir die
Koksausbeute die Tendenz, dass bei den biogenen Reststoffen (ohne Cellulose) mehr Koks
entsteht als bei den holzartigen Waldrestholzern, wobei die Koksausbeute des Esche-Stamm-

holzes mit Ygors = 0,32kg kggiwaf tiber der durchschnittlichen Koksausbeute von Y gors =

3keine messbaren Wasserumsitze
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0,27 £ 0,03 kg kggr{waf bestimmt wurde. Bei einer Vergasungstemperatur von 650 °C und
unter Batch-Laborbedingungen mit einem hohen CaO-zu-Brennstoffverhéltnis, konnte [22]
Ergebnisse zum SER-Koksresiduum im Bereich von Yy rs =0,14 kg kggiwaf bis 0,19 kg kggiwaf

erzielen.

Die hochste Koksausbeute entsteht bei der Vergasung von stark verrottetem Kompost
mit Yxors = 0,34kg kggiwaf. Die Cellulose-Vergasung erzeugt mit Yxo,s = 0,16 kg kggrl,waf
die deutlich niedrigste Koksausbeute in der Versuchsreihe. Kombiniert mit dem hochsten
Versuchsergebnis zur YT’;L,COQ—Ausbeute4 und demzufolge der hochsten Sorbatausbeute (CO,-
Abscheidegrad fiir alle Versuche éhnlich, s.0.) hebt sich das Vergasungsverhalten dieses

Einsatzstoffes deutlich gegeniiber den restlichen Brennstoffen ab.

Diesen deutlichen Unterschied des Cellulosevergasungsverhaltens gegeniiber den holzarti-
gen Brennstoffen bestétigen die Ergebnisse der Luftvergasungsuntersuchungen im Flug-
strom von [107]. Der Cellulose gegeniiber stehen die Rapskuchenversuchsergebnisse, welche
mit Y3 ¢o, = 0,16mol molé}Br um 45 % niedriger sind als der Mittelwert von ?;717002 =
0,35 £ 0,03 mol molalBr bzw. um 50 % niedriger ist als die mittlere Sorbatausbeute von
Ymcaco, = 1,17kgkgp; yur (jeweils ohne Rapskuchen). Die Ergebnisse der Gérreststoff-
vergasung zeichnen sich ebenfalls durch niedrige Y5 co,- und Sorbatausbeuten aus. Im
nachfolgenden Abschnitt wird der Zusammenhang zwischen der Brennstoffzusammensetzung

und der Koks- und Y7 ¢ -Ausbeute vertiefend aufgefiihrt.

Produktgasausbeute: Die Versuchsergebnisse zu den Produktgasausbeuten zeigen kei-
ne klaren Tendenzen zwischen den beiden Brennstofffraktionen. Wahrend die Ergebnis-
se der Rapskuchenvergasung mit Yp,,q = 0,64 mf"Nwwtfkggiwaf bzw. der Strohvergasung
mit Ypoq = 0,69 mf’_N_wtfkggrl’VVaf deutlich unter der mittleren Produktgasausbeute von
Y prod = 0,78 £0,05 mf’.N.’Wtf kggr{waf liegen, konnten tiberdurchschnittliche Werte fiir die kom-
postartigen Reststoffe und dem Hecken-Strauchschnitt erfasst werden. Bei den holzartigen
Waldresthoélzern zeichnet sich die Produktgasausbeute der Esche-Stammbholzvergasung mit
dem hochsten Ergebnis aus, wéahrend das Fichte-Stammholz und die Holzpeletts geringfiigig
iiberdurchschnittliche Produktgasausbeuten aufweisen. Die Ausbeute der Astschnittvergasung

kann als durchschnittlich bewertet werden.

Obwohl die Cellulosevergasung einen deutlich hoheren Kohlenstoffumsatz und Y7 ¢ -
Ausbeute aufzeigt (s.o0.), liegt die Produktgasausbeute mit Yp,oq = 0,81 mJy 4 kggiwaf
nur geringfiigig iiber dem Mittelwert. Da fiir diesen Einsatzstoff nur durchschnittliche Ergeb-

nisse fiir den Wasserumsatz und die H,-Ausbeute erzielt wurden, kann daraus geschlossen

4siehe Tabelle A.4
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werden, dass die signifikant tberdurchschnittliche Y7 oo -Ausbeute im Wesentlichen kein
Produkt der WGS-Reaktion ist. Demzufolge muss das CO, durch eine vollstandige Oxidati-
onsreaktion mit dem Brennstoffsauerstoft gebildet worden sein - welcher in der Cellulose mit

Y0,Brwaf = 50,8 mas.—% deutlich hoher ist als in den restlichen Einsatzstoffen.

Grav.- und GCMS-Teerausbeute: Mit Ausnahme der grav.-Teerausbeute fiir die Gér-
reststoff- und Rapskuchenvergasung liegen die Ergebnisse der restlichen Brennstoffe in
einem engen Bereich von Y ;0 1eer = 11,9 4 3,6 gkggiwaf. Bei der Garreststoffvergasung
liegt die grav.-Teerausbeute um den Faktor 2,1 iiber diesen Mittelwert und mit Y,qy 7eer =
57,0 gkggrl’waf wurde bei der Rapskuchenvergasung die hochste grav.-Teerausbeute gemessen.
In den Versuchsergebnissen zum Einfluss der Vergasungstemperatur auf die Teerausbeute
(siehe Kap. 5.2) konnte gezeigt werden, dass die grav.-Teerausbeute im Temperaturbereich

von TV = 650 °C als iiberwiegend Primérteere verstanden werden kann.

Die mittlere GCMS-Teerausbeute (ohne Gérreststoff- und Rapskuchenvergasung) beziffert
sich mit Y aomsreer = 17,6 + 2,7gkg]§r17waf. Analog zur grav.-Teerausbeute konnten fiir die
Garreststoff- und Rapskuchenvergasung 1,9- bzw. 2.9-fach héhere GCMS-Teerausbeuten
gemessen werden. Bei der Esche-Stammholzvergasung konnten sowohl fiir die grav.- als auch
fiir die GCMS-Teerausbeuten die niedrigsten Ergebnisse erzielt werden. Im Allgemeinen
zeigen die Versuchsergebnisse der Waldrestholzer tendenziell niedrigere Teerausbeuten als die

Versuchsergebnisse der biogenen Reststoffe.

GCMS-Teerzusammensetzung: Die Versuchsergebnisse zur Teerzusammensetzung zei-
gen, dass tiberwiegend Primar- und Sekundarteerkomponenten im Rohgas vorliegen. Wéhrend
die Primarteerausbeuten, mit Phenol als Hauptkomponente, fiir alle Versuchsreihen mit
Y primaeer = 2,24+ 0,5 gkggrl’waf in einem engen Bereich liegen, variieren die Sekundarteeraus-

beuten, mit Toluol als Hauptkomponente, deutlich voneinander.

Tendenziell konnen fiir die biogenen Reststoffe hohere Sekundarteerausbeuten bestimmt wer-
den als fiir die Waldrestholzer, wobei der rindenreiche Astschnitt &hnliche Ergebnisse aufzeigt
wie die Reststoffe; und im Vergleich zu den Waldrestholzern entstehen bei den biogenen Rest-
stoffen tendenziell mehr Sekundarteere als Primarteere, was auf die phenolische Grundstruktur
der ligninreichen Holzer zuriickgefithrt werden kann. Analog zur Primérteerausbeute konnte
fiir alle Einsatzstoffe eine dhnliche Tertidrteerausbeute von Y rerereer = 1,4 £0,3 gkggiwaf
gemessen werden. In gleichen Mafle wie die Sekundérteerausbeute variiert auch die Ben-
zolausbeute, wobei sie auch in der gleichen Groflenordnung wie die Sekundérteerausbeute

vorliegt.
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Ergebnisdiskussion

Nachfolgend werden in Abbildung 5.3 die Zusammenhénge zwischen der Brennstoffzusam-
mensetzung und den SER-Bewertungsgrofien dargestellt. Entlang der Unterabbildungen 5.3a
bis 5.3f kann folgendes zusammengefasst werden: (a) Die Versuchsergebnisse zeigen einen
klaren Zusammenhang zwischen der Koksausbeute und dem Gehalt an fliichtigen bzw. Cg;,
Bestandteilen im Brennstoff, wobei mit zunehmendem Gehalt an fliichtigen Bestandteilen
weniger Koks im Vergaser zurtickbleibt, resp. ein hoher Gehalt an Cp;, Bestandteilen zu einer
hoheren Koksausbeute fithrt. Nach der Konvention zur Bestimmung der fliichtigen und Cpg;,
Bestandteilen war dieses Ergebnis zu erwarten und erfiillt somit das Plausibilitdatskriterium zur
Methodik der Versuchsdurchfithrung und -analyse. (b) und (c) Mit zunehmendem Brennstoff-
Sauerstoff-zu-Kohlenstoff Verhéaltnis (vo/7¢) bleibt bei der SER-Vergasung weniger Koks
zuriick und mehr Y7 o wird gebildet. (d) Verbunden mit der grav.- und GCMS-Teerausbeute,
welche mit zunehmendem 7o /vc im SER-Produktgas abnimmt, kann zusammengefasst wer-
den, dass ein hoher Sauerstoffgehalt im Brennstoff die Brennstoffumsetzung zum teerfreien
Produktgas begiinstigt. Da jedoch kein klarer Zusammenhang zwischen 7o/v¢c und der
H,-Ausbeute besteht, kann davon ausgegangen werden, dass der Brennstoffsauerstoff die
vollstandige Oxidation des Kohlenstoffes zu CO, fordert.

Die Reduktion der Teerausbeute bei steigendem Sauerstoffangebot deckt sich mit den
Beobachtungen bei der Luftvergasung von [74, 90, 107, 111, 137], wo gezeigt wird, dass
mit steigender Luftzahl die Teerausbeute signifikant abnimmt, wobei speziell die Primér-
teere reduziert werden (siehe Kap. 2.3.2). (e) Neben der Reformierung der gravimetrischen
Primérteerverbindungen beeinflusst ein hoher Sauerstoffgehalt im Wesentlichen nur die
Sekundéarteer- und Benzolreformierung zu niedrigeren Ausbeuten, wobei die Korrelation zwi-
schen der Sekundérteer- und Benzolausbeute zu o /¢ nahezu identisch ist. Einen eindeutigen
Zusammenhang zwischen der GCMS-Priméarteer- und Tertidrteerausbeute zu o /vc kann
nicht erkannt werden. (f) Mit steigendem Gehalt an Brennstoffstickstoff (yn,5rwar) kann eine

zunehmende Ausbeute der stickstoffhaltigen Teerkomponente Pyridin beobachtet werden.

5.1.3 Untersuchung zum Einfluss des Biomassewassergehaltes

Um den Einfluss des Biomassewassergehaltes auf die SER-Bewertungsgrofien zu untersuchen
wurde das Fichte-Stammbholz, der Ast- und Baumschnitt sowie der Hecke-Strauchschnitt bei

zwei unterschiedlichen Trockenzusténden unter SER-Bedingungen vergast.
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Versuchsdurchfiihrung und -rahmenbedingungen

Neben den Versuchsrahmenbedingungen zur Biomassediversitat sind in Tabelle A.4 die
Versuchsbedingungen fiir die Biomassewassergehaltversuchsreihe aufgelistet. Aufgrund des
erhohten Wassereintrages durch den hoheren Biomassewassergehalt liegt das Verhéltnis
von Wasserdampf-zu-Brennstoff iiber den Versuchsbedingungen zur Biomassediversitéit. Die
Versuchsparameter zur Vergasungstemperatur, Raumgeschwindigkeit und der Reaktorquer-
schnittsflichenbelastung variieren nur geringfiigig von den Versuchsbedingungen der Bio-
massediversitat, womit eine Einflussnahme dieser Groflen bei der Gegeniiberstellung der
Versuchsergebnisse vernachléssigt werden kann.

Das Fichte-Stammholz und der Birke-Esche-Astschnitt, als Vertreter der holzartigen Wald-
restholzer, besitzen einen Wassergehalt vor der Trocknung von Y1,0,Brir. = 16,9 mas.—%
bzw. Y4,0,Brir. = 14,0 mas.—%. Als Vertreter der biogenen Reststofffraktion wird Hecke-
Strauchschnitt mit einem Wassergehalt vor der Trocknung von Y1,0,Brir. = 16,8 mas.—%
unter SER-Bedingungen vergast. Mittels einer aktiven Trocknung wurden die Wassergehalte
fir die Einsatzstoffe nahezu halbiert (vgl. Tabelle A.1).

Zusammenfassung der Versuchsergebnisse und Ergebnisdiskussion

Gekennzeichnet mit (F), fiir Brennstoffe mit hohem Wassergehalt, werden die Ergebnisse der
Biomassewassergehalt-Versuchsreihe, zusammen mit den Versuchsergebnissen zum Einfluss
der Biomassediversitat, in Abbildung 5.1 und 5.2 dargestellt. Durch die Gegeniiberstellung
der Versuchsergebnisse vor und nach der Trocknung kann zusammengefasst werden, dass der
Biomassewassergehalt im untersuchten Bereich keinen Einfluss auf die nicht-kondensierbaren
Bestandteile des Produktgases ausiibt. Analog zu diesem Ergebnis konnte in [181] ebenfalls
kein eindeutiger Zusammenhang zwischen der SER-Produktgaszusammensetzung und dem
Wassergehalt erkannt werden (vgl. Kap. 3.6.1). Ebenso liegen die Ergebnisse zur CO,-
Abscheidung, zum Kohlenstoff- und Wasserumsatz sowie zur Koks-, CO,*- und Sorbatausbeute
fiir beide Trocknungszustédnde im experimentellen Schwankungsbereich. Eine klare Tendenz
zwischen dem Wassergehalt und der Produktgasausbeute kann nicht beobachtet werden;
wahrend durch die Trocknung die Produktgasausbeute bei der Stammholz-Fichte- und
Heckenschnittvergasung um durchschnittlich 5,7 % steigt, ist sie bei der Astschnittvergasung
fiir beide Trocknungszustande nahezu identisch.

Hingegen ist der Einfluss des Biomassewassergehalts auf die grav.- und GCMS-Teerausbeute
deutlich zu erkennen. Es wird gezeigt, dass mit abnehmendem Wassergehalt die grav.- und

GCMS-Teerausbeute abnimmt. Dieses Ergebnis ist gegensétzlich zu den SER-Beobachtungen



84 5 Experimentelle Untersuchungen

von [181], wo gezeigt wird, dass eine Verminderung des Brennstoffwassergehaltes zu einem
Anstieg der grav.- und GCMS- Teerausbeute fithrt. Bedingt durch das widerspriichliche
Verhalten der Produktgaszusammensetzung zu Literaturwerten in der Arbeit von [181] kann
jedoch vermutet werden, dass bei den DFB-SER-Untersuchungen tiberlagernde Einfliisse auf-
getreten sind. Die Analyse der GCMS-Teerzusammensetzung verdeutlicht, dass eine Erhéhung
des Wassergehalts zu einer Erhohung der Sekundér- und Tertidrteerbildung fithrt. Die Benzol-
ausbeute erhoht sich fiir alle Brennstoffe im Bereich von 51 % bis 66 %. Diese Beobachtung
lésst vermuten, dass ein erhohter Brennstoffwassergehalt die Brennstoffpartikelautheizrate
reduziert, was zu einem vergleichbaren Effekt fithrt wie eine niedrige Vergasungstempera-
tur und damit verbunden zu den unter Kap. 3.6.2 zusammengefassten Auswirkungen der

Autheizrate beim initiierenden Pyrolyseschritt.

5.1.4 Zusammenfassung und Fazit zur experimentellen

Untersuchung zum Einfluss der Biomasse

Zur Quantifizierung der SER-Einflussgrofie Biomasse wurden elf verschiedenartige Biomasse-
brennstoffe unter einheitlichen SER-Bedingungen vergast. Die eingesetzten Biomassesorten
werden eingeordnet in die Fraktion holzartige Waldrestholzer und biogene Reststoffe. Fiir
die Vergleichbarkeit der Versuchsergebnisse wurden die Einsatzstoffe vor Versuchsbeginn auf
eine einheitliche Stiickigkeit und Wassergehalt gemahlen bzw. getrocknet. Ubergeordnet kann
zusammengefasst werden, dass unter diesen Rahmenbedingungen, bei einer Vergasungstempe-
ratur von 7' = 655 °C, alle Brennstoffe in einem stabilen SER-Anlagenbetrieb vergast werden
konnten. Eine Defluidisierung aufgrund von Ascheaufschmelzungen oder Agglomeration im
Vergaser konnte nicht beobachtet werden.

Aufgrund dessen, dass die zertifizierten Laborergebnisse der fliichtigen und Cgi Brenn-
stoffbestandteile mit der Koksausbeute korrelieren, kann die Versuchsmethodik als plausibel
eingestuft werden.

Entsprechend der Fraktionierung sind in Tabelle 5.1 die Ergebnisfenster der Bewertungsgro-
Ben zusammengefasst. Die Ergebnisse der Rapskuchenvergasung heben sich deutlich von den
restlichen Ergebnissen ab, wobei zusammengefasst werden kann, dass dieser Einsatzstoff die
geringste H,-Konzentration und Produktgasausbeute und die hochste Teerausbeute aufzeigt.
Dem gegeniiber steht die sauerstoffreiche Cellulose, die sich durch die niedrigste Koksausbeute
auszeichnet. Die Gegeniiberstellungen der Versuchsergebnisse mit dem Brennstoff-Sauerstoff-
zu-Kohlenstoff-Verhaltnis verdeutlichen, dass mit steigendem Sauerstoffgehalt mehr CO, und
weniger Koks gebildet wird, dieses aber nicht zwingend zu mehr Produktgas fiihrt, sondern

durch das Sorbens abgeschieden wird. Dass hierbei nicht mehr H, gebildet wird, deutet
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darauf hin, dass der Brennstoffsauerstoff zu einer vollsténdigen Oxidation des Kohlenstoffes
fithrt und somit nicht effektiv zur SER-Produktgasausbeute beitriagt. Deutlich konnte gezeigt
werden, dass ein erhohter Sauerstoffgehalt die grav.- und GCMS-Teerausbeute beeinflusst,
wobei die Sekundérteer- und Benzolausbeute mit steigendem Sauerstoffgehalt sinkt. Ein
Zusammenhang zwischen der GCMS-Primér- und Tertidrteerausbeute kann nicht erkannt

werden.

Um die Sensitivitdt der Versuchsergebnisse gegentiber unterschiedlichen Wassergehalten zu
verdeutlichen, wurden drei Brennstoffe in zwei unterschiedlichen Trocknungsstadien unter
vergleichbaren Bedingungen wie fiir die Untersuchung zur Biomassediversitiat vergast. Es
hat sich gezeigt, dass der Wassergehalt im untersuchten Bereich einen Einfluss auf die grav.-
und GCMS-Teerausbeute speziell auf die Sekundér-, Tertidrteer- und Benzolausbeute nimmt.
Einen eindeutigen Einfluss auf die restlichen Bewertungsgroflen konnte im untersuchten

Bereich nicht gezeigt werden.

Tabelle 5.1: Zusammenfassung der Untersuchung zum Einfluss der Biomasse

Einheit Holzartige Waldrestholzer Biogene Reststoffe*  Cellulose
Permanentgaszusammensetzung
CO, Vol.—% 7,2...8,1 4,4..8,4 7,6
CO Vol.—% 2,8...4,6 2,2...5,0 5,0
H, Vol.—% 76,2...79,9 70,6...83,4 79,1
CH, Vol.—% 6,9...8,1 5,3...9,8 6,0
C,H, Vol.—% 1,9..3,6 1,1..8,4 2.3
CO5-Abscheidung, Kohlenstoff- und Wasserumsatz
Xm,co, % 78,3...83,0 79,3...82,6 83,3
Ac % 47,4...59,2 43,2...53,9 67,7
Ac (ohne Teer) % 44,5...52,6 37,9...49,3 62,7
An,o % 5,0...6,8 1,8...8,7 41
Produktgas-, CO,-Ausbeute*, Koks- und Sorbatausbeute
Yprod miS.N._’Wtf kggr{waf 0,78...0,87 0,69...0,85 0,81
YW*LCO2 mol mOIE,lBr 0,32...0,46 0,16...0,36 0,48
Yioks kg Kg5, var 0,24...0,32 0,27...0,34 0,16
Yeaco, kg Keg, 1,09...1,32 0,58...1,26 1,37
Teerausbeute
Yyrav. Teer gkEE, 54..17.6 7.4..57,0 11,8
YGC]MS’TQET gkggrl,waf 12,3...24,7 15,250,1 14,6
YprimarGOMS Teer  SXK8E wat 1,6...2,9 1,2..3,1 1,9
YSekundir,GOMS,Teer  SK8E, wat 2,9...5,6 4,1..12,7 3,1
YrertiarGOMS Teer  SXER) war 1,1..14 0,9..2,3 0,9
YBenzol GOMS,Teer  SKE8p wat 3,4..5,5 4,0...11,9 4,3

*: Ohne Cellulose
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5.2 Experimentelle Untersuchung zum Einfluss der

Vergasungstemperatur

Das Kapitel der experimentellen Untersuchung zum Einfluss der Vergasungstemperatur unter-
teilt sich in Grundlagen- und Demonstrationsuntersuchungen. Im Grundlagenteil wird in der
Technikumsanlage unter Semi-batch-Bedingungen sowohl mit einem fiir die CO,-Abscheidung
inerten Bettmaterial als auch mit einem Sorbens die Vergasungstemperatur variiert. Darauf
aufbauend werden im Labormafistab vertiefende Untersuchungen zur Teerreformierung beim
SER-Prozess in Abhéngigkeit der Vergasungstemperatur durchgefiithrt. Im letzten Teil der
Untersuchung wird der Einfluss der Vergasungstemperatur in der DFB-Technikumsanlage

und unter realitatsnahen Bedingungen in der Demonstrationsanlage untersucht.

5.2.1 Untersuchung in der Semi-batch Technikumsanlage
Versuchsdurchfiihrung und -rahmenbedingungen

In den nachfolgend aufgefithrten SER-Temperaturgrundlagenuntersuchungen unter Semi-batch
Bedingungen wird die Vergasungstemperatur (7V) in 6 Einzelversuchen® im Temperatur-
bereich von 600 °C bis 850 °C mit einer Schrittweite von ca. 50 K variiert. Diese Versuche
werden im selben Temperaturbereich mit einem fiir die CO,-Abscheidung inerten Bettmaterial
wiederholt, womit eine konventionelle Wasserdampfvergasung® abgebildet wird. Somit kann
einerseits eine Methodenvalidierung auf Basis von Literaturwerten zur konventionellen Was-
serdampfvergasung erfolgen und andererseits durch Gegeniiberstellung der Versuchsergebnisse
mit den SER-Ergebnissen die Einflussnahme des Sorbens auf die Wasserdampfvergasung
verdeutlicht werden. Die Versuchsrahmenbedingungen sind in Tabelle A.5 zusammengefasst
aufgelistet.

Aufbauend auf den Erkenntnissen aus Kap. 5.3 und Kap. 5.4 ist die Versuchsdauer so
gewihlt, dass eine mittlere Raumgeschwindigkeit ¢y ¢, von 0,8h~! nicht iiberschritten

wird bzw. das Wasserdampf-zu-Brennstoffverhaltnis im Bereich von 0,66 mol molgiwaf <

-1

Brwar li€gt. Fir beide Versuchsreihen wurde als Brennstoff Fichte-

¢m7H20753 < 0,73 mol mol
Stammholz mit der Zusammensetzung aus Tabelle A.1 vergast. Als CO,-aktives Bettmaterial
wird fiir die SER-Versuchsreihen Sorbens I verwendet; fiir die konventionelle Wasserdampf-
vergasung wird als CO,-inertes Bettmaterial natiirliches Olivin eingesetzt. Die Zusammenset-

zungen der Bettmaterialien sind in Tabelle A.2 aufgefiihrt. Das Olivin wurde nicht aktiviert

5Bez.: SER-Temp.V1-6
6Bez.: konv.-Temp.V1-6
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bzw. vorbehandelt, wodurch teerkatalytische Effekte von Seiten des Bettmaterials minimiert
werden [66, 164].

Zusammenfassung der Versuchsergebnisse und Ergebnisdiskussion

In Abbildung 5.4 und Abbildung 5.5 sind die Versuchsergebnisse der Untersuchung zum
Einfluss der Vergasungstemperatur auf den SER-Prozess und der konventionellen Wasser-
dampfvergasung grafisch gegeniibergestellt. Weitere Ergebnisse sind in Tabelle A.5 aufgelistet.
Entlang der Unterabbildungen 5.4a bis 5.4f bzw. 5.5a bis 5.5f und 5.6a bis 5.6d werden

folgende Ergebnisse zusammengefasst:

Produktgasausbeute: Sowohl fiir die konventionelle als auch fiir die SER-Vergasung wird
beobachtet, dass eine Erhohung der Temperatur zu einem linearen Anstieg der Produktgas-
ausbeute fithrt. Beim SER-Prozess erstreckt sich diese von Yp,.qser = 0,54 miN.7wtf kggrl’waf
bis 1,73 mf’.N.7wtf kggrlywaf und liegt im gesamten Temperaturbereich iiber der Ausbeute der
konventionellen Vergasung. Im Temperaturbereich von 650 °C bis 750 °C zeigen die Batch-
SER-Versuchsergebnisse von [22] ebenfalls einen linear ansteigenden Trend in der selben
GroBlenordnung. Der Unterschied zur konventionellen Vergasung wird mit den Beobachtungen
von [22, 162] bestatigt, wo bei einer Vergasungstemperatur von 770 °C bzw. 700 °C gezeigt
werden konnte, dass die Produktgasausbeute mit Dolomit resp. Sorbens II als Bettmaterial
hoher ist als mit Sand bzw. Olivin — was von [162] in der katalytischen Aktivitat zur Teer-
reformierung von Dolomit begriindet wurde. Mit einer steigenden Produktgasausbeute bei
der konventionellen Vergasung von Yp;od konv. = 0,38 mf’_N_thf kggiwaf bis 1,50 My kggiwaf
werden die Ergebnisse von [80, 94, 162, 189] fiir verschiedene Biomassen im Temperaturbereich

von 650 °C bis 850 °C sowohl im Trend als auch in der Gréfenordnung bestéatigt.

Kohlenstoffumsatz: Der Kohlenstoffumsatz (inkl. Teer) steigt bei der SER-Vergasung von
Acser = 58 % bis 89 % an und folgt einem linearen Trend. Diesem Verlauf entspricht auch
der Kohlenstoffumsatz bei der konventionellen Vergasung, wobei dieser im Temperaturbereich
bis 800 °C ca. 4 %-Punkte unter dem SER-Kohlenstoffumsatz liegt und sowohl im Trend als
auch in der GroBenordnung die Versuchsergebnisse von [80, 94] wiedergibt. Verbunden mit
dem Teerausbeute-Temperaturverlauf (s.u.) indiziert der Unterschied zwischen dem teerfreien
und inkl. Teer-Kohlenstoffumsatz, wie viel Brennstoffkohlenstoff durch Teer in die Gas- aber
nicht in die Produktgasphase geht. Wahrend bei der SER-Vergasung dieser Unterschied
zwischen 11 % bis 3 % betrégt, liegt er bei der konventionellen Vergasung aufgrund der hohen
Teerausbeuten im Bereich von 41 % bis 12 %. Mit steigender Temperatur nahert sich, fiir beide

Versuchsreihen, der teerfreie Kohlenstoffumsatz dem Kohlenstoffumsatz inkl. Teer an, da mit
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steigender Temperatur die Teerreformierung begtinstigt wird. Aus der Gegeniiberstellung
der teerfreien Kohlenstoffumsétze kann geschlussfolgert werden, dass beim SER-Prozess
im Temperaturbereich von 600 °C bis 700 °C signifikant mehr Kohlenstoff in die teerfreie
Gasphase (inkl. abgeschiedenem CO,) tibergeht — was durch die deutlich hohere Y7 o -
Ausbeute bestéatigt wird (s. u.).

Koksausbeute: Fiir beide Versuchsreihen kann bei steigender Vergasungstemperatur ein
linear abnehmender Verlauf der Koksausbeute beobachtet werden. Die SER-Koksausbeute
andert sich mit steigender Temperatur von Yxors ser = 0,28kg kggiwaf bis 0,06 kg kggrl’waf und
liegt im gesamten Temperaturbereich tiber der Ausbeute der konventionellen Vergasung, wobei
sie sich dieser anndhert und bei TV = 850 °C der konventionellen Koksausbeute entspricht. Der
abnehmende Trend der konventionellen Vergasung folgt den Versuchsergebnissen von [80, 94]
und wird entsprechend Kap. 3.6.2 auf die mit steigender Vergasungstemperatur begiinstigten
heterogene Koksreaktionen, (Wasser-Gas und Boudouard) zurtickgefithrt — womit sich unter
anderem auch die steigende Produktgasausbeute begriindet. Eine hohere Koksausbeute bei
gleichzeitig niedrigerer Teerausbeute (s.u.) deutet darauf hin, dass der Teer beim SER-Prozess
zu Koks umgewandelt wird, was nach [43, 44] durch die katalytische Auswirkung des Sorbens
bewirkt wird — wobei sich der Koks an der CaO-Partikeloberflache anlagert (vgl. Kap. 2.3.3).

Wasserumsatz: Mit zunehmender Vergasungstemperatur folgen die in Tabelle A.5 auf-
gefiihrten Wasserumsétze einem linear ansteigenden Trend, wobei fiir die konventionelle
Vergasung erst oberhalb von TV > 700 °C messbare Wasserumsitze registriert werden konn-
ten. Verbunden mit der Koksausbeute und der Produktgaszusammensetzung (s. u.) kann somit
der steigende Wasserumsatz auf die mit steigender Temperatur begilinstigten heterogenen
Koksreaktionen, CH,-, C,H,- und Teerreformierung zurtickgefithrt werden. Verbunden mit der
verbesserten Teerreformierung liegt der Wasserumsatz bei der SER-Vergasung im gesamten
Temperaturbereich mit Ay,0 = 3% bis 22 % tiber dem Wasserumsatz der konventionellen

Vergasung.

YJL’COZ-Ausbeute: Mit Hilfe der Y,© oo -Ausbeute wird gezeigt, dass beim SER-Prozess
speziell im Temperaturbereich TV < 750 °C signifikant mehr Brennstoffkohlenstoff zu CO,
umgewandelt wird als bei der konventionellen Vergasung (s.o0.). Zum einen kann dies auf die
Beeinflussung der WGS-Gleichgewichtslage durch das Sorbens zurtickgefiithrt werden, zum
andern wird mittels dem CaO-Bettmaterial deutlich mehr Teer zu Permanentgas reformiert,
was beim SER-Prozess durch die niedrigere Teerausbeute (s.u.), den hoheren teerfreien

Kohlenstoffumsatz und die hohere teerfreie Produktgasausbeute verdeutlicht wird.

Tendenziell konnen die Reaktionsvorgange im untersuchten Temperaturbereich mittels dem

temperaturspezifischen molaren Differenzenquotienten (Y, s(T")) und dessen Gegeniiberstel-
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lung mit den Gleichgewichtskurven aus Abbildung 3.2 verdeutlicht werden. Y;, ;(T") wird
aus der temperaturabhéngigen molaren Ausbeute (Y;,;(7T")) und der Vergasungstemperatur
(TV) nach Gl. (5.1) gebildet (aufgefithrt in Tabelle A.5):

AY, i (TY)

Yo(TV) = ATV

i = {CO,CO,, H,, CH,, C,H,} (5.1)

Bei der konventionellen Vergasung steigt Ym,CO ) (TV) mit zunehmender Temperatur bis zum
Erreichen eines Maximums bei 7V = 700 °C an. Nach Uberschreiten des Maximums sinkt der
Differenzenquotient ab, was durch die Uberlagerung verschiedener Gleichgewichtsreaktionen
begriindet werden kann: Mit zunehmender Temperatur verschiebt sich die Gleichgewichtslage
der WG"-Reaktion auf die CO,-Produktseite, was dazu fiihrt, dass mit steigender Temperatur
weniger Koks und mehr CO, entsteht. Dem gegeniiber findet bei steigender Temperatur
eine Minderung der CO,-Bildung durch die Verschiebung des Boudouard-Gleichgewichts
zur Produktseite statt. Dessen Gleichgewicht liegt fiir TV > 700°C auf der Produktseite.
Zusatzlich verschiebt sich mit steigender Temperatur das Gleichgewicht der WGS-Reaktion
zur Edukt-Seite, was dazu fiihrt, dass die CO,-Bildung reduziert und mehr CO gebildet wird.

Bedingt durch die temperaturabhéngige CO,-Abscheidung des Sorbens (s.u.) verlauft beim
SER-Prozess Yn*%COQ (TV) tendenziell gegenléufig. Der Differenzenquotient sinkt mit zunehmen-
der Temperatur ab und erreicht im untersuchten Temperaturbereich ein Minimum bei TV =
720 °C bis 750 °C. Dieses Verhalten bestatigt den Einfluss des Sorbens auf die WGS-Reaktion,
da mit zunehmender Temperatur die Einflussnahme des Sorbens auf die CO,-Abscheidung
sinkt und demzufolge das WGS-Gleichgewicht weniger stark auf die CO,-Seite verschoben
und weniger CO, gebildet wird.

CO,-Abscheidung: Entsprechend der temperaturabhéangigen CO,-CaO-Gleichgewichtslage
sinkt der CO,-Abscheidegrad X, co, mit zunehmender Vergasungstemperatur. Im untersuch-
ten Temperaturbereich wird bei einer Vergasungstemperatur von 7"V = 600 °C ein maximaler
Abscheidegrad von X, co, = 93 % gemessen. Ab einer Temperatur von T V> 700°C fin-
det eine rapide Abnahme der CO,-Abscheidung statt, wobei der Kurvenverlauf bei TV =
720 °C bis 730 °C einen Wendepunkt besitzt. Oberhalb von TV = 780 °C ist keine wesentliche
CO,-Abscheidung mehr zu beobachten (vgl. CO,- und CO-Konzentration). Die ermittel-
ten Abscheidegrade fiir TV > 780 °C sind auf CO,-Abscheidevorginge durch ausgetragenes
Sorbens in peripheren Anlagenkomponenten wie Kerzenfilter und Sekundéarzyklone zuriick-

zufithren. Diese wurden zum Anlagenschutz auf eine maximale Temperatur von T" = 600 °C

"Wasser-Gas (siehe Gl. (2.4) und Gl. (2.5))
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beheizt. Im Temperaturbereich TV < 730°C entspricht der Verlauf des gemessenen CO,-

Abscheidegrads dem unter den experimentellen Bedingungen berechneten Gleichgewichtstrend

Xm,co,,G-

Sorbatausbeute: Verbunden mit der CO,-CaO-Gleichgewichtslage besitzt die Sorbataus-
beute den selben Kurvenverlauf iiber die Vergasungstemperatur wie die CO,-Abscheidung.
Da bei einer SER-Vergasungstemperatur von 7" = 650 °C trotz niedrigerer CO,-Abscheidung
eine proportional héhere Y7 o -Ausbeute als bei T V' = 600°C vorliegt, befindet sich die

maximale Sorbatausbeute bei der Vergasungstemperatur von 7V = 650 °C.

CO,-Konzentration: Wahrend bei der konventionellen Vergasung eine Erhohung der Ver-
gasungstemperatur zu keiner wesentlichen Veranderung der CO,-Konzentration fithrt und
damit die Beobachtungen von [80] bestétigt, verandert sie sich beim SER-Prozess aufgrund
der temperaturabhiangigen CO,-Abscheidung deutlich. Die niedrigsten CO,-Konzentrationen
konnen mit yoo, = 4Vol.—% bei einer SER-Temperatur von TV = 600 °C gemessen werden.
Die CO,-Konzentrationen des SER-Prozesses und der konventionellen Vergasung gleichen
sich bei TV > 780°C an. Bei einer Vergasungstemperatur von TV > 780°C entspricht die
CO,-Konzentration den Literaturwerten fiir eine konventionelle Wasserdampfvergasung [94,
115, 116, 171, 182].

CO-Konzentration: Bei der konventionellen Vergasung sinkt die CO-Konzentration mit
zunehmender Temperatur, in einem abklingenden Trend und bestéatigt damit den Kurven-
verlauf von [80, 94]. Bedingt durch das vergleichsweise hohe Wasserdampf-zu-Brennstoff-
verhéltnis, was zu einem hohen Wasserdampfpartialdruck fithrt, in Kombination mit einer
Reaktorfreeboard-Begleitheizung und demzufolge langen Gasverweilzeit bei gleichbleibend
hoher Reaktortemperatur, lauft die WGS-Reaktion so weit ab, dass im gesamten Temperatur-
bereich deutlich niedrigere CO-Konzentrationen erreicht werden kénnen als in Versuchsanlagen
ohne Begleitheizung und niedrigeren Wasserdampfpartialdriicken [80, 94, 182] bzw. kommer-
ziell arbeitenden Vergaser [115].

Bei der SER-Vergasung steigt die CO-Konzentration, wobei sich beide Kurvenverlaufe bei
einer Temperatur von TV > 820 °C angleichen. Im Temperaturbereich 7V < 650 °C zeichnet
sich das Produktgas des SER-Prozesses durch eine 4,6 bis 5,5-fach niedrigere CO-Ausbeute
gegeniiber der konventionellen Vergasung aus. Mit zunehmender Temperatur steigt der
molare CO-Differenzenquotient (Y, co(T")) und erreicht im Temperaturbereich des CO,-
Abscheidewendepunkts (s.0.) bei TV = 730°C bis 750 °C ein Maximum, was zuriickschliefen
lasst, dass mit zunehmender Temperatur die WGS-Gleichgewichtslage weniger beeinflusst
wird und demzufolge weniger CO, und mehr CO gebildet wird (vgl. YJMCOQ). Oberhalb dieser
Temperatur sinkt der CO-Differenzenquotient ab und gleicht sich dem der konventionellen

Vergasung an.
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H,-Konzentration: Bei der konventionellen Vergasung steigt die H,-Konzentration mit
zunehmender Vergasungstemperatur und erreicht bei TV = 850 °C mit yn, = 53 Vol.—%
den héchsten Wert, was sich auf die begtinstigte CH,-, C,H - und Teerreformierung sowie auf
die verbesserten heterogenen Koksreaktionen zuriickfithren lasst (siche Kap. 3.6.2). Nach [79,
86] folgt dieser Konzentrationsverlauf einem typischen Trend iiber der Vergasungstemperatur
und bestéatigt die Ergebnisse aus [80, 100, 128, 189, 192], wobei analog zur CO-Konzentration
aufgrund des hohen Wasserdampfpartialdruckes und der Freeboard-Begleitheizung hohere
H,-Konzentrationen gemessen werden — was auf eine verbessert ablaufende WGS-Reaktion
hin deutet.

Bedingt durch die Maximierung der CO,-Abscheidung im Temperaturbereich von TV =
600 °C bis 650 °C erreichen auch die H,-Konzentrationen beim SER-Prozess in diesem Tem-
peraturfenster die maximalen Werte im Bereich von yp, = 79 Vol.—% bis 80 Vol.—%. Mit
steigender Temperatur sinkt die H,-Konzentration und gleicht sich nach Uberschreiten eines
Wendepunkts bei TV = 700 °C dem Konzentrationswert der konventionellen Vergasung an,
wobei sie sich ab TV > 800°C auf einen konstanten Wert von yi, = 58 Vol.—% einstellt.
Aufgrund der teerkatalytischen Wirkung des CaO-Bettmaterials (s.u.) werden auch ober-
halb der SER-Vergasungstemperatur hohere H,-Konzentrationen als bei der konventionellen
Vergasung gemessen (vgl. Kap. 2.3.3). Bei der konventionellen Vergasung steigt der molare
H,-Differenzenquotient (YmHQ) mit zunehmender Temperatur an und erreicht ein Maximum
im Temperaturbereich TV = 720°C bis 730 °C. Oberhalb dieser Temperatur sinkt der H,-
Differenzenquotient geringfiigig ab und verbleibt fiir 7V > 780°C auf einem konstanten

Niveau.

Beim SER-Prozess hingegen sinkt dieser mit steigender Temperatur und erreicht ein Minimum
am Wendepunkt der CO,-Abscheidung im Temperaturbereich von TV = 720 °C bis 730 °C.
Verbunden mit dem Temperaturverlauf der CO,- und CO-Differenzenquotienten bestatigt

das den mit zunehmender Temperatur sinkenden Einfluss des Sorbens auf die WGS-Reaktion.

CH,- und C,H -Konzentration: Sowohl fiir die konventionellen als auch fiir die SER~
Vergasung sinken die CH,- und C,H -Konzentrationen mit steigender Temperatur, wobei
sie beim SER-Prozess im untersuchten Temperaturbereich signifikant niedriger sind als bei
der konventionellen Vergasung. Ab einer Vergasungstemperatur von 7V > 780°C liuft die
SER-CH,-Konzentration gegen einen konstanten Wert von ycy, = 4,5 Vol.—%, wihrend
sich die CH,-Konzentration der konventionellen Vergasung erst fiir 7V > 840 °C beginnt zu
stabilisieren. Bei dieser Temperatur entspricht die CH,-Konzentration der konventionellen
Vergasung mit youy, = 6,1 Vol.—% den Werten von [94]. Fiir beide Versuchsreihen kann
beobachtet werden, dass der CH,-Differenzenquotient (Ym7CH4) bis TV = 670°C ansteigt.
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Im Temperaturbereich TV = 670°C bis 730 °C sinkt er fiir beide Versuchsreihen rapide ab,
was fiir beide Versuchsreihen zu einer Niveaustabilisierung der CH,-Konzentration fiihrt
und auf die CH,-Reformierung (i, ii) zurtickzuftihren ist (siche Kap. 3.6.2). Nachdem der
SER-C,H,-Differenzenquotient bei TV = 675°C ein Maximum erreicht, nimmt er ab und
unterschreitet den positiven Bereich, was dazu fiihrt, dass die C, H, -Ausbeute fiir TV > 700°C

kontinuierlich abnimmt.

grav.-Teerausbeute: Anhand der Versuchsergebnisse wird aufgezeigt, dass die grav.-
Teerausbeute mit zunehmender Vergasungstemperatur abnimmt, was auf die in Kap. 2.3.2
zusammengefassten Beobachtungen zurtickzufithren ist. Fiir beide Versuchsreihen folgt die
grav.-Teerausbeute dem selben Trend iiber der Temperatur, wobei sie bei der SER-Vergasung
um den Faktor 6- bis 8-fach niedriger ist als bei der konventionellen Vergasung. Dies bestatigt
die Untersuchungen zum teerkatalytischen Potential diverser Bettmaterialien von [5, 116,
143, 196] (sieche Kap. 2.3.3).

Der Kurvenverlauf beschreibt eine rasche Abnahme der grav.-Teerausbeute im Temperatur-
bereich TV = 600 °C bis 700 °C. Fiir TV > 800 °C stabilisiert sich die grav.-Teerausbeute auf
einem konstanten Wert. Da die GCMS-Primérteerausbeute (s. u.) und die grav.-Teerausbeute
mit steigender Temperatur sinken, kann davon ausgegangen werden, dass die grav.-Teere
speziell im niedrigen Temperaturbereich (7" = 600 °C bis 750 °C) Primérteere sind. Diese Pri-
marteerverbindungen konnen nach Kap. 2.3.1 als hochmolekulare Primérzersetzungsprodukte
verstanden werden, die nicht mittels GCMS detektierbar sind.

GCMS-Teerausbeute und -zusammensetzung: Bei der konventionellen Vergasung steigt
die GCMS-Teerausbeute im Temperaturbereich 7V = 600°C bis 750°C an, erreicht ein
Maximum bei TV = 780 °C und sinkt oberhalb dieser Temperatur wieder ab. Die GCMS-
Teerausbeute bei der SER-Vergasung ist deutlich geringer als bei der konventionellen Ver-
gasung und im Vergleich zur konventionellen Vergasung liegt das lokale Maximum bei
TV = 700°C. Oberhalb dieser Temperatur verliuft der Trend der SER-GCMS-Teerausbeute
analog zum Trend der konventionellen Vergasung. Weil fiir TV < 750 °C Primérteere als Sum-
me aus grav.- und GCMS-Primérteer verstanden wird (s. o.), kann aus beiden Versuchsreihen

erkannt werden, dass mit zunehmender Temperatur die Primarteerausbeute absinkt.

Die GCMS-Primérteerausbeute der konventionellen Vergasung steigt im Temperaturbereich
TV = 600°C bis 700 °C an, was verbunden mit der vergleichsweise hohen grav.-Teerausbeute
schliefen lédsst, dass die Primarteere in diesem Temperaturbereich iiberwiegend hochmoleku-
ar und nicht mit dem GCMS detektierbar sind. Und da im selben Temperaturbereich die
SER-GCMS-Primarteerausbeute abnimmt, kann gefolgert werden, dass beim SER-Prozess im
Temperaturbereich von TV = 600 °C bis 700 °C hochmolekulare Teerverbindungen bei der Ent-
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stehung unterbunden bzw. zu niedermolekularen, mit dem GCMS detektierbaren Primérteeren
umgewandelt werden®. Fiir beide Versuchsreihen wird Phenol als GCMS-Primérteer erfasst.
Mit steigender Temperatur steigt die Ausbeute an Sekundérteerverbindungen an und erreicht
fiir beide Versuchsreihen im Temperaturbereich 7V = 700 °C bis 750 °C ein Maximum, wobei
dieses beim SER-Prozess tendenziell bei einer niedrigeren Temperatur erreicht wird. Oberhalb
dieses Maximums sinkt die Sekundérteerausbeute ab. Als Sekundérteerverbindungen werden

hauptsachlich Toluol und Inden gemessen.

Sowohl fiir die konventionelle als auch fir die SER-Vergasung steigt die Tertiarteerausbeute
mit zunehmender Temperatur an und besteht im Wesentlichen aus Naphtalin und Phen-
anthren. Gegeniiber der konventionellen Vergasung erreicht die Tertiarteerausbeute bei der
SER-Vergasung ein Maximum im Temperaturbereich 7V= 750°C bis 780 °C. Des Weiteren
unterscheiden sich die Versuchsergebnisse der SER-Tertiarteerausbeute zur konventionellen
Vergasung dahingehend, dass im Temperaturbereich bei TV = 600 °C eine doppelt so hohe
Tertidrteerausbeute gemessen werden konnte als bei der konventionellen Vergasung. Da diese
Polymere nicht Bestandteil der molekularen Biomassezusammensetzung sind, miissen sie
entsprechend der in Kap.2.3.2 aufgefithrten moglichen Polymerisierungsvorgédnge entstanden
sein. Das Sorbens kann dabei sowohl durch die in Kap. 2.3.3 aufgefiihrten Ringéffnungsmecha-
nismen eine Dearomatisierung als auch eine Polymerisation begiinstigen, was erklaren kénnte,
warum im unteren Temperaturbereich mehr und im oberen Temperaturbereich weniger

polyaromatische Verbindungen vorliegen als bei der konventionellen Vergasung.

Die Benzolausbeute steigt mit zunehmender Temperatur sowohl fiir die konventionelle Verga-
sung als auch fiir die SER-Vergasung linear an. Im Vergleich zur konventionellen Vergasung
zeigen die Versuchsergebnisse, dass ab einer Vergasungstemperatur von TV > 625°C beim

SER-Prozess eine deutlich geringere Benzolausbeute vorliegt.

Unter Berticksichtigung, dass der gravimetrisch erfasste Teer iiberwiegend als Primérteer
verstanden wird, folgt die Teerzusammensetzung sowohl fiir den SER-Prozess als auch fiir die
konventionelle Vergasung dem unter Laborbedingungen ermittelten und in Abbildung 2.3

dargestellten Verlauf aus der Literatur (siche Kap. 2.3.2).

Aus der Gegeniiberstellung des Temperaturverlaufs der Teerzusammensetzung kann gefolgert
werden, dass beim SER-Prozess im Temperaturbereich von TV = 600°C bis 750 °C eine
Beeinflussung der Teerbildung und -reformierung durch das Sorbens vorliegt. Dies fiihrt
dazu, dass weniger hochmolekulare Primérteerverbindungen im Produktgas vorliegen. Diese
werden zu niedermolekularen, mit dem GCMS detektierbaren Priméar-, bzw. zu Sekundar-

und Tertiarteeren umgewandelt bzw. reformiert.

8Diese Annahme wird bestitigt in Kap. 5.2.2
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Abbildung 5.6: Versuchsergebnisse I1I: Vergasungstemperatur Semi-batch

5.2.2 Untersuchung zur Teerreformierung in der Laboranlage

Aus den dargestellten Versuchsergebnissen zum Einfluss der Vergasungstemperatur konnte
gezeigt werden, dass unter vergleichbaren Prozessbedingungen beim SER-Prozess, speziell im
SER-relevanten Temperaturbereich zwischen TV = 600 °C bis 720 °C, sowohl eine deutlich
niedrigere Teerausbeute, als auch eine unterschiedliche Teerzusammensetzung vorliegt als bei
der konventionellen Vergasung. Aus den Versuchsergebnissen kann jedoch nicht abgeleitet
werden, ob die geringere Teerausbeute beim SER-Prozess durch eine Sekundarreaktion in der
Gasphase erfolgt oder ob der primére Teerentstehungsprozess beeinflusst wird.

Die Gegentiberstellung der Versuchsergebnisse zur grav.-Teerausbeute und der GCMS-
Primérteerausbeute lasst vermuten, dass beim SER-Prozess die hochmolekularen grav.-Teere

zu niedermolekularen mit dem GCMS detektierbaren Primérteeren reformiert werden. Des



5.2 Experimentelle Untersuchung zum FEinfluss der Vergasungstemperatur 97

Weiteren konnte fiir TV < 650 °C gezeigt werden, dass beim SER-Prozess eine verhiltnis-
méfBig hohe Sekundéarteerausbeute vorliegt, was annehmen lasst, dass Sekundéarteer bei der

Reformierung von hochmolekularem Primérteer entsteht.

Versuchsdurchfiihrung und -rahmenbedingungen

Um die Vorgange bei der Teerentstehung und -reformierung beim SER-Prozess zu verdeut-
lichen und die genannten Vermutungen zu bestitigen bzw. zu widerlegen, wird analog zur
Untersuchung zum Einfluss der Gasraumgeschwindigkeit (siehe Kap. 5.3.2) der SER-Prozess
in zwei raumlich getrennte und seriell angeordnete Reaktorrdume aufgetrennt. Im raumlich
getrennten Vergaser wird der Brennstoff in einem fiir die CO,-Abscheidung inerten Bettma-
terial (Quarzsand) mit Wasserdampf vergast und das teerhaltige Produktgas in einen mit
CO,-aktivem-Sorbens (Sorbens IT) beladenen Reaktor (Karbonator) geleitet.

In vier Versuchsreihen® wird die Prozesstemperatur beider Reaktoren variiert, wobei sich die
Prozesstemperaturen der Reaktoren um max. 7°C voneinander unterscheiden. Entsprechend
den Versuchsergebnissen aus der Untersuchung zum Einfluss der Gasraumgeschwindigkeit
wird der Karbonator mit ¢qp SV SemiBaten, < 0,607 gefahren. Die Rahmenbedingungen der

Versuche in der zweistufigen Laboranlage sind in Tabelle A.6 aufgefiihrt.

Zusammenfassung der Versuchsergebnisse und Ergebnisdiskussion

Abbildung 5.7 verdeutlicht entlang der Unterabbildungen 5.7a bis 5.7f die Versuchsergebnisse
der Untersuchung zum Einfluss des SER-Sorbens auf die Teerreformierung in der Laboranlage.
Weiterfithrende Versuchsergebnisse werden in Tabelle A.6 dargestellt. Folgende Ergebnisse

konnen zusammengefasst werden:

Grav.-Teerausbeute: Die grav.-Teerausbeute nach dem Vergaser entspricht iiber dem Tem-
peraturverlauf der Tendenz aus den Untersuchungen im Technikumsmafistab und bestéatigt
den Einfluss der Prozesstemperatur auf die Teerreformierung. Durch die Gegeniiberstel-
lung der grav.-Teerausbeuten wird gezeigt, dass im untersuchten Temperaturbereich die
grav.-Teerausbeute nach dem Karbonator niedriger ist als nach dem Vergaser. Damit wird
verdeutlicht, dass im gesamten SER-Temperaturbereich die hochmolekularen Primérteere
durch Sekundérreaktionen in der Gasphase reformiert werden. Vor dem Hintergrund der

Versuchsergebnisse zur Gasraumgeschwindigkeit kann somit dargestellt werden, dass sowohl

9Bez.: S-T600, S-T650, S-T700, S-T750
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die Gasverweilzeit im Sorbens als auch die Temperatur einen signifikanten Einfluss auf die

grav.-Teerausbeute beim SER-Prozess haben.

GCMS-Primirteerausbeute: Im Temperaturbereich zwischen TV = 600 °C bis 700 °C
steigt die GCMS detektierbare Primérteerausbeute im Vergaser an und erreicht bei einer
Vergasungstemperatur von 7V = 700°C ein Maximum. Nach Uberschreiten des Maximums
fallt die Primarteerausbeute ab und unterschreitet bei einer Vergasungstemperatur von
TV = 755°C das Ausgangsniveau bei TV = 600 °C. Im untersuchten Temperaturbereich be-
statigt somit dieser Trend das Ergebnis der Priméarteerausbeute der konventionellen Vergasung
im Technikumsmafstab. Die Ergebnisse fiir die Priméarteerausbeute nach dem Karbonator
entsprechen im grundsétzlichen Kurvenverlauf denen des Vergasers, wobei jedoch wichtige
Unterschiede beobachtet werden kénnen: Im Temperaturbereich zwischen T = 600 °C bis
690 °C wird nach dem Karbonator eine hohere GCMS detektierbare Priméarteerausbeute
gemessen als nach dem Vergaser. Diese Beobachtungen werden durch die Versuchsergebnisse
zur Gasraumgeschwindigkeit in Kap. 5.3.2 bestétigt, wo gezeigt wird, dass fiir moderate
Gasraumgeschwindigkeiten die GCMS-Primérteerausbeute nach dem Karbonator hoher ist
als nach dem Vergaser. Oberhalb von T5 = 700 °C sinkt die Primérteerausbeute rapide ab,

wobei bei TH = 750°C nahezu keine Primérteere detektiert werden kénnen.

Aufgrund dessen, dass im Temperaturbereich 7% = 600 °C bis 690 °C die GCMS-Primérteer-
ausbeute nach dem Karbonator hoher ist als nach dem Vergaser, kann daraus geschlossen
werden, dass diese Verbindungen Produkte eines Entstehungs- oder Umwandlungsprozesses im
Karbonator sind. Vor dem Hintergrund der niedrigeren grav.-Teerausbeute (s.o.) und den Be-
obachtungen im Technikumsmafstab wird somit die einleitend aufgefiithrte Annahme bestétigt,
dass beim SER-Prozess die hochmolekularen Priméarteere (grav.-Teer) zu niedermolekularen,
mit dem GCMS detektierbaren Primérteeren reformiert werden. Diese niedermolekularen
Priméarteerverbindungen werden mit ansteigender Temperatur durch die Anwesenheit des

Sorbens nahezu vollstandig reformiert. Fiir die dargestellten Versuchsergebnisse wurde Phenol
als GCMS-Primérteer identifiziert (vgl. Tabelle A.6).

GCMS-Sekundirteerausbeute: Mit steigender Temperatur steigt die Sekundarteeraus-
beute im Vergaser an und bestétigt somit im Temperaturbereich von TV = 600 °C bis 750 °C
die Versuchsergebnisse aus dem TechnikumsmafBstab fiir die konventionelle Vergasung. Der
Sekundarteerausbeuteverlauf am Karbonatoraustritt entspricht im untersuchten Temperatur-
bereich dem des Vergasers, wobei die Sekundérteerausbeute zwischen 18 % bis 30 % niedriger

ist als nach dem Vergaser. Diese Beobachtung deckt sich mit der Untersuchung zur Gas-
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raumgeschwindigkeit, wo gezeigt wird, dass fiir moderate Gasraumgeschwindigkeiten die
GCMS-Sekundarteerausbeute nach dem Karbonator niedriger ist als nach dem Vergaser —
was bedeutet, dass auch die Sekundarteere beim Durchstromen durch ein CaO-basiertes
Bettmaterial reformiert werden. Aus der Gegeniiberstellung der Versuchsergebnisse kann
erkannt werden, dass fiir T" > 700°C der Differenzenquotient der Sekundérteerausbeute
Y s Serundirteer (VL Gl (5.1)) im Karbonator tendenziell hoher ist als nach dem Vergaser.
Dies bestétigt die Untersuchungsergebnisse im Technikumsmafstab, wo gezeigt wurde, dass
beim SER-Prozess das Maximum der Sekundéarteerausbeute frither erreicht wird als bei der
konventionellen Vergasung. Demzufolge wird durch die Anwesenheit von CaO die Umwand-
lung zu Sekundirteerverbindungen begiinstigt. Uberwiegend wurden Toluol und Inden als

Sekundérteerverbindungen erfasst (vgl. Tabelle A.6).

GCMS-Tertiarteerausbeute: Die Tertiarteerausbeute im Vergaser folgt mit steigender
Temperatur dem Verlauf aus den Untersuchungen im Technikumsmafistab. Grundsatzlich
folgt die Tertiarteerausbeute im Karbonator dem selben Kurvenverlauf wie im Vergaser. Die
Tertidrteerausbeute ist jedoch fiir Karbonatortemperaturen von 7% < 740 °C niedriger, womit
die Versuchsergebnisse aus der Gasraumgeschwindigkeitsuntersuchung bestétigen werden, wo
gezeigt wird, dass beim Durchstromen durch ein CaO-Bett Tertidrteere reformiert werden. Fiir
Temperaturen von T% > 740 °C steigt die Tertidrteerausbeute im Karbonator deutlich an und
iiberschreitet die Ausbeute im Vergaser. Analog zur Sekundérteerausbeute verdeutlicht dieses
Ergebnis, dass beim SER-Prozess das Maximum der Tertidrteerausbeute schneller erreicht
wird als bei der konventionellen Vergasung, womit die Ergebnisse im Technikumsmafstab
bestatigt werden. Demzufolge wird durch die Anwesenheit von CaO auch die Umwandlung zu
Tertiarteerverbindungen begiinstigt. Die Tertidrteerverbindungen setzten sich hauptsachlich

aus Naphtalin und Phenanthren zusammen (vgl. Tabelle A.6).

Benzolausbeute: Die Benzolausbeute der konventionellen Vergasung bestatigt im Tempe-
raturverlauf die Versuchsergebnisse im TechnikumsmafBstab. Bis zu einer Prozesstemperaur
von T' < 700 °C entspricht der Benzolausbeutetrend des Karbonators dem selben wie nach
dem Vergaser, wobei die Benzolausbeute um bis zu 50 % niedriger ist als nach dem Vega-
ser. Fir T > 700°C steigt die Benzolausbeute rapide an und erreicht fiir 7' = 750 °C das

Vergaseraustrittsniveau.
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Abbildung 5.7: Versuchsergebnisse: Untersuchung in der Laboranlage zum Einfluss des SER-Sorbens
auf die Teerreformierung
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5.2.3 Untersuchung in der DFB-Technikums- und

Demonstrationsanlage

Im folgenden Abschnitt werden die Versuchsergebnisse zum Einfluss der Vergasungstempera-
tur auf den SER-Prozess unter DFB-Bedingungen vorgestellt und im Kontext der gezeigten
Semi-batch-Resultate diskutiert. Entsprechend der in Kap. 4.2 aufgefiithrten Versuchsplanung
werden die DFB-Untersuchungen im Technikumsmafstab und im Demonstrationsmafistab
durchgefiihrt.

Versuchsdurchfiihrung und -rahmenbedingungen

In der ersten Versuchsphase wurde die DFB-Technikumsanlage eingesetzt und analog zu
den Semi-batch-Versuchen Vergasungstemperaturen im Temperaturbereich von TV = 600 °C
bis 850 °C angefahren, wobei in drei Versuchsreihen drei unterschiedlichen Sorbenzien'® zum
Einsatz gekommen sind. In der zweiten Versuchsphase der DFB-SER-Vergasungstemperaturun-
tersuchung wurde im Demonstrationsmafistab mit Sorbens II die Vergasungstemperatur durch
Verinderung der Bettumlaufrate und somit unter realititsnahen Bedingungen variiert*!. In den
DFB-Versuchsreihen wurden kommerziell verfiighare Holzpellets mit der Zusammensetzung
aus Tabelle A.1 vergast. Die Versuchsrahmenbedingungen fiir die DFB-Untersuchungen im
Technikums- und Demonstrationsmafistab sind in Tabelle A.7 dargestellt.

Die Auswahl der DFB-Prozessparameter ¢m7H207SB, dwrsy und ¢y, cao basiert auf den
in Kap. 5.3, 5.4 und 5.5 gezeigten Semi-batch- und DFB-Ergebnissen. Jedoch musste im
DFB-Technikumsmafistab ein hoherer Brennstoffmassenstrom gefahren werden, um Verdiin-
nungseffekte durch Spiil- und Siphonfluidisierungsstickstoff zu minimieren. Im allgemeinen
fithrt dieser erhohte Brennstoffmassenstrom in allen DFB-Technikumsversuchsreihen zu
erh6hten Raumgeschwindigkeiten und Reaktorquerschnittsflachenbelastungen bzw. im spezi-
ellen konnte in Versuchsreihe Temp.-Tech.-Sorb. 2 aufgrund von technischen Problemen im
Brennstoffdosierer der Brennstoffmassenstrom nicht konstant gehalten werden, was eine hohe
Prozessparameterspreizung zur Folge hat.

Des Weiteren hat sich bei der Versuchsdurchfithrung gezeigt, dass das Bettmaterialiiberlauf-
konzept im Vergaser sensitiv auf das Fluidisierungsverhalten reagiert (siehe Kap. 4.2.3). Das
hat zur Folge, dass bei hoheren Vergasungstemperaturen (T > 700 °C) phasenweise mehr
Bettmaterial ausgetragen wird, was speziell in Versuchsreihe Temp.-Tech.-Sorb. 2 und Temp.-
Tech.-Sorb. 3 hervorzuheben ist und in hohen Raumgeschwindigkeiten und unterschiedlichen

Bettumlaufraten beziffert wird.

10Bez.: Temp.-Tech.-Sorb. 1-3
1Bez.: Temp.-Demo.-Sorb. 2
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Zusammenfassung der Versuchsergebnisse und Ergebnisdiskussion

In Abbildungen 5.8 bis 5.10 sind die DFB-Technikums- und Demonstrationsversuchsergebnisse
zum Einfluss der Vergasungstemperatur auf die SER-Bewertungsgrofien grafisch dargestellt.

Entlang der Unterabbildungen werden folgende Erkenntnisse zusammengefasst:

CO,-Abscheidung und Sorbatausbeute: Unabhéingig von der Versuchseinrichtung und
dem Sorbens liegen die Ergebnisse der CO,-Abscheidung fiir alle DFB-Versuchsreihen auf
einem gemeinsamen Trend und bestatigen im Kurvenverlauf die Semi-batch-Versuchser-
gebnisse. Des Weiteren liegt der CO,-Abscheidewendepunkt fiir beide Betriebsmodi im
selben Temperaturbereich bei TV = 720°C bis 730°C. Fiir TV < 700°C sind die CO,-
Abscheidewerte unabhéngig vom Betriebsmodus. Oberhalb dieser Temperatur werden im
DFB-Betriebsmodus fiir beide Versuchseinrichtungen hohere CO,-Abscheidewerte als im Semi-
batch-Betrieb verzeichnet, was sich darin begriindet, dass die hohere Produktgasausbeute
im Semi-batch-Betriebsmodus (s. u.) zu einer hoheren Gasraumgeschwindigkeit im Sorbens
und dementsprechend nach den Versuchsergebnissen aus Kap. 5.3.2 zu niedrigeren CO,-
Abscheidewerten fiihrt.

Die hochste Sorbatausbeute wird in den DFB-Technikumsversuchsreihen bei TV = 650 °C
gemessen und entspricht damit den Ergebnissen aus dem Semi-batch-Betriebsmodus. Da
die Produktgasausbeute in der Demonstrationsanlage weniger sensitiv ist gegeniiber der

Vergasungstemperatur (s.u.), liegt auch das Maximum der Sorbatausbeute im untersuchten
Temperaturbereich bei TV = 600 °C.

Produktgasausbeute: Grundséatzlich folgen mit steigender Temperatur alle DFB-Versuchs-
reihen einem gemeinsamen, linear ansteigenden Trend und bestatigen somit die Versuchs-
ergebnisse im Semi-batch-Betriebsmodus. Bedingt durch die lange Brennstoffverweilzeit im
Semi-batch-Betrieb kann iiber dem gesamten untersuchten Temperaturbereich eine deut-
lich hohere Produktgasausbeute gemessen werden als in der DFB-Technikumsanlage. Fiir
TV > 680°C ist die Semi-batch-Produktgasausbeute auch hoher als in der Demonstrations-

anlage.

Die Versuchsergebnisse der Demonstrationsanlage zeigen, dass im untersuchten Temperatur-
bereich fiir TV < 720 °C héhere Produktgasausbeuten gemessen werden kénnen als in der
DFB-Technikumsanlage, was auf folgende Punkte zurtickzufithren ist'?: (i) Das Bettmaterial-
Koks-Gemisch wird in der Demonstrationsanlage nicht iiber ein Uberlaufrohr aus dem Vergaser
ausgetragen sondern nach unten durch ein Siphonsystem abgezogen (siehe Abbildung 4.1).
Damit kann ein Koksaufschwemmen zur Bettoberfliche aufgrund von Dichteunterschieden

und demzufolge der Koksaustrag am Uberlauf verhindert werden. Dies fithrt im Vergleich

2siehe Kap. 3.6.6: Gestaltung des Vergasungsreaktors und DFB-Betriebsfiihrung
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zur Technikumsanlage zu einer Erhéhung der Koks-Verweilzeit im Vergaser. (ii) Durch eine
spezielle Gestaltung des Vergaserdiisenbodens findet eine zuséitzliche interne Bettumwélzung
statt, was das Bett homogenisiert und den Koksumsatz weiterhin begiinstigt. (iii) Das rege-
nerierte Bettmaterial besitzt am Eintritt in den Vergaser eine Temperatur von 7' > 800 °C'3,
womit lokal héhere Vergasungstemperaturen und somit hohere Koks- und Brennstoffumséatze
vorliegen konnen. Speziell im Temperaturbereich TV < 650 °C kann dieser Effekt zu den ver-
gleichsweise hohen Produktgasausbeuten gegeniiber den Ergebnissen in der Technikumsanlage
unter Semi-batch- und DFB-Bedingungen gefiihrt haben. (iv) Die Raumgeschwindigkeiten in
der Demonstrationsversuchsreihe liegen aus den genannten Griinden (s.o.) niedriger als in

den DFB-Technikumsversuchsreihen, was die gezeigten Effekte aus Kap. 5.3 zur Folge hat.

Koksausbeute, Kohlenstoff- und Wasserumsatz: Im Allgemeinen bestatigen die Ver-
suchsergebnisse zu den Koksausbeuten, Kohlenstoff- und Wasserumséatzen die Trends der
Semi-batch-Versuchsreihe tiber der Vergasungstemperatur, wobei fiir den Wasserumsatz
eine grofie Streuung um den Trend vorliegt. Im Speziellen ist hervorzuheben, dass im Semi-
batch-Betriebsmodus fiir 7V > 700 °C der Kohlenstoff- und Wasserumsatz hoher bzw. die
Koksausbeute niedriger ist als im DFB-Betriebsmodus, wobei in der Technikumsanlage
mit Sorbens III tendenziell hohere Umséatze und niedrigere Koksausbeuten erzielt werden
konnten als mit Sorbens IT und I, was durch die Beobachtungen von [128] bestétigt wird.
Im Temperaturbereich TV = 600 °C bis 720 °C liegen die Ergebnisse zur Koksausbeute und
zum Kohlenstoffumsatz im Demonstrationsmaflstab (i) unter den Versuchsergebnissen im
Technikumsmafstab, was auf die selben Ursachen wie fiir die erhdhte Produktgasausbeute
(s.0.) zuriickzufiihren ist, und (ii) diese Bewertungsgrofien sind weniger sensitiv gegentiber

einer zunehmenden Temperatur.

Permanentgaskonzentrationen y; und Y;L’COz-Ausbeute: Zu den Permanentgaskon-
zentrationsverldufen iiber der Vergasungstemperatur (y;(T")) kann folgendes zusammen-
gefasst werden: (i) Unabhéngig von der Versuchseinrichtung und dem Sorbens liegen die
DFB-Versuchsergebnisse fiir y;(T") auf gemeinsamen Trends. (ii) Die Streuung um diese
Trends wird mit 3% bis 5% abgeschitzt, wobei fiir yo n, (T V) und Yo, (TV) groBere Streu-
ungen gemessen werden konnten. (iii) Fiir alle y;(T") entsprechen die Kurvenverliufe im

DFB-Betrieb denen im Semi-batch-Betriebsmodus.

Aufgrund dessen, dass im untersuchten Temperaturbereich die DFB-Ergebnisse der Pro-
duktgasausbeute und der CO-Konzentration tiber bzw. die H,-Konzentration unter den
Semi-batch-Ergebnissen liegen, kann angenommen werden, dass im DFB-Betrieb trotz ver-
gleichbarer CO,-Abscheidung die WGS-Reaktion schlechter ablauft. Diese Annahme kann
durch die Gegeniiberstellung der CO,-Ausbeute ( 7,*11002) bestéatigt werden, wobei folgende

Ergebnisse zusammengefasst werden konnen: (i) Speziell fiir TV > 750 °C zeigt sich in den

13Bettmaterialtemperatur am Vergasereintritt in der DFB-Technikumsanlage: T < 500 °C
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DFB-Versuchsreihen kein einheitlicher Kurvenverlauf tiber der Temperatur. (ii) Analog zu
den Semi-batch-Versuchsergebnissen kann im SER-Temperaturbereich TV < 750°C fiir die
Versuchsreihen Temp.-Demo.-Sorb. 2 sowie Temp.-Tech.-Sorb. 1 und 3 ein linearer Anstieg
erkannt werden. (iii) In diesem Temperaturbereich ist Y7 oo (TV) im mittel um 10 % bis
20 % niedriger als unter Semi-batch-Bedingungen, was im Zusammenhang mit der CO- und
H,-Ausbeute bedeutet, dass das Gleichgewicht der WGS-Reaktion weniger weit auf die

Produktseite verschoben wurde.

Grav.-Teerausbeute: Bedingt durch die unterschiedliche Eigenschaft der Sorbenzien Teer
reformieren zu konnen, unterscheiden sich die Versuchsergebnisse der grav.-Teerausbeute
teilweise erheblich voneinander!4. Dariiber hinaus konnte in den Grundlagenuntersuchungen
gezeigt werden, dass die Teerausbeute sensitiv auf Prozessparameterverdnderungen reagiert,
was speziell in den DFB-Technikumsversuchsreihen im Temperaturbereich TV > 700 °C durch

Schwankungen in der Betriebsfithrung (s.o.) beobachtet wird.

Dennoch konnen aus den DFB-Versuchsergebnissen Trends beobachtet und mit den Semi-
batch-Versuchsergebnissen verglichen werden: In der Demonstrationsanlage nimmt die grav.-
Teerausbeute mit steigender Temperatur stetig ab und folgt somit im Temperaturbereich
TV = 600°C bis 750°C dem selben Kurvenverlauf wie im Semi-batch-Betriebsmodus. Im
Temperaturbereich TV < 700 °C kann in der DFB-Technikumsanlage mit dem selben Sorbens
dieser Trend bestatigt werden, wobei die Ergebnisse der Teerausbeute in einer vergleichbaren
Groflenordnung vorliegen wie in der Demonstrationsanlage. In der Versuchsreihe Temp.-
Tech.-Sorb. 1 liegt im Temperaturbereich TV = 650°C bis 700 °C die grav.-Teerausbeute
in der selben GrofSenordnung, jedoch folgt sie bis TV < 800 °C keinem abnehmenden Trend
sondern bleibt auf einem konstanten bis ansteigenden Niveau. Dieser Verlauf kann auch
in Versuchsreihe Temp.-Tech.-Sorb. 3 beobachtet werden, wobei die Teerausbeuten im
untersuchten Temperaturbereich deutlich niedriger sind und damit die Untersuchungen zur
Sorbens-Potentialanalyse von [97, 128, 181, 182] bestétigen.

GCMS-Primar- Sekundar- und Tertidrteerausbeute: In den Versuchsreihen Temp.-
Demo.-Sorb. 2 und Temp.-Tech.-Sorb. 2*° folgt die GCMS-Primérteerausbeute einem ge-
meinsamen Trend, der mit ansteigender Vergasungstemperatur abfallt. Aufgrund der genann-
ten Betriebsprobleme in Versuchsreihe Temp.-Tech.-Sorb. 2 streut die Primarteerausbeute
bei TV = 650°C bis zu 29% um den Mittelwert. Oberhalb von TV > 850°C liegen
keine GCMS-Primérteere im Produktgas vor, womit dieser Kurvenverlauf die Semi-batch-
Versuchsergbnisse bestéatigt. Analog zu diesen wird Phenol im DFB-Betriebsmodus als

GCMS-Primarteerkomponente identifiziert.

Hsiehe Kap. 3.6.6: Sorbens
5Fiir Versuchsreihe Temp.-Tech.-Sorb. 1 und Temp.-Tech.-Sorb. 3 liegen keine GCMS-Teeranalysen vor.
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Entsprechend den Semi-batch-Versuchsergebnissen steigt die Sekundéarteerausbeute auch
im DFB-Betriebsmodus mit steigender Temperatur bis zum Erreichen eines Maximums im
Temperaturbereich zwischen TV = 750°C bis 800°C an und fillt nach Uberschreiten von
diesem rapide ab. Im Vergleich zum Semi-batch-Betrieb liegt das Maximum somit um ca.
50°C bis 80°C hoher. Als Sekundarteerverbindungen werden Toluol und Inden gemessen.
Der Verlauf der DFB-Tertidrteerausbeute iiber der Vergasungstemperatur bestatigt den
Trend der Semi-batch-Versuchsreihe. Hierbei folgt die Tertiarteerausbeute fiir beide DFB-
Versuchsreihen einem mit der Vergasungstemperatur ansteigendem Verlauf, und erreicht ein
Maximum im Temperaturbereich zwischen TV = 780 °C bis 820 °C. Nach Uberschreiten des
Maximums sinkt die Tertiarteerausbeute moderat ab. Die Tertidrteerverbindungen setzten
sich hauptsachlich aus Naphtalin und Phenanthren zusammen. Die mit steigender Temperatur
ansteigende Benzolausbeute bestéitigt die Versuchsergebnisse im Semi-batch-Technikums-
und Labormafstab.

5.2.4 Zusammenfassung und Fazit zur experimentellen

Untersuchung zum Einfluss der Vergasungstemperatur

Um den Einfluss der Vergasungstemperatur auf die SER-Bewertungsgrofien darstellen zu
konnen, sind experimentelle Untersuchungen im Labor-, Technikums- und Demonstrations-
mafstab durchgefithrt worden. Hierfiir wurde in diversen Versuchsreihen die Vergasungstem-
peratur zwischen 600 °C bis 850 °C variiert, wobei neben unterschiedlichen Sorbenzien auch
ein CO,-inertes Bettmaterial als Referenzversuchsreihe zum Einsatz gekommen ist. Durch
die Gegeniiberstellung dieser Referenzversuchsreihe mit Literaturdaten zur konventionellen
Wasserdampfvergasung konnte die Methodik der Versuchsdurchfithrung und -analyse als ver-
gleichbar bewertet werden. Daraus abgeleitet konnen somit auch die SER-Versuchsergebnisse
als methodisch unspezifisch eingestuft werden.

Unter definierten Semi-batch-Versuchsbedingungen sind grundsétzliche SER-Reaktions-
mechanismen mit Hilfe von temperaturabhédngigen molaren Ausbeuten dargestellt worden.
Untersuchungen zu Teerbildungs- und -zersetzungsvorgéngen haben gezeigt, dass beim SER-
Prozess deutlich weniger hochmolekulare grav.-Teere entstehen als bei einer konventionellen
Vergasung mit einem CO,-inerten Bettmaterial. Des Weiteren werden beim SER-Prozess
diese hochmolekularen Verbindungen zu niedermolekularen, mit dem GCMS detektierbaren
Primér- und Sekundarteerverbindungen aufgespalten. Die erzielten Ergebnisse im Semi-Batch-
Technikumsmafistab bzw. Labormaflstab konnten im zweiten Teil der SER-Untersuchungen
unter realitdtsnahen DFB-Versuchsbedingungen bestétigt werden.

Die Versuchsergebnisse haben gezeigt, dass der SER-Prozess in einem Temperaturfenster von
650 °C bis 725 °C stattfindet. Oberhalb dieses Temperaturfensters sinkt die CO,-Abscheidung

rapide ab und die Produktgaszusammensetzung gleicht sich der einer konventionellen Verga-
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sung an. Unterhalb dieses Betriebsfensters ist zum einen die Produkgasausbeute vergleichs-
weise gering und zum anderen ist mit erheblichen Teerkonzentrationen im Produktgas zu
rechnen. Innerhalb des SER-Temperturfensters nimmt die CO,-Abscheidung mit steigen-
der Temperatur ab, was zur Folge hat, dass die Reaktionsgleichgewichte immer weniger
beeinflusst werden und die CO,- und CO-Konzentration im Produktgas zunimmt, wahrend
die H,-Konzentration abfallt. Dem gegeniiber steht die lineare Zunahme der Produktgas-
ausbeute bzw. des Kohlenstoffumsatzes. Das SER-Temperaturfenster kann daher unterteilt
werden in drei Unterbereiche: (i) Im unteren SER-Temperaturbereich von 650 °C bis 675 °C
liegt die hochste Hy-Konzentration und niedrigste CO,-Konzentration vor, (ii) im mittleren
SER-Temperaturbereich von 675°C bis 700 °C die mittlere H,-Konzentration und mittlere
CO,-Konzentration und (iii) im oberen SER-Temperaturbereich von 700°C bis 725°C die
niedrigste H,-Konzentration und héchste CO,-Konzentration. Entsprechend dieser Einteilung
sind in der nachfolgend aufgefiihrten Tabelle die SER-Ergebnisbereiche aufgelistet, wobei die
Resultate den Versuchsergebnissen im Demonstrationsmafstab zu Grunde liegen und somit
den realitdtsnahen SER-Prozess abbilden.

Tabelle 5.2: Zusammenfassung der Untersuchung zum Einfluss der Vergasungstemperatur

SER-Temperaturbereich ~ Einheit 650°C...675°C 675°C...700°C 700°C...725°C
Permanentgaszusammensetzung

CO, Vol.—% 6,5...8,3 8,3...9,1 9,1...13,1
6{0) Vol.—% 7,8...8,1 8,1...8,8 8,8...10,3
H, Vol.—% 73,6...72,8 72,8..71,5 71,5...67,1
CH, Vol.—% 10,5..9,5 9,5..9,1 9,1..8,5
C,H, Vol.—% 1,7..1,4 1,4..1,5 1,5...1,0
CO,-Abscheidung, Kohlenstoff- und Wasserumsatz

Xm,co, % 83,0...76,5 76,5...73,0 73,0...56,4
Ac % 58,9...57,2 57,2...59,0 59,0...59,0
Ac (ohne Teer) % 52,5...52,2 52,2...54,5 54,5...55,5
An,o % 4,7..4,7 4,7..5,7 5,7...5,8
Produktgasausbeute, CO,-Ausbeute*, Koks- und Sorbatausbeute

YpProd InﬁN.7wtf kglgrl,waf 0,80...0,86 0,86...0,91 0,91...1,00
Y,;COQ mol mola’lBr 0,33...0,33 0,33...0,34 0,34...0,33
Ykoks kg kg]grl)waf 0,23...0,24 0,24...0,23 0,23...0,23
Ycaco, kg kggrl,Waf 1,12...1,03 1,03...1,00 1,00...0,75
Teerausbeute

Yyrav. Teer gkggrl’waf 17.8...12,7 12,7...10,5 10,5...7,2
YaoMms Teer g kg5, at 21,8...17,8 17.8...16,0 16,0...13,1
YPprimir.GCMS,Teer gKEE, yar 5,0...3,6 3,6..2,5 2,5..15
YSekundir,GOMS, Teer gkg];},wf 3,1..2,9 2,9..2,9 2,9..2,7
Yrertitir, GOMS, Teer 8KEE, war 0,9...0,9 0,9...0,9 0,9...0,8

YBenzol 2KEE, ar 3,5...3,8 3,8..4,4 4,4..5,2
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5.3 Experimentelle Untersuchung zum Einfluss der

Raumgeschwindigkeit

Zur Definition eines SER-Betriebsfensters resp. um einen SER-Vergaser dimensionieren zu
konnen, muss der Einfluss der gekoppelten Prozessgroien Raumgeschwindigkeit (¢w sy ),
Bettaustauschzeit (7y5) und Bettumlaufrate (¢, cao0) auf die SER-Bewertungsgrofien (v;)
bekannt sein. Basierend auf der Versuchsplanung kann die Entkopplung dieser Prozessgrofien
iiber die Betrachtung des Kopplungsgliedes, dem CaO-Anteil im Wirbelbett (2,0 ) erfolgen.

Der Fokus der nachfolgend aufgefiihrten experimentellen Untersuchung zum Einfluss der
Raumgeschwindigkeit auf die SER-Bewertungsgréfien liegt daher auch auf der Untersuchung
zum FEinfluss des CaO-Anteils im Wirbelbett — mit dem Ziel einen Mindest-CaO-Anteil
(2800 Wh.min) 20 identifizieren (siehe Kap. 4.2.1). Die Untersuchungen zur Raumgeschwindig-
keit bzw. weiterfiihrend zur Gasraumgeschwindigkeit werden unterteilt in drei Versuchsphasen
(vgl. Tabelle 4.1): (i) Raumgeschwindigkeit: Untersuchungen in der Semi-batch- Technikums-
anlage; (ii) Gasraumgeschwindigkeit: Untersuchungen in der Laboranlage; (iii) Raumgeschwin-

digkeit: DFB-Untersuchungen in der Demonstrationsanlage (siehe Kap. A.4.6).

5.3.1 Raumgeschwindigkeit: Untersuchungen in der

Semi-batch-Technikumsanlage
Versuchsdurchfiihrung und -rahmenbedingungen

Die Untersuchungen im Semi-batch-Betriebsmodus wurden in vier Einzelversuchsreihen'® mit
unterschiedlicher Anfangssorbensmasse (MY, ;(to)) durchgefiihrt. Demzufolge wird die An-
fangsraumgeschwindigkeit (¢9,;41,) und daraus abgeleitet die mittlere Raumgeschwindigkeit
(b sy ) nach Gl. (4.4) variiert. Entsprechend der in Kap. 4.2.1 aufgefiihrten Versuchspla-
nung werden die sich zeitlich verdndernden BewertungsgroBen (¢;(t)) iiber der sich zeitlich
verdndernden Raumgeschwindigkeit (¢w sy (1)) aufgetragen.

Fiir die Versuchsreihen wurde Sorbens I mit den Bestandteilen aus Tabelle A.2 verwendet.
Als Brennstoff wird Heckenschnitt mit der unter Tabelle A.1 vorgestellten Zusammenset-
zung eingesetzt. Auf Basis der Versuchsergebnisse aus Kap. 5.2 kann erwartet werden,
dass die groBte Einflussnahme des Sorbens auf die CO,-Abscheidung bei einer Vergasungs-
temperatur von TV = 650 °C vorliegt. Dementsprechend wurden die Versuchsreihen bei
dieser Temperatur durchgefiihrt. Das Verhaltnis von Wasserdampf-zu-Brennstoff liegt fiir
alle Versuchsreihen entsprechend den Versuchsergebnissen aus Kap. 5.4 im Bereich von
Gmp,0,58 = 0,77+ 0,01 mol molgl}’waf. Weitere Versuchsrahmenbedingungen sind in Tabel-
le A.8 aufgefiihrt.

16Bez.: WHSV-1-4
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Zusammenfassung der Versuchsergebnisse

Abbildung 5.11 und Abbildung 5.12 verdeutlichen die Versuchsergebnisse fiir die Untersu-
chung der Raumgeschwindigkeit unter Semi-batch-Bedingungen (weiterfithrende Ergebnisse
siehe Tabelle A.8). Da die Produktgas- und Teerausbeute diskontinuierlich gemessen werden,
sind in Abbildung 5.12 die Bewertungsgrofien zu den Ausbeuten und Umséitzen sowie der
GCMS-Teerzusammensetzung iiber die mittlere Raumgeschwindigkeit (¢y ;gy) dargestellt.
Die Integrationsgrenze [tg, to] der mittleren Raumgeschwindigkeit entspricht fir die jeweilige
Versuchsreihe dem Zeitraum, in dem konstante Gaskonzentrationen vorliegen (siche Tabel-
le A.8). Entlang der Unterabbildungen 5.11a bis 5.11f bzw. 5.12a bis 5.12f werden folgende

Ergebnisse zusammengefasst:

CO,-Konzentration: Sowohl innerhalb der Versuchsreihen als auch im Vergleich der Ver-
suchsreihen zum Zeitpunkt ¢, (Anfangsraumgeschwindigkeit ¢Y} ;1) untereinander, steigt
die CO,-Konzentration im Produktgas mit zunehmender Raumgeschwindigkeit an, wobei fiir
My sy = 1,17h™! eine um ca. 23 % hohere CO,-Konzentration gegeniiber ¢y ;6 = 0,50 h™!
gemessen werden konnte. Fiir ¢y gy < 1,6 h™! bleibt die CO,-Konzentration innerhalb einer
Versuchsreihe auf einem konstanten Niveau und ist abhdngig von der Anfangsraumgeschwin-
digkeit. Fir ¢wpsy > 1,6 h~! steigt die CO,-Konzentration fiir alle Versuchsreihen (ohne

WHSV-4) entlang eines gemeinsamen Trends an.

CO-Konzentration: Der CO-Konzentrationsverlauf iiber der Raumgeschwindigkeit folgt
einem &dhnlichen Trend wie fiir die CO,-Konzentration. Die Sensitivitat gegentiber einer
sich verandernden Raumgeschwindigkeit ist jedoch hoher, da schon fiir ¢y gy > 1,0h™!
das anfinglich konstante CO-Niveau verlassen wird. Ab ¢w sy > 1,0h™! folgen die CO-
Konzentrationen fiir alle Versuchsreihen einem iiber die Raumgeschwindigkeit ansteigenden
Trend.

H,-Konzentration: Die H,-Konzentration nimmt mit zunehmender Raumgeschwindigkeit
ab, wobei analog zur CO,-Konzentration das konstante Ausgangsniveau abhéngig ist von
der Anfangsraumgeschwindigkeit. Fiir ¢y gy > 1,0h™! nimmt fiir alle Versuchsreihen die

H,-Konzentration entlang einem nahezu linearen Trend ab.

CH,-Konzentration: Analog zum CO-Konzentrationsverlauf kommt es ab einer Raumge-
schwindigkeit von ¢y sy > 1,0h~! zu einer deutlichen Zunahme der anfinglich konstanten
CH,-Konzentration. Oberhalb einer Raumgeschwindigkeit von ¢y sy > 2,0h~! stabilisiert

sich die CH,-Konzentration auf ca. 9 Vol.—%, wobei dies einer Konzentrationszunahme von
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24 % gegentiber dem Anfangsniveau entspricht. Alle Versuchsreihen folgen dem selben Trend,

streuen aber im Vergleich zu den CO-Konzentrationen stirker um diesen.

C H-Konzentration: Die C Hy-Konzentration ist im Vergleich zur CO-Konzentration
weniger empfindlich gegeniiber einer sich verandernden Raumgeschwindigkeit. So verandert
sich die Anfangskonzentration erst ab ¢wrgy > 1,25h™!, jedoch bewirkt eine niedrige
Anfangsraumgeschwindigkeit ¢w sy (t) eine deutlich niedrigere CyH,-Konzentration. Analog
zur CH,-Konzentration folgt die CxHy-Konzentration mit zunehmender Raumgeschwindigkeit

einem gemeinsamen Trend, streut jedoch um diesen.

CO,-Abscheidung: Aus dem Trend zum CO,-Abscheidegrad (X, co,) wird ersichtlich,
dass bei niedrigen Raumgeschwindigkeiten ein héherer CO,-Abscheidgrad vorliegt und dem-
zufolge das Gleichgewicht der WGS-Reaktion stérker beeinflusst wird. Dies deckt sich mit
den Beobachtungen zur ansteigenden CO,- und CO-Konzentration bzw. abfallenden H,-
Konzentration — sowie mit den Grundlagenuntersuchungen zur CO,-Abscheidung [32] bzw.
Braunkohlevergasungsversuchen mit Sorbens [44]. Abhéngig von der Anfangsraumgeschwin-
digkeit liegt der CO,-Abscheidegrad fiir ¢wrsy < 1,0h™! mit Xm,co, = 84 % nahe am
Gleichgewicht (X, co,¢). Da die Produktgasausbeute, der Teer- und der Wasserumsatz
(s.u.) von der Raumgeschwindigkeit abhangig sind, verandert sich auch der CO,-Partialdruck
und dementsprechend Xm,co,a- Der CO,-Abscheidegrad sinkt deutlich mit zunehmender
Raumgeschwindigkeit und driftet von der Gleichgewichtskurve ab. Abhédngig von der An-
fangsraumgeschwindigkeit stellen sich unterschiedliche Anfangsabscheideniveaus ein, die dann

mit zunehmender Raumgeschwindigkeit einem gemeinsamen Trend folgen.

Produktgas-, Y’I:L,C()z-’ Koks- Sorbatausbeute, Wasser-, Kohlenstoffumsatz: Mit

zunehmender Raumgeschwindigkeit zeigt sich eine Abnahme der Produktgas- und Yn*w%—
Ausbeute. Verbunden mit dem Trend des abnehmenden Wasser- und Kohlenstoffumsatzes
bzw. mit der ansteigenden Koksausbeute, kann daraus gefolgert werden, dass zum einen
die Gasphasenreaktionen durch eine niedrige Raumgeschwindigkeit verbessert werden, zum
anderen werden auch die heterogenen Reaktionen durch eine niedrige Raumgeschwindigkeit
begtinstigt. Aufgrund der mit zunehmender Raumgeschwindigkeit schlechter ablaufenden
COy-Abscheidung sinkt auch die Sorbatausbeute (Ycaco,). Der teerfreie Kohlenstoffumsatz

sinkt im Untersuchungsbereich von 50,3 % auf 43,5 %.

Teerausbeute und -zusammensetzung: Ab einer Raumgeschwindigkeit von ¢wgsy >
1,00h~! wird die gravimetrische Teerausbeute signifikant beeinflusst, wobei sich Yorav. Teer
im untersuchten Bereich gegeniiber dem Anfangswert verdoppelt. Unterhalb dieser Raum-
geschwindigkeit bleibt Y4, 1eer auf einem konstanten Niveau. Die GCMS-Teerausbeute

(Yoomsreer) folgt einem ahnlichen, jedoch weniger steilen Trend und beinhaltet sowohl



5.3 Experimentelle Untersuchung zum Einfluss der Raumgeschwindigkeit 113

Primér- als auch Sekundér- und Tertiarteerverbindungen (vgl. Tabelle A.8). Aus dem Verlauf
der Teerzusammensetzung kann erkannt werden, dass mit zunehmender Raumgeschwindigkeit
die Ausbeute der GCMS-Primérteerverbindungen (Phenol) vergrofiert wird, was durch die
Grundlagenuntersuchungen zur katalytischen Wirkung von CaO mit Phenol als Teermodell-
substanz bestétigt wird [36]. Werden die gravimetrisch erfassten Teere, entsprechend den
Versuchsergebnissen aus Kap. 5.2, in diesem Temperaturbereich als Primarteer interpretiert,
kann aus den Versuchsergebnissen gefolgert werden, dass eine niedrige Raumgeschwindigkeit

die Zersetzung bzw. Umwandlung der Primarteerverbindungen begtinstigt.

Die hauptséchlich vorliegenden Sekundérteerverbindungen (Toluol, Inden) werden durch
eine Veranderung der Raumgeschwindigkeit nur gering beeinflusst, wobei sie mit steigender
Raumgeschwindigkeit zunehmen. Aus der Tendenz der zunehmenden Tertidrteerausbeute
bei gleichzeitiger Abnahme der Primér- und Sekundérteerausbeute kann vermutet werden,
dass diese bei niedrigen Raumgeschwindigkeiten zu Tertidrteerverbindungen umgewandelt
werden. Die zunehmende Benzolausbeute bei niedrigen Raumgeschwindigkeiten deutet darauf
hin, dass Benzol ein Zersetzungsprodukt der Primarteerumwandlung ist, was sich mit den

Beobachtungen aus [168] bestéatigt.

Im Allgemeinen kénnen die Ergebnisse zum Teerverhalten bei einer niedrigen Raumgeschwin-
digkeit durch die Beobachtungen von [25, 36, 43-45, 63, 168] bestatigt werden, wo gezeigt wird,
dass eine lange Verweilzeit in einem teerkatalytisch aktiven wie auch inaktiven Bettmaterial

zu niedrigen Teerausbeuten fiithrt.

Ergebnisdiskussion

Werden die Versuchsergebnisse aus den Untersuchungen zur Raumgeschwindigkeit im Semi-
batch-Betriebsmodus global betrachtet, hat sich herausgestellt, dass diese Prozessgrofie einen
wesentlichen Einfluss auf alle SER-Bewertungsgroflen austibt. Es hat sich gezeigt, dass durch
eine niedrige Raumgeschwindigkeit die SER-Bewertungsgrofien positiv beeinflusst werden.
Das bedeutet, dass die CO,-Abscheidung verbessert wird, die Umsatze und die Ausbeuten
steigen, wahrend die Teerausbeuten sinken und die Produktgaszusammensetzung weniger
CO, und mehr H, beinhaltet. Daraus kann allgemein zusammengefasst werden, dass die
Vergasungs- und Sekundéarreaktionen beim SER-Prozess durch eine niedrige Raumgeschwin-
digkeit begiinstigt werden — was mit den Beobachtungen aus der Literatur iibereinstimmt
(siche Kap. 3.6.4).

Fiir Raumgeschwindigkeiten von ¢y gsy < 1,0h~! konnten (i) die hochsten Produktgas-
ausbeuten, (ii) niedrigste Teer- und Koksausbeute, (iii) der hochste Wasser- und Kohlenstoff-
umsatz und (iv) die hochste H,-Konzentration und CO,-Abscheidung erzielt werden.

Bei einer lokalen Betrachtung der Versuchsergebnisse zu den Bewertungsgroflen y; und

Xm,co, konnen zwei Phinomene beobachtet werden: 1. Innerhalb einer Versuchsreihe bleiben
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Abbildung 5.11: Versuchsergebnisse I: Raumgeschwindigkeit Semi-batch
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Abbildung 5.12: Versuchsergebnisse 11:

(f) GCMS-Teerzusammensetzung

Raumgeschwindigkeit Semi-batch
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die Ergebnisse fiir einen gewissen Zeitraum auf einem konstanten Anfangsniveau und 2. trotz

gleicher Raumgeschwindigkeit konnen unterschiedliche Ergebnisse erzielt werden.

Phanomen 1: Um das 1. Phénomen zu verdeutlichen wird in Abbildung 5.13a exemplarisch
die Bewertungsgrofie X, co, als Funktion des sich iiber den Versuchszeitraum verédndernden
CaO-Anteils im Wirbelbett (2,0 .3) aufgetragen. Hierbei wird fiir alle WHSV-Versuchsrei-
hen ersichtlich, dass die CO,-Abscheidung bis zu einem bestimmten CaO-Anteil (28,0 wp min)
konstant bleibt.

Dieses Verhalten konnte auch fiir die Produktgaszusammensetzung y; beobachtet werden.

Somit gilt allgemein fir #¥,0 wy, > TCa0.wbmin der Differentialquotient der Bewertungsgrofe

(1 (xgaO,Wb):

. do);
0=1; (IgaO,Wb,min) = !

T deV fiir J= {y0027 Yco, YH,» YCH, s Xm,COQ} (5.2)
CaO,Wb

In Abbildung 5.13b ist dieser minimale CaO-Anteil (28,0 yypmin) iber der dazugehorigen
Raumgeschwindigkeit (¢w gy (cao,wmin)) fiir alle WHSV-Versuchsreihen und Bewertungs-
groBen (¢;) aufgetragen. Soll die Raumgeschwindigkeit ¢y sy < 1,00h™! betragen (s. 0.), zei-
gen die Versuchsergebnisse fiir die H,-, CO- und CH,-Konzentration, dass der minimale CaO-
Anteil im Vergaserwirbelbett xgaO,Wb,min = 55 % betragen muss. Fir die CO,-Konzentration
und CO,-Abscheidung ist bei dieser Raumgeschwindigkeit ein minimaler CaO-Anteil von
x%aO’Wb’mm = 45 % ausreichend, wobei fiir diese Bewertungsgrofien ein linearer Zusammen-
hang zwischen der Raumgeschwindigkeit und dem minimalen CaO-Anteil besteht. Da dieser
Grenzwert unterhalb des Grenzwertes fiir die eingangs gezeigten Bewertungsgrofien liegt kann
daher zusammengefasst werden, dass der minimale CaO-Anteil im SER-Vergaserwirbelbett

55 % betragen muss.

Phinomen 2: Fiir die unter Gl. (5.2) aufgefithrten Bewertungsgrofien konnte gezeigt werden,
dass bei gleicher Raumgeschwindigkeit, d. h. gleicher Sorbensmasse (MgaO’Wb)”, unterschied-
liche Ergebnisse vorliegen. Da zu diesem Zeitpunkt 8,0 wy > 0 whmin iSt und somit
der Einfluss des CaO-Anteils ausgeschlossen werden kann, miissen die Bewertungsgrofien
durch weitere Bestandteile im Wirbelbett (z. B. Sorbat, Koks und Asche) und/oder durch die
Gesamtbettmasse resp. Wirbelbetthohe und demzufolge die Gasverweilzeit im Wirbelbett
beeinflusst werden. Anhand der gezeigten Versuchsergebnisse kann der Einfluss der Gasverweil-

zeit im Sorbens nicht quantitativ erfasst werden, da die Menge der gasformigen Bestandteile

17Unterschiede im Brennstoffmassenstrom kénnen vernachlissigt werden (siche Tabelle A.8)
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unmittelbar am Zeitpunkt der Brennstoffzersetzung nicht bekannt ist. Im folgenden Ab-
schnitt wird die Prozessgrofie Gasraumgeschwindigkeit eingefithrt und die Versuchsergebnisse
zur isolierten Untersuchung der Einflussgrofie Gasraumgeschwindigkeit in der Laboranlage

vorgestellt.

AWHSV-1 © WHSV-2 0OWHSV-3 ¢ WHSV-4
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] -— |, ) —
o 1 M WHsV b | dyeoy/dac.o.m =0 d@):mACOZ/dICaOAWb 0
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Abbildung 5.13: Versuchsergebnisse III: Einfluss des CaO-Anteils Semi-batch

5.3.2 Gasraumgeschwindigkeit: Untersuchungen in der

Laboranlage
Hintergrund, Versuchsdurchfiihrung und -rahmenbedingungen

In [32, 37, 40] wird neben der Raumgeschwindigkeit die Gasverweilzeit im Wirbelbett als
Raumzeit'® (7,;) definiert, woraus reziprok fiir den SER-Prozess die Gasraumgeschwindigkeit

(bpamsy)® abgeleitet werden kann:

e,V
MP'rod,wf

%

PeHsv = — (5.3)

TCa0,wh
Entsprechend der Definition zur Raumgeschwindigkeit nach Gl. (3.29), wird bei der Definition
der Gasraumgeschwindigkeit Gl. (5.3) davon ausgegangen, dass nur das Sorbens aktiv am
Reaktionsprozess teilnimmt. Hierbei beschreibt der Produktgasmassenstrom (M;’X)dyw 7) analog
zu Y: co, den abstrakten Gaszustand, unmittelbar vor dem Kontakt mit dem Sorbens. Dieser

Zustand ist in einer Wirbelschicht sowohl orts- als auch zeitabhéngig und kann wie unter

Bengl. space time
Yengl. Akronym: Gas Hourly Space Velocity
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Kap. 3.6.4 erlautert nicht oder nur sehr eingeschrankt messtechnisch erfasst werden. Um
dennoch isoliert den Einfluss der Gasraumgeschwindigkeit auf die SER-Bewertungsgrofien

erfassen zu konnen wird der SER-Prozess unterteilt in zwei seriell angeordnete Reaktorrdume.

Im ersten Reaktor wird mit einem fiir die CO,-Abscheidung inerten Bettmaterial unter
Wasserdampfatmosphére in einem SER-typischen Temperaturbereich (T ~ 650 °C) vergast —
nachfolgend als Vergaser bezeichnet. Dies soll den einleitenden Brennstoffzersetzungsvorgang
im SER-Prozess simulieren. Das dabei entstehende Produktgas wird in einen zweiten Reaktor
geleitet, der im selben Temperaturbereich arbeitet, jedoch ein CO,-aktives Sorbens als
Bettmaterial besitzt und somit als CO,-Abscheider, WGS-Reaktor und Teerreformer (kurz
Karbonator) fungiert. Durch die Variation der Karbonator-Bettmassen (M) kann somit die
Gasraumgeschwindigkeit (¢gpsy) im Sorbens definiert verandert und deren Auswirkungen

auf die Bewertungsgrofien untersucht werden.

Fiir die Untersuchungen wurde die unter Kap. 4.3.3 vorgestellte zweistufige Laboranlage
bei einer Prozesstemperatur von TV ~ 650 °C eingesetzt. Der Einfluss der Gasraumgeschwin-
digkeit auf die SER-Bewertungsgréfien konnte in drei Versuchsreihen durch Variation der
Sorbensmassen im Karbonator bei vergleichbaren Prozessbedingungen im Vergaser dargestellt
werden. Als Bettmaterial wurde Quarzsand im Vergaser und Sorbens II (siche Tabelle A.2)
im Karbonator eingesetzt. Aus Griinden der Brennstoffdosierbarkeit sind in diesen Ver-
suchsreihen grobkérnige Holzpellets II (siehe Tabelle A.1) zum Einsatz gekommen. Weitere

Versuchsrahmenbedingungen sind in Tabelle A.10 aufgefiihrt.

Um den Einfluss der Gasraumgeschwindigkeit beim aufgespaltenen SER-Prozess bewertbar
zu machen miissen die unter Kap. 3.5 vorgestellten BewertungsgrofSen modifiziert bzw.
Abschitzungen vorgenommen werden. Diese Anpassungen sind in Kap. A.1.6 hergeleitet und
in GL. (A.23)-(A.26) aufgefiihrt.

Zusammenfassung der Versuchsergebnisse und Ergebnisdiskussion

In Abbildung 5.14 sind entlang der Unterabbildungen 5.14a bis 5.14f die Ergebnisse zur
CO,-Abscheidung, der molaren Ausbeute fir CO,, CO und H, sowie der Teerausbeute und

-zusammensetzung am Vergaser- und Karbonatoraustritt dargestellt.

Aus der Gegeniiberstellung der Produktgaskomponenten am Ein- und Austritt des Karbo-
nators wird deutlich, dass mit zunehmender Gasraumgeschwindigkeit im Sorbens: (a) Die
CO,-Abscheidung (Xn,co,) verringert wird; (b) Dies fiithrt zu einem Anstieg der CO,-
Ausbeute (Y, co,) am Karbonatorausgang bzw. zur Reduktion der Beeinflussung des WGS-

Gleichgewichts im Karbonator — dargestellt durch eine abnehmende CO,-Ausbeute aus der
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Abbildung 5.14: Versuchsergebnisse: Gasraumgeschwindigkeit Semi-batch
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WGS-Reaktion (Yi,co, was)?; (¢) Verbunden mit der geringer werdenden CO,-Abscheidung
resp. Beeinflussung der WGS-Reaktion reagiert CO weniger ab, was mit einer steigenden
CO-Ausbeute (Y, co) und (d) einer sinkenden Hy-Ausbeute (Y,, n, was) verdeutlicht wird.
(e) Die Versuchsergebnisse zur Produktgasausbeute am Karbonatoraustritt (Y ;) (siehe
Tabelle A.10) zeigen keine einheitliche Korrelation mit ¢gpsy, was auf tiberlagernde Prozess-

schritte zuriickgefithrt werden kann und einleitend zu Tabelle A.10 erortert wird.

Bei der Betrachtung der Teerausbeuten (Y ree,) wird deutlich, dass mit zunehmender
Teerverweilzeit im Sorbens die grav.- und GCMS-Teerausbeute reduziert wird, wobei der
Einfluss von ¢grsy auf Ygors reer im Vergleich jedoch weniger stark ausgepragt ist®!. Fiir
dausy < 0,35h~" kann eine signifikante Abnahme von Y, .., beobachtet werden, wihrend

Ydcnrs reer @b diesem Betriebspunkt auf das Vergaseraustrittsniveau Yy g ree, ansteigt.

Konkretisiert wird diese Tendenz durch die Betrachtung der GCMS-Teerzusammensetzung,
die zeigt, dass die Sekundar- und Tertidrteerausbeute im Bereich ¢grsy > 0,35h~! durch
das Sorbens reduziert wird. Fiir ¢grsy < 0,35h™! steigen diese Teerkomponenten an und
liegen fiir pgrsy < 0,30h~! iiber den Karbonatoreingangswerten, was schlieen lisst, dass
sie im Karbonator gebildet wurden und auf folgenden Umwandlungsmechanismus hindeutet:
Die grav.-Teerverbindungen, welche in diesem Temperaturbereich als hochmolekulare Primar-
teerverbindungen angesehen werden kénnen, wandeln sich durch die katalytische Wirkung
des Sorbens zu kiirzeren, mit dem GCMS-detektierbaren Primarverbindungen um, was die
Zunahme von der Primarteerausbeute am Karbonatorausgang gegentiber dem -eingang zeigt.
Diese stabileren Primarteerverbindungen koénnen sich durch sehr lange Verweilzeiten im
Sorbens weiter zu Sekundar- und Tertidrverbindungen umwandeln, wobei die Entstehung
der Tertidrverbindungen ebenfalls durch die Umwandlung von Sekundérverbindungen erfolgt,
was nicht eindeutig aus den Versuchsergebnissen beobachtet werden kann. In den Laborunter-
suchungen von [36] mit Olivin, Calcit und Dolomit als teerkatalytisches Bettmaterial konnte
ebenfalls mit steigender Gasraumgeschwindigkeit ein abnehmender Phenolumsatz beobachtet
werden (siehe Kap. 2.3.3).

Werden diese Versuchsergebnisse des aufgespaltenen SER-Prozesses den SER-Ergebnissen
aus Kap. 5.3.1 gegeniibergestellt, lassen sich grundsétzlich folgende Erkenntnisse zusammen-
fassen??: (i) Obwohl im aufgespaltenen SER-Prozess die Teerverweilzeit im Sorbens ldnger ist
als beim SER-Prozess, kann eine um den Faktor 2 hohere Teerausbeute gemessen werden. Dies

lasst darauf schlieffen, dass das Sorbens nicht nur die Sekundarreaktionen unterstiitzt, sondern

20Bestimmt nach Gl. (A.24)-Gl. (A.25)

Hentspr. Tendenz zu Yooms reer = f(¢wmsy) sieche Abbildung 5.12

22unter Beriicksichtigung, dass unterschiedliche Brennstoffe und Sorbens eingesetzt bzw. an unterschiedlichen
Versuchsanlagen die Versuche durchgefithrt wurden
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auch schon beim Initiieren des Brennstoffzersetzungsvorganges den Primérteerenstehungspro-
zess beeinflusst. (ii) Bedingt durch die Teerreformierung zeichnet sich der SER-Prozess durch
eine deutlich hohere Produktgasausbeute aus. Da beim SER-Prozess mehr Koks entsteht,
kann gefolgert werden, dass Primérteer umgewandelt wird zu Sekundérteerverbindungen
bzw. reformiert wird zu Produktgas, wobei Koks als Feststoff zuriickbleibt. (iii) Aufgrund
der langen Gasverweilzeit im Sorbens konnten mittels des nachgeschalteten Karbonators
hohere Abscheidewerte und tendenziell niedrigere CO,-Konzentrationen als beim SER-Prozess
erzielt werden. Die H,-Konzentration liegt beim SER-Prozess jedoch um den Faktor 1,2-
1,7 hoher als beim aufgespaltenen SER-Prozess. Verbunden mit den deutlich niedrigeren
CO-Konzentrationen (Faktor 2-7) kann daraus gefolgert werden, dass trotz der niedrigeren
CO,-Abscheiderate das Gleichgewicht der WGS-Reaktion beim SER-Prozess weiter auf die

Produktseite verschoben wird.

5.3.3 Kopplung von Raumgeschwindigkeit und

Gasraumgeschwindigkeit

Die Ergebnisse zur Untersuchung der Einflussgrofle Gasraumgeschwindigkeit haben gezeigt,
dass im Betriebsfenster 0,30h™' < ¢grsy < 0,50h~! die hochsten Umsitze und CO,-
Abscheideraten erzielt werden konnen. Um auf Basis von ¢gpsy eine Wirbelbettmasse (Mg,

festlegen zu konnen, muss die abstrakte Grofle ]\'/[I*D%dw

s entsprechend GI. (5.3) bekannt sein
bzw. mit der auf den Brennstoffeintrag basierenden Raumgeschwindigkeit nach Gl. (5.4)

gekoppelt werden (vgl. Kap. A.1.7):

dwusv = f - dausv (5.4)

Zur Bestimmung des Kopplungsfaktors (f) werden zwei Ansétze verfolgt:

Ansatz 1: Unter der vereinfachten Annahme, dass M]*D’T‘gdw 7 die Summe aus der abgeschiede-
nen CO,-Menge, dem Teer- und dem Produktgasmassenstrom am Vergaseraustritt ist, kann
auf Basis der SER-Semi-batch- und DFB-Versuchsergebnisse aus Kap. 5.1 und Kap. 5.2, im
Temperaturbereich von TV = 650 °C gemifl Gl. (A.27)-(A.29) ein mittlerer Kopplungsfaktor
von f = 1,114 0,03 bestimmt werden.

Ansatz 2: Werden fiir M;%dw s die Versuchsergebnisse aus der konventionellen Vergasung
bei TV = 650 °C zugrunde gelegt (siche Kap. 5.2 und Kap. 5.3.2), gilt entsprechend GI. (A.27)-
(A.29)* ein mittlerer Kopplungsfaktor f = 1,52 + 0,01.

Da geméf der gezeigten Versuchsergebnisse davon ausgegangen werden kann, dass eine

lingere Gasverweilzeit im Sorbens die SER-Bewertungsgrofien begiinstigt, stellt der erste

23unter Ausschluss des Terms: X, co. - Y
) 2 m,CO2
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Ansatz zur Bestimmung von f, trotz vereinfachter Annahme eine konservativere Abschét-
zung dar. Dementsprechend kénnen im einleitend gezeigten ¢ psy-Betriebsfenster bei einer
Raumgeschwindigkeit von 0,33h™! < ¢wrsy < 0,55h~! die hochsten Umsétze und H,-

Konzentrationen bzw. niedrigsten Teerausbeuten erzielt werden.

5.3.4 Zusammenfassung und Fazit zur experimentellen

Untersuchung der Einflussgrofle Raumgeschwindigkeit

Der Einfluss der Raumgeschwindigkeit ¢y gsy auf die SER-Bewertungsgréfien wurde durch
experimentelle Untersuchungen im Labor-, Technikums- und Demonstrationsmafstab (siehe
Kap. A.4.6) erortert. Im Technikumsmafistab konnte im SER-relevanten Temperaturbereich
von TV = 650 °C unter Semi-batch-Bedingungen gezeigt werden, dass eine Raumgeschwindig-
keit von ¢y sy < 1,00h~! vorliegen muss, damit die hochsten Umséitze, Produktgasausbeu-
ten und H,-Konzentrationen erzielt werden konnen. Konkretisiert wurde dieser Bereich durch
die Einfithrung der Prozessgrofie Gasraumgeschwindigkeit (¢gmsy ).

Um deren Einfluss zu verdeutlichen wurde in einer zweistufigen Laborwirbelschichtanlage
der SER-Prozess aufgetrennt und somit gezielt der Einfluss der Gasverweilzeit im Sorbens auf
die Bewertungsgroflen dargestellt. Neben der Identifikation eines Gasraumgeschwindigkeitsbe-
triebsfensters von ¢grgy < 0,50h~! werden mit diesem Versuchsaufbau auch grundsitzliche
Vorgénge bei der Teerreformierung durch das Sorbens beschrieben. Mittels einem Kopplungs-
faktors konnen die Erkenntnisse der Gasraumgeschwindigkeit auf die Raumgeschwindigkeit
iibertragen werden und eine finale Raumgeschwindigkeit von 0,33h™! < ¢y sy < 0,55h7!
identifiziert werden.

Mit diesen Kennzahlen ist die Wirbelbettmasse nur noch eine Funktion des Brennstoffein-
trages, womit die Ausgangssituation fiir eine SER-Reaktorauslegung geschaffen wurde. Mit
dem Ziel, die dargestellten Tendenzen der Semi-batch-Versuchsergebnisse unter DFB-SER-
Bedingungen zu bestéatigen, wurde die Raumgeschwindigkeit in der Demonstrationsanlage
definiert variiert. Hierbei konnte der Einfluss der Raumgeschwindigkeit auch fiir die SER-
Temperatur von TV = 678 °C bestéitigt werden (siche Kap. A.4.6).

Die experimentellen Untersuchungen im Technikumsmafistab haben gezeigt, dass fur
dwrsy < 1,00h™! ein minimaler CaO-Anteil im Wirbelbett von xgao’Wbmm > 55 % aus-
reicht, um die Bewertungsgroien auf einem konstanten Niveau halten zu kénnen. Auf dieser
Basis kann die Entkopplung der Prozessgrofien Raumgeschwindigkeit, Bettaustauschzeit und

Bettumlaufrate erfolgen und eine Mindestbettumlaufrate definiert werden.
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5.4 Experimentelle Untersuchung zum Einfluss des

Wasserdampf-zu-Brennstoffverhaltnisses

Entsprechend der Versuchsplanung aus Kap. 4.2.4 wurden die Auswirkungen der Einfluss-
groBe Wasserdampf-zu-Brennstoff (¢, 1,0,55) auf die SER-Bewertungsgréfien experimentell

untersucht. Die Ergebnisse dieser Untersuchung werden nachfolgend aufgefiihrt und erortert.

Versuchsdurchfiihrung und -rahmenbedingungen

Die Untersuchung zum Einfluss des Wasserdampf-zu-Brennstoff-Verhéaltnisses unterteilt sich
in vier Versuchsreihen?*, wobei ¢m,1,0,58 im Bereich von 0,28 mol molgr{waf < Om1,0,58 <
1,19 mol molgr{waf durch Verédnderung des Wassermassenstromes und damit verbunden dem
Dampfstrom (M},*) variiert wurde (siche Kap. 4.2.4). Das Verhiltnis zwischen dem tat-
séchlichen Wasserdampf-zu-Brennstoff-Verhaltnis (¢m,H20,S p) zum stochiometrischen Wasser-
dampf-zu-Brennstoff-Verhaltnis (¢, 1,0,st0ic) nach Gl. (3.33), liegt somit im Bereich zwischen
0,64 bis 2,69. Im Gegensatz zu einer Verdnderung des Brennstoffstromes kann durch die Va-
riation des Dampfstromes sichergestellt werden, dass die Reaktorquerschnittsflichenbelastung
und die Raumgeschwindigkeit fiir alle Versuchsreihen vergleichbar ist. Bedingt durch die
Reaktorgeometrie und aufgrund der niedrigen SER-typischen Vergasungstemperatur kommt
es bei niedrigeren Dampfstromen zu einer Defluidisierung.

Fir die Versuchsreihen wurde Birke-Esche-Astschnitt als Brennstoff und Sorbens I als
Bettmaterial mit den unter Tabelle A.1 und Tabelle A.2 aufgefiihrten Zusammensetzun-
gen eingesetzt. Analog zur Untersuchung der Einflussgroflen Raumgeschwindigkeit und
Biomasse resp. Biomassefeuchte werden die Untersuchungen zum Wasserdampf-zu-Brennstoff-
Verhéltnis bei einer Vergasungstemperatur von 7V = 650 £ 2°C in der Technikumsver-
suchsanlage unter Semi-batch-Bedingungen durchgefiihrt. Die Versuchszeit fiir jede Ver-
suchsreihe ist so gewahlt, dass der Einfluss der instationdren Raumgeschwindigkeit mit
Owrsv.semiBaten = 0,70 £ 0,03h™" minimal ist (vgl. Kap. 5.3). Tabelle A.11 fiithrt die Ver-
suchsrahmenbedingungen zur Untersuchung der Einflussgrofle Wasserdampf-zu-Brennstoff

auf.

Zusammenfassung der Versuchsergebnisse

Im Folgenden werden die Ergebnisse zur experimentellen Untersuchung der Einflussgro-
Be ¢ m,0,55 auf den SER-Prozess entlang der Unterabbildungen 5.15a bis 5.15f erortert.
Weiterfithrende Ergebnisse sind in Tabelle A.11 aufgefiihrt:

24Bez.: SB-1-4
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Produktgaszusammensetzung: Im Allgemeinen hat sich gezeigt, dass im untersuchten
Bereich eine Verdnderung von ¢, n,0,s5 zu einer Veranderung der Produktgasbestandteile
(y;) fithrt. Der Verlauf aller Produktgasbestandteile folgt mit steigendem ¢, 1,055 den
Ergebnissen der ¢y 0,s5-Untersuchung von [94] bei 750 °C und [80] bei 800 °C — jeweils mit
Sand als Wirbelbettmaterial. Mit dem Fokus auf die H,-Konzentration kann ein ahnlicher
Konzentrationsverlauf in Abhéngigkeit vom ¢n o .sc wie in [128] im SER-Betrieb bei 650 °C

beobachtet werden.

Eine 6 %-ige Steigerung von yy_, bei gleichzeitiger yco-Verringerung und yco,-Erhéhung von
46 % bzw. 18 %, verbunden mit einem Anstieg der Y7 o -Ausbeute (s.u.), deuten darauf
hin, dass die WGS-Reaktion durch die Erhéhung von ®m,n,0,58 ZUr Produktseite verschoben
wird, wobei die CO-Konzentration fir ¢,, 1,0,s5 > 0,70 mol molgiwaf gegen einen konstanten
Wert tendiert. Nach [94] wird die Verbesserung der WGS-Reaktion darauf zurtickgefiihrt,
dass durch die Erhéhung von ¢, 11,055 der Wasserdampfipartialdruck ansteigt und somit die

WGS-Riickreaktion behindert wird.

Das erhohte Angebot an Wasserdampf fiihrt zu einer Abnahme der CH,- und C H,-
Konzentration um 24 % resp. 28 %, die nach den Beobachtungen aus Kap. 5.3 und 5.2

mit einer abnehmenden Teerausbeute korreliert (s.u.).

CO,-Abscheidung und Kohlenstoffumsatz: Der Einfluss von ¢m,H20,SB auf die CO,-
Abscheidung ist mit einer Abnahme um 3% als gering einzustufen. Tendenziell kann diese
Abnahme erst fir ¢,, 1,055 > 0,70 mol mol~! beobachtet werden. Der Kohlenstoffumsatz
steigt von Ag = 56 % auf Ac = 61 % an, wobei ab ¢, 10,98 > 0,70 molmol ™" ein konstantes

Niveau erreicht wird.

Wasserumsatz: Fir ¢m,H2o,SB < 0,70 molmol~! bleibt der Wasserumsatz auf einem kon-
stanten Niveau, was nach der Definition fir den Wasserumsatz (siche Gl. (3.26)) bedeutet,
dass die abreagierte Wassermenge im gleichen Maf} steigt wie die eingetragene Wassermenge
zunimmt und demzufolge das steigende Wasserangebot im Reaktionssystem genutzt wird. Im
Bereich zwischen 0,70 molmol~! < ®mm,0,55 < 1,00 mol mol~! nimmt der Wasserumsatz ab,
was darauf zurtickzufiihren ist, dass mit steigendem ¢y, n,0,s5 die Zunahme an eingetragenem
Wasserdampf groffer ist als die Zunahme der tatsiachlich umgesetzten Wassermenge und somit
das steigende Wasserangebot im Reaktionssystem nicht bzw. weniger ausgepriagt genutzt
wird. In [100] konnte dieses Verhalten bei einer konventionellen DFB-Wasserdampfvergasung
beobachtet werden, wobei gefolgert wird, dass ab diesem Punkt keine weitere Beeinflus-
sung der Reaktionen durch das Vergasungsmittel stattfindet. Fiir ®mn,0,58 > 1,00 mol mol ™!

stabilisiert sich der Wasserumsatz wieder, was auf die eingangs erwahnten Ursachen hindeutet.
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Produktgas-, Koks-, Sorbat- und Y;L’COz-Ausbeute: Wahrend im untersuchten Be-

-1

reich die Produktgasausbeute stetig ansteigt und erst fur ¢, m,0,s8 > 1,00 molmolg, .

beginnt gegen einen konstanten Wert zu laufen, nivelliert sich die Koks-, Sorbat- und CO,*-
Ausbeute ab ¢y, 1,0,55 > 0,70 mol molg; ;. Unabhingig davon, dass in [94] bei 750 °C ein
fiir die CO,-Abscheidung inertes Bettmaterial eingesetzt wurde, entspricht der Verlauf der
Produktgas- und Koksausbeute mit steigendem ¢u,0 55 den Ergebnissen in Abbildung 5.15¢
und 5.15d. Die absinkende Koksausbeute bei gleichzeitig steigender Produktgas- und YT;,COQ—

-1

Brwap deutet darauf hin, dass die Brennstoff-

Ausbeute im Bereich ¢mn,0,58 < 0,70 molmol
umsetzung bzw. WG-Reaktionen durch das erhohte Wasserangebot begiinstigt wird.

Teerausbeute und -zusammensetzung: Sowohl fiir die Teerausbeuten als auch fiir die

—1

GCMS-Teerzusammensetzung kann im Bereich von ¢, 1,0,s5 < 1,00 molmolg, .

¢ kein we-
sentlicher Einfluss der Wasserdampfzunahme erkannt werden. Oberhalb von ¢, 0,55 >
1,00 mol molgrl’Waf nimmt die grav.-Teerausbeute um 34 % ab, wahrend die GCMS-Teeraus-
beute um 14 % sinkt. Die zunehmende Wasserdampfmenge beeinflusst hierbei nur die Sekun-
dérteer- und die Benzolausbeute, wobei als Sekundéarteerverbindungen hauptséachlich Toluol

und Inden identifiziert werden (vgl. Tabelle A.11).

Ergebnisdiskussion Wasserdampf-zu-Brennstoff Semi-batch

Eine konstante Koks- und Sorbatausbeute fir ¢, n,0,5s5 > 0,70 mol molgrl’waf deutet darauf
hin, dass eine weitere Erhohung der Wasserdampfmenge zu keiner weiteren Beeinflussung
der heterogenen Reaktionen fithrt und der Kontakt zwischen dem Sorbens und der Gasphase
nicht verbessert bzw. sogar vermindert wird — verdeutlicht durch eine tendenziell sinkende
CO,-Abscheidung. In Verbindung mit einer steigenden Y7 oo - und Hy-Ausbeute sowie einer
sinkenden CO-Ausbeute, die darauf hinweisen, dass die WGS-Reaktion zur Produktseite
verschoben wurde, kann daraus geschlossen werden, dass der zusétzliche Wasserdampf somit
nur die homogenen Gasphasenreaktionen beeinflusst. Dieser Beobachtung gegeniiber steht,

-1

Brwaf ZU einer Reduzierung

dass eine Wasserdampfzunahme fiir ¢m,H2O’SB > 0,70 mol mol
der grav.-Teer-, Sekundérteer- und Benzolausbeute fiihrt und dieses Verhalten nach den
Versuchsergebnissen zu Teeruntersuchungen im Labormafstab (siehe Kap. 5.2.2) auf eine
verstarkte Interaktion zwischen dem Sorbens und den Teerkomponenten im Produktgas
hindeutet.

Die Veranderung der Wasserdampfmenge hat neben einer Edukt-Konzentrationserh6hung
auch einen signifikanten Einfluss auf das Fluidisierungsverhalten des Sorbens, was zu diversen
sich iiberlagernden Effekten fithren kann und im Folgenden erortert wird (siehe Abbildung

5.16):
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Abbildung 5.15: Versuchsergebnisse: Wasserdampf-zu-Brennstoff Semi-batch
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Fir 0,28 mol molgrl’waf < Ommu,0,58 < 1,20mol molgr{waf verdoppelt sich die Leerrohrge-

1

schwindigkeit von ug = 0,48 ms~! bis 0,96 ms~! resp. die dimensionslose Anstrémgeschwin-

digkeit, berechnet nach [123], von w},,, bis u},.. von 0,22 bis 0,45 (vgl. Tabelle A.11).

min max

J.III| [ III|III| I I|II|II| —]

— Pneumatic transport

T beds

10 =

3
10! —
: Bubbling 7
! | fluidized beds 7]
102 I Ir\ * I —
| : I dp,maz I E
I N,x | ]
1 s ]
I = l D _
I |
. b |
103 AT R aT Lot
1 10 102
d*

Abbildung 5.16: Einordnung von Fluidisierungszustinden in einer Wirbelschicht nach [123], iiberar-
beitet

Mit dem SorbenspartikelgroBenspektrum von 200 pm < d, < 600 pm resp. dem, nach [123]
bestimmten, dimensionslosen Partikelgrofenspektrum d , ;,, bis d5 ... von 3,3 bis 9,9 wird
somit ein Wirbelschicht-Zustandsfenster aufgespannt (in Abbildung 5.16 als schraffiertes
Rechteck (1) dargestellt), das in seiner linken oberen Ecke (2) mit der dimensionslosen
Partikelgroflie ds = 3,3 die Austragegeschwindigkeit (u;) erreicht, bzw. das in seiner rechten
unteren Ecke (3) mit der dimensionslosen PartikelgroBe dy = 9,9 deutlich unterhalb der

blasenbildenden Wirbelschicht (engl. bubbling fluidized bed) liegt. Fiir den Medianwert des
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Partikelgrofenspektrums, dp 50 = 420 pm (entspr. dy 50 = 6,9), verdandert sich das Fluidisie-
rungsverhalten der Wirbelschicht von Versuchsreihe SB-1 zu SB-2 von nicht-blasenbildend
(4) zu blasenbildend (5).

Aus den Versuchsergebnissen konnte gezeigt werden, dass diese Transition den SER-Prozess
begiinstigt — dargestellt durch den verbesserten Koksumsatz. Eine weitere Erhéhung der
Fluidisierungsgeschwindigkeit fithrt nach [123] zu einer zunehmenden Blasenoberflache, womit
die Kontaktfliche zwischen Gasphase und Sorbens reduziert wird und die Abnahme der
CO,-Abscheidung fir ¢, 1,055 > 0,70 mol molgiwaf erklart werden kann. Durch die hohe
Fluidisierungsgeschwindigkeit in Versuchsreihe SB-4 wird teilweise die Austragegeschwindig-
keit erreicht?®, wodurch die Kontaktzeit zwischen den Teerkomponenten und dem Sorbens
verldngert wird, was nach den Untersuchungen zur Raum- und Gasraumgeschwindigkeit zu

der aufgefiihrten Teerminderung fiihrt.

Zusammenfassung und Fazit zur experimentellen Untersuchung der

Einflussgrofle Wasserdampf-zu-Brennstoffverhiltnis

Die Ergebnisse zur experimentellen Untersuchung der Einflussgrofie Wasserdampf-zu-Brenn-
stoff haben fiir TV = 650 °C im untersuchten Bereich von 0,28 mol molgrl,Waf < ¢mu,0,88 <
1,20 mol molgrlmLf gezeigt, dass die Erhéhung der Wasserdampfmenge bei gleichbleibendem
Brennstoffeintrag die SER-Bewertungsgrofien beeinflusst.

Eine wesentliche Verbesserung der Produktgaszusammensetzung zu hoheren H,-Ausbeu-
ten bzw. zu geringeren Koksausbeuten konnte jedoch nur im Ubergangsbereich von nicht-
blasenbildender zu blasenbildender Wirbelschicht fiir ¢, 11,055 = 0,70 mol molgiwaf erkannt
werden. Eine weitere Erhohung der Wasserdampfmenge im Bereich von 0,70 mol mol];rlvwaf <
Gmn,0,58 < 1,00 mol molgiwaf verbessert die Gaszusammensetzung, wobei der positive Effekt
in diesem Intervall abklingt. Des Weiteren wird in diesem Betriebsfenster die CO,-Abscheidung
tendenziell reduziert, was auf die zunehmende Fluidisierungsgeschwindigkeit und die damit

verbundene zunehmenden Blasengrofie zuriickzufiihren ist.

—1
Br,waf

*

Das Erreichen der Austragegeschwindigkeit fiir dy, .,

bei ¢m7H207SB = 1,20 mol mol
fiihrt zu einer Reduktion der grav.-Teer-, Sekundérteer- und Benzolausbeute, was mit einer
verlangerten Kontaktzeit zwischen den Teerkomponenten und dem Sorbens in Verbindung
gebracht werden kann. Dieser Betriebspunkt fithrt jedoch neben einer hoheren mechanischen
Belastung des Bettmaterials, verbunden mit einem erhohtem Bettaustrag und Frischkalkbedarf

auch zu einem erhohten Frischwasserbedarf bzw. zu einer erhohten Abwassermenge.

% Bestitigung durch erhéhten Bettmassenaustrag in Zyklon 1 und 2 (siehe Kap. 4.1)
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Der Energiebedarf zur Verdampfung des Wassers muss im DFB-Prozess durch eine héhere
Umlaufrate bereitgestellt werden und fiithrt somit zu der unter Kap. 5.5 diskutierten Reduktion

der Bettaustauschzeit.

Wird durch die Reaktorgestaltung sichergestellt, dass eine schwach-blasenbildende Wir-
belschicht vorliegt, kann ein Verhéltnis von Wasserdampf-zu-Brennstoff von Om,n,0,58 =
0,70 mol molgrljwaf als ausreichend fiir den SER-Betrieb erkannt werden. Dies entspricht einem
Wasserdampf-zu-Kohlenstoff-Verhéltnis von ¢, 1,0.5c = 2,17mol molgr{waf und bestatigt
somit die Beobachtungen mit dem Schwerpunkt auf der H,-Konzentration beim SER-Prozess

von [128].

Speziell auf die Reduktion der Teerausbeute kann ein hoheres Wasserdampf-zu-Brennstoff-
Verhaltnis einen positiven Effekt haben. Nach den gezeigten Versuchsergebnissen wird dies
jedoch auf ein verdandertes Fluidisierungsverhalten zuriickgefiihrt, das mit einer entsprechen-
den Reaktor- bzw. Freeboardgestaltung bspw. durch zirkulierende Vergaserbetriebsfithrung,
gestufte Dampfzugabe, vertikal angeordnete Einschniirungen usw. (siehe Kap. 3.6.6) beein-
flusst werden kann. Gegeniiber diesen alternativen Moglichkeiten muss sich der energetische

und apparative Aufwand zur Dampferzeugung resp. Abwasserentsorgung rechtfertigen.

5.5 Experimentelle Untersuchung zum Einfluss der

Bettmaterialumlaufrate

Unter der Beriicksichtigung, dass die Spezifizierung des Raumgeschwindigkeitsbetriebsfens-
ters (¢wrsy) und des minimalen CaO-Anteils im Wirbelbett (28,0 ypmin) el einem SER-
Prozesstemperaturbereich von TV = 650 °C bis 680 °C stattgefunden hat, ist mit den Angaben
zu den Termen Ac, Yn*l)co2 und Xm,co, in diesem Temperaturbereich die Grundlage geschaf-
fen eine Vergaserwirbelbettmasse (M) nach Gl. (3.29) bzw. eine Mindestbettumlaufrate
(dm,ca0,min) nach Gl (3.30) zu definieren — womit nach GI. (3.28) eine maximale Bettaus-

tauschzeit (Typmaz) festgelegt werden kann.

Mit dem Ziel allgemein die Sensitivitat der SER-Bewertungsgrofien gegeniiber der Bettaus-
tauschzeit zu erfassen um somit ein Betriebsfenster fiir die Bettmaterialumlaufrate (¢, ca0)
definieren zu kénnen, wird im Folgenden die Bettmaterialumlaufrate (¢, ca0) und damit die

Bettaustauschzeit (my) gezielt im DFB-Technikumsmafstab variiert.
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Versuchsdurchfiihrung und -rahmenbedingungen

Unter Verwendung der elektrisch beheizten DFB-Technikumsanlage wird die Einflussgrofie
Bettumlaufrate in einer, von der Vergasungstemperatur entkoppelten Versuchsreihe unter-
sucht (siehe Kap. 4.2.3). In dieser Versuchsreihe werden sechs unterschiedliche Umlaufraten?®
im Bereich von 1,9 mol molalBr < Gm,ca0 < 11,5mol mola}Br eingestellt, wobei der Umlauf-
massenstrom (Mg ) zwischen dem Regenerator und Vergaser mithilfe der SpieBventilstellung
zwischen den Reaktoren gesteuert wird (siehe Kap. 4.3.1). Die Identifikation von My T findet
optisch und diskontinuierlich entsprechend der in Kap. 4.4 vorgestellten Methode statt. Der
Untersuchungsbereich orientiert sich an den Grundlagenuntersuchungen zur CO,-Abscheidung
von [32].

Entsprechend der in Kap. 4.2.3 genannten Griinde muss in dieser DFB-Anlage ein im
Verhaltnis zur Bettmasse erh6hter Brennstoffmassenstrom gefahren werden, was zu einer hohen
Raumgeschwindigkeit und Reaktorquerschnittsflichenbelastung fiithrt (siehe Tabelle A.12).

Verbunden mit der Bettumlaufrate variiert die Bettaustauschzeit im Bereich von 1,6 min <
Twy < 7,.9min und der CaO-Anteil im Wirbelbett im Bereich von 72% < 20wy, < 95 %.
Mit der Verdnderung von x{,q 1y, dndert sich die Raumgeschwindigkeit®” im Bereich von
1,44h7! < ¢wusy < 2,06 h~1, wodurch die Bewertungsgrofien neben der Umlaufrate auch
vom CaO-Anteil im Wirbelbett resp. der Raumgeschwindigkeit beeinflusst werden. Die
Verdnderung von ¢wgsyv, Twe bzw. $gao7Wb iber ¢, cao sind in Abbildung 5.17a dargestellt
und werden bei der Ergebnisdiskussion beriicksichtigt.

Fir die Versuchsreihe wurden Holzpellets I und Sorbens III mit der Zusammensetzung
aus Tabelle A.1 bzw. A.2 eingesetzt. Geméfl den Untersuchungen zu den Einflussgréfien
Brennstoff, Raumgeschwindigkeit und Wasserdampf-zu-Brennstoff liegt die mittlere Verga-
sungstemperatur im SER-Temperaturbereich bei TV = 654 + 1°C. Ein Versuchspunkt in der
Versuchsreihe entspricht einem stationaren Zustand mit einer Versuchsdauer von ¢y, > 40 min.
Um sicherzustellen, dass zu Beginn eines Versuchspunktes ein vollstédndig regeneriertes Sor-
benswirbelbett vorliegt, wird nach Beendigung eines Versuchspunktes der Brennstoffstrom
abgeschaltet und im DFB-Betrieb das Vergaserwirbelbett fiir eine Dauer von t >> 1y

ausgetauscht. Weitere Versuchsrahmenbedingungen sind in Tabelle A.12 aufgefiihrt.

Zusammenfassung der Versuchsergebnisse

Bedingt durch die sich iiberlagernden Effekte der sich verandernden Raumgeschwindigkeit
missen die Veranderungen der Bewertungsgrofien iiber der Umlaufrate differenziert betrachtet
werden. Diesbeziiglich wird die Versuchsreihe bzw. werden die Versuchsergebnisse, dargestellt
in Abbildung 5.17a bis 5.17f, in zwei Bereiche unterteilt:

26Bez.: BUR-1-6
2" My, ~ konst.
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Bereich I: Dieser Bereich erstreckt sich von 1,9mol molalBr < Om,ca0 < 7,4mol mola’lBr und
zeigt mit steigender Umlaufrate die deutlichsten Verdnderungen der Einflussgrofien ¢w gsy,
Twe und 28,0y Im Vergleich zu Bereich IT kénnen nur in diesem Bereich Verdnderungen
der Bewertungsgrofien beobachtet werden, wobei sich mit zunehmender Umlaufrate folgende
Resultate ergeben: Die Produktgasbestandteile yco, yco, sinken, wihrend die Konzentratio-
nen yy, und ycn, ansteigen. Die Produktgasausbeute (Yp,.q) sowie die grav.-Teerausbeute
(Ygrav,reer) Wie auch der Wasser- und Kohlenstoffumsatz (A0, Ac) nehmen ab. Wéhrend
die Koksausbeute (Ykqks) in diesem Bereich deutlich ansteigt, ist fiir die CO,-Abscheidung
(Xm,co,) ein nur geringfiigiger Anstieg zu erkennen.

In [32] konnte im Rahmen von Grundlagenuntersuchungen zur CO,-Abscheidung im Untersu-
chungsbereich von 1,3 molmolg s, < @m,cao < 5,1 molmolgy,* ein signifikanter Einfluss der
Umlaufrate auf die CO,-Abscheidung gezeigt werden, wobei im oberen Untersuchungsbereich
die CO,-Abscheidung nahezu am Gleichgewicht liegt. Dieser Einfluss kann nicht eindeutig
aus den SER-Versuchsergebnissen bestétigt werden, da fiir Y,fw% und Y, caco, im gesamten
Untersuchungsbereich keine Veranderung beobachtet werden kann. Jedoch muss beriicksich-
tigt werden, dass die verbesserte WGS-Reaktion, indiziert durch sinkende CO- und steigende
H,-Konzentrationen, die CO,-Ausbeute vergrofiert — was jedoch iiberlagert wird durch die

abnehmende Produktgasausbeute Yp, 4.

Bereich II: In diesem Bereich von 7.4 mol mola}Br < @m,cao < 11,5mol molE}Br stabilisiert
sich xgaOWb und demzufolge ¢w sy gegen einen konstanten Wert. Die Bettaustauschzeit
folgt entsprechend Gl. (3.28) einer gebrochen rationalen Funktion, wobei die Anderung im
Bereich II im Vergleich zu Bereich I weniger stark ausfillt. Bis auf einen geringen Anstieg
von ycu, konnen in diesem Bereich keine weiteren Verdnderungen der Bewertungsgrofien

beobachtet werden.

Ergebnisdiskussion

Werden im Bereich I entsprechend Gl. (5.5) die Verédnderungen der BewertungsgroBen di);
iiber dow gsy mit den Versuchsergebnissen zu der Untersuchung der Raumgeschwindigkeit
aus Kap. 5.3 gegeniibergestellt, zeigen sich vergleichbare Differentialquotienten. Demzufolge
und unter Beriicksichtigung, dass im Bereich II fir dgw sy — 0 auch % — 0 geht, kann
vermutet werden, dass diese Ergebnisse im Wesentlichen nur von der Raumgeschwindigkeit

beeinflusst werden. Im Intervall ¢y sy = [1,4; 2, 1] gilt:

di;

d¢WHSV

d;

= 3 j: Yco,, Yco, YH,, Xm,CO ) Y’r(w,Tee’r 5.5
prp  dPwHsv tyco, 2 27 9 boGs

SemiBatch

28Umrechnung von FCaO/FCO2 72U @m,cao Siehe Kap. A.1.8
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Abbildung 5.17: Versuchsergebnisse: Umlaufrate DFB-Technikum
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Dieser Vermutung gegeniiber steht, dass im Bereich der abnehmenden Raumgeschwindigkeit,
die Produktgasausbeute (Yp,oq), der Kohlenstoff- (Ac) und Wasserumsatz (Ag,o) abnimmt,
wahrend die Koksausbeute (Yyoks) ansteigt. Somit steht dieser Verlauf im Gegensatz zu den
Beobachtungen aus Kap. 5.3, wo gezeigt werden konnte, dass eine absinkende Raumgeschwin-
digkeit die Produktgasausbeute sowie den Kohlenstoff- und Wasserumsatz begiinstigt.

Demnach konnen diese Bewertungsgrofien nur von der Umlaufrate resp. der Bettaustausch-
zeit beeinflusst worden sein, wobei der Einfluss dieser Groflen bei konstanter Raumgeschwin-
digkeit stéarker ist als dargestellt. Dies deutet darauf hin, dass eine lange Bettaustauschzeit
resp. niedrige Bettumlaufrate zu einer hohen Produktgasausbeute und einem hohen Kohlen-
stoffumsatz fiihrt, womit die Batch-Versuchsergebnisse im Labormafstab von [22] bestétigt
werden (siehe Kap. 3.6.3).

Das Betriebsfenster der Umlaufrate resp. Bettaustauschzeit als Ausgangspunkt fiir den
SER-Betrieb bzw. die Anlagenauslegung kann unter Beriicksichtigung der Versuchsergebnisse
zur Raumgeschwindigkeit® aus Kap. 5.3 folgendermafien definiert werden: Die untere Grenze
fir die Umlaufrate wird mittels dem minimalen CaO-Anteil bestimmt, indem der Verlauf
von Z¢,ows = Jf(dmcao) in Abbildung 5.17a zu 28,0 wymin = 0,55 % extrapoliert wird.
Die minimale Umlaufrate betragt an diesem Punkt ¢, c.o ~ 1,1mol molE}Br, was nach
Gl. (3.28) zu einer Bettaustauschzeit von 7y, = 32min bis 63 min fithrt. Die obere Grenze
des Betriebsfensters kann fir ¢, cao = 7,4 mol mola}Br festgelegt werden, da oberhalb dieses
Punktes kein weiterer Einfluss auf diese Bewertungsgroflen erkannt wurde. Bei diesem

Betriebspunkt betragt die Bettaustauschzeit 7y, = 4 min bis 7 min.

5.5.1 Zusammenfassung und Fazit zur experimentellen

Untersuchung der Einflussgrofle Bettmaterialumlaufrate

Aufgrund von tiberlagernden Einfliissen einer sich verandernden Raumgeschwindigkeit kann
aus den Versuchsergebnissen zur Einflussgrofie Bettmaterialumlaufrate im Untersuchungs-
bereich von ¢, cao = 1,9 mol mola}Br bis 11,5 mol mola’lBr kein eindeutiger Effekt von dieser
auf die SER-Bewertungsgroflen zurtickgefiihrt werden. Dennoch kann folgendes aus den Ver-
suchsergebnissen abgeleitet werden: (i) eine niedrige Umlaufrate resp. hohe Bettaustauschzeit
fithrt zu einer hohen Produktgasausbeute bzw. niedrigen Koksausbeute. (ii) Oberhalb von
®Om,ca0 > 7,4mol mola}Br liegt kein Effekt der Umlaufrate auf die SER-Bewertungsgrofien vor.
Auf Basis der Kenntnisse zum Betriebsfenster der Raumgeschwindigkeit bzw. dem minimalen

CaO-Anteil im Wirbelbett wird mittels den Versuchsergebnissen zum Einfluss der Bettmate-

290,50 h=! < owrsy < 1,00 h—!
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rialumlaufrate ein Betriebsfenster von ¢y, cao = 1,1 mol molgly, bis 7,4mol molg s, definiert.
Damit verbunden liegt die Bettaustauschzeit in einem weiten Spektrum von 7y, = 4 min bis
63 min.

Um diese Bandbreite einzugrenzen, wird im nachstehenden Abschnitt der Einfluss der

Bettumlaufrate auf die unter Kap. 3.3 aufgefiihrten Energiebilanzen untersucht.

5.5.2 Energetische Prozessbetrachtung der sorptionsunterstiitzten

Reformierung

AbschlieBend zu den experimentellen Umlaufratenuntersuchungen wird im Folgenden mittels
einer energetischen SER-Prozessanalyse der Einfluss der Bettmaterialumlaufrate auf die
Gesamtenergiebilanz ermittelt und somit ein Umlaufratenbetriebsfenster konkretisiert. Diese
Prozessanalyse basiert auf den in Tabelle 5.2 aufgefithrten DFB-SER-Versuchsergebnissen in
der Demonstrationsanlage bei einer Vergasungstemperatur von 7" = 650 °C und stellt somit

fiir den Hy-maximierten Anwendungsfall eine realitédtsnahe Betrachtung dar.

Mit der Richtlinie, dass kein zuséatzlicher Brennstoff dem Regenerator zugefiihrt wird und
somit die benotigte Energie im Regenerator entspr. Gl. (3.12) nur aus der Koksverbrennung
freigesetzt wird, findet im ersten Schritt der Prozessanalyse eine energetische Betrachtung
des Regeneratorbilanzraumes (siehe Punkt 3, Abbildung 3.3) statt. Hierbei wird in einer
Sensitivitdtsanalyse der Einfluss von diversen Prozessgrofien (z. B. Regeneratortemperatur
(T"), Sauerstoffgehalt im Abgas (yo,,4p9) etc.) auf die Energiebilanz erfasst und somit auf

Basis der zur Verfiigung stehenden Koksmenge eine maximal mogliche Umlaufrate festgelegt.

Im zweiten Schritt der Prozessanalyse wird der Energiebedarf im Vergaser (siehe Punkt 1,
Abbildung 3.3) fiir verschiedene Prozessrahmenbedingungen (z. B. Dampferzeugeraustritts-
temperatur (TPF~), Wasserdampf-zu-Brennstoffverhiltnis (¢m,1,0,58) etc.) ermittelt. Ent-
sprechend der Energiebilanz nach Gl. (3.9) resultiert aus dieser Analyse eine Mindestumlauf-
rate, mit welcher der Energiebedarf im Vergaser ausgeglichen werden kann.

Unter der Vorgabe, dass die Warmestrome fiir die Dampferzeugung und -iiberhitzung
(QPF*), die Luftvorwarmung (Q*VV9*) und Brennstofftrocknung (dies wird indirekt in der
Dampferzeugung beriicksichtigt) durch die Abgas- und Produktgaskithlung (QA%K—, QF4~)
bereitgestellt werden, d. h. keine externen Warmequellen vorliegen, wird im letzten Schritt
der Prozessanalyse der Umlaufmassenstrom fiir ein Prozessszenario (Basisfall) konkretisiert.
Bei dieser Betrachtung wird davon ausgegangen, dass der Abgasstrom auf T4, = 110°C
abgekiihlt wird und der Produktgasstrom aufgrund des Teergehaltes nur bis auf Tp,,q = 180 °C
abgekiihlt werden kann [119].
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Aufgrund der iterativen Vorgehensweise bei der Prozessanalytik stellt der im letzten Schritt

definierte Basisfall auch den Ausgangspunkt fiir die Sensitivitdtsanalyse im ersten und zweiten

Prozessanalytikschritt dar. Ergédnzend zu den Annahmen unter Kap. 3.4 werden fiir den

Basisfall folgende Prozessparameter definiert:

Rahmenbedingungen fiir den Regenerator

Regeneratortemperatur: Entsprechend dem chemischen Gleichgewicht der Kalzinie-

rungsreaktion (siche Kap. 3.1) gilt fiir die Regeneratortemperatur T = 875°C.

Vergasertemperatur: Die Vergasungstemperatur und demzufolge die Temperatur der

Umlaufrate am Eintritt in den Regenerator wird mit TV~ = 650 °C festgelegt (s.o0.).

Luftvorwéirmeraustrittstemperatur: Die Verbrennungsluft besitzt nach der Luftvorwar-

mung eine Temperatur von THVVO~ = 350°C.

Regeneratorwirmeverluste: Der Regeneratorwirmeverlust (Qi. ;) wird mit Q. , =

2,0 % des Warmeeintrages durch die Koksverbrennung abgeschéatzt.

Zusatzbrennstoff: Im Regenerator wird kein Zusatzbrennstoff eingesetzt (M gﬂ: i =0).
Ebenfalls wird nicht beriicksichtigt, dass der im Produktgaskiihler auskondensierte Teer

als Regeneratorbrennstoff eingesetzt werden kann.

Wirmegewinnung durch Aschekiihlung: In dieser Betrachtung wird keine Aschekiihlung
(AK) d.h. kein Warmestrom (Q*%~) beriicksichtigt.

Koksheizwert: Entsprechend der nach [135] ermittelten Zusammensetzung wird der
Koksheizwert (Hy, rokswar) mittels der Naherungsformel nach [157] bestimmt, was zu

einem Heizwert von H, gokswar = 30 MJ kg™ fiihrt.

Sauerstoffgehalt im Abgas: Der Restsauerstoffgehalt im Abgas betrégt yo, an, = 5 %;
dem verbunden ergibt sich eine, fiir die Verbrennungsvorgéange ausreichende Luftzahl

im Regenerator von n = 1,36 [76].

Frischkalk: Die Frischkalkzugabe (M&E;OB) orientiert sich an der CO,-Aktivitatsab-
nahme des Sorbens nach [32] und wird mit ng /T'L002 = 0,085 angegeben, wobei 1
den Frischkalkmolenstrom darstellt3’. Der Frischkalkmassenstrom (inkl. den restlichen
Bestandteilen (MJ5)) tritt in den Regenerator mit Umgebungstemperatur (T = 25 °C)

ein.

39In [32] als Fy und Fco, bezeichnet (vgl. Kap. A.1.8)
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Rahmenbedingungen fiir den Vergaser

Vergasertemperatur: s. o.

Regeneratortemperatur: Fiir die Temperatur der Umlaufrate am Eintritt in den Vergaser

gilt die Regenertortemperatur (s.o.).

Dampferzeugeraustrittstemperatur: Die Dampferzeugeraustrittstemperatur betréigt

TPe= = 250°C.

Vergaserwirmeverluste: Fiir den Vergaserwirmeverlust wird mit Qy.., = 0,5% des

gesamten Vergaserenergiebedarfs gerechnet.

Wasserdampf-zu-Brennstoffverhaltnis: Entsprechend den in Tabelle A.7 aufgefiihr-

ten Versuchsrahmenbedingungen wird das Wasserdampf-zu-Brennstoffverhaltnis mit

—1
Br,waf

®m,n,0,58 = 0,67 mol mol festgelegt.

Produktgasheizwert: Der Produktgasheizwert wird mittels der Produktgaszusammen-
setzung (y;) und den Heizwerten der Einzelkomponenten (H, ;) nach [14] bestimmt.
Demzufolge ergibt sich mit der Produktgaszusammensetzung aus Tabelle 5.2 ein Pro-

duktgasheizwert von H,, proq = 13,84 MJ m;; §_7wtf.

Teerheizwert: Auf Basis der Teerzusammensetzung kann fiir den Teerheizwert H,, peer =

30,00 MJ kg~! angenommen werden.

Brennstoffheizwert: Im IFK-internen Labor wird mit den Methoden nach [52] fiir den

eingesetzten Brennstoff Nr.III ein Heizwert von H, = 17,53 MJ kggiwaf bestimmt.

Brennstoffwassergehalt nach der Trocknung: Nach der Trocknung wird mit einem

Brennstoffwassergehalt von yl‘g;Q Brir. = 10mas.—% gerechnet.

Ergebnis der Basisfall-Prozessbetrachtung

Unter Beriticksichtigung, dass die elektrische Energie fiir Verdichter, Pumpen etc. in dieser

Energiebilanz nicht einbezogen wurden, wird auf Basis der angegebenen Rahmenbedingungen

eine Bettumlaufrate von ¢,, cao = 4,4mol m016,1Br berechnet. Nach Gl. (3.30) betrégt der

CaO-Anteil im Wirbelbett 28,0, = 79% und liegt somit deutlich iiber dem minimalen

CaO-Anteil im Wirbelbett von ¢, o wpymmn = 55 %. Bei einem Raumgeschwindigkeitsfenster
von 0,33h™' < ¢wmsy < 0,55h~! resultiert bei dieser Umlaufrate nach Gl.(3.28) eine

Bettaustauschzeit im Bereich von 12min < 7y, < 19 min.
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Sensitivitatsanalyse

In Abbildung 5.18 wird die Sensitivitdt der Umlaufrate gegeniiber einer Verdnderung der aufge-
fithrten Prozessparameter im Regenerator und Vergaser dargestellt. Ausgehend vom Basisfall
und demzufolge der Bettumlaufrate ¢, cao = 4,4 mol mola’lBr werden die Prozessparameter
um maximal +20 % variiert.

Aus Abbildung 5.18a wird ersichtlich, dass die Regeneratortemperatur und der Koksheiz-
wert einen signifikanten Einfluss auf die maximal mogliche Umlaufrate im Regenerator haben.
Ebenfalls beeinflusst die Temperatur der Luftvorwirmung die Regeneratorenergiebilanz,
jedoch deutlich geringer als die Regeneratortemperatur und der Koksheizwert. Einen ver-
gleichsweise untergeordneten Einfluss auf die Regeneratorenergiebilanz und demzufolge auf die
maximale Umlaufrate hat der Restsauerstoffgehalt im Abgas, die Regeneratorwiarmeverluste
und die Frischkalkmenge.

Aus der Prozessbetrachtung im Vergaserbilanzraum wird deutlich, dass die Regenera-
tortemperatur den grofiten Einfluss auf die minimal mogliche Umlaufrate besitzt. Ebenso
wird gezeigt, dass eine Verdnderung des Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnisses zu einer
signifikanten Beeinflussung des Energiebedarfs fiihrt und demzufolge zu einer Veranderung
der minimalen Umlaufrate. Die Dampferzeugeraustrittstemperatur wirkt sich ebenfalls auf
die Energiebilanz aus, wenn auch deutlich geringer als die erstgenannten Parameter. Eine
Veranderung der Vergaserwiarmeverluste, der Brennstofftemperatur am Vergasereintritt und
des Brennstoffwassergehaltes am Vergasereintritt haben die geringsten Auswirkungen auf den

Energiebedarf und demzufolge auf die minimale Umlaufrate im Vergaser.
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Abbildung 5.18: Sensitivitit der Bettumlaufrate gegeniiber verschiedenen Regenerator- und Verga-
serprozessparametern






6 Zusammenfassung und Ausblick

Zusammenfassung

Der Ausgangspunkt dieser Arbeit war die Absicht, eine Datengrundlage zu schaffen, mit der
eine Basisauslegung fiir eine Vergasungsanlage nach dem Prinzip der sorptionsunterstiitzten
Reformierung erfolgen kann. Die sorptionsunterstiitzte Reformierung (SER) ist ein allothermer
Biomasse-Wasserdampfvergasungsprozess, bei dem das bei der pyrolytischen Zersetzung und
den Vergasungs- bzw. Sekundérreaktionen freigesetzte CO, in situ durch ein CO,-selektives
Sorptionsmittel (CaO) abgeschieden wird. Durch diesen Eingriff in das Reaktionssystem
werden eine Vielzahl von Reaktionen beeinflusst, im Besonderen die Wassergas-Shift Reaktion,
was zur Folge hat, dass das trockene Produktgas je nach Prozessfithrung eine H,-Konzentration
von bis zu 80 % aufweist. Demzufolge ist das SER-Produktgas besonders geeignet fiir weitere
Syntheseschritte, wie bspw. die Aufbereitung zum Erdgassubstitut, Biowasserstoff oder andere
Biokraftstoffe.

Bei diesem Prozess wird das thermodynamische Gleichgewichtsverhalten des CaO-CO,-
CaCOj-Reaktionssystems ausgenutzt, um im Vergasungsreaktor im Niedertemperaturbereich
zwischen 600°C bis 750°C CO, abzuscheiden. Das dabei gebildete CaCO,; wird aus der
Vergasungszone ausgeschleust, in einer Regenerationszone bei 850 °C bis 900°C zu CaO
regeneriert und kontinuierlich in den Vergaser zuriickgefiihrt. Durch diesen Kreislauf wird
dem Vergaser sowohl stetig Sorptionsmittel als auch Energie fiir die endothermen Vergasungs-
schritte bereitgestellt. Ein fiir diesen Prozess geeignetes Reaktorkonzept ist die gekoppelte
Wirbelschicht, bei der der Vergaser z. B. als stationére und der Regenerator als zirkulierende
Wirbelschicht konzipiert wird, wobei diese durch ein Siphonsystem miteinander verbunden
sind.

Um solch ein Reaktorsystem auslegen bzw. betreiben zu konnen, miissen moglichst alle Ein-
flussgroffen und deren Auswirkungen auf die sorptionsunterstiitzte Reformierung erfasst sein.
Demzufolge steht zu Beginn dieser Arbeit nach der Bewertungsgrofiendefinition die Identifika-
tion moglicher Einflussgroffen und deren Kontext zum Forschungsstand. Im Folgenden werden
diese Prozessparameter vertiefend betrachtet und als Bestandteil zu der experimentellen Ver-

suchsplanung aufgenommen: Biomasse, Vergasungstemperatur, Bettmaterialumlaufrate und
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Bettaustauschzeit, Raumgeschwindigkeit und Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnis. Aufgrund
der gegenseitigen Beeinflussung dieser Prozessparameter werden die experimentellen Untersu-
chungen zu deren Auswirkungen auf die SER-Bewertungsgrofien in verschiedenartigen, eigens
dafiir auf- oder umgebauten gekoppelten Wirbelschichtversuchs- und -demonstrationsanlagen
durchgefiihrt.

Die Untersuchung zur SER-Einflussgrofle Biomasse fand mit elf verschiedenartigen Biomas-
sebrennstoffen, die in holzartige Waldrestholzer und biogene Reststoffe eingeteilt werden, statt.
Bei einer einheitlichen Vergasungstemperatur von ca. 655 °C wird gezeigt, dass alle Brennstoffe
in einem stabilen SER-Anlagenbetrieb vergast werden kénnen. Es konnte keine Defluidisierung
aufgrund von Ascheaufschmelzungen oder Agglomeration im Vergaser beobachtet werden.
Die Plausibilitéat der Versuchsmethodik wird gesichert durch die klare Korrelation zwischen
zertifizierten Laborergebnissen zu den Cri-Brennstoffbestandteilen mit den Koksausbeuten
aus den Versuchen. Der Zusammenhang zwischen dem Sauerstoff-zu-Kohlenstoff-Verhéltnis
der Biomasse und den Bewertungsgrofien verdeutlicht, dass mit steigendem Sauerstoffgehalt
mehr CO, und weniger Koks gebildet wird. Der Einfluss des Brennstoffsauerstoffgehaltes auf
die gravimetrische und GCMS-Teerausbeute konnte deutlich erkannt werden, wobei mit stei-
gendem Sauerstoffgehalt sowohl die gravimetrische Teerausbeute als auch die Sekundérteer-
und Benzolausbeute sinkt. Um den Einfluss des Biomassewassergehaltes auf den SER-Prozess
zu verdeutlichen wurden drei Brennstoffe in zwei unterschiedlichen Trocknungsstadien unter
vergleichbaren Bedingungen vergast. Es hat sich gezeigt, dass der Wassergehalt im untersuch-
ten Bereich einen Einfluss auf die gravimetrische und GCMS-Teerausbeute, speziell auf die

Sekundér-, Tertidrteer- und Benzolausbeute, hat.

In experimentellen Untersuchungen im Labor-, Technikums- und Demonstrationsmafistab
wird der Einfluss der Vergasungstemperatur auf die SER-Bewertungsgrofien fiir Vergasungs-
temperaturen von 600 °C bis 850 °C dargestellt, wobei neben unterschiedlichen Sorbenzien
auch ein CO,-inertes Bettmaterial als Referenz zum Einsatz gekommen ist. Mit Hilfe dieser
Referenzversuchsreihe und Literaturdaten konnte die allgemeine Versuchsmethodik als ver-
gleichbar bewertet werden. Auf Basis der Versuchsergebnisse wird ein SER-Temperaturfenster
von 650°C bis 725°C festgelegt. Innerhalb des SER-Temperaturfensters sinkt die CO,-
Abscheidung mit steigender Temperatur. Demzufolge nimmt die Beeinflussung der Reakti-
onsgleichgewichte sukzessive ab, wodurch die CO,- und CO-Konzentration im Produktgas
zunimmt, wahrend die H,-Konzentration abfallt und sich die Produktgaszusammensetzung
der sorptionsunterstiitzten Reformierung der einer konventionellen Wasserdampfvergasung
angleicht. Unterhalb dieses Betriebsfensters zeichnet sich der Prozess durch eine vergleichs-

weise geringe Produktgasausbeute und erhebliche Teerkonzentrationen im Produktgas aus.
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Gegentiber einer konventionellen Wasserdampfvergasung entstehen beim SER-Prozess deutlich
weniger hochmolekulare gravimetrische Teerverbindungen, da diese durch das teerkataly-
tisch aktive Sorbens zu niedermolekularen, mit dem GCMS detektierbaren Primér- und

Sekundarteerverbindungen aufgespalten werden.

Die EinflussgroBle Raumgeschwindigkeit wird durch experimentelle Untersuchungen im
Labor-, Technikums- und Demonstrationsmafistab untersucht. Hierbei konnten die héchsten
Umsétze, Produktgasausbeuten und H,-Konzentrationen bei einer Raumgeschwindigkeit von
dwrsy < 1,00h™! im SER-relevanten Temperaturbereich bei 650 °C erkannt werden. Aus
den Untersuchungen kann ein minimaler CaO-Anteil im Wirbelbett von ¢, oy min > 55 %
bestimmt werden, auf dessen Basis die gekoppelten Prozessgrofien Bettaustauschzeit, Raum-
geschwindigkeit und Bettumlaufrate entkoppelt werden konnen. Vertiefende Untersuchungen
in einer zweistufigen Laborwirbelschichtanlage zeigen grundsétzliche Vorgédnge bei der Teerre-
formierung durch das Sorbens und eréffnen ein Gasraumgeschwindigkeitsbetriebsfenster von
dausy < 0,50h™1. Durch die Verbindung von Gasraumgeschwindigkeit und Raumgeschwin-
digkeit wird ein Raumgeschwindigkeitsbereich von 0,33h™! < ¢y rsy < 0,55h~! festgelegt,
wodurch eine Basis fiir die SER-Reaktorauslegung gegeben ist. Dieser Bereich konnte durch
DFB-SER-Untersuchungen im Demonstrationsmafistab auch fiir eine SER-Temperatur von
678 °C bestatigt werden.

Experimentelle Untersuchungen zur Einflussgrofie Wasserdampf-zu-Brennstoffverhdltnis ha-
ben im untersuchten Bereich von 0,28 mol molgrlvwaf < ¢mp,0,58 < 1,20mol molgiwaf gezeigt,
dass eine Erhohung dieses Verhéltnisses die SER-Bewertungsgrofien beeinflussen kann, wobei
nur im Ubergangsbereich von nicht-blasenbildender zu blasenbildender Wirbelschicht eine
Verbesserung der Produktgaszusammensetzung zu hoheren H,-Ausbeuten bzw. zu geringeren
Koksausbeuten erreicht werden konnte. Durch die zunehmende Fluidisierungsgeschwindigkeit
und der damit verbundenen wachsenden Blasengrofie nimmt die CO,-Abscheidung in die-
sem Betriebsfenster tendenziell ab. Wird die Austraggeschwindigkeit teilweise iiberschritten,
kann eine Reduktion der gravimetrischen Teer-, Sekundarteer- und Benzolausbeute erkannt
werden, was auf eine verlangerte Kontaktzeit zwischen den Teerkomponenten und dem Sor-
bens zuriickgefithrt wird. Aus den Versuchen kann zusammengefasst werden, dass bei einer
schwach-blasenbildenden Wirbelschicht ein Verhaltnis von Wasserdampf-zu-Brennstoff von

¢mu,0,55 = 0,70 mol molgiwaf ausreichend ist fiir den SER-Betrieb.

Aus den Versuchsergebnissen zur Einflussgrofie Bettmaterialumlaufrate und Bettaustausch-
zeit im Untersuchungsbereich von 1,9 mol mola}Br < Om.ca0 < 11,5mol mola}Br konnte auf-
grund der Abhéngigkeiten von Raumgeschwindigkeit und Bettmaterialumlaufrate bzw. Bett-

austauschzeit zueinander kein eindeutiger Riickschluss auf die Bewertungsgrofien getroffen
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werden. Die Versuchsergebnisse zeigen, dass eine niedrige Bettmaterialumlaufrate resp. hohe
Bettaustauschzeit zu einer hohen Produktgasausbeute und niedrigen Koksausbeute fiihrt.
Oberhalb von ¢, cao > 7,4 mol molE}Br liegt kein Effekt der Umlaufrate auf die SER-Bewer-
tungsgrofen vor. Auf Basis der Kenntnisse zum Betriebsfenster der Raumgeschwindigkeit
bzw. dem minimalen CaO-Anteil im Wirbelbett wird mittels den Versuchsergebnissen zum
Einfluss der Bettmaterialumlaufrate ein Betriebsfenster von ¢, cao = 1,1 mol molE}Br bis
7,4mol molalBr definiert. Um diese Bandbreite einzugrenzen wird mittels einer energetischen
SER-Prozessanalyse der Einfluss der Bettmaterialumlaufrate auf die Gesamtenergiebilanz
ermittelt. Auf Basis von definierten Prozessrahmenbedingungen wird eine Bettmaterial-
umlaufrate von ¢, ca0 = 4,4mol m016,113r berechnet. Damit verbunden betriagt der CaO-
Anteil im Wirbelbett .0y, = 79 % und mit den Ergebnissen zum genannten Raumge-
schwindigkeitsfenster resultiert bei dieser Umlaufrate eine Bettaustauschzeit im Bereich von
12min < 7y, < 19 min. Mittels einer Sensitivitatsanalyse wird gezeigt, dass die Regenera-
tortemperatur, der Koksheizwert und das Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnis den gréfiten

Einfluss auf die Energiebilanz resp. die Bettmaterialumlaufrate haben.

Ausblick

Die Versuchsergebnisse bilden eine Datenbasis fiir weitere Untersuchungen, die nachfol-
gende Ziele beinhalten kénnen. Ausgehend von der SER-Temperatur 650°C wurden die
Einflussgroffen Biomasse, Gasraumgeschwindigkeit, Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnis
und Bettmaterialumlaufrate auf ihre Auswirkungen untersucht. Entsprechend den Versuchs-
ergebnissen aus der Untersuchung zum Einfluss der Vergasungstemperatur kann die Pro-
duktgaszusammensetzung durch eine Temperaturanpassung variiert und somit eine optimale
Ausgangssituation fiir jeweilige Nutzungspfade geschaffen werden. Zum Beispiel eignet sich die
SER-Produktgaszusammensetzung bei 700 °C bis 725 °C zur nachgeschalteten Methanisierung.
Demzufolge sollte die Datenbasis auch fiir hohere Temperaturen ergéinzt werden.

Erweiternd zu den Biomassediversitatsuntersuchungen in der Vergasungszone wurden
im Rahmen der vorliegenden Forschungsarbeit die Koks-Bettmaterialgemische gesammelt
und im Semi-batch-Betrieb verbrannt, womit das Regenerations- bzw. Agglomerationsver-
halten untersucht werden konnte [151]. Weiterfithrend zu diesen Studien sollten zukiinftig
Biomassediversitatsuntersuchungen im DFB-SER-Betrieb durchgefiihrt werden, speziell mit
Biomassesorten, die einen niedrigen Ascheschmelzpunkt aufzeigen.

Aufgrund der Vergasergestaltung konnte das Wasserdampf-zu-Brennstoffverhéltnis nur in
einem eingeschrankten Bereich variiert werden. Weitergehende Untersuchungen mit einem

niedrigeren Wasserdampf-zu-Brennstoffverhaltnis sollten demzufolge Bestandteil zukiinftiger
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Versuchsplanung sein, um den Dampfbedarf beim SER-Prozess zu reduzieren. Im Kontext
zu diesen Versuchsreihen bzw. zu den Raum- und Gasraumgeschwindigkeitsuntersuchungen
konnte das Fluidisierungsverhalten als mogliche Einflussgrofle erkannt werden. Gezielte
Untersuchungen zu den Auswirkungen der Einflussgrofie Fluidisierungsgeschwindigkeit resp.
Fluidisierungsregime konnen den Gas-Feststoftkontakt, speziell fiir die CO,-Abscheidung bzw.
fiir die Teerreformierung, verbessern.

Mittels einer energetischen Prozessbetrachtung kann bspw. das Optimum zwischen Raum-
geschwindigkeit und erhohtem Energiebedarf aufgrund von steigendem Bettdruckverlust
bestimmt werden.

Im Zusammenhang mit der Sorbensaktivitatsabnahme bei steigender Sorptions- und Desorp-
tionszyklenzahl sollte der analytische Ansatz zur Beschreibung des CaO-Anteils im Wirbelbett
nach Gl. (3.30) erweitert werden. Dies kann erfolgen, indem der Term zur Beschreibung des
CaO-Anteils im Bettumlauf (mg:OVU) durch einen umlaufratenabhéngigen Aktivitatskoeffizient
ersetzt oder erginzt wird. Physikalische Eigenschaften des Sorbens, wie das Abriebverhalten
und damit verbunden die Partikelgrofie, konnen ebenfalls einen wesentlichen Einfluss auf die
CO,-Abscheidung bzw. im Allgemeinen auf den SER-Prozess ausiiben und sollten daher auch
im Fokus zukiinftiger Untersuchungen sein.

Zur Weiterentwicklung der sorptionsunterstiitzten Reformierung sollten auch neuartige
Reaktorkonzepte wie das zweistufige SER-Verfahren fortgefithrt werden. Gegentiber dem
einstufigen SER-Verfahren konnte im zweistufigen Prozess die H,-Ausbeute um 40 % gesteigert

werden, wobei das Produktgas eine Hy-Konzentration von 82 Vol.—% aufweist [9, 148, 167].






A Anhang

A.1 Hintergriinde und Herleitungen

A.1.1 Begriffsdefinition Reformierung und Vergasung

Unter Dampfreformierung wird die partielle Oxidation von Kohlenwasserstoffen mittels
Wasserdampf bezeichnet [93]. Die Begriffe Biomasse-Wasserdampfvergasung und Biomas-
se-Reformierung werden in dieser Arbeit gleichgesetzt, da zum einen bei der Biomasse-
Wasserdampfvergasung im einleitenden Pyrolyseschritt hoch- und niedermolekulare Kohlen-
wasserstoffe freigesetzt werden, die mit dem Vergasungsmittel partiell oxidieren und zum

anderen die Biomasse selbst als Kohlenwasserstoff angesehen werden kann.

A.1.2 Kohlenstoffbilanz
Im Vergaserbilanzraum, dargestellt in Abbildung 3.3, gilt fiir die Kohlenstoffbilanz:

MGy = MED = MEpyoa =0 (A1)
Der Brennstoffkohlenstoffmassenstrom berechnet sich zu:

MG = W hrin M (A-2)

Basierend auf der Zusammensetzung des Bettumlaufmassenstromes (M} ~) nach Gl. (3.7),
wird der Kohlenstoffstrom im Umlaufstrom (Mg v) entsprechend Gl. (A.3) bestimmt: Der
Kohlenstoff-Koksmassenstrom (Mg ors) Wird hierbei aus der Koksaubeute Gl. (3.25a) und
dem Kohlenstoffgehalt im Koks nach Gl. (3.25b) ermittelt; aufbauend auf der Sorbataus-
beute aus Gl. (3.23) berechnet sich der Kohlenstoffmassenstrom im Sorbat (Mg Caco,) Dach
Gl (3.24d):

MEG = M ko + ]\.4(‘3/,6@003 (A.3)
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Entsprechend der Produktgaszusammensetzung nach Gl. (3.11), setzt sich der Produkt-
gaskohlenstoffstrom (Mg prog) Dach Gl (A.4) zusammen: Hierbei gilt Gl. (3.24¢) fur den

Kohlenstoffstrom im wasser- und teerfreien Produktgas (Mg Prodauwtf):

MXJDTOd - M(‘j/i + MC‘?/,I;rod,wtf <A4)

,Teer

Unter Vernachlissigung, dass es mit der aufgefithrten Teermesstechnik (siehe Kap. 4.4)
messtechnische Uberschneidungen zwischen der grav. und der GCMS-Teerausbeute gibt, gilt

fiir den Kohlenstoffmassenstrom im Teer (Mg Teer):
M(‘J/,Y_“eer = M(‘J/,E?CMS,Teer + MC,;rav,Teer (A5)
Wobei fiir den Kohlenstoffstrom im GCMS-Teer (Mg GOMS Teer) Eilt:

TV — — TV — Tm,C,j,GCMS,Teer _
1% S |4 \%4 m,o,7, ) 1%
M¢ cemsreer = Taoms,reer * Mreer - Mt c - Z ( Moy “Lj,GCMS,Teer
7]

J

j = {Benzol, Pyridin, Phenol, Guaiacol, 4, Methylguaiacol, Toluol,
Inden, Naphtalin, Phenanthren, Fluoranthen, Pyren,
Benzo(a)pyren, anndhernd identifizierte Substanzen

und nicht identifizierte Substanzen} (A.6)

Der Kohlenstoffgehalt der gravimetrischen Teere (Mg grav. Teer) Derechnet sich nach:

Marc (A7)

— v v
MC,gr(w.,Teer = Tyrav.,Teer MTeer " Tm,C,grav.,Teer * M
M,grav., Teer

Nach [109] handelt es sich bei den gravimetrischen Teerverbindungen, speziell bei niedri-
gen Vergasungstemperaturen um tiberwiegend Primérteere — was auch mit den Versuchs-
ergebnissen dieser Arbeit bestatigt wird. Mit den in Kap. 2.3 vorgestellten Primérteeren
kann ein Bereich fiir die molare Masse der gravimetrischen Teere abgeschétzt werden zu:
110gmol ! < M M.grav. Teer < 210 gmol~!. Mit dem jeweils dazugehorigen molaren Kohlen-
stoffanteil, welcher fir die genannten Verbindungen im Bereich von 6 molc/molgay. teer <
T, C grav,Teer < 11 MOlc/MOlgray. Teer liegt, kann ein Kohlenstoffmassenanteil fiir die gravime-
trischen Teere von z¢ grqv reer = 0,68 £ 0,05 8¢ /grav. Teer berechnet werden. In [109] wird das

Laborergebnis der Elementarzusammensetzung von gravimetrischem Teer bei einer Verga-
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sungstemperatur von 759 °C bis 807 °C mit Z¢ grav. Teer = 0,68 8¢/ Zgrav,Teer aNgegeben, womit

das Ergebnis der Abschiatzung bestétigt werden kann.

A.1.3 Herleitung des CaO-Anteils im SER-Vergaserwirbelbett

Mit der Annahme, dass die Vergaserbett-Zusammensetzung der Zusammensetzung des aus

dem Vergaser austretenden Bettumlaufstromes (M(‘]/ ~) entspricht (siehe Kap. 3.4), gilt:

xgao Wb — xgao U (A.8)

Basierend auf der in Gl. (3.7) aufgefﬁhrten Umlaufmassenstromzusammensetzung berechnet
sich der CaO-Anteil (2¢,0,/) 7zu

mV— MCaO
CaO,U — TV — TV —
MCaO MCaCO M ops + MY~ + Mpp

(A.9)

Der Massenstrom der restlichen Bettmaterialbestandteile (Myy ) am Vergaseraustritt ent-
spricht dem Massenstrom am Vergasereintritt (M}, ) und kann in Abhéingigkeit des CaO-
Massenstromes (M) und dem CaO-Anteil (2lao.r) im Umlaufmassenstrom am Vergaser-

eintritt ausgedriickt werden:

- 1
Mpy = <V+ - 1) MES (A.10)
LCa0,U

Der aus dem Vergaser austretende CaO-Massenstrom (M) berechnet sich aus der Differenz

zwischen dem in den Vergaser eintretenden CaO-Massenstrom (MY.5) und der fiir die

CO,-Abscheidung im Vergaser verbrauchten CaO-Menge (M(‘J/aoyverb).
MCaO - MCaO M(‘?/aO,Verb (All)

Unter der Annahme, dass CaO nur durch die CO,-Abscheidung verbraucht und somit
CaCOjy gebildet wird (siehe Kap. 3.4), kann die verbrauchte Menge (M(‘{aoye,,b) mittels

Reaktionsgleichung Gl. (3.1) als Sorbatmassenstrom (M(‘?/a_cog) ausgedriickt werden:

MM,CaO

M(‘J/aO,Verb MCaCO (A12)

M caco,
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Entsprechend Gl. (3.23) gilt fiir den Sorbatmassenstrom (Mga’(jo3):

M caco,

A13
My (A.13)

Vo v e TV
‘]\4’03‘(303 - Y'm,CO2 ’ Xm7002 * V¢, Brwaf MBr,waf ’

Der Koksmassenstrom (M., .) kann nach Gl. (3.25a) aus der Koksausbeute bestimmt werden:

V+
TV — YC,Brwaf (1 - AC)
M%oks = !

MY A4
TC. Koks Brywaf ( )
Der Aschemassenstrom (M} ~) berechnet sich aus dem Brennstoffaschegehalt (YA rir) und

Brennstoffwassergehalt (%Zjo Brir.) Sowie dem wasser- und aschefreien Brennstoffmassenstrom
TVE Y.
(MBr,waf> :

VA
MY~ = 2TAT, My (A.15)
4 (1 - ,YX,—ET,’L'.T. - ’YP‘;':_O,BT,Z‘.T.> Brawe]
Werden die Terme aus Gl. (A.13) in Gl. (A.12) und Gl (A.9) eingefiigt bzw. Gl. (A.10) in
Gl (A.9) sowie die Ausdriicke aus Gl. (A.14) und Gl (A.15) in GIl. (A.9) eingesetzt, kann
der CaO-Anteil im Bettumlaufmassenstrom resp. im SER-Vergaser (x¢,0 ) entsprechend
Gl. (A.16) formuliert werden. Hierbei ist der Term des Molenverhéltnisses zwischen dem
CaO-Molenstrom am Vergasereintritt (n¢,,) zum Brennstoffkohlenstoffmolenstrom (ng};r)

durch die dimensionslose Bettumlaufrate (¢, cao) nach Gl (3.27) ersetzt worden:

Pm,ca0 = Yo7 co, - Xm.co,

—1
V+
¢m,CaO : (xCaO,U> + K - Y7:L,CO2 : Xm,co2 + Ky

(A.16)

|4 _
LCa0O, Wb =

mit K; und Ks:

Ms,caco

K=—:-1

Ms,cao

V4
o YA, Brir. . (1 — Ac) My ¢
2 — .
V+ V4 V4
VC,Br,waf ’ (1 - fyA,Br,i.r. - fyHQO,Br,i.r.) LC,Koks MM,CaO
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A.1.4 Herleitung der Bettaustauschzeit

Die Bettaustauschzeit berechnet sich aus dem Quotienten der Vergaserwirbelbettmasse (M)

zum aus dem Vergaser austretenden Bettumlaufstrom (M) ~):

_ My,
=

(A.17)

Twb

Analog zur Vorgehensweise zur Bestimmung des CaO-Anteils (sieche Kap. A.1.3) gilt fur
den aus dem Vergaser austretenden Bettumlaufmassenstrom (M}, ~) die Gl (3.7) bzw. die
Terme in Gl (A.10)-(A.15). Wird fiir die Vergaserwirbelbettmasse (M) die Definition
der Raumgeschwindigkeit nach Gl. (3.29) eingesetzt sowie der CaO-Anteil (2,0 ;) Dach
Gl (A.16), gilt fiir die Bettaustauschzeit (1yy):

1 1 Myc

V+ ’
dwHSV - (¢m,cao — Xm,co, YJL,COQ) Ve Bravay Mnrcao

(A.18)

Twbh =

A.1.5 Herleitung der SER-Einflussgrofie

Wasserdampf-zu-Brennstoff

Das molare stéchiometrische Verhéltnis (¢, i,0,st0ic) beschreibt den Quotient aus dem Mo-
lenstrom Wasserdampf (ngjo,stm.c) und dem wasser- und aschefreien Molenstrom Brennstoff-

molekiil (hg;—HnOquSr) am Eintritt des Vergasers und ist definiert nach:

-V
nHQO,stoic

¢m,H2O,stoic - v (Alg)
e, H,0,N,S,

Aus der Reaktionsgleichung Gl. (2.1) zur vollstandigen Oxidation des Brennstoffmolekiils

(hg;“Hnoqusr) mit dem Vergasungsmittel Wasser (hg;})?smc) gilt das Molenverhaltnis:

2Vt
n stoic 2m —
_aOstote_ ZR TP (A.20)
n 1
ConHy OpNgS:
Mit den C- und O-Molenanteilen (x,,;) des Brennstoffmolekiihls (C,,H,O N,S,) gilt:
A110,st0i
= = 2 Ty, 0,0nHL0pNS: — Tm,0,CinHyOp NS, (A.21)

SVt
e H,0,N, S,



150 A Anhang

Mit der Bezeichnung Br,waf fiir das wasser- und aschefreie Brennstoffmolekiil (C H, O NS )
und der Umrechnung der Brennstoffmolenanteile (2., prwaf) in Brennstoffmassenanteile

(Vi,Brwas) gilt fir das stochiometrische Verhéltnis (¢, 1,0 stoic):

-1

¢ HO o (2 ’ fyg,—gr,waf ,y(‘)/,—gr,waf> (Z ngr,waf>
m, ,stoic — - :
2 My M0 ~ My
i ={C,H,0,N, S} (A.22)

A.1.6 Hintergriinde zur experimentellen Untersuchung der

Gasraumgeschwindigkeit

Zur Bewertung des aufgespaltenen SER-Prozesses werden folgende Modifikationen der Be-
wertungsgrofe ¢; durchgefithrt bzw. Abschétzungen fiir die Auswertung gemacht: Der CO,-
Abscheidegrad fir die Untersuchung des Einflusses der Gasraumgeschwindigkeit berechnet
sich folgendermaflen:

K— TR~
pco, - yCOQ,Prod,wtf ) VPTOd7Wtf (A 23)

Amco, ey =1- n¢o,cusv - Mu,co,

Der CO,-Molenstrom n¢o, grsy setzt sich zusammen aus dem CO,-Molenstrom 7'1552 am
Eingang des Karbonators (entspricht Ausgang Vergaser), dem CO,-Molenstrom ngOQ,WGS, der
entsteht durch die WGS-Reaktion von CO im Karbonator, dem CO,-Molenstrom hgowTee,,,
welcher aus der Teerreformierung am Sorbens im Karbonator entstanden ist, sowie einem CO,-
Molenstrom hgow Koks» Welcher durch die Vergasung von Flugkoks im Karbonator freigesetzt

wird (s.u.):

. % T . K . K K
Nco,.casv = "co, + Nco,was t 1co, Teer T MO, Koks (A.24)

Um den CO,-Teer-Molenstrom (1co, reer) 20 bestimmen wird die Differenz zwischen dem
Kohlenstoffgehalt im Teer nach dem Vergaser (Mg Teer) und nach dem Karbonator (Méffeer)
nach Gl. (3.24b) bestimmt. Dieser Kohlenstoff setzt sich in der WGS um, wobei vereinfacht
angenommen wird, dass er vollstandig zu CO, umgesetzt wurde:
Gy Mo = Mére
2 My

(A.25)

Um einen zu hohen Druckaufbau im vorgeschalteten Vergaser zu vermeiden, wurde auf eine

Feinpartikelabreinigung zwischen Vergaser und Karbonator verzichtet. Dies fiihrt jedoch dazu,
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dass Flugkoks, welcher nicht vom Zyklon abgetrennt werden konnte in den Karbonator gelangt
und dort unter SER-Bedingungen vergast wird. Der CO,-Molenstrom aus dem Flugkoks wird
iiber die Wasserstoftbilanz abgeschétzt. Hierbei wird der tiberschiissige Wasserstoff, welcher
nicht aus dem Teer oder der CO-WGS zuriickgefiithrt werden kann, der Koksreformierung
zugeschrieben.

Da der Karbonator als Semi-batch-Reaktor arbeitet, wird das Sorbens stetig tiber die Ver-
suchszeit verbraucht und es gelten fir die Gasraumgeschwindigkeit, abgeleitet aus Gl. (5.3),

die Beziehungen aus Kap. 4.2.1:

e, K
MProd,wf

a M(Ij(aO<t0) - fM(IJ(aO,verb(t)dt

bcrsv(t) (A.26)

Mit den Modifikationen aus Gl. (A.23) wird analog zu Gl. (4.1)-(4.4) die instationire Gasraum-
geschwindigkeit (dgmsy (t)) und die mittlere Gasraumgeschwindigkeit (¢ qy,) bestimmt.

A.1.7 Herleitung des Kopplungsfaktors zwischen der Raum- und

Gasraumgeschwindigkeit

Fiir den Produktgasmassenstrom M;%m s vor dem Sorbenskontakt gilt:

) My

VvV * V+ ,002
*7 p— . . .
Mprod,w = | Xm,co, -} m,CO, " VC,Brwa
f 2 2 f MM,C

+YP7“od,wtf : Z Pi - yz",/];rod,wtf + Z Y}C,Teer : Mg::waf (A27)
i k

mit i ={CO, CO,, H,,CH,, C H, } k = {grav, GCMS}
nach der Definition fiir ¢pw sy Gl. (3.29) und ¢epsy Gl. (5.3) gilt die Beziehung:

quHSV _ Mgwirwaf (A28)
ocasv M ;’T‘g dwf

fir M., aus Gl (A.27) und dem Faktor f folgt:

dwusv =f - bausv (A.29)

f=1Xmco,  Ymco, 1ok J"]MMCO2
- m, m, ,Br.wa
2 2 MM,C

-1

+YProd,wtf : Z pPi yz’/}jrod,wtf + Z Yk,Teer (ABO)
7 k

mit i ={CO, CO,, H,,CH,, C_H_} k = {grav, GCMS}
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A.1.8 Herleitung der Umrechnung von den Bettumlaufraten
NCa/NCO, ZU O Ca0

in [32] beschreibt die molare Umlaufrate hca/h0021 das Verhéltnis zwischen dem CO,-
Molenstrom und dem Ca- resp. CaO-Molenstrom am Eintritt des Karbonators. Wird beim

SER-Prozess davon ausgegangen, dass dieser CO,-Molenstrom nach Gl. (3.21) m,Co, ent-
spricht gilt:

. .V
fico, = Y1 co, * e r (A.31)
eingesetzt in das Molenstromverhéltnis 7,/ nco,:

ne ne

— = L (A.32)
n Y* oo NGk

CO, m,CO, ~'C,Br

mit der Definition von ¢, cao aus Gl. (3.27):

nCa
% = Qbm,CaO (A33)
nC,BT

folgt die Umrechnung von nc,/ nco, zu:

nco, Ym,C02

'In [32] als Fca/Fco, bezeichnet
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A.2 Biomasse- und Bettmaterialzusammensetzung

Tabelle A.1: Biomassezusammensetzung

Massenanteil Yi,Brawaf Yi,Br,i.r. Yi,Brwf
i C H O N s vM°® c¥ H,0!

Einheit mas.—%

Holzpellets I! 50,0 5,7 44,3 n.b. n.b. 826 174 3,7 0,21
Holzpellets 112 50,1 6,7 43,1 n.b. n.b. 80,0 20,0 9,5 2,81
Holzpellets 1113 488 6,9 43,9 03 nb. 823 17,7 9,7 0,35
Holzartige Waldrestholzer

Holzpellets IV* 50,1 7,5 42,5 n.b. n.b. 829 171 9,7 0,36
Fichte-Stammbholz 493 6,3 444 n.b. nb. 825 175 16,9/9,62 1,23
Esche-Stammholz 52,3 64 40,9 0,3 n.b. 79,1 209 12,0 3,33
Birke-Esche-Astschnitt 50,3 6,0 43,1 05 =n.b. 824 176 14,0/7,7% 271
Biogene Reststoffe

Hecke-Strauchschnitt 52,8 6,2 40,3 0,7 n.b. 81,8 182 16,8/8,5 3,60
Kompost I° 52,0 6,7 389 24 n.b. 790 210 8,3 32,80
Kompost 116 51,4 63 41,2 1,1 =n.b. 80,7 19,3 8,9 15,40
Garreststoffe” 51,8 7,3 36,0 43 0,7 79,1 209 13,2 27,8
Stroh 48,9 6,0 44,3 07 n.b. 798 202 9,8 6,30
Rapskuchen 52,8 7.8 33,0 58 0,60 81,8 189 9,1 6,90
Cellulose® 426 6,6 50,8 n.b. n.b. 898 10,2 4,3 0,28

: Versuchsreihe: Temperatur und Bettmaterialumlaufrate-DFB-Technikumsanlage

: Versuchsreihe: Gasraumgeschwindigkeit und Teerreformierung—Semi-batch-Laboranlage
: Versuchsreihe: Temperatur und Raumgeschwindigkeit-DFB-Demonstrationsanlage

: Versuchsreihe: Biomasse—Semi-batch-Technikumsanlage

: stark verrottet

6: wenig verrottet

7: aus der Biogasanlage Kupferzell (Baden-Wiirttemberg): Substratzusammensetzung in mas.—%: Pflanzliche

Reste der Nahrungsproduktion 40 %, Rindergiille 20 %, Schweinegiille 15 %, Energiepflanzen 15 %, Getreide-

spelzen 5 %, Hithnertrockenkot 5 %

8: Industriecellulose: Hersteller: JELU, Bezeichnung: JELUCEL®-HM (Cellulosegehalt 99,5 %)

9: fliichtige Bestandteile

10: fixer Kohlenstoff

1: Wassergehalt am Versuchstag

12, YH,0,Bri.r. = 16,9 mas.—%: Versuchsreihe: Biomassewassergehalte—Semi-batch-Technikumsanlage
YH,0,Bri.r. = 9,0 mas.—%: Versuchsreihe: Biomasse und Temperatur—Semi-batch-Technikumsanlage

13, YH,0,Bri.r. = 14,0 mas.—%: Versuchsreihe: Biomassewassergehalte—Semi-batch-Technikumsanlage
YH,0,Brir. = 151 mas.—%: Versuchsreihe: Biomasse und Waserdampf-zu-Brenn.—Semi-batch-Technikum.

14, YH,0,Bri.r. = 16,8 mas.—%: Versuchsreihe: Biomassewassergehalte-Semi-batch-Technikumsanlage

YH,0,Brir. = 8,5 mas.—%: Versuchsreihe: Biomasse und Raumgeschwindigkeit—Semi-batch-Technikum.
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Tabelle A.2: Bettmaterialzusammensetzung

Sorbens I (C60) Sorbens II (C58) Sorbens III (C1)  Olivin!

Zusammensetzung y;

CaO mas.-% 96,2 89,5 95,5 k.A
MgO mas.-% 1,0 0,8 0,9 46,0-50,0
Si0, mas.-% 1,4 7.9 2.3 41,0-43,0
AL, O, mas.-% 0,2 0,7 k.A. k.A.
Fe, 04 mas.-% 0,2 0,4 k.A. 6,0-8,0
K,0 mas.-% 0,0 0,3 k.A. k.A.
Na, O mas.-% 0,1 k.A. k.A. k.A.
P,04 mas.-% 0,3 k.A. k.A. k.A.
TiO, mas.-% 0,0 k.A. k.A. k.A.
SO, mas.-% 0,6 k.A. k.A. k.A.
Partikeleigenschaften

dp pm 200-600 250-580 150-800 400-1000
dy50 jm 420 380 440 650
Pp kgm™3 1800 1900 1800 25002

1. Herstellerangaben, Hersteller: LKAB Minerals vormals MINELCO GmbH, Bezeichnung SeqiOlivin
2: nach [162]

A.3 Messtechnik und Messbereich

Tabelle A.3: Eingesetzte Messtechnik fiir die Produktgas- und Regeneratorabgaszusammensetzung

Ui Messbereich Messprinzip Geratehersteller
CcO 0-1000 ppm,  NDIR-Absorption Fisher-Rosemount
Abgas CO, 0-20Vol.—%  NDIR-Absorption Fisher-Rosemount
(02 0-25Vol.—%  Paramagnetismus Fisher-Rosemount
CO 0-50 Vol.—%  NDIR-Absorption ABB
CO, 0-30Vol.—%  NDIR-Absorption ABB
Produkteas CH, 0-20Vol.—%  NDIR-Absorption ABB
8% H,  0-100Vol.—% Wirmeleitfihigkeit ABB
0, 0-25Vol.—%  Paramagnetismus ABB

CiHy, 0-100Vol.—% GC-PPQ-Séule & WLD Varian Mikro-GC
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A.4.4 Vergasungstemperatur: DFB-Untersuchungen in der

Technikums- und Demonstrationsanlage

Tabelle A.7: Versuchsrahmenbedingungen:
Einfluss der Vergasungstemperatur — DFB-Technikums- und Demonstrationsanlage

Versuchsbezeichnung
Temp.-Demo.-Sorb. 2 Temp.-Tech.-Sorb. 1

Brennstoff Holzpellets IIIf Holzpellets I’
Bettmaterial Sorbens IT (C58) Sorbens I (C60)
DFB-Betriebsmodus allotherm el. Begleitheizung
Versuchsanlage Demonstrationsanlage  Technikumsanlage
Prozessparameter Einheit
Anzahl Versuchspunkte? - 20 7
TV °C 609 - 756 653 - 800
$m,H,0,5B mol molg; ¢ 0,65 - 0,68 0,60 - 0,62
dWHSY h—! 0,68 -1,07 1,41 - 2,06
@ Reakt kgBr warm 2 h™! 306 - 315 301 - 306
g;waf KgBy waf h ™! 26,2 - 27,0 3,0-3,1
Om,CaO mol mola}Br 2,80 - 12,18 7,28 - 7,39
LEa0.Wb % 79 - 86 89 - 95
TWb min 3-10 2-3
Temp.-Tech.-Sorb. 2~ Temp.-Tech.-Sorb. 3
Brennstoff Holzpellets I’ Holzpellets I’
Bettmaterial Sorbens II (C58) Sorbens IIT (C1)
DFB-Betriebsmodus el. Begleitheizung el. Begleitheizung
Versuchsanlage Technikumsanlage Technikumsanlage
Prozessparameter Einheit
Anzahl Versuchspunkte? - 12 7
TV °C 608 - 848 653 - 803
$m,H,0,5B mol molg; ¢ 0,42 - 0,79 0,61 - 0,66
OWHSY h—! 1,06 - 2,77 1,37 - 1,86
OReakt kgBr warm 2 h™! 206 - 377 282 - 301
Myt kgpy wat h ! 2,1-38 2,9 - 3,1
Om,CaO mol mola}Br 3,35 - 6,52 7,39 - 10,00
LEa0.Wb % 80 - 88 88 - 95
TWb min 2-4 2-3

VT —
E TH,0,Bri.r. = 9,7 mas.—%

b SV + —
*TH,0,Bri.r. = 3,7 mas.—%

9 stationére Versuchsbedingungen
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A.4.5 Raumgeschwindigkeit: Semi-batch-Untersuchungen in der

Technikumsanlage

Tabelle A.8: Versuchsrahmenbedingungen und -ergebnisse:
Einfluss der Raumgeschwindigkeit — Semi-batch-Technikumsanlage

Brennstoff Heckenschnitt ('ygjq Briir = 30 kg kggii_r.)
Bettmaterial Sorbens I (C60)
Versuchsanlage Technikumsanlage
Betriebsmodus Semi-batch

Versuchsbezeichnung
Prozessparameter Einheit WHSV-1 WHSV-2 WHSV-3 WHSV-4
v °C 654 653 656 654
Pm,H,0,5B mol molg, ¢ 0,78 0,76 0,78 0,76
dw s h! 1,56 1,26 0,93 0,66
Ny sy h—! 1,17 0,94 0,69 0,50
O Reakt kgBr wafm 2 h™1 245 252 245 251
MBS s kgpy,war h 1 2,51 2,57 2,50 2,56
ZTEa0. W % 67 65 66 67
Versuchsdauer gesamt h 0,72 1,00 1,58 1,08
Integrationszeitraum  h 0,67 0,75 0,92 1,08
GCMS-Teerkomponentenausbeute Yj‘,/Gic MS.Teer
Pyridin gkE5; wat 0,13 0,13 0,17 0,16
Phenol gKEE at 3,49 2,63 1,84 1,51
Guaiacol g kggnwaf 0,00 0,00 0,00 0,00
4-Methylguaiacol g kggr{waf 0,00 0,00 0,00 0,00
Toluol 2KE5; at 3,05 2,78 2,89 3,02
Inden g kggiwaf 0,84 0,66 0,68 0,61
Naphthalin g kggiwaf 0,76 0,69 0,91 0,90
Phenanthren g kggl}’waf 0,16 0,15 0,19 0,23
Fluoranthen g kggnwaf 0,05 0,04 0,05 0,07
Pyren gkE5; at 0,05 0,04 0,05 0,07
Benzo(a)pyren gkggr{waf 0,02 0,01 0,01 0,02
annéh. ident. Sub. g kggiwaf 5,18 3,82 3,43 3,26
nicht ident. Sub. g kggiwaf 2,96 2,07 0,99 0,74
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A.4.6 Raumgeschwindigkeit: DFB-Untersuchungen in der

Demonstrationsanlage
Versuchsdurchfiihrung und -rahmenbedingungen

Mit dem Ziel die Semi-batch-Versuchsergebnisse zur Untersuchung der Raumgeschwindigkeit
unter DFB-SER-Bedingungen zu bestéatigen, wurde in der SER-Demonstrationsanlage die
Vergaserbettmasse und damit verbunden die Raumgeschwindigkeit variiert, wobei die Verga-
serbettmasse durch eine zuvor kalibrierte Differenzdruckmessung quantifiziert wird. Somit
kann der Einfluss der Raumgeschwindigkeit entkoppelt von der Umlaufrate aber nicht von
der Bettaustauschzeit untersucht werden. Die Umlaufrate ist so gewahlt, dass im Vergaser
eine Prozesstemperatur von TV = 678 £ 5°C vorliegt und somit der Einfluss der Raum-
geschwindigkeit auch fiir hohere SER-Temperaturen dargestellt werden kann. Verbunden
mit dieser Umlaufrate stellt sich ein CaO-Anteil im Wirbelbett von z¢,o yy, = 82+ 1% ein
und liegt somit deutlich iiber mgaQWb’mm. Basierend auf den Versuchsergebnissen im Tech-
nikumsmafstab erstreckt sich der DFB-Untersuchungsbereich fiir die Raumgeschwindigkeit
von ¢y sy = 0,67h™! bis 0,98 h~!. Weitere Versuchrahmenbedingungen sind nachfolgend in
Tabelle A.9 aufgefiihrt.

Tabelle A.9: Versuchsrahmenbedingungen:
Einfluss der Raumgeschwindigkeit — DFB-Demonstrationsanlage

Brennstoff Holzpellets III (71‘{/2+O,Br,i.r. =9,7kg kggrl’i.r_)
Bettmaterial Sorbens II (C58)

Versuchsanlage Demonstrationsanlage

Betriebsmodus DFB

Prozessparameter Einheit Wertebereich
T °C 673 - 683
®m,H,0,5B mol molgr{waf 0,65 - 0,67
dwHSY h—! 0,74 - 1,10
TCa0.Wh % 81 - 83
TWb min 6-8

@ Reakt kgBr,waf m~2h~! 307 - 314
MY s kgpy war h ! 26,2 - 26,9

Prm,Ca0 mol mol . 4,80 - 5,62
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Abbildung A.1: Versuchsergebnisse I: Raumgeschwindigkeit Demonstrationsanlage
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Abbildung A.2: Versuchsergebnisse II: Raumgeschwindigkeit Demonstrationsanlage
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Zusammenfassung der Versuchsergebnisse

Abbildungen A.1 und A.2 verdeutlichen die Versuchsergebnisse zum Einfluss der Raumge-
schwindigkeit auf die DFB-SER-Bewertungsgrofien. Die dargestellten Versuchspunkte stellen
gemittelte Werte iiber stationdre Versuchszeitraume von iiber 20 Minuten dar: Unabhangig
davon, dass die Untersuchung zur Raumgeschwindigkeit an unterschiedlichen Versuchsanlagen,
Betriebsmodi, Brennstoffen, Sorbenzien und Prozesstemperaturen stattgefunden hat, konnten
die selben Korrelationen zwischen den SER-Bewertungsgrofen und der Raumgeschwindigkeit
wie in der Semi-batch-Technikums- bzw. Laborversuchsanlage beobachtet werden. Im DFB-
Demonstrationsmafistab wird bestétigt, dass eine Raumgeschwindigkeit ¢w gy < 0,80h~!
zur maximalen CO,-Abscheidung, H,-Konzentration und Produktgasaubeute und Kohlen-

stoffumsatz fuhrt.

A.4.7 Gasraumgeschwindigkeit: Semi-batch-Untersuchungen in

der Laboranlage

Produktgasausbeute Aus Tabelle A.10 wird ersichtlich, dass sich die Produktgasausbeute
Y2 .4 am Karbonatoraustritt verringert, bzw. auf &hnlichem Niveau wie am -eintritt bleibt
und keinem eindeutigen Trend mit der Gasraumgeschwindigkeit folgt. Diese Beobachtung
kann auf die iiberlagernden Prozessschritte im Karbonator zuriickgefithrt werden: Durch
die Teerreformierung im Karbonator wird grundséatzlich Permanentgas erzeugt, das dabei
entstandene bzw. aus dem Vergaser kommende CO reagiert in der molzahlvergréflernden
(wasserfrei betrachtet) WGS-Reaktion weiter. Es konnte gezeigt werden, dass eine Zunahme
der Gasverweilzeit diese Prozessschritte begiinstigt, wodurch die Permanentgasausbeute
vergroflert werden wiirde. Gleichzeitig wird aber das im Karbonator resp. Vergaser entstande-
ne CO, abgeschieden, wodurch die Produktgasmenge deutlich verringert wird. Durch eine
Verkiirzung der Gasverweilzeit wird einerseits weniger CO, abgeschieden, d.h. mehr Pro-
duktgas entsteht, andererseits wird hierdurch das Gleichgewicht der WGS-Reaktion weniger
weit auf die Produktseite verschoben bzw. wird die permanentgasvergrofSernde Teerrefor-
mierung verringert, wodurch die Produktgasausbeute reduziert wird. Daraus folgt, dass die
Produktgasquantitat im untersuchten Bereich unabhéngig ist von der Gasverweilzeit — die

Produktgaszusammensetzung resp. die Teerausbeute wird jedoch deutlich beeinflusst.
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Tabelle A.10: Versuchsrahmenbedingungen und -ergebnisse:

Einfluss der Gasraumgeschwindigkeit — Semi-batch-Laboranlage

Brennstoff Holzpellets 11 <71‘{/2+0,Br,i.r. =95kg kggrl’i_r.)

Bettmaterial Vergaser: Quarzsand; Karbonator: Sorbens IT (C58)

Versuchsanlage 2-stufige Laboranlage; Betriebsmodus: Semi-batch
Versuchsbezeichnung GHSV-1 GHSV-2 GHSV-3
Prozessparameter Einheit Vergaser Karbonator

T °C 650 - 659 644 648 638
$m,H,0,5B mol molg' ¢ 0,47 - 0,50 - - -
Parsv h—! - 0,52 0,33 0,24
@ Reakt kgBr,waf m~2h~! 346 - 373 - - -
TCa0,Wh % - 76 76 81
Integrationszeitraum h 0,63 - 0,70 - - -
Permanentgaszusammensetzung y;

CO, Vol.—% 26,2 9,7 5,0 3,1
CO Vol.—% 26,2 22,4 19,0 16,4
H, Vol.—% 28,2 48,0 56,9 58,6
CH, Vol.—% 14,1 14,7 13,8 16,0
CxHy Vol.—% 5,3 5,3 5,3 5,9
Produktgas-, CO,-*, Koks- und Sorbatausbeutef

YProd m:ﬁN_’Wtf lqg];}waf 0,56 0,52 0,56 0,52
YJL’COQ mol mola}Br 0,16 0,25 0,31 0,30
Yioks kg Kg, yaf 0,24 0,22 0,19 0,21
Yeaco, kg Kep ar - 0,81 1,19 1,19
Kohlenstoffumsatz’

Ac % 59,1 62,5 67,9 64,1
Ac (ohne Teer) % 46,8 51,8 58,0 55,2
GCMS-Teerkomponentenausbeute Y}TGC MS.Teer

Benzol g ke85, ar 5,44 3,51 3,22 5,31
Pyridin g kggr{waf 0,00 0,00 0,00 0,00
Phenol 2KE5y at 5,21 5,70 6,12 5,36
Guaiacol g kggiwaf 0,00 0,00 0,00 0,00
4-Methylguaiacol g kggiwaf 0,00 0,00 0,00 0,00
Toluol g kggrl’waf 3,34 3,15 3,08 3,63
Inden g kggr{waf 1,49 0,90 0,79 1,52
Naphthalin 2KE5; at 1,15 0,64 0,53 1,51
Phenanthren 2KE5y at 0,20 0,13 0,13 0,27
Fluoranthen g kg§}7waf 0,03 0,00 0,03 0,05
Pyren g kggiwaf 0,04 0,03 0,04 0,05
Benzo(a)pyren g kggrl’waf 0,00 0,00 0,00 0,00
annih. ident. Sub.  gkgg! . 9,17 7,20 5,97 6,49
nicht ident. Sub. 2KE5; at 7,92 8,09 8,82 8,70

t: Bezogen auf den Brennstoffeintrag im Vergaser
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A.4.8 Wasserdampf-zu-Brennstoff: Semi-batch-Untersuchungen in

der Technikumsanlage

Tabelle A.11: Versuchsrahmenbedingungen und -ergebnisse:
Einfluss des Wasserdampf-zu-Brennstoff-Verhéltnisses — Semi-batch-Technikumsanlag.

Brennstoff Birke-Esche-Astschnitt (fygjq Brir. = 1:7kg kggrl’i.r‘)
Bettmaterial Sorbens I (C60)
Versuchsanlage Technikumsanlage

Betriebsmodus  Semi-batch Versuchsbezeichnung

Proz.parameter Einheit SB-1 SB-2 SB-3 SB-4
TV °C 653 653 656 653
Gm,H,0,9B mol molg, ¢ 0,28 0,70 0,95 1,19
Gm,H,0,5C molmolg; ¢ 0,86 2,17 2,93 3,65
¢H,0,58 kg KEE, ot 0,65 1,64 2,21 2,76

dw sy h—! 0,70 0,70 0,67 0,73
Ny sy h—! 0,57 0,57 0,57 0,58

& Reakt kgprwarm 2 h™! 202 202 199 206
MY s kgBr war h ™! 2,06 2,07 2,04 2,10
up ms~! 0,48 0,69 0,80 0,96
w2 — 0,23 0,30 0,37 0,45
Vers.dauer h 0,88 0,75 0,67 0,80
Fluidisierungsgroien bei Prozessbedingungen fiir d;, min.. 50...maz = 200 pm...420 pm...600 pm*2
Upn f ms~! 0,02..0,1..0,2 0,02..0,1..0,2 0,02..0,1..0,2 0,02..0,1..0,2
uy ms~! 1,0.2,8.43 1,0.29.43 1,0.29.44 1,0.29..44
Ar — 35..328..957  35..322..939  35..321..936  35..320..933
dy — 3,3.6,9.99 3,3.6,9.99 33.68.98 3,3.6,8.9,8
uf — 05..1,4.2,1 05..1,4.21 05..1,4.21 0,5..1,3..2,0
GCMS-Teerkomponentenausbeute YjYG_C MS.,Teer

Pyridin SKEE at 0,24 0,19 0,21 0,17
Phenol SKEE, af 2,32 2,52 2,79 2,35
Guaiacol SKEE, af 0,00 0,00 0,00 0,00
4-Methylguai.  gkgg, yar 0,00 0,00 0,00 0,00
Toluol SKEE, af 4,88 5,21 4,41 3,97
Inden 2kE5; wa 1,04 1,13 1,02 0,79
Naphthalin g kggr{waf 1,22 1,38 1,08 1,00
Phenanthren  gkgg, ¢ 0,21 0,27 0,22 0,23
Fluoranthen SKEE, yaf 0,06 0,07 0,06 0,06
Pyren SKEE, af 0,06 0,08 0,06 0,07
Benzo(a)pyren  gkgp, ¢ 0,00 0,02 0,02 0,02
annéh. id. Sub.  gkgg! ¢ 6,00 6,93 6,96 5,82
nicht id. Sub.  gkgg, . 2,63 2,89 2,36 1,82

I: beinhaltet Fluidisierungsmedium und Produktgas (Yproa) inkl. noch nicht abgeschiedenem CO,
2: berechnet nach [123]
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A.4.9 Bettmaterialumlaufrate: DFB-Untersuchungen in der

Technikumsanlage

Tabelle A.12: Versuchsrahmenbedingungen und -ergebnisse:
Finfluss der Bettmaterialumlaufrate — DFB-Technikumsanlage

Brennstoff Holzpellets 1 (71‘{/;0,Bm'.r. =3,7kg kggrl,i'r_)
Bettmaterial Sorbens IIT (C1)
Versuchsanlage Technikumsanlage
DFB-Betriebsmodus el. Begleitheizung

Versuchsbezeichnung
Prozessparameter Einheit BUR-1 BUR-2 BUR-3 BUR-4 BUR-5 BUR-6
®m,Cca0 mol molg . 1,9 2,7 4,7 7.4 7,6 11,5
TWb min 8,0 5,4 3,3 2,6 24 1,6
TV °C 654 655 655 654 653 655
®m.1,0,58B mol molgr{waf 0,46 0,42 0,42 0,49 0,50 0,43
dwHSV h! 2,10 2,05 1,85 1,45 1,55 1,50
D Realkt kgpy wafm 2 h™1 338 378 373 319 313 364
MEY o KgBr wath ™ 3,45 3,86 3,81 3,26 3,20 3,71
T a0, Wb % 70 78 85 88 89 91
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