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Kurzfassung

Die thermochemische Vergasung ermoglicht die Umwandlung fester Biomasse
in ein vielseitig nutzbares Produktgas. Fiir Biomasse werden dafiir bisher
hauptsdchlich Festbett- und Wirbelschichtvergaser verwendet. Dabei ist das
grofite technologische Problem die Entstehung von Teeren, die aus der Biomas-
sestruktur entstehen, im Produktgas vorliegen und kondensieren kdnnen. Bei
der Vergasung im Flugstrom werden hingegen prozessbedingt deutlich hohere
Temperaturen erreicht, die zu einer thermischen Zersetzung der Teere fiihren.
Die Flugstromvergasung wird industriell bisher hauptsachlich zur Vergasung
fossiler Kohlen in Verbindung mit Syntheseprozessen angewandt, wofiir reiner
Sauerstoff bendétigt wird. Fiir die dezentrale Biomassevergasung ist hingegeben
Luft als Vergasungsmedium zu bevorzugen, was zu einer Verringerung der Pro-
zesstemperaturen fiihrt. Dies kann zu einem unvollstindigen Umsatz von
Brennstoff und Teeren fiihren.

Im Rahmen dieser Arbeit wird sowohl das Umsatzverhalten des Brennstoffs als
auch die Teerentstehung im Flugstromvergaser, unter besonderer Berticksich-
tigung der Vergasungsbedingungen bei Verwendung von Luft, untersucht.
Hierzu werden Pyrolyse- und Vergasungsversuche mit verschiedenen hydro-
thermal karbonisierten Biomassen (HTC Biokohlen) in einem labormaf3stabli-
chen Flugstromreaktor durchgefiihrt. Es werden Einfliisse von Temperatur, Sto-
chiometrie und Verweilzeit auf die Partikelmorphologie, den Umsatz und die
Gaszusammensetzung analysiert. Die Teerbeladung wird mittels solid-phase-
adsorption (SPA-Methode) untersucht. Um die Reaktionskinetik der Brenn-
stoffe zu untersuchen, werden Pyrolysekokse mittels thermogravimetrischer
Analyse (TGA) untersucht und Modellparameter zur Beschreibung der Koksre-
aktion mit CO2, H20 und O: abgeleitet. Es zeigt sich, dass die Biokohle im Ver-
gleich zu fossiler Braunkohle, abhingig vom Einsatzmaterial der HTC, eine dhn-
liche oder geringere Reaktivitdt aufweist, was auf einen verminderten katalyti-
schen Effekt der Asche zuriickzufiihren ist.

Neben den grundlegenden Untersuchungen werden Vergasungsversuche mit ei-
nem autotherm betriebenen Flugstromvergaser unter mit grof3technischen An-
lagen vergleichbaren Reaktionsbedingungen durchgefiihrt. Das Betriebsverhal-
ten des Vergasers wird bei Variation von Luft- und Dampfzugabe untersucht.
Dabei werden brennstoffspezifisch optimale Betriebsparameter hinsichtlich
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des Umsatzes, des Kaltgaswirkungsgrades und der Teerbeladung bestimmt. Es
werden maximale Kaltgaswirkungsgrade von ca. 60 % und Kohlenstoffumsatze
von iiber 90 % erreicht. Im Vergleich zu reiner Luftvergasung bewirkt eine be-
grenzte Zugabe von Dampf eine Verbesserung des Prozesses. Die Teerbeladung
kann durch Optimierung des Betriebes soweit reduziert werden, dass die di-
rekte Anbindung eines Gasmotors ohne zusatzliche Teerentfernung moglich
wadre. Insgesamt zeigen die experimentellen Untersuchungen, dass HTC Bio-
kohle beziiglich der physikalischen (Forderbarkeit, Dichte etc.) und verfahrens-
technischen Eigenschaften (Heizwert, Reaktivitat etc.) sehr gut fiir die Flug-
stromvergasung geeignet ist.

Mit den durch die experimentellen Arbeiten gewonnenen Koksanalysedaten
werden einfache Modelle zur Oberflachen- und Dichteentwicklung des Kokses
wiahrend der Vergasung validiert. Darauf aufbauend erfolgt ein Vergleich der
Messdaten der autothermen Vergasung mit einem 1D-Einzelpartikelmodell. Als
wesentliche Limitierungen stellen sich dabei die Nichtberiicksichtigung einer
Partikelverteilung, die ungenaue Bertiicksichtigung von thermischen Verlusten
sowie die Vernachlassigung von entstehendem Methan dar. Trotz dieser Ein-
schrinkungen wird mit dem Modell insgesamt eine gute Ubereinstimmung von
Messdaten und Simulation hinsichtlich Gaszusammensetzung und Umsatz er-
reicht. Die in dieser Arbeit erzielten Ergebnisse zeigen damit, dass die Anwend-
barkeit von urspriinglich fiir fossile Brennstoffe entwickelten Vergasungsmo-
dellen auf Biokohlen aus der HTC grundsatzlich gegeben ist.

Schlagworter: Flugstromvergasung, Biomasse, hydrothermale Karbonisierung,
Teere, Reaktionskinetik, Umsatz, Modellierung



Abstract

Thermochemical gasification of solid biomass allows for the generation of syn-
gas that has a wide range of applications. For biomass, mainly fixed or fluidized
bed gasifiers are used. In this context, the generation of tars is the main techno-
logical problem. Tars are formed through the decomposition of the biomass
structure, remain in the syngas and can condense due to their high dew point
temperatures. In contrast, entrained flow gasifiers operate at considerably
higher temperatures that cause a thermal cracking of tar compounds. So far, en-
trained flow gasification on an industrial scale is mainly applied for the gasifica-
tion of fossil coals in the context of synthesis processes, which requires gasifica-
tion with pure oxygen. However, for decentralized biomass gasification applica-
tions, preferably air is used as the gasifying agent, which causes a reduction of
the gasifier temperatures. This, in turn, can result in an incomplete conversion
of the fuel and tars.

Therefore, this work focuses on the conversion behavior of fuel and tars in en-
trained flow gasifiers with particular consideration of the reaction conditions
relevant for the use of air as gasifying agent. Pyrolysis and gasification experi-
ments are performed in a lab-scale entrained flow reactor using different bio-
masses that are pretreated by hydrothermal carbonization (HTC biocoals). In-
fluences of temperature, stoichiometry and residence time are investigated on
their effect on particle morphology, conversion and gas composition. Tar load-
ing in the syngas is measured using solid-phase-adsorption (SPA method). In
order to investigate the reaction kinetics of the fuels, char samples from pyrol-
ysis experiments are applied to a thermogravimetric analyzer (TGA). Thereby,
model parameters describing the intrinsic char reaction in CO2, H20 and O2-at-
mosphere are derived. Results show that the reactivity of biocoal depends on
the HTC feedstock and is similar to or lower than that of fossil lignite. Lower
reactivity mainly results from a reduced catalytic effect of the fuel ash.

Besides the fundamental investigations, gasification experiments are performed
under reaction conditions representative for industrial gasification by using an
autothermal gasifier. By varying the air-to-fuel equivalence ratio and the water
steam addition as the main operating parameters, the gasifier performance is
evaluated. Thereby, optimum fuel specific operating parameters are derived in
regard to conversion, cold gas efficiency and tar loading. Achieved maximum

\



cold gas efficiencies are around 60 %, carbon conversion is above 90 %. Com-
pared to gasification with air, a limited amount of additional steam improves the
process. By optimization of the operating parameters, the tar loading is reduced
to such an extent that a direct application of the syngas in a gas engine would be
possible without the need for an additional tar separation. Overall, the experi-
mental investigations show that biocoals from HTC are well-suited for the en-
trained flow gasification in terms of physical (conveying properties, density,
etc.) and gasification (heating values, reactivity, etc.) properties.

Char analysis data derived from the experimental trials are used for the valida-
tion of simple models describing the char surface area and density evolution
during gasification. On this basis, experimental gasification results are com-
pared to a 1D-single-particle model of the autothermal gasification. The main
model restrictions are the simplification of a particle size distribution as a single
particle diameter, a simplified consideration of thermal losses and the neglect
of the possible methane formation. However, despite these limitations, the
model results are in good accordance to the experimental results regarding to
gas composition and conversion. The results of this work therefore show that
simulation models developed for gasification of fossil fuels are also suitable to
describe the gasification behavior of biocoals from HTC.

Keywords: entrained flow gasification, biomass, hydrothermal carbonization,
tars, reaction kinetics, conversion, modeling
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1 Einleitung und Motivation

Das Funktionieren einer modernen Gesellschaft hangt unmittelbar von der stan-
digen Verfiigbarkeit von Energie in Form von Treibstoffen, Strom und Warme
ab. Seit der Industrialisierung wurde hierfiir ein komplexes Energiesystem, be-
stehend aus einer Vielzahl von zentralen und dezentralen Energielieferanten,
entwickelt. Ein wesentlicher Teil der bereitgestellten Energie stammt seither
aus der Umwandlung der fossilen Energietrager Kohle, O] und Erdgas, z. B. in
Verbrennungsprozessen [1]. Die damit einhergehende Freisetzung grofier Men-
gen Kohlendioxid und anderer Treibhausgase ist nach Erkenntnissen des Inter-
governmental Panel on Climate Change mafdgeblich fiir den Anstieg der gemit-
telten globalen Temperatur um 0,85 °C in den vergangenen 130 Jahren verant-
wortlich [2]. Im 21. Jahrhundert wird die Temperatur verglichen mit dem Jahr
1900 um 1,5-2 °C steigen, was zu einem Anstieg des Meeresspiegels, fortschrei-
tender Gletscherschmelze und weiteren negativen Folgen fiihren wird [2].

Um die Folgen des Klimawandels zu begrenzen, wurden von der Politik Hochst-
grenzen fiir die Freisetzung von Treibhausgasen festgesetzt. Europaweit soll,
verglichen mit dem Stand von 1990, bis 2020 eine Reduzierung der Treibhaus-
gasemissionen um 20-30 % und bis 2050 um 80-95 % erfolgen [3]. Hierzu muss
zukiinftig der Anteil der erneuerbaren Energien an der Energiebereitstellung
gesteigert werden, da diese prinzipiell keine Netto-Emissionen verursachen. Ei-
nen weiteren Beitrag zur Treibhausgasreduzierung kann die Effizienzsteige-
rung bestehender Anlagen liefern.

1.1 Aktueller Status der Energieerzeugung

Zwischen 1990 und 2013 stieg der globale Primérenergieverbrauch um 55 %
auf 13.560 Millionen Tonnen Olidquivalent (Mtoe) an, wovon fossile Energietri-
ger mit 81 % den grofiten Anteil ausmachen [4]. Die Stromerzeugung verur-
sacht dabei weltweit 41 % der energiebezogenen COz-Emissionen [5]. Auch in
Deutschland ist die Energiewirtschaft fiir 39 % der Treibhausgasemissionen
(entspricht 912 Mio.-Tonnen COz-Aquivalent) verantwortlich, davon stammten
2012 fast 80 % aus der Verbrennung fossiler Kohle [6].
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Aus diesen Daten ergibt sich der Bedarf an Ersatztechnologien, mit denen der
Einsatz von Kohle insbesondere bei der Stromerzeugung reduziert werden
kann, was in den verschiedensten Zukunftsprognosen angenommen wird [4].
Aktuelle Entwicklungen fokussieren sich insbesondere auf den Ausbau von Pho-
tovoltaik- und Windkraftanlagen, deren Beitrag zur Stromerzeugung innerhalb
der Europaischen Union (EU) 2014 bereits bei 12 % lag [7]. Dabei ist die Erzeu-
gungsleistung lokal sehr unterschiedlich und unterliegt witterungsbedingt zum
Teil starken Schwankungen. Um diese auszugleichen und das Stromnetz zu sta-
bilisieren, werden Energiespeicher und flexible Kraftwerke benotigt. Letztere
miissen hierzu verlasslich Regelenergie zur Verfiigung stellen kdnnen.

Eine Grundvoraussetzung zur Bereitstellung von Regelenergie, ist die Speicher-
barkeit der Energie, z. B. in Form von Brennstoff. Von den erneuerbaren Ener-
gien trifft dies aktuell ausschlief3lich auf Biomasse und Reststoffe zu, weshalb
diesen eine hohe Bedeutung fiir die Wandlung des Energiesystems zukommt.
2015 lag der Anteil der Erneuerbaren an der Stromerzeugung in Deutschland
mit 594 TWh bereits bei 31,6 %, wovon wiederum fast 26 % biogenen Ur-
sprungs waren [8]. Die Verstromung von biogenen Einsatzstoffen erfolgt dabei
grofstenteils tiber die Fermentation mit anschlieffRender Biogasnutzung im Gas-
motor-Blockheizkraftwerk (BHKW).

Der Endenergieverbrauch an Warme in Deutschland (1.197 TWh) wurde 2015
zu 13,2 % von Erneuerbaren gedeckt, wobei fast ausschlieRlich biogene Einsatz-
stoffe verwendet wurden [8]. Der hohe Bedarf an Warme und der niedrige An-
teil der Erneuerbaren zeigt ein grofdes Potenzial auf. Die Warme sollte dabei de-
zentral erzeugt werden, da ihre grof3flachige Verteilung verlustbehaftet ist und
die anfallenden Warmemengen von Grofdkraftwerken nur in Ausnahmefallen
vollstdndig genutzt werden kénnen. Daher bietet sich die Verwendung von
Kraft-Warme-Kopplungs-Technologien (KWK) im kleinen Leistungsbereich an,
die dezentral eingesetzt werden und einen hohen Brennstoffausnutzungsgrad
haben.

Im Leistungsbereich unterhalb von 10 MWe stehen als Arbeitsmaschinen ver-
schiedene Technologien zur Verstromung zur Verfiigung. Dabei erreichen
Stromerzeugungsprozesse, die mit festen Brennstoffen arbeiten, nur vergleichs-
weise geringe elektrische Wirkungsgrade. Die Effizienz von Dampfturbinenpro-
zessen nimmt bei sinkender Leistungsgrofie stark ab, z. B. von maximal 28 %
bei 10 MWe auf unter 20 % bei 1 MWe [9]. Alternativen, wie der Organic Ran-
kine Cycle (ORC), der Stirlingmotor oder der Dampfmotor weisen noch gerin-
gere Wirkungsgrade auf. Wesentlich bessere Wirkungsgrade kdnnen im kleinen
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Leistungsbereich mit Arbeitsmaschinen fiir fliissige oder gasférmige Brenn-
stoffe erreicht werden. Gasmotoren erreichen einen elektrischen Wirkungsgrad
von bis zu 40 % bei einem breiten Einsatzbereich zwischen ca. 50 kWe bis
10 MWe [1,9]. Um in diesem Bereich effizient feste Brennstoffe einsetzen zu
konnen, wird ein vorgeschalteter Vergasungsprozess benétigt.

1.2 Herausforderungen bei der
Biomassevergasung

Die thermische Vergasung fester Brennstoffe hat zum Ziel ein Gas zu erzeugen,
das in weiteren Prozessschritten zur Synthese von Chemikalien, zur Gewinnung
fliissiger Treibstoffe (z. B. mittels Fischer-Tropsch-Synthese) oder zur Verstro-
mung eingesetzt werden kann. Seit Ende der 1970er Jahre ist die weltweit in-
stallierte Vergasungskapazitit auf mittlerweile iiber 70 GWw stark angestie-
gen [10]. Grofitenteils wird hierfiir aktuell fossile Kohle verwendet, wobei prin-
zipiell alle kohlenstoffreichen Energietrager in Frage kommen. Zur Stromerzeu-
gung im groflen Leistungsbereich werden insbesondere IGCC-Konzepte (In-
tegrated Gasification Combined Cycle) verfolgt, die hohe Wirkungsgrade von an-
nahernd 50 % erzielen kdnnen [1].

Die energetische Nutzung von Biomasse macht hingegen nur bei kleinen und
mittleren Leistungsgrofien Sinn, da diese dezentral anfdllt und geringe Energie-
dichten im Vergleich zu fossilen Energietrdgern aufweist. Die anfallenden
Transportkosten begrenzen daher die Skalierbarkeit nach oben. Bei einer Leis-
tungsgrofde unterhalb von 10 MWe iibersteigt die Effizienz eines kombinierten
Vergasungs-Gasmotor-Kraftwerks sowohl die eines einfachen Dampfkraftpro-
zesses als auch die eines IGCC-Konzepts [11].

Fiir die Vergasung von Biomasse werden aufgrund der spezifischen Eigenschaf-
ten der Biomasse aktuell zumeist Festbett- oder Wirbelschichtvergaser verwen-
det. Die technische Hauptproblematik hierbei ist die Entstehung von konden-
sierbaren Kohlenwasserstoffen (Teeren), die durch die niedrigen Temperatu-
ren nicht vollstindig umgesetzt werden und im Produktgas vorliegen [12]. Dort
konnen sie zu Schadigungen an nachfolgenden Anlagenteilen fiihren. Die Kohle-
vergasung erfolgt hingegen in der Regel im Flugstromvergaser, mit dem wesent-
lich hohere Prozesstemperaturen erreicht werden kénnen. Diese fiihren zu ei-
nem thermischen Cracken der Teere, so dass das Produktgas von Flugstromver-
gasern oft als teerfrei angesehen wird [10,12].
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Haupthinderungsgriinde fiir die Anwendung der Flugstromvergasung fiir Bio-
masse sind Eigenschaften wie hoher Feuchtegehalt, schlechte Mahlbarkeit und
Inhomogenitit. Um diese Eigenschaften gezielt zu beeinflussen, werden aktuell
Vorbehandlungsmdglichkeiten untersucht, z. B. die hydrothermale Karbonisie-
rung (HTC). Dadurch kann aus roher Biomasse ein homogener, gut mahl- und
trockenbarer Brennstoff gewonnen werden, der fiir die Flugstromvergasung ge-
eignet ist [13]. Theoretische Untersuchungen zeigen, dass die Flugstromverga-
sung auch in dezentraler Anwendung konkurrenzfihig zu bestehenden Verga-
sungstechnologien fiir Biomasse sein kann [14]. Bisher wurden jedoch nur we-
nige experimentelle Untersuchungen zu dem Thema durchgefiihrt.

Es sind daher verschiedene Fragestellungen zu spezifischen Vergasungseigen-
schaften vorbehandelter Biomasse unbeantwortet. Fiir eine dezentrale Flug-
stromvergasung zur gasmotorischen Nutzung kommt zudem als Vergasungsme-
dium bevorzugt Luft in Frage, wahrend Flugstromvergaser bisher meist mit rei-
nem Sauerstoff betrieben werden. Durch die bei Luftvergasung niedrigen Tem-
peraturen sind wiederum erhohte Teerkonzentrationen mdglich.

Im Rahmen dieser Dissertation wird einerseits das Reaktionsverhalten von vor-
behandelten Brennstoffen untersucht. Dadurch werden Kinetikdaten fiir Simu-
lationsmodelle gewonnen, mit denen die Auslegung von Vergasern ermoglicht
und die Betriebsbedingungen optimiert werden konnen. Ein weiterer Fokus
liegt auf der Untersuchung der Anwendbarkeit des Produktgases fiir die gasmo-
torische Nutzung. Hierzu wird die Gasqualitét in Hinsicht auf die Teerbeladung
und -zusammensetzung untersucht.

1.3 Gliederung der Dissertation

Nach der Einleitung wird in Kapitel 2 der aktuelle Stand des Wissens von Bio-
massenutzung und Vergasungstechnologie erarbeitet. Es werden die Eigen-
schaften von Biomasse sowie die Vorbehandlungsméglichkeiten dargestellt. An-
schlief}end werden verschiedene Vergaserkonzepte diskutiert, wobei speziell
auf die Teerproblematik eingegangen wird. In Kapitel 3 werden zunichst die
Grundlagen der thermischen Vergasung zusammengefasst. Daraufhin werden
Ansatze zur Beschreibung von Pyrolyse und Koksumsatz gegeben sowie die je-
weiligen Haupteinflussparameter diskutiert.

In Kapitel 4 wird die Aufgabenstellung dieser Dissertation beschrieben und die
Zielsetzung abgeleitet, die sich aus den erarbeiteten Grundlagen ergibt. An die-
ser Stelle wird auch die zur Erreichung der Ziele verfolgte Methodik nédher er-
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lautert. Kapitel 5 beinhaltet die Beschreibung des zur Umsetzung der zuvor er-
arbeiteten Ziele durchgefiihrten experimentellen Versuchsprogramms und der
verwendeten Auswertemethodik. Hierzu werden aufierdem die verschiedenen
Versuchsanlagen und die Laboranalytik beschrieben sowie eine Charakterisie-
rung der Brennstoffe durchgefiihrt.

Die Ergebnisse der experimentellen Arbeiten werden in Kapitel 6 vorgestellt
und diskutiert. Diese teilen sich auf in grundlegende Untersuchungen des Ver-
gasungsverhaltens und Versuche unter autothermen Vergasungsbedingungen
an einer industrienahen Versuchsanlage.

Aus den gewonnenen Messdaten werden in Kapitel 7 Modellparameter zur Be-
schreibung der Vergasungskinetik abgeleitet. Mit diesen werden Simulationen
zur autothermen Vergasung durchgefiihrt. Die Modelle werden gegen experi-
mentelle Daten validiert und zur Optimierung von Vergasungsprozessen ge-
nutzt. AbschliefRend erfolgt in Kapitel 8 eine Zusammenfassung der wichtigsten
Ergebnisse und eine Empfehlung fiir zukiinftige Forschungsarbeiten.






2 Biomasseaufbereitung
und -vergasung

Unter Biomasse werden prinzipiell Stoffe organischer Herkunft verstanden.
Dies beinhaltet unter anderem die lebende und abgestorbene Phyto- und
Zoomasse sowie die aus diesen resultierenden Riickstdnde [15]. Hinzu kommen
Stoffe, die durch Umwandlung oder Nutzung der genannten Materie entstehen,
z. B. Papier, die organische Hausmiillfraktion oder Pflanzendl. Die Biomasse
stellt damit einen kohlenstoffhaltigen Energietrager dar, der eine Vorstufe der
fossilen Energietrager ist. Da bei der Entstehung der Biomasse im gleichen Maf3
Kohlenstoff aus der Atmosphare gebunden wird, wie bei der energetischen Nut-
zung in Form von COz freigesetzt wird, zahlt die Biomasse zu den regenerativen
Energietragern.

Durch die sehr unterschiedlichen Formen, in denen Biomasse vorliegen kann,
haben sich unterschiedliche Nutzungspfade zur stofflichen und energetischen
Verwertung etabliert. In dieser Arbeit wird ausschliefilich die energetische Nut-
zung thematisiert, fiir die Biomasse nach entsprechender Aufbereitung in Form
fester, gasformiger oder fliissiger Brennstoffe vorliegen kann. Die erzeugte End-
energie ist dabei Strom, Warme oder Kraftstoff. Holzartige Biomasse wird zu-
meist direkt verbrannt zur Warmebereitstellung ohne weiteren Umwandlungs-
schritt. Fiir Biomasse auf Cellulose- und Hemicellulose-Basis stellt die bioche-
mische Umwandlung (,Fermentation“), mit der aus Biomasse bakteriell Methan
gewonnen wird, einen der Hauptnutzungspfade dar. Das gasformige Methan
kann im Gasmotor zur KWK genutzt werden. Problematisch hierbei ist die ge-
ringe Ausnutzung des Brennstoffs. So kann Lignin praktisch nicht, Cellulose nur
zu 50 % umgesetzt werden [9].

Eine Alternative fiir die Gewinnung eines gasféormigen Brennstoffs stellt die
thermochemische Vergasung dar, bei der unabhingig vom molekularen Aufbau
der Pflanzenstruktur, diese vollstindig umgewandelt werden kann. Auf die Kon-
zepte zur thermochemischen Vergasung wird in Kapitel 2.3 naher eingegangen.
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Um den weltweit steigenden Energieverbrauch zu decken und weiterhin eine
wachsende Bedeutung der Biomasse [4] zu ermdglichen, werden neue Techno-
logien benétigt, um diese effizienter zu nutzen und neue Biomasseressourcen
zu erschliefien. Die bestehenden energetischen Potenziale der Biomasse wer-
den in der Literatur unterschiedlich bewertet. Weltweit werden die hdchsten
Potenziale im Bereich der holzartigen Biomassen und Energiepflanzen identifi-
ziert [15]. Bislang ungenutzte Potenziale fallen insbesondere im Bereich der
Reststoffe an. In Tabelle 2.1 sind die wichtigsten energetischen Biomassepoten-
ziale fir Deutschland zusammengefasst und der jeweilige Nutzungsgrad ange-
geben. In Deutschland entspricht das energetische Biomassepotenzial demnach
9-13 % des Primarenergiebedarfs von 13.293 PJ [8] (Stand 2015). Die grofdten
ungenutzten Potenziale liegen im Bereich der forstwirtschaftlichen Biomassen,
von Stroh und tierischer Exkremente vor. Fiir deren effiziente Nutzung existie-
ren aktuell keine Technologien, die wirtschaftlich darstellbar sind.

Tabelle 2.1: Ubersicht Potenzial und Nutzungsgrad relevanter heimischer
Biomassen in Deutschland; Daten aus [15-17] mit Zeitbezug zwischen
2010-2012

Biomassekategorie Potenzial [P]/a] Bisheriger Nutzungsgrad [%]
Forstwirtschaftliche Biomasse 170-511 > 45

Bio- und Griinabfalle 23-33 5-10

Stroh 54-141 <1
Klarschlamm 38 50

Tierische Exkremente ~ 88 10-20

Gesamt 1.200-1.800

2.1 Der Feststoff Biomasse als Energietriger

Der strukturelle innere Aufbau von Biomassen unterscheidet sich stark zwi-
schen den verschiedenen Kategorien und hat mafdgebliche Auswirkungen auf
deren Nutzungsoptionen. Dies betrifft zum einen die Aufbereitung (z. B. Trock-
nung oder Mahlung), zum anderen beeinflusst es die thermochemische Nutzung
selbst, weil manche Teilstrukturen der Biomasse stabiler, z. B. gegeniiber der
thermischen Zersetzung, sind als andere.

Ubergeordnet kann man Biomassen in Stoffe aus Lignocellulose und lignocellu-
losefreie Stoffe einteilen, zu denen hauptsachlich Starke, Zucker, Fette und Pro-
teine gehoren [18]. Letztere spielen fiir die thermochemische Umwandlung
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keine Rolle. Die Lignocellulose stellt den faserigen Teil der Biomasse dar, der
solche Pflanzen schwer abbaubar und mechanisch widerstandsfahig macht [19].
Die Hauptbestandteile der Lignocellulose sind Cellulose, Hemicellulose und Lig-
nin, die gemeinsam das Pflanzengeriist darstellen. Abbildung 2.1 zeigt den sche-
matischen Aufbau einer Zellwand aus den einzelnen Bestandteilen der Lignocel-
lulose.

Hemicellulose
(hauptsachlich Xylane)

Lignin

Abbildung 2.1: Schematischer Aufbau einer Zellwand aus den einzelnen
Bestandteilen der Lignocellulose nach [18]

Cellulose besitzt hygroskopische Eigenschaften, die sich auf die Entwasserbar-
keit von Biomassen negativ auswirken [18]. Lignin hat hingegen hydrophobe
Eigenschaften und ist im Vergleich zu Cellulose und Hemicellulose mechanisch
wesentlich stabiler und schwerer abbaubar [20]. Abhdngig von der Art der Bio-
masse unterscheiden sich die Anteile der enthaltenen Grundbausteine stark
voneinander. Wahrend holzartige Biomassen einen hohen Anteil an Lignin be-
sitzen, macht bei Grasern die Hemicellulose den grofiten Anteil aus. Einige Bei-
spiele hierzu sind in Tabelle 2.2 dargestellt.

Tabelle 2.2: Anteile von Cellulose, Hemicellulose und Lignin an der
Biomassestruktur ausgewdhlter Biomassen; Daten nach [15,18]

Biomasse Cellulose [Ma.-%] Hemicellulose [Ma.-%] Lignin [Ma.-%)]
Holzbrennstoffe 40,9-48,4 18,2-27,1 21,6-30
Gras 25-40 35-50 10-30
Weizenstroh 38 29 15
Maiskolben 45 35 15
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Vergleicht man Biomasse als Brennstoff mit fossiler Kohle, ergeben sich einige
grundsatzliche Unterschiede, die fiir die thermochemische Vergasung von Be-
deutung sind. Die wesentlichen physikalischen Unterschiede sind eine grofiere
Feuchte, eine inhomogenere, zum Teil faserige Struktur sowie eine niedrigere
Schiittdichte [1,20]. Diese Eigenschaften beeinflussen die Brennstofflogistik und
die notwendige Verfahrenstechnik. Fiir die Anwendung in Staubfeuerungen ist
in jedem Fall eine Vorbehandlung notwendig. Hinsichtlich der organischen Be-
standteile haben Biomassen einen hoheren O- und H-Gehalt, wiahrend Kohlen
mehr C und S beinhalten. Die Aschegehalte der meisten Biomassen sind niedri-
ger als die der Kohlen. In der Asche finden sich aufierdem hohere Alkalienge-
halte (z. B. Na und K), wiahrend Kohleaschen vor allem aus nicht fliichtigen Ver-
bindungen (z. B. SiOz, Alz03, Fe203) bestehen [20].

Fir verbrennungs- bzw. vergasungstechnische Anwendungen spielen das
Ascheschmelzverhalten und die Reaktivitit der Brennstoffe eine wichtige Rolle.
Biomassen haben einen hoheren Anteil fliichtiger Bestandteile [21], wodurch
fiir einen vollstdndigen Brennstoffumsatz weniger Verweilzeit erforderlich ist.
Kohlen haben einen dhnlichen Bereich der Ascheerweichungstemperaturen wie
die meisten Holzer im Bereich oberhalb von 1.200 °C [10,15]. Aschen von halm-
gutartigen Biomassen beginnen hingegen bereits bei Temperaturen unterhalb
von 1.000 °C zu erweichen [15].

2.2 Vorbehandlungsmdéglichkeiten von Biomasse

Die Vorbehandlung hat zum Ziel die physikalischen Eigenschaften von Biomasse
so zu beeinflussen, dass diese fiir den Einsatz in einer staubgeblasenen thermo-
chemischen Anwendung zum Einsatz kommen kann. Es haben sich verschie-
dene Vorbehandlungsmethoden etabliert, deren Funktionsprinzip und rele-
vante Einfliisse auf die Brennstoffcharakteristika im Folgenden erldutert wer-
den. Auf Anwendungsmaoglichkeiten auflerhalb der Brennstoffherstellung (z. B.
stoffliche Nutzung) wird hingegen nicht ndher eingegangen.

2.2.1 Hydrothermale Karbonisierung (HTC)

Die HTC ist ein von Bergius bereits Anfang des 20. Jahrhunderts beschriebener
Prozess zur Umwandlung von organischer Materie in wéssriger Losung unter
hohen Driicken und Temperaturen [22]. Durch die HTC wird der natiirliche In-
kohlungsvorgang nachgebildet, bei dem aus Biomasse iiber einen langen Zeit-
raum zunachst Torf, spater Braunkohle und schliefilich Stein- bzw. Anthrazit-
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kohle entsteht [23]. Die Prozessbedingungen wahrend der HTC liegen im Tem-
peraturbereich zwischen 180-220 °C bei Sattigungsdruck bzw. oberhalb von
diesem [24]. Die notwendigen Prozessbedingungen hiangen dabei von der Struk-
tur der Einsatzstoffe ab, so reagiert Hemicellulose bereits bei 180 °C, wahrend
fiir Lignin mindestens 200 °C benétigt werden. Eine vollstindige Umwandlung
der Grundbausteine wird bei der HTC meist nicht erreicht. Gunarathne et al. fin-
den etwa bei der Pyrolyseuntersuchung von Biertreber aus HTC (210-215 °C,
4 h) noch das Zersetzungsverhalten von Cellulose, Hemicellulose und Lig-
nin [25]. Mit zunehmender Intensitat der HTC-Bedingungen (Temperatur, Ver-
weilzeit) nehmen die Cellulose- und Hemicelluloseanteile jedoch ab, wihrend
der relative Ligningehalt ansteigt [26].

Im Zeitraum weniger Stunden wird hauptsachlich durch Dehydratisierung und
Decarboxylierung die chemische Zusammensetzung des Brennstoffs in Rich-
tung verminderter O/C- und H/C-Verhaltnisse verdndert, wie in Abbildung 2.2
dargestellt. Darin ist der natiirliche Entwicklungsbereich von Vitriniten, als ei-
nem wichtigen Bestandteil fossiler Kohlen, demjenigen von Glucose gegeniiber-
gestellt. Fiir die Entwicklung der Glucose werden verschiedene Verhéltnisse r
aus Decarboxylierung und Dehydratisierung dargestellt, wodurch sich der Re-
aktionsverlauf der hydrothermalen Karbonisierung abbilden l&sst.

2.00

1.80
1.60
1.40
1.20
= 1.00
e
I / ——-Decarboxylierung
0.80 |
------- Isokalorien =
0.60 e Glucose, r=0,1
= Glucose, r=0,2 1
0.40
= = «Glucose, r=0,5
0.20 Entwicklungsbereich 7
/ Vitrinite
0.00
0.00 0.10 0.20 0.30 0.40 0.50 0.60 0.70 0.80 0.90 1.00

o/C [

Abbildung 2.2: Van-Krevelen-Diagramm mit Darstellung der Geraden fir
die Dehydratisierung und Decarboxylierung sowie die Entwicklungslinien
der hydrothermalen Karbonisierung von Glucose bei konstantem
Verhdltnis r aus Decarboxylierung und Dehydratisierung [23]
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Durch die Reduzierung des gebundenen Sauerstoffs, wird der Heizwert im Ver-
gleich zur Rohbiomasse deutlich gesteigert. Die Gewichtung der einzelnen statt-
findenden Reaktionen ist dabei abhdngig vom Prozess und den Einsatzstoffen.
Wahrend der HTC wird hauptsachlich gasformiges CO2 freigesetzt sowie Spuren
von CO, CH4 und Hz [24]. Zudem wird Wasser aus der Biomasse abgespalten und
mit dem Prozesswasser ausgetragen. Der HTC-Prozess selbst ist leicht
exotherm, veroffentlichte Reaktionsenthalpien liegen im Bereich zwischen 0 bis
-5,8 MJ/kg [22,27-34].

Durch die HTC werden die Brennstoffeigenschaften der Einsatzstoffe stark ver-
dndert. Die faserige Struktur der Biomasse wird aufgebrochen und nahert sich
mit zunehmendem Karbonisierungsgrad der von Braunkohle an [23,35]. Zudem
werden Aschegehalt und -zusammensetzung verindert. Eine Ubersicht iiber die
in Bezug auf die Brennstoffeigenschaften wichtigsten in der Literatur verdoffent-
lichten Einfliisse wird in Tabelle 2.3 gegeben.

Tabelle 2.3: Einfluss der HTC auf wichtige Brennstoffeigenschaften in
Bezug auf Biomasse

Allgemein Einfluss auf Tendenz Quelle
Ascheverhalten Ascheschmelztemperatur ™ [36]
Anteil (Erd-)Alkalien, Ca, Mg, S, P N [36-38]
Phys. Eigenschaften Entwasserbarkeit ™ [13,38,39]
Mahlbarkeit T [14,40,41]
Lagerbarkeit T [38]
Chem. Eigenschaften Heizwert ™ [38,42]
Prozessfiihrung Einfluss auf Tendenz Quelle
Erh6hung Temperatur Karbonisierung ™ [24,43]
Erhéhung Verweilzeit Karbonisierung ™ [23,35]
Rezirkulation des Pro- u. a. Energie-/Kohlenstoffaus- ™ [42]

zesswassers beute

Der technische Prozess der HTC zur Herstellung von Biokohle ist in Abbildung
2.3 dargestellt. Die Biomasse wird mit Wasser gemischt, auf Druck gebracht und
fiir langere Zeit auf Temperatur gehalten. Nach Abkiihlung kann durch die hyd-
rophoben Eigenschaften eine mechanische Entwésserung erfolgen, wobei Tro-
ckenmassegehalte von bis zu 70 % erreicht werden koénnen [13,39]. Die ab-
schliefdende Endfeuchtigkeit wird mittels thermischer Trocknung erreicht. Eine

12



2.2 Vorbehandlungsmdéglichkeiten von Biomasse

Rezirkulation des Prozesswassers ermoglicht Kohlenstoffausbeuten von 84 %
und Energieausbeuten von 82 % bei gleichzeitiger Verbesserung der physikali-
schen Eigenschaften [42].

| A
Wasscirdampf Abgas Wasserdampf
| |
Verdichter/ HTC Mech. N Therm. " »|  Kihlung
Pumpen Pressung Trocknung
t —————————— Rezirkulation -1 ‘
Biomasse Prozesswasser Biokohle

Abbildung 2.3: Schematische Darstellung der technischen Umsetzung der
Prozesskette zur Aufbereitung von Biomasse mittels HTC

2.2.2 Torrefizierung und Pyrolyse

Im Vergleich zur HTC findet die Vorbehandlung durch Pyrolyse und Torrefizie-
rung in gasférmiger, inerter Atmosphare statt. Die Prozesse unterscheiden sich
im Wesentlichen durch Prozesstemperaturen und Verweilzeiten. Die Torrefizi-
erung ist dabei eine Art milde Pyrolyse. In Tabelle 2.4 sind verschiedene Pyro-
lyseprozesse, deren jeweilige Prozessbedingungen und die Zusammensetzung
der Produkte zusammengefasst. Fiir die Aufbereitung von Holz zu einem Fest-
brennstoff ist demnach die Torrefizierung der geeignetste Prozess.

Tabelle 2.4: Prozessbedingungen und Produktausbeuten [Ma.-%] ver-
schiedener Pyrolyseprozesse aus der Holzpyrolyse nach [44]

Prozess Prozesstemperatur/-dauer Flissig Fest Gasformig
Fast / Flash Pyrolyse ~500°C,1s 75 % 12 % 13 %
Intermediate Pyrolyse ~500°C, 10-30 s 50 % 25% 25%
Karbonisierung ~400 °C, Tage 30 % 35% 35%
Torrefizierung ~290 °C, 10-60 min 0% 80 % 20 %

Die chemische Verdanderung der Biomasse erfolgt wie bei der HTC hauptsachlich
durch Dehydratisierungs- und Decarboxylierungsreaktionen [45]. Wahrend der
Torrefizierung verhalt sich die Cellulose thermostabiler als Hemicellulose und
Lignin und zersetzt sich erst ab 300 °C [46]. Da in diesem Temperaturbereich
die Teerbildung beginnt, wird die Prozesstemperatur unterhalb davon gehalten.
Lignin und Cellulose werden daher bei der Torrefizierung nicht vollstandig zer-
setzt.
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2 Biomasseaufbereitung und -vergasung

Waéhrend der Torrefizierung wird eine Energieverdichtung erzielt. Bergmann et
al. geben an, dass bei einer Reduzierung der Trockenmasse um 30 % durch die
Heizwertsteigerung noch 90 % des Energieinhalts der Biomasse im Produkt
vorliegen. Durch den Prozess wird neben der Energieverdichtung insbesondere
die Mahlbarkeit des Brennstoffs verbessert. Tremel et al. vergleichen den spezi-
fischen Mahlenergiebedarf von unbehandelten und torrefizierten Biomassen
und stellen eine mdgliche Reduzierung bei gleicher Partikelgréfie (ca. 200 pm)
von ca. 290 kWhei/t auf ca. 90 kWhe/t fest [14]. Die bendtigte Mahlenergie fiir
Kohle liegt mit 7-36 kWhei/t, trotz niedrigerer erreichter Partikelgréfien, we-
sentlich darunter [47]. Eine schematische Darstellung der Prozessschritte zur
Aufbereitung von Biomasse mittels Torrefizierung ist in Abbildung 2.4 gezeigt.

A s s
Wasser Wasser Abgas
. Vor- Trocknen / _ "
Aufheizen [ trocknung e Aufheizen +<I‘0rrefmerun9—> Kiihlung
T
Bion?asse Biokohle

Abbildung 2.4: Schematische Darstellung der technischen Umsetzung der
Prozesskette zur Aufbereitung von Biomasse mittels Torrefizierung [46]

2.3 Vergasung von Biomasse

Das Ziel der Vergasung fester Brennstoffe (z. B. Biomasse) ist die Bereitstellung
eines gasférmigen Sekundérenergietragers fiir die direkte Nutzung oder eine
weitere Umwandlungsstufe. Gasformige Brennstoffe bieten im Vergleich zu fes-
ten Brennstoffen Vorteile in der Handhabung und beziiglich der Umwandlungs-
moglichkeiten. Hinsichtlich der weiteren Aufbereitung sind mégliche Anwen-
dungen u.a. die Erzeugung von fliissigen Kraftstoffen (z.B. mittels Fischer-
Tropsch-Synthese), die Weiterverarbeitung zu synthetischem Erdgas oder die
Ammoniaksynthese [10]. Fiir diese Nutzungspfade wird aktuell fast ausschlief3-
lich fossile Kohle verwendet [48]. Die direkte Nutzung des Produktgases erfolgt
mittels Verbrennung zur Warmeerzeugung bzw. in Gasturbinen oder Gasmoto-
ren zur (kombinierten) Strom- und Warmebereitstellung. Vergasungsanwen-
dungen mit Biomasse werden hauptsachlich fiir diesen Bereich genutzt [49].

Das Prinzip der Biomassevergasung ist in Abbildung 2.5 dargestellt. Biomasse
wird mit einem Vergasungsmedium unter Warmezufuhr zu einem heizwertrei-
chen Produktgas umgewandelt. Als (unerwiinschte) Nebenprodukte liegen im
Produktgas Wasser, Stickstoff, Teere sowie weitere Spurenstoffe vor. Da der
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2.3 Vergasung von Biomasse

Prozess verlustbehaftet ist, wird aufderdem sensible Warme durch Warmever-
luste des Reaktors oder bei der Abkiihlung des Produktgases frei.

| Biomasse Produktgas (Hz, CO, CO2, CH4) |
| Vergasungsmedium Vergasung H20, N2, Teere, Spurenstoffe |
| Wiarme Warme |

Abbildung 2.5: Grundprinzip der Biomassevergasung

Die moglichen Nutzungsoptionen hingen dabei von der Produktgasbeschaffen-
heit ab, die wiederum von der verwendeten Vergasungstechnologie und der
Gasreinigung abhangt. In Tabelle 2.5 sind verwendungsspezifische Anforderun-
gen an Produktgase zusammengefasst. Fiir die im Rahmen dieser Dissertation
untersuchte Vergasung mit Luft als Vergasungsmedium ist insbesondere die
gasmotorische Anwendung von Interesse.

Tabelle 2.5: Minimale Anforderungen an Produktgase fir unter-

schiedliche Anwendungen [15]; Werte bezogen auf trockenes Gas im
Normzustand

Gasmotor Gasturbine Brennstoffzelle  Synthese
Partikelgehalt <50 mg/m3 <30 mg/m? - <0,1 mg/m3
Partikelgrofie < 3um <5um - -
Teergehalt <100 mg/m? - <100 mg/m3 <0,1 mg/m3
Alkalien <50 mg/m? <0,25 mg/m?3 - <10 ppb
NH;-Gehalt <55 mg/m? - <0,1 mg/m3 <1ppm
Schwefel <1.150 mg/m* - <200 ppm <0,1 ppm
Chlor <500 mg/m? - <1ppm <0,01 ppm

Steigende Anforderungen hinsichtlich der (NOx)-Emissionsgrenzen erfordern
hierbei zukiinftig die Anwendung von Katalysatoren, deren Toleranz gegeniiber
Schwefel deutlich unterhalb der Werte in Tabelle 2.5 liegt. Diese bestimmen so-
mit zunehmend die Anforderungen an die Gasreinigung.

Um eine hohe Prozesseffizienz zu erreichen, sollte nach der Vergasung ein mog-
lichst hoher Teil der chemisch im Brennstoff gebundenen Energie im Produkt-
gas vorliegen. Um dies zu bewerten wird der Kaltgaswirkungsgrad (KGW) nach
Gleichung (2.1) verwendet.
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2 Biomasseaufbereitung und -vergasung

mpg * H
Kaltgaswirkungsgrad = ———=%F¢

2.1
Mg * Hy s (1)

Darin sind mp; und mgs die Massenstrome des Produktgases respektive des
Brennstoffes sowie H,, p; und H,, 35 die jeweiligen unteren Heizwerte.

2.3.1 Vergaserkonzepte

Fir die thermochemische Vergasung fester Brennstoffe werden verschiedene
Konzepte verfolgt, die sich in Bauart und Prozessfiihrung unterscheiden. Damit
werden zum einen die spezifischen Eigenschaften der Einsatzstoffe berticksich-
tigt und zum anderen das Gas entsprechend den Anforderungen der nachfolgen-
den Anwendung beeinflusst. Die drei grundsatzlichen Bauarten sind der Fest-
bettvergaser, der Wirbelschichtvergaser und der Flugstromvergaser. Festbett-
vergaser werden als Gleich- oder Gegenstromvergaser ausgefiihrt. Der Brenn-
stoff hat dabei grof3e Partikel, die aufeinandergeschichtet sind. Eine besondere
Brennstoffaufbereitung ist meist nicht notwendig. Als Vergasungsmittel wird
bevorzugt Luft verwendet.

Bei der Wirbelschichtvergasung werden BrennstoffpartikelgrofRen im mm-Be-
reich benétigt, die in einem fluidisierten Wirbelbett, meist Quarzsand, vergast
werden. Dabei wird unterschieden, ob das Wirbelbett stationar ist oder sich
eine zirkulierende Wirbelschicht ausbildet, bei der das Bettmaterial mit dem
Produktgas ausgetragen, von diesem separiert und wieder zuriickgefiihrt wird.
Als Vergasungsmittel kommen Luft, Dampf oder Sauerstoff-Dampf-Mischungen
zum Einsatz [15]. Die Prozesstemperaturen bei der Wirbelschichtvergasung
sind vergleichsweise niedrig (< 900 °C), da das Wirbelbett bei hohen Tempera-
turen mit dem Brennstoff agglomerieren kann.

Die Flugstromvergasung kommt bisher hauptsachlich bei der Kohlenutzung
zum Einsatz. Dabei wird staubférmiger Brennstoff innerhalb weniger Sekunden
umgewandelt, wofiir hohe Prozesstemperaturen, je nach Anwendung zwischen
1.200-2.000 °C, notwendig sind [15]. Um diese zu erreichen wird als Verga-
sungsmedium meist reiner Sauerstoff unter Zugabe von Wasserdampf verwen-
det. Die meisten Flugstromvergaser werden schlackend betrieben, die Brenn-
stoffasche also bewusst aufgeschmolzen und fliissig abgezogen. Hierfiir werden
Membranwinde verwendet, in denen Wasser unter Druck erhitzt bzw. Wasser-
dampf erzeugt wird und die durch die Schlackeschicht vor Korrosion und zu ho-
hen Temperaturen geschiitzt werden. Fiir den nichtschlackenden Betrieb kann
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2.3 Vergasung von Biomasse

ein ausgemauerter Reaktionsraum verwendet werden, der als thermische Iso-
lierung dient. Die Flugstromvergasung erfordert eine vergleichsweise auf-
wendige Aufbereitung des Brennstoffes, da Partikelgrofden im Bereich < 200 pm
benotigt werden [50]. Fiir faserige Rohbiomassen ist dies unter wirtschaftlichen
Gesichtspunkten bisher nicht méglich [10].

Ein schematischer Vergleich der verschiedenen Vergasertechnologien ist in Ab-
bildung 2.6 gezeigt, wobei jeweils nur eine Bauart dargestellt wird. Die Tempe-
raturverldufe sind qualitativ iber der Reaktorh6he eingezeichnet. Bei der Fest-
bettvergasung ist die Aufheizrate des Brennstoffes sehr langsam (ca. 25-
65 °C/min [51]), wahrend bei der Flugstromvergasung sehr hohe Werte von
104-106°C/s erreicht werden [52]. Bei der Wirbelschicht wird durch die gute
Durchmischung ein sehr homogener Temperaturverlauf erreicht.

Brennstoff Produktgas Brennstoff, Luft, 02, Dampf
)
T g T
Freeboard
Trocknung
Pyrolyse
— Luft U Wasser /
my Oxidation Al
er.bel Brennstoff = ) Gas
schicht = ()
Produktgas |~ = [ Produktgas
X T 1
o Luft, O, Dampfﬁ X
Asche T Asche
a) Festbettvergaser b) Wirbelschichtvergaser c) Flugstromvergaser
(Gleichstrom) (stationdr)

Abbildung 2.6: Funktionsprinzip der verschiedenen Vergaserbauarten
mit schematisch angedeuteten Temperaturverldufen des Gases

Typische Gaszusammensetzungen, Produktgasheizwerte und erreichte Kaltgas-
wirkungsgrade fiir Prozesse mit unterschiedlichen Vergasungsmedien sind in
Tabelle 2.6 zusammengefasst. Die Vergasung mit Wasserdampf unterscheidet
sich von der Luft- und Sauerstoffvergasung insbesondere dadurch, dass die
Warme von aufden in den Prozess eingebracht wird (allotherme Vergasung). Bei
der Vergasung mit Luft- und Sauerstoff findet hingegen eine partielle Oxidation
des Brennstoffs statt und die bendtigte Prozesswarme wird innerhalb des Ver-
gasers bereitgestellt (autotherme Vergasung). Die allotherme Vergasung ist auf-
grund von Limitierungen bei der Warmeiibertragung nur fiir Wirbelschichten
realisierbar. Im Vergleich zur Sauerstoffvergasung sind die erreichbaren Kalt-
gaswirkungsgrade bei Vergasung mit Luft niedriger, da der inerte Stickstoff als
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2 Biomasseaufbereitung und -vergasung

thermischer Ballast wirkt. Dadurch steigt der thermische Verlust beim Abkiih-
len des Produktgases trotz niedrigerer Prozesstemperaturen an. Die Wasser-
dampfvergasung hat durch den geringen Anteil von Inertgasen im Produktgas
sowie die niedrige Austrittstemperatur des Gases prinzipiell ein hohes Wir-
kungsgradpotenzial. Dies wird jedoch durch die anfallenden Verluste beim indi-
rekten Warmeeintrag verringert.

Tabelle 2.6: Typische Gaszusammensetzungen und Prozesswerte bei
Vergasung mit unterschiedlichen Vergasungsmedien [1,9,10,50,53-55]

Luftvergasung  Sauerstoff- Wasserdampf-
vergasung vergasung

Gaszusammensetzung (trocken)

H: [Vol.-%)] 6-19 29-32 30-45
CO [Vol.-%] 9-21 56-61 20-30
COz [Vol.-%)] 11-19 3-7 15-25
CH4 [Vol.-%] 1-7 0-0,5 8-12
Nz [Vol.-%] 42-60 4-7 3-5
Prozesswerte

Heizwert [M]/Nm?] 2-7,5 6-11 12-14
Kaltgaswirkungsgrad [%] 66-74 71-78 65-76

Spezifische Konzepte fiir die Flugstromvergasung mit Luft

Flugstromvergaser werden bisher vorrangig fiir Syntheseprozesse oder in Kom-
bination mit IGCC-Kraftwerken verwendet. Beide Prozesse werden bei hohen
Driicken zwischen 20-80 bar und mit reinem Sauerstoff als Vergasungsmedium
betrieben, wobei letzterer durch eine Luftzerlegungsanlage bereitgestellt
wird [50]. Ausgefiihrte Anlagen haben meist Vergasungskapazitidten von meh-
reren hundert MW Brennstoffleistung. Nach Bridgwater existiert, aufgrund ih-
rer spezifischen Eigenschaften (z. B. niedrige Energiedichte) fiir Biomassean-
wendungen eine obere Machbarkeitsgrenze zwischen 10 und 100 MW, [11].
Besonders im niedrigen Leistungsbereich ist die Luftzerlegung nicht wirtschaft-
lich darstellbar, weswegen die Vergasung mit Luft als die 6konomischste Option
angesehen wird [56].
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2.3 Vergasung von Biomasse

Im Vergleich zur Verwendung von reinem Sauerstoff liegen die Temperaturen
bei der Luftvergasung deutlich niedriger. Dadurch werden die Vergasungsreak-
tionen verlangsamt und es wird kein vollstandiger Umsatz des Brennstoffs in-
nerhalb der kurzen Verweilzeit erreicht. Um dennoch einen hohen Umsatz zu
erreichen, kommen fiir die Luftvergasung verschiedene Mafdnahmen in Frage,
die auf eine Erh6hung der Verweilzeit oder eine Anhebung der Prozesstempe-
ratur abzielen. Letzteres kann erreicht werden indem die Luftzahl A des Verga-
sers erhoht wird. Diese beschreibt das Verhéltnis aus tatsdchlich zugefiihrter
Luft 7, und dem Luftmassenstrom i, g, der fiir eine stochiometrische Verbren-
nung benotigt wiirde (2.2).
m,
Luftzahl 1 = - (2.2)
my,st

Brennstoff- und anlagenspezifisch gibt es einen optimalen A-Wert, bei dem ein
maximaler KGW erreicht wird. Eine weitere Erh6hung fiihrt dann trotz Tempe-
raturerhdhung zu einer KGW-Verringerung, da anstelle heizwertreicher Gasbe-
standteile (CO, Hz2) zunehmend Verbrennungsprodukte (CO2z, H20) entstehen.

Um dennoch eine weitere Temperatursteigerung zu erreichen, kann die Luft
vorgeheizt werden. Dadurch steigt die Prozesstemperatur, ohne A erhéhen zu
miissen. Der positive Einfluss der Luftvorwarmung ist vielfach untersucht und
nachgewiesen worden [56-58]. Abhdngig vom Ascheschmelzverhalten ist es
moglich durch Luftvorwarmung sogar einen schlackenden Betrieb zu erreichen.
Pian und Yoshikawa untersuchen ein Konzept mit Luftvorwdarmung auf 1.000 °C
unter Verwendung eines speziellen regenerativen Warmetauschers [58]. Zur
Schlackeseparierung nutzen sie ein Keramikkugelbett, das gleichzeitig die Ver-
weilzeit der nicht vergasten Partikel erhoht, so dass ein vollstdndiger Umsatz
erreicht wird.

Eine weitere Moglichkeit zur Verweilzeitverlangerung ist die Aufpragung eines
Dralls, durch den die Partikel langer im Flammenbereich verweilen. Eine Son-
derform der Flugstromvergasung, die nach diesem Prinzip funktioniert ist der
Zyklonvergaser. Vorteilig an dem Konzept ist die integrierte Partikelabschei-
dung und die einfache Konstruktion. Die Technologie ist nicht im industriellen
Mafistab verfiigbar, in Versuchsanlagen werden nur niedrige Temperaturen
zwischen 610-1.017 °C erreicht [59-62]. Die von Guo et al. mit einem Biomas-
semix erreichten Kohlenstoffumsatze liegen bei 60 % mit einem maximalen
KGW von 40 % [59]. Sun et al. untersuchen die Luftstufung mit Zyklonvergaser
bei Verwendung von Holzpulver und erreichen dadurch einen Anstieg des Koh-
lenstoffumsatzes von 65,5 % auf 81,2 % bei Steigerung des maximalen KGW von
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2 Biomasseaufbereitung und -vergasung

43 % auf 57 % [61]. Das Konzept ist ausschliefdlich fiir nichtschlackenden Be-
trieb geeignet.

Die Stufung der Luftzufuhr kann auch fiir einen schlackenden Betrieb genutzt
werden. Kaneko et al. beschreiben einen 2-stufigen Flugstromvergaser fiir die
Anwendung im IGCC-Kraftwerk [53]. In der Verbrennungsstufe werden Kohle
und rezirkulierter Koks verbrannt und die Schlacke fliissig abgezogen. Durch ei-
nen stromauf folgenden chemischen Quench wird in der zweiten Stufe die Tem-
peratur stark reduziert, indem Kohlestaub eingeblasen wird. Der Kohlenstoff
wird vollstdndig umgesetzt und es wird ein KGW von bis zu 74 % erreicht. Die
verschiedenen Konzepte fiir die Luft-Flugstromvergasung sind in Abbildung 2.7
schematisch dargestellt.

Brennstoff, Luft (~1.000 °C) Produktgas Produktgas {}

=Y

X A
rennstoff
Luft B.S,
Keramik-| o " Lu fﬂi) Kok
kugeln , [~ g
— B.S,
LuftH|IS>
Produktgas

T
& Schlacke

Agglomerierte Schlacke Asche und Restkoks

a) Flugstromvergaser b) Zyklonvergaser c) 2-stufiger Flugstromvergaser
mit Keramikkugelbett

Abbildung 2.7: Spezifische Flugstromvergaserbauarten fiir die Vergasung
mit Luft

Brennstoff-Zufithrungssysteme

Die Brennstoffzufiihrung hat die Aufgabe den Brennstoff gleichmaf3ig und mit
hoher Genauigkeit der Férderrate dem Vergaser zuzufiihren. Uberdies ist bei
vielen Anwendungen eine Férderung gegen Druck erforderlich sowie die Uber-
windung von teilweise grofien Forderdistanzen. In der Praxis werden hierzu
verschiedene Technologien angewandt und zum Teil kombiniert. Viele Forder-
systeme, die im Labormafistab funktionieren, sind fiir Anwendungen im Pilot-
oder Industriemafistab jedoch aufgrund ihrer schlechten Effizienz oder man-
gelnden Zuverlassigkeit nicht geeignet [63]. Dosiersysteme fiir Biomassean-
wendungen basieren fast ausschliefdlich auf dem Prinzip der Schneckenforde-
rung, die zum Teil mit anderen Systemen kombiniert wird. Diese sind zum Bei-
spiel (Druck-)Schleusen, Zellradschleusen, Kolbenforderer, Wiegeférderbander

20



2.3 Vergasung von Biomasse

oder Pumpen (bei Slurry-Vergasern) [63]. Fiir Laboranwendungen kommen oft
Vibrationsrinnen mit Wagezellen zum Einsatz. In grofstechnischen Kohle-Flug-
stromvergasern wird die pneumatische Férderung im Dichtstromverfahren ein-
gesetzt [10].

Schneckenforderer sind robust und mit Einschrankungen auch fiir stiickige, in-
homogene Partikel geeignet, jedoch weniger fiir staubférmige Brennstoffe.
Nachteilig wirken sich liberdies ihre Verstopfungsneigung sowie konstruktions-
bedingte Schwankungen in der Férderrate aus [63]. Pneumatische Fordersys-
teme werden fiir Partikelgroflen zwischen 0,2-50 mm eingesetzt [63]. Dabei
transportiert ein Tragergasstrom den Feststoff, wobei in Abhangigkeit der vor-
liegenden Geschwindigkeit und Beladung unterschiedliche Férderzustande auf-
treten konnen. Die Beladung p ist dabei definiert als die Masse transportierten
Feststoffs zur dazu benétigten Traggasmasse:
transportierter Feststoff g

Beladung y = Traggas = (2.3)
g

Nach Weber kann dabei zwischen Flugférderung (u < 10), Strahnenférderung
(u < 30), Propfenforderung (u > 30) und Flief3férderung (u >> 30) unterschie-
den werden [64].

Die Dichtstromférderung im Bereich der Kohleanwendungen ist gut untersucht.
Veréffentlichte Beladungen liegen im Bereich 300-600 kg/m? [65-67] bzw. 60-
560 kg/kg [68]. Auch zur Anwendung fiir Biomassen werden Versuche durch-
gefiihrt. He et al. untersuchen die Forderung von Reisschalen, Kohle und Mi-
schungen aus beiden bei Differenzdriicken zwischen 5-9,5 bar [69]. Sie finden
bei Reisschalen im Vergleich zu Kohle oder Mischungen mit Kohle eine ver-
schlechterte Forderstabilitit und verringerte Beladungen. Allgemein steigt
durch Erhéhung des Differenzdrucks die Beladung an. Der Einfluss des Tragga-
ses wird ebenfalls untersucht. Cong et al. vergleichen COz und Luft miteinan-
der [67]. CO: fithrt im Vergleich zu Luft zu einer niedrigeren Beladung, héherer
Instabilitit sowie einem steigenden Energiebedarf.

Die am haufigsten auftretenden Probleme bei der pneumatischen Férderung
sind die Bildung von Briicken, Schiachten oder Kanilen im Auslaufbereich des
Silos bzw. in der Schiittung [63,70]. Dadurch wird die Fluidisierung verhindert
oder es lauft kein Brennstoff nach. Fiir schlecht flieféfahige Schiittgiiter kommen
daher pneumatische (z. B. Einblasen von Luft) oder mechanische (z. B. Riittler,
Rithrwerke) Austraghilfen zum Einsatz [70]. Weitere Probleme kénnen durch
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Verstopfung der Forderleitung oder durch darin stattfindende Reaktionen auf-
treten [63].

2.3.2 Teerproblematik

Die Teerentstehung ist direkt mit der Pyrolyse des Brennstoffs und den dabei
herrschenden Prozessbedingungen verkniipft. Der Pyrolyseprozess ist sehr
komplex und spielt auch fiir die Vergasungskinetik und weitere Zwischenpro-
dukte eine wichtige Rolle. Der Ubersichtlichkeit halber werden in diesem Kapi-
tel teerbezogene Aspekte vorweggenommen. Die fiir die Vergasungskinetik re-
levante Pyrolysekinetik und Ausbeute fester und gasformiger Pyrolyseprodukte
werden in Kapitel 3.2 separat betrachtet.

Als Teere werden komplexe Kohlenwasserstoffe verstanden, die bei der Pyro-
lyse entstehen. Sie werden insbesondere bei der Biomassevergasung als eines
der technischen Hauptprobleme angesehen, da Teere definitionsgemaf? ober-
halb der Raumtemperatur auskondensieren. Dadurch kann es bei Abkiihlung
des Synthesegases zu Ablagerungen in Rohren und Einbauten kommen. In der
Folge fithrt dies zu Verstopfungen und Schadigungen von Arbeitsmaschinen,
z. B. im Gemischkiihler eines Gasmotors. Eine Ubersicht iiber zulissige Teer-
mengen im Produktgas fiir verschiedene Anwendungen wurde bereits in Ta-
belle 2.5 gegeben.

Die Teerentstehung und das Vorliegen von Teeren im Produktgas ist abhédngig
von den verwendeten Brennstoffen sowie der Prozessfiihrung. Die Teerproble-
matik bei der Vergasung ist spezifisch fiir Biomasseanwendungen, da zum einen
die Zersetzung der Biomassebestandteile (Cellulose, Hemicellulose und Lignin)
zur Teerbildung fithrt. Zum anderen sind die Temperaturen bei der Biomasse-
vergasung vergleichsweise niedrig, so dass thermisches Cracken nur bedingt
stattfinden kann. Die Flugstromvergasung wird in der Literatur oft als teerfrei
angesehen, was allerdings meist auf Kohleanwendungen mit Sauerstoff bezogen
ist [1,10]. Uber den Einfluss der niedrigen Temperaturen bei Luftvergasung und
der Vorbehandlung der Biomasse ist hingegen bisher wenig bekannt.

Teerklassifikation

Der Begriff Teer ist nicht eindeutig definiert. In der Vornorm DIN CEN/TES
15439 werden hierunter alle organischen Verbindungen im Produktgas der
Vergasung mit Ausnahme von gasférmigen C1-C6 Kohlenwasserstoffen verstan-
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2.3 Vergasung von Biomasse

den [71]. Demnach wird Benzol nicht zu den Teeren gezahlt. Mit der obigen De-
finition konnen neben Biomasse- auch Kohleteere erfasst werden, die von ihrer
Art den Teeren aus der Biomassevergasung dhneln.

Um Teere Kklassifizieren zu konnen, werden diese in der Literatur meist nach
ihrer Entstehungsgeschichte oder charakteristischen Eigenschaften zusammen-
gefasst. Evans und Milne unterteilen nach Primar-, Sekundar- und Tertidr-Tee-
ren [72,73]. Wahrend der Pyrolyse werden die Grundbausteine der Biomasse
als Primarteere freigesetzt und anschliefRend, vor allem durch Temperaturerho-
hung, zu Sekundar- und Tertidrteeren weiter umgewandelt. Die Einteilung mit
jeweils typischen Reprédsentanten ist in Tabelle 2.7 zusammengefasst.

Tabelle 2.7: Teerklassen nach Evans und Milne [12,74]

Teer Eigenschaften Reprasentant

Primar Auf Cellulose, Hemicellulose und Lig- Levoglucosan, Glycolaldehyd, Fur-
nin basierende Produkte furale, Methoxyphenole

Sekundar Dehydratisierte, decarbonylierte und Phenole und Alkene

decarboxylierte Priméarteere

Tertiar Aromaten, Rekombinationsteer, Poly- Toluol, Methylnaphthalin, Benzol,
aromaten (PAK) Naphthalin, Acenaphthylen, Anth-
racen/Phenanthren, Pyren

Eine weitere verbreitete Einteilung ist am Energy Research Center of the
Netherlands (ECN) entwickelt worden. Die Teere werden dabei in fiinf Klassen
unterteilt, die sich nach ihrer Grofde und Anzahl der aromatischen Ringe unter-
scheiden [75,76]. Die Einteilung spiegelt dabei auch die Nachweisbarkeit der
Teere mittels Gaschromatographie (GC) wieder. In Tabelle 2.8 ist die Klassifizie-
rung aufgefiihrt. In Klasse 1 werden sehr schwere Teere zusammengefasst, die
im GC nicht detektiert und nur gravimetrisch bestimmt werden koénnen.
Klasse 2 umfasst polare, heterozyklische Komponenten, die anderen Klassen
(Poly-)Aromaten mit ansteigender Ringzahl.

Die verschiedenen Teerspezies und -klassen weisen abhingig von ihrer jeweili-
gen Konzentration unterschiedliche Teertaupunkte (TTP) auf. Dadurch sind fiir
die technische Anwendung einige problematischer als andere. Teertaupunkte in
Abhangigkeit der Klassen im ECN-System finden sich bei Zwart [77]. Teere der
Klasse 3 erreichen Taupunkte oberhalb von 1 °C erst bei hohen Konzentratio-
nen (> 10 g/Nm?), wiahrend Teere der Klasse 5 bereits bei 0,1 mg/Nm? Teertau-
punkte oberhalb von 100 °C aufweisen. Die Klassen 2 und 4 liegen dazwischen.
Taupunkte einzelner Spezies finden sich ebenfalls in der Literatur [1].
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2 Biomasseaufbereitung und -vergasung

Tabelle 2.8: Einteilung der Teere nach dem Klassensystem des ECN [76]

Klasse  Beschreibung Eigenschaften

1 GC-undetektierbar Nicht mit GC detektierbar, kondensieren bei hohen Tem-
peraturen und sehr geringen Konzentrationen aus

2 Heterozyklisch Aufgrund ihrer Polaritéit sehr wasserldslich, z. B. Phe-
nole, Kresole

3 Leichte Aromaten Leichte Kohlenwasserstoffe, niedrige Kondensationstem-
(1 Ring) peratur, wasserldslich, z. B. Xylol, Styrol und Toluol

4 Leichte Polyaroma-  Kondensieren bei relativ hohen Konzentrationen und
ten mittleren Temperaturen, z. B. Naphthalin, Inden, Phe-
(2 - 3 Ringe) nanthren, Fluoren und Biphenyl

5 Schwere Polyaro- Kondensieren bei relativ hohen Temperaturen und ge-
maten ringen Konzentrationen, z. B. Pyren, Perylen, Chrysen,
(> 3 Ringe) Coronen

Teerentstehung wahrend der Vergasung

Teere werden grundsatzlich unter Temperatureinwirkung wahrend der Pyro-
lyse aus den Makromolekiilen des Brennstoffs gebildet. Die Struktur des Brenn-
stoffs unterscheidet sich zwischen fossiler Kohle und Biomasse, aber auch zwi-
schen einzelnen Biomassen, siehe Kapitel 2.1.

Die Mechanismen der Teerentstehung bei Biomasse werden von Mayerhofer
detailliert beschrieben [12]. Bei der Pyrolyse entstehen aus Cellulose und Hemi-
cellulose zunachst sauerstoffreiche, reaktive Teere, z. B. Essigsdure, Propion-
sdure und Furfurale. Aus Lignin entstehen Monoaromaten, z. B. Phenol und Kre-
sol. Aus den Primarteeren entstehen durch Dehydratisierungs-, Decarbonylie-
rungs- und Decarboxylierungsreaktionen Sekundarteere, z. B. Phenole und Al-
kene. Ab 800 °C liegen nur noch tertidre Teere vor. Diese sind (Poly-)Aromaten,
die aus der Rekombination von Bruchstiicken der Biomasse entstehen und da-
her auch Rekombinationsteere genannt werden. Die Entstehung der Teere mit
den jeweiligen Zwischenstufen wird von Evans und Milne in Abhdngigkeit der
Pyrolysebedingungen dargestellt [72]. Die wichtigsten Parameter, die die Pyro-
lyseprodukte beeinflussen sind demnach die Temperatur, die Autheizrate und
der Druck.

Mittels thermogravimetrischer Untersuchungen konnen Temperaturbereiche
und Reaktionsgeschwindigkeiten der Biomassezersetzung ermittelt werden.
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Yang et al. untersuchen die Zersetzung von Hemicellulose, Cellulose und Lignin
unter Pyrolysebedingungen [78]. Die Zersetzung von Hemicellulose erfolgt in
einem Temperaturfenster zwischen 220-315 °C, Cellulose zersetzt sich zwi-
schen 315-400 °C. Die Verfliichtigung von Lignin beginnt bereits bei 150 °C, eine
vollstandige Zersetzung erfolgt im untersuchten Temperaturbereich bis 900 °C
jedoch nicht. Lignin ist demnach wesentlich unreaktiver als die beiden Polysac-
charide. Verhoeff et al. kommen zu vergleichbaren Ergebnissen [79]. Die Zerset-
zung fossiler Kohlestrukturen beginnt bei Temperaturen oberhalb von 300 °C.
Zwischen 500 bis 600 °C werden dabei Teere freigesetzt [1].

Unterschiede zwischen Biomasse- und fossilen Kohleteeren werden von Bliimer
et al. beschrieben [80]. Braunkohleteere bestehen bei niedrigen Temperaturen
(< 700°C) ebenfalls aus Phenolen und Alkenen. Hochtemperaturteere (900-
1.300 °C) sind thermisch stabile Aromaten, die aus gecrackten Paraffinen ent-
stehen, die wiederum dehydriert werden. Die daraus entstehenden Alkene wer-
den zu hydrierten Aromaten und schliefllich zu Aromaten umgewandelt. Mit
steigendem geologischen Alter des Rohmaterials nehmen die Anteile an Pheno-
len und festem Paraffin ab, wahrend die Aromatizitat, also der Anteil Kohlen-
stoffs in Form aromatischer Ringstrukturen, ansteigt [80].

Probenahme & Teeranalyse

Zur Messung von Teeren im Produktgas existieren verschiedene Verfahren, die
sich von der Probenahme, dem Messprinzip und der zeitlichen Auflésung unter-
scheiden. Abhadngig von der Fragestellung, kann dabei die Messung der Gesamt-
teermenge ausreichend sein oder das Ziel ist die genaue Zusammensetzung der
einzelnen Teerspezies zu bestimmen. Fiir die gasmotorische Nutzung ist hinge-
gen der Teertaupunkt des Produktgases entscheidend. Bei der Teermessung ist
zwischen der Probenahme und der eigentlichen Teeranalyse zu unterscheiden.

Die beiden Messverfahren mit der grofdten Verbreitung sind das Teerprotokoll
nach DIN CEN/TES 15439 [71] sowie die ,Solid Phase Adsorption“ (SPA) Me-
thode [81]. Beide Verfahren sind extraktive Verfahren, mit einer zeitlichen Ent-
kopplung zwischen Probenahme und Analyse. Beim Teerprotokoll wird heifdes
Produktgas von Partikeln befreit und anschliefiend durch Waschflaschen mit
Isopropanol geleitet. Bei verschiedenen Temperaturniveaus zwischen -20 bis
40 °C losen sich die Teerkomponenten im Losungsmittel bzw. kondensieren da-
rin. Die Analyse erfolgt durch gravimetrische Bestimmung der Teermenge. Die
Teerzusammensetzung kann durch Ausdampfen des Losungsmittels und Ana-
lyse im Gaschromatograph (GC) erfolgen [12]. Der Vorteil des Verfahrens ist,
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2 Biomasseaufbereitung und -vergasung

dass sowohl im GC nachweisbare Teere als auch gravimetrische Teere nachge-
wiesen werden kénnen. Das Verfahren ist allerdings vergleichsweise aufwen-
dig, da eine Messung bis zu einer Stunde bendtigt und anschliefRend eine auf-
wendige Laboranalyse erfordert.

Die SPA-Methode wurde von Brage an der KTH Stockholm entwickelt, mit dem
Ziel, ein Verfahren zur schnellen Probenahme mit hohem Informationsgehalt zu
entwickeln [81]. Dabei wird iiber einen festgelegten Zeitraum eine definierte
Menge heiflen Produktgases iiber eine Aminophase (SPA-Saule) geleitet, an der
die Teerkomponenten adsorbieren. Anschlief;end werden die aromatischen
und phenolischen Teerkomponenten mit einem Ldsungsmittel ausgewaschen.
Die Analyse der Teere erfolgt wiederum durch Analyse im GC. Mit der SPA-Me-
thode kann durch die kurze Probenahmezeit von ca. einer Minute eine hohe zeit-
liche Auflosung erreicht werden. So kénnen zum Beispiel auch Auswirkungen
von instationdrem Vergasungsbetrieb analysiert werden. Nachteilig wirkt sich
aus, dass gravimetrische Teere nicht detektiert werden kénnen. Aufderdem kén-
nen bei der Probenahme hochfliichtige Komponenten, z. B. Benzol und Toluol,
teilweise verdampfen und daher nicht korrekt erfasst werden.

Die Analyse der Teerzusammensetzung erfolgt meist zeitlich entkoppelt (off-
line) von der Probenahme mittels Gaschromatographie in Verbindung mit ei-
nem Flammenionisationsdetektor (GC-FID). Es existieren aber auch andere An-
sitze, z. B. basierend auf Laserinduzierter Fluoreszenz [82], Photoionisation
[83], oder (Laser-)Massenspektrometrie (MS) [84]. Dabei wird das Produktgas
zum Teil direkt zum Analysator geleitet, so dass Messdaten quasi online verfiig-
bar sind. Eine Ubersicht {iber angewendete Verfahren zur Online- und Offline-
messung findet sich bei Mayerhofer [12] und Neubauer [84].

Als Anhaltspunkt fiir die Teerbeladung kann auch der Gehalt an einfach zu mes-
senden Kohlenwasserstoffen im Produktgas verwendet werden. Kaltschmitt et
al. finden etwa fiir Methan (CH4) und Ethen (CzH4) einen Zusammenhang zwi-
schen ihrem jeweiligen Gasvolumenanteil und dem Gesamtteergehalt [15]. Fiir
industrielle Vergasungsprozesse, bei denen keine zeit- und personalintensive
Teeranalytik verwendet werden kann, stellt dies eine Moglichkeit der Online-
Uberwachung des Prozesses hinsichtlich Teeren dar.

Einfluss der Prozessbedingungen

Die Haupteinflussparameter auf die Teerbeladung und -zusammensetzung sind
nach Devi et al. die Temperatur, der Druck, das Vergasungsmedium, die Stochi-
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ometrie, die Verweilzeit sowie eventuelle katalytische Einfliisse [85]. Diese Pa-
rameter unterscheiden sich auch abhéngig von den unterschiedlichen Verga-
sungskonzepten. Bei der Festbettvergasung unterscheidet sich die Teerbela-
dung beispielsweise stark zwischen dem Gegen- und Gleichstromprinzip. Der
Grund ist, dass die Pyrolyseprodukte beim Gleichstromvergaser durch die Flam-
menzone stromen und dabei hohen Temperaturen ausgesetzt werden, siehe Ab-
bildung 2.6. Beim Gegenstromvergaser ist dies nicht der Fall, wodurch die Teer-
beladung des Produktgases wesentlich hoher ausfillt. Bei der Wirbelschicht
sind die erreichten Temperaturen vergleichsweise niedrig, siehe 2.3.1. Dadurch
koénnen Teere nicht vollstdndig thermisch gecrackt werden. Beim Flugstromver-
gaser herrschen hingegen in der Flamme lokal sehr hohe Temperaturen vor,
weswegen die Teergehalte im Produktgas prinzipiell niedrig sind. In Tabelle 2.9
sind typische Werte der Teerbeladung fiir die unterschiedlichen Vergasungs-
konzepte angegeben.

Tabelle 2.9: Teergehalte in Produktgasen verschiedener Vergasungs-
konzepte in [g/Nm?3]; Daten aus [1,12,15,74,86]

Gleichstrom- Gegenstrom- Wirbelschicht Flugstrom
Festbett Festbett
Bereich 0,1-6 10-160 0,5-50 0-2,6
Typischer Wert 0,5 50 10 <0,1

Der Einfluss der einzelnen Prozessbedingungen auf die Teerbeladung und -zu-
sammensetzung ist in der Literatur gut untersucht. Die meisten Untersuchun-
gen werden mit Biomassen bei Festbett- oder Wirbelschichtvergasung durchge-
fiihrt, da hierbei hinsichtlich der hohen Teergehalte Forschungsbedarf besteht.
Eine Ubersicht iiber die verschiedenen Einflussparameter findet sich bei Devi et
al. [85]. Zu Teeren bei der Flugstromvergasung von Biomasse finden sich nur
wenige Veroffentlichungen, da dieses Gebiet bisher kaum erforscht ist. Daher
werden im Folgenden Veroffentlichungen zur Festbett- und Wirbelschichtver-
gasung ebenfalls beriicksichtigt. Daraus sollen generelle Aussagen zu Einfliissen
auf die Teerentwicklung abgeleitet und auf die Flugstromvergasung angewen-
det werden.

Insgesamt hat die Erhéhung der Temperatur den grofiten Einfluss auf die Zu-
sammensetzung der Teere. Wie bereits beschrieben, entwickeln sich aus den
primdren Pyrolyseprodukten zundchst Phenole, Alkene und heterozyklische
Teere [74]. Bei Temperaturen oberhalb von 800 °C werden Polyaromaten gebil-
det.
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2 Biomasseaufbereitung und -vergasung

Kinoshita et al. stellen bei der Wirbelschichtvergasung von Sagemehl fest, dass
die Gesamtteermenge bei steigender Temperatur abnimmt [87]. Sauerstofthal-
tige Komponenten wie Phenol, Kresol oder Benzofuran kénnen nur bei Tempe-
raturen unterhalb von 800 °C nachgewiesen werden. Hohere Temperaturen
fiihren zu aromatischen Komponenten, wie Benzol, Naphthalin und Phenanth-
ren, deren Zersetzung erst oberhalb von 850 °C beginnt. Bei Erhohung der Luft-
zahl nehmen Xylol und Styrol sowie sauerstoffhaltige Komponenten stark ab,
wiahrend Benzol, Naphthalin und hohere PAK ansteigen. Die Erhéhung der Ver-
weilzeit wirkt sich auf den Gesamtteergehalt weniger aus, primére und sekun-
dére Teere werden aber zu tertidren Teeren umgewandelt.

Yu et al. untersuchen die Teerentstehung bei Vergasung von Cellulose, Hemicel-
lulose und Lignin mit Sauerstoff zwischen 800-1.100 °C und Verweilzeiten zwi-
schen 1,5-2,2 s im Flugstromvergaser [88]. Sowohl eine Erhéhung der Tempe-
ratur als auch der Luftzahl reduzieren den Teergehalt. Die Hauptteerkomponen-
ten sind Naphthalin und Acenaphthylen. Das Lignin verhalt sich temperatur-
stabiler als die beiden anderen Brennstoffe und weist auch bei 1.100 °C noch
signifikante Teermengen im Produktgas auf. Ab 1.000 °C liegen im Produktgas
fast ausschlief}lich PAK und BTX (Benzol, Toluol, Xylol) vor, sauerstoffhaltige
Kohlenwasserstoffe und Phenolderivate sind vollstandig abgebaut.

Hernandez et al. untersuchen die Teerentstehung bei Vergasung von Trauben-
trester im Flugstrom mit Luft und Dampf als Vergasungsmedien [86]. Bei
1.200 °C und Luftvergasung fiihrt eine A-Erhéhung von 0,19 auf 0,67 zu einer
Reduktion des Gesamtteers von 15,3 auf 1 g/Nm?>. Dabei machen BTX den grof-
ten Anteil (60-70 %) aus, PAK werden von Naphthalin und Acenaphthylen do-
miniert. Die Teertaupunkte liegen zwischen 175-200 °C. Die Erhéhung der Tem-
peratur im Bereich 750-1.200°C bei konstanter Stochiometrie fiihrt bei Verga-
sung mit Luft und reinem Dampf zu einer deutlichen Teerreduktion, wobei die
Gesamtteermenge bei Dampf insgesamt wesentlich hoher liegt. Die Tempera-
turerhdhung begiinstigt BTX und PAK, wéahrend Phenol sinkt. Gleichzeitig fiihrt
die Dampfzugabe besonders im niedrigen Temperaturbereich zu einer Ver-
schiebung der Teerzusammensetzung von BTX zu Phenol. Bei hohen Tempera-
turen ist die Zusammensetzung weniger vom Vergasungsmedium abhangig.

Der Einfluss der Sauerstoffzahl in einem autothermen Flugstromvergaser wird
von Kremling et al. fiir verschiedene, teilweise vorbehandelte Biomassen unter-
sucht [89]. Trotz der hohen Temperaturen bei Sauerstoffvergasung werden bei
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unbehandelten holzartigen Brennstoffen Teergehalte von bis zu 3,5 g/Nm? er-
reicht. Naphthalin macht dabei fiir alle Brennstoffe den grofiten Anteil des Teer-
gehalts aus.

Der Einfluss des Drucks wird von verschiedenen Autoren in Wirbelschichten
untersucht. Mayerhofer et al. [90] finden einen Anstieg des Gesamtteergehalts
bei Druckerhéhung hauptsachlich durch die Erhéhung der Naphthalinbildung.
Bei Temperaturerhéhung von 750 °C auf 790 °C fallt der Einfluss des Drucks je-
doch geringer aus [12]. Knight beobachtet bei Druckerh6hung eine Abnahme
des Gesamtteergehalts durch die Verringerung der Phenole und leichten PAK
bei gleichzeitiger Erhéhung der schweren Aromaten [91].

Eine Ubersicht iiber die tendenziellen Auswirkungen der einzelnen Prozesspa-
rameter auf die Gesamtteerbeladung und die relative Teerzusammensetzung
nach dem Klassensystem ist in Tabelle 2.10 zusammengefasst.

Tabelle 2.10: Tendenzielle Einfliisse der einzelnen Prozessparameter auf
den Teergehalt und die relative Teerzusammensetzung nach [85-88,91]

Mafinahme Teergehalt Klasse 2 Klasse 3 Klasse 4 Klasse 5

Temperatur T NE N N2 N2

Druck P N N2 N2 T T

Verweilzeit - N2 N2 20 0

AT N2 N2 0 0

Dampfzugabe T ™ - - - -
Fazit

Durch die im Vergleich zur Wirbelschicht hoheren Temperaturen beim Flug-
stromvergaser finden sich keine primédren Teere im Produktgas. Im Bereich
sinnvoller Betriebsparameter sind im wesentlichen tertidare Teere bzw. Aroma-
ten und Polyaromaten zu erwarten. Die Literaturangaben zu Teergehalten und
Teertaupunkten liegen teilweise deutlich oberhalb der zuldssigen Grenzwerte
fiir die genannten Gasnutzungsoptionen. Als die wesentlichen Prozessparame-
ter fiir die Teerentstehung werden die Luftzahl und die Temperatur identifi-
ziert.

Weiterhin hingt bei Biomassen die Teerentstehung wesentlich von deren Zu-
sammensetzung ab. So sind bei der Vergasung von Lignin, das wahrend der HTC
nicht vollstdndig umgewandelt wird, auch bei hohen Temperaturen noch Teere
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im Produktgas vorhanden. Zur Teerentwicklung bei Luftvergasung vorbehan-
delter Biomassen im Flugstrom findet sich bisher keine Literatur.
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Brennstoffe

Die thermochemische Umwandlung eines festen Brennstoffs in ein Produktgas
ist ein komplexer Prozess verschiedener Teilreaktionen mit diversen Zwischen-
und Endprodukten. Fiir ein Verstindnis des Prozesses und verfahrenstechni-
sche Auslegungen (z. B. mittels Simulationen) sind Kenntnisse {iber diese Teil-
reaktionen erforderlich. Es werden in diesem Kapitel zunachst die grundlegen-
den Abldufe wiahrend der thermochemischen Vergasung dargestellt. Anschlie-
end werden der Teilprozess der Pyrolyse und das Reaktionsverhalten des da-
raus hervorgehenden Restkokses getrennt betrachtet.

3.1 Grundlagen

Die wesentlichen Schritte der Vergasung sind die Trocknung, die Pyrolyse, die
Verbrennung der gasformigen Pyrolyseprodukte und die anschliefRende Verga-
sung des Restkokses. In Abbildung 3.1 sind die stattfindenden Vorginge mit
zeitlicher Dimension schematisch dargestellt. Der staubférmige Brennstoff wird
mit einem Vergasungsmedium in die heifde Vergasungszone eingebracht. Dabei
heizt er sich sehr schnell auf, wodurch zunéchst das enthaltene Wasser freige-
setzt wird. Bei weiterer Aufheizung werden wahrend der Pyrolyse ab ca. 300 °C
fliichtige Bestandteile des Brennstoffs freigesetzt. Der im Vergasungsmedium
enthaltene Sauerstoff reagiert anschlief3end mit den brennbaren fliichtigen Be-
standteilen und gegebenenfalls einem Teil des festen Kohlenstoffgeriists unter
Wiarmefreisetzung.

Nach der Teilverbrennung ist der Sauerstoff vollstindig reagiert und die maxi-
male Temperatur erreicht. Als Verbrennungsprodukte liegen insbesondere CO2
und H20 sowie ein pordses Kohlenstoffgeriist (Restkoks) vor. Bedingt durch die
hohen Temperaturen reagiert in der Folge der Restkoks mit COz und H20 weiter,
wobei durch die endothermen Reaktionen die Temperatur absinkt. Die zeitliche
Dimension der einzelnen Teilschritte ist stark unterschiedlich. Trocknung, Py-
rolyse und Verbrennungsreaktionen sind bei der Flugstromvergasung bereits
nach ca. 200 ms abgeschlossen. Die Vergasung stellt den geschwindigkeitsbe-
stimmenden Schritt dar und bendotigt mehrere Sekunden. Die Reaktionen laufen
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durch die fallenden Temperaturen immer langsamer ab. Das Erreichen eines
vollstdndigen Umsatzes des Restkokses héngt daher von den Betriebsbedingun-

gen ab.
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Abbildung 3.1: Schematische Darstellung des autothermen Vergasungs-
prozesses staubférmiger Brennstoffe im Flugstrom

In der Realitat laufen die Reaktionen teilweise parallel und nicht vollstandig ab.
Daher liegen im Produktgas zum Beispiel Teere und Kohlenwasserstoffe vor,
siehe 2.3.2.

3.1.1 Heterogene Vergasungsreaktionen

In autothermen Vergasern wird die bendtigte Prozesswarme iiber partielle Ver-
brennung bereitgestellt. Bei ausreichender Sauerstoffmenge findet, neben dem
Fliichtigenabbrand, der heterogene Koksabbrand statt:

C+1/20, - CO AH = —111 MJ/kmol (3.1)

Die beiden wichtigsten heterogenen Vergasungsreaktionen sind die Bou-
douard-Reaktion (3.2) und die Wassergas-Reaktion (3.3).

C+C0,52CO AH = +172 MJ/kmol (3.2)
C+H,05C0+H, AH= +131Mj/kmol (3.3)
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Neben den beiden letztgenannten kann iiberdies die Methanisierung von Koh-
lenstoff stattfinden:

C+2H,5CH, A4H= —75Mj/kmol (3.4)

Wie bereits erwahnt, finden die Reaktionen mit Sauerstoff um Gréfsenordnun-
gen schneller statt als die Vergasungsreaktionen [92,93]. Um die Reaktionsge-
schwindigkeit wahrend der Vergasung zu beschreiben, sind daher die Reaktio-
nen (3.2) bis (3.4) entscheidend.

3.1.2 Homogene Vergasungsreaktionen

Insbesondere bei der Verwendung von Biomassen oder anderer Brennstoffe mit
hohem Fliichtigengehalt resultiert die Prozesswarme weniger aus den hetero-
genen Reaktionen, als aus der Fliichtigenverbrennung. Die Fliichtigen bestehen
aus einer Vielzahl von Komponenten (auch Teere und Kohlenwasserstoffe), die
jedoch wahrend der Verbrennung grofitenteils umgesetzt werden. Daher kann
die Fliichtigenverbrennung vereinfachend als Umsetzung in die Hauptprodukte
der Vergasung beschrieben werden [52]:

CyH,0, + 0, > a-CO, +b-H,0+c-CO+d-H, (3.5)

Die Gasphase nach der Pyrolyse lasst sich liber die Wassergas-Shift-Reaktion
(WGS) (3.6) und die Dampf-Methan-Reformierungsreaktion (3.7) beschreiben
[10].

CO+H,05C0,+H, AH= —41Mj/kmol (3.6)
CH,+H,05CO+3H, AH= +206 MJ/kmol (3.7)

Chemisches Gleichgewicht

Wahrend die beschriebenen Verbrennungsreaktionen nur in eine Richtung ab-
laufen, sind die anderen Reaktionen reversibel und laufen gleichzeitig in beide
Richtungen ab. Die jeweiligen Reaktionsgeschwindigkeiten sind dabei abhédngig
von der Menge der Reaktanden und der vorherrschenden Temperatur. Die Hin-
und Riickreaktionen befinden sich nach einer gewissen Zeit im Gleichgewicht
(GGW), so dass die Verhéltnisse aus Edukten und Produkten tliber eine tempe-
raturabhéngige Gleichgewichtskonstante K., beschrieben werden kénnen. Die
Boudouard- und die Wassergas-Reaktion sind heterogene Reaktionen, die im
Vergleich zu den homogenen Reaktionen wesentlich langsamer ablaufen und
wiahrend der Flugstromvergasung den Gleichgewichtszustand nicht erreichen.
Das Gleichgewicht der endothermen Reformierungsreaktion (3.7) liegt bei den
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

hohen Temperaturen vollstindig auf der Produktseite. Dadurch kann die Gas-
zusammensetzung bei der Flugstromvergasung mit guter Genauigkeit allein
durch die WGS beschrieben werden [52]. Fiir diese gilt damit der folgende Zu-
sammenhang mit den Partialdriicken p; bzw. den Stoffstromen n; [10]:

Pco, "Pu, _ Nco, " Mu,

Kq(T) = (3.8)

Pco *Pu,o Mo " Muyo
Werte fiir die Gleichgewichtskonstanten sind in der Literatur tabelliert [94].

Die Annahme des GGW der WGS und die dariiber vollstdndige Beschreibung der
Gaszusammensetzung gilt nur fiir vergleichsweise hohe Temperaturen. Fiir Pro-
duktgas aus Vergasungsprozessen mit hoher CHs-Freisetzung wéhrend der Py-
rolyse fiihrt bei niedrigen Temperaturen insbesondere die Limitierung der Ki-
netik der CHs-Umwandlung zu abweichenden Ergebnissen. Dufour et al. unter-
suchen hierzu den Einfluss von Temperatur und Verweilzeit auf die Verdande-
rung einer typischen Pyrolysegaszusammensetzung aus Biomasse [95]. In Ab-
bildung 3.2 sind die nach 2 s Verweilzeit gemessenen Gaszusammensetzungen
dargestellt und mit der theoretischen Zusammensetzung im GGW verglichen.

40 ——————__
- o
< - H2
=30 ] + H20
&2 + + X €02
g 20 A g Lo+ CH4
%’ | R Xy T T T - ——-H2GGW
S 10 - X CO GGW
=
| R N X o — - —-H20 GGW
P e S A €02 GGW

950 1.050 1.150 1.250 1.350 1.450
Temperatur [°C]
Abbildung 3.2: Temperaturabhdngigkeit der Gaszusammensetzung
(Symbole) nach 2 s Verweilzeit im Vergleich mit chemischem Gleich-

gewicht (Linien) nach Dufour et al. [95]; Gaszusammensetzung am Einlass
[Vol.-%]: CH4 = 14, H20 = 25, CO = 19, H, = 16, CO2 = 14, Rest Ar/N2

Bei Temperaturen kleiner 1.200 °C wird innerhalb von 2 s der CHs-Anteil nicht
vollstandig umgewandelt, obwohl nach GGW theoretisch schon bei 950 °C kein
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3.1 Grundlagen

CHa4 mehr vorliegt. Im Vergleich mit dem GGW ist dadurch vor allem der gemes-
sene Hz-Gehalt deutlich niedriger. Die Entwicklung der Gaszusammensetzung
mit steigender Temperatur widerspricht bei den Messungen daher teilweise der
tendenziellen Veranderung nach GGW. Oberhalb von 1.350 °C kann von einer
guten Ubereinstimmung der Temperaturabhingigkeit der realen Gaszusam-
mensetzung mit dem GGW ausgegangen werden.

Die Prozesstemperatur autothermer Vergasungsprozesse wird liber die Sauer-
stoffzufuhr kontrolliert. Zur Abbildung der Gaszusammensetzung mittels WGS
ist daher eine Energie- und Stoffbilanzierung erforderlich. Weiland et al. berech-
nen fiir die Sauerstoffvergasung von Holz die nach GGW unter adiabaten Bedin-
gungen mogliche Produktausbeute als Funktion von A [96]. In Abbildung 3.3
sind die Verldufe der Gaskomponenten und der erreichten Temperatur darge-
stellt. Im Bereich A < 0,3 sind die Temperaturen so niedrig, dass im GGW noch
Methan entsteht. Bei weiterer A-Reduzierung liegt aufderdem fester Kohlenstoff
C(s) vor, wodurch der erreichbare Kaltgaswirkungsgrad stark reduziert wird.
Da reale Prozesse verlustbehaftet sind, liegen die erreichbaren Temperaturen
niedriger als die simulierten bei adiabater GGW-Betrachtung. Aus letzterer lasst
sich daher nur die minimale, theoretisch benétigte Sauerstoffmenge zum Errei-
chen eines vollstindigen Umsatzes ermitteln.

1 - 3.000
- — ——H2
m 30 L
g co
£ L2000 8 T ?g(z)
8 20 E
3 L s CH4
E g C(s)
g L 1.000 _
2 10 e OH
g 02
S _ Temp.

0 T T T s T 0

Abbildung 3.3: Einfluss von A auf die simulierte Produktausbeute und
Austrittstemperatur bei thermodynamischem Gleichgewicht und adia-
baten Bedingungen fiir die autotherme 0:-Vergasung von Holz bei 6 baryg;
Daten aus Weiland et al. [96]
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

3.2 Pyrolyse

Die Pyrolyse stellt sowohl in Verbrennungs- als auch in Vergasungsanwendun-
gen den entscheidenden Umwandlungsschritt des Brennstoffs zu den Reaktan-
den der weiteren Umwandlung dar. Storkomponenten (z. B. Teere, Schwefelver-
bindungen etc.), die spater im Produktgas vorliegen, werden wahrend der Py-
rolyse freigesetzt. Auflerdem bestimmen die Pyrolysebedingungen mafdgeblich
die Struktur des Restkokses und damit seine Reaktivitit. Obwohl die Pyrolyse
im Vergleich zu den Vergasungsreaktionen sehr schnell ablduft, ist daher auch
fiir eine reaktionskinetische Modellierung der Vergasung das Pyrolyseverhalten
der Brennstoffe wichtig.

3.2.1 Pyrolyseprodukte

Die aus der Pyrolyse hervorgehenden Produkte kénnen allgemein eingeteilt
werden in (nach Abkiihlung) fliissige, feste und gasférmige Bestandteile. Deren
Verteilung hangt vom Brennstoff und insbesondere von der Pyrolysetempera-
tur, der erreichten Heizrate und der Pyrolysedauer ab. Die Gewinnung von fliis-
sigen Pyrolyseprodukten wird bei hohen Heizraten und Temperaturen von
ca. 500 °C erreicht [15]. Durch Erhéhung von Temperatur und Heizrate verrin-
gert sich der Anteil fester Pyrolyseprodukte zugunsten der gasformigen. Bei
Flugstromvergasungsbedingungen werden sehr hohe Heizraten erreicht, so
dass fast ausschliefilich feste und gasférmige Produkte vorliegen [97].

Zusammensetzung der Fliichtigen

Die Pyrolyseprodukte von Kohlen und Biomassen im Vergasungsprozess lassen
sich laut Reimert et al. aufteilen in solche, die in der Gasphase weiterreagieren
und den Koks, der als Feststoff mit dem Gas reagiert [98]. Erstere unterteilen
sich weiter in die Pyrolysegase (CO, Hz, CHs etc.), Teer, Ol und Naphtha sowie
sauerstoffhaltige Komponenten (Phenole und Sduren). Die im Brennstoff ent-
haltenen organischen Komponenten verfliichtigen sich dabei bei unterschiedli-
chen Temperaturen. Sauerstoff und Wasserstoff sind bereits bei 1.000 °C fast
vollstandig freigesetzt, wiahrend z. B. Schwefel noch bei hohen Temperaturen im
Feststoff verbleibt [99].

Dupont et al. untersuchen die Verteilung der organischen Bestandteile eines
Kiefer-Fichte-Mix auf die Gase aus der Pyrolyse im Flugstrom bei 1.073-
1.223 K [100]. Das trockene Pyrolysegas bei 1.223 K besteht aus 26 Vol.-% Hz,
53 Vol.-% CO, 4 Vol.-% COz, 10 Vol.-% CH4, 3,5 Vol.-% CzHs und 3,3 Vol.-% Cz2Ha.
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3.2 Pyrolyse

Zanzi et al. untersuchen die Pyrolyse von Birke, Olivenabfillen und Stroh zwi-
schen 800-1.000 °C [101]. Die Temperaturerhéhung fithrt zum Cracken der
Kohlenwasserstoffe und einem Anstieg des Wasserstoffanteils. Aufderdem sinkt
der COz-Anteil zugunsten des CO. Bei hohen Temperaturen sinkt die Teermenge
trotz des Entstehens von Benzol, gleichzeitig steigt der Anteil gasformiger Pro-
dukte. Die Zusammensetzung der gasformigen Pyrolyseprodukte ist in Abbil-
dung 3.4 dargestellt.
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S 40
=3 0]
2 207
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800°C 1.000°C| 800°C 1.000°C| 800°C 1.000°C| 800°C 1.000°C

Stroh Strohpellets Olivenriickst. Holz (Birke)

mCO2 mCO @H2Z OCH4 OCxHy

Abbildung 3.4: Temperaturabhdngige Verteilung gasformiger Pyrolyse-
produkte fiir verschiedene Biomassen nach Zanzi et al. [101]

Bei der Pyrolyse fossiler Kohlen sind die Ausbeuten an kohlenstofthaltigen Spe-
zies durch das geringere H/C-Verhaltnis héher als bei Biomasse. Bei Braunkoh-
len wird bezogen auf die Kohlemenge viel Wasser sowie COz und CO freige-
setzt [102]. Pyrolysegase von Steinkohlen weisen bei 1.000 °C im Vergleich dazu
einen sehr hohen Teer- und Methangehalt sowie einen geringeren H20-Gehalt
auf [51,102].

Fliichtigenfreisetzung

Die Gesamtmenge der fliichtigen Bestandteile von Brennstoffen wird meist nach
standardisierten Verfahren (z. B. DIN 51720) im Labor ermittelt, um eine Ver-
gleichbarkeit zwischen diesen zu ermoglichen. Die Fliichtigengehalte unter rea-
len Vergasungsbedingungen kénnen damit aber nur angendhert werden. Bei
fossilen Kohlen erhoht sich der tatsachlich erreichte Fliichtigengehalt im Ver-
gleich zu den Laborwerten (Kurzanalyse) um bis zu 80 % [1].

Badzioch und Hawksley untersuchen die Pyrolyse verschiedener fossiler Koh-
len bei Temperaturen bis 1.000 °C und kurzen Verweilzeiten (30-110 ms) im
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

Flugstrom [103]. Sie geben den Q-Faktor als Verhaltnis zwischen realer Fliichti-
genfreisetzung und dem Wert aus der Kurzanalyse an:

tatsdchliche Fliichtigenfreisetzung
Q- Faktor =

3.9
Fliichtigengehalt aus Kurzanalyse (3.9)
Sie finden einen linear ansteigenden Zusammenhang zwischen dem Q-Faktor
und dem wasser- und aschefreien (waf) Brennstoffkohlenstoffgehalt im Bereich
zwischen 79-92 %. Bei Kohlenstoffgehalten unterhalb von 82 % ist der Q-Faktor
kleiner als 1,3.

Kobayashi untersucht die Pyrolyse von Braunkohle und Steinkohle [99]. Bei
niedrigen Heizraten (1-10 K/s) nahert sich der Fliichtigengehalt den Werten
aus der Kurzanalyse bei 1.200 K an und iibersteigt diesen bei Temperaturerho-
hung auf 2.100 K nur leicht. Eine gleichzeitige Erhohung der Heizrate
(10%-2-105 K/s) fiihrt hingegen zu
einem Anstieg des Fliichtigenge- 2
halts von 30 auf 65 %. Der Anstieg
des Fliichtigengehalts mit steigen-

=
63}
1

der Temperatur féllt fiir Braun-
kohlen weniger stark aus als fiir
Steinkohlen. Die Pyrolyse ober-
halb von 1.000 °C ist nach 180 ms
vollstandig abgeschlossen. Li et al.

Q-Faktor [-]

bestétigen diese Ergebnisse und

finden bei Temperaturen oberhalb
von 1.200 °C Q-Faktoren grofier 0 —&Fr——F—r—TT T
als 1 [104]. In Abbildung 3.5 wer- 500 1.000  1.500  2.000
den die Ergebnisse der beiden Ar- Max. Temperatur [°C]

beiten  verglichen.  Zwischen ) ) )

L000°C und 1200°C werden an-  ALRIIUTE 155 Verbitentichte bacer

nihernd die Fliichtigengehalte aus  Braunkohlen O [99], U [104] und
Steinkohle A [99]

der Laborcharakterisierung er-
reicht.

Um die Freisetzung der Fliichtigen zu modellieren, untersuchen Simone et al.
die Freisetzungskinetik der Pyrolyse von Kakaoschalen im Flugstrom zwischen
400-800 °C [105]. Das Modell beriicksichtigt die Fliichtigenfreisetzung in Ab-
héngigkeit der Temperatur und Verweilzeit:
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3.2 Pyrolyse

dav

i k-(V-="V,) (3.10)
Die zu bestimmenden Modellparameter sind die maximale Fliichtigenausbeute
V,, und der priaexponentielle Faktor k = A - exp(— E,4/RT). Dieser ist liber eine
Arrheniusgleichung modelliert und kann mit der allgemeinen Gaskonstante R
iiber die Konstante A sowie die Aktivierungsenergie E, an experimentelle Daten
angepasst werden.

Neben Verweilzeit, Temperatur und Heizrate hat der Druck einen wesentlichen
Einfluss auf die Fliichtigenfreisetzung. Der Druckeinfluss ist gut untersucht,
grundsatzlich sinkt die Fliichtigenausbeute bei steigendem Druck ab [51,106-
108]. Da in dieser Arbeit die atmosphérische Vergasung untersucht wird, wird
hierauf allerdings nicht naher eingegangen.

3.2.2 Auswirkungen auf Kokseigenschaften

Der Brennstoff und die Pyrolysebedingungen haben einen grofden Einfluss auf
die Struktur und Eigenschaften des entstehenden Restkokses. Bei der Verga-
sung des Restkokses sind Diffusionsvorgange innerhalb und auf3erhalb des Par-
tikels von entscheidender Bedeutung. Diese werden z. B. durch die Porositit,
den Partikeldurchmesser und die Partikelform beeinflusst.

Strukturelle Auswirkungen

Durch die Freisetzung der Fliichtigen wahrend der Pyrolyse steigt im Partikel
der Druck. Bei Braunkohlen bzw. Kohlen niedrigen Rangs konnen die Gase leicht
entweichen, da die Kohlen sich nichtplastisch verhalten. Dabei werden keine
Makroporen gebildet und es entsteht eine mikropordse Struktur [109]. Bei sich
plastisch verhaltenden Brennstoffen (z. B. subbitumindse oder bitumindse Koh-
len) werden die Gase durch eine Schmelzphase am Entweichen gehindert. Es
entstehen durch hohe Aufheizraten hohe Driicke und es kommt zu Blasenbil-
dung und Swelling, also der Vergrofierung des Partikeldurchmessers [109]. Da-
bei bilden sich vorwiegend Makroporen mit Durchmessern zwischen 1-2 pm.

Fiir das Verhalten fossiler Kohlen wiahrend der Pyrolyse kann deren Zusammen-
setzung aus den Grundbestandteilen (Mazerale) Aufschluss liber das Verhalten
geben [51,102]. Benfell et al. entwickeln darauf basierend ein System zur Klas-
sifizierung verschiedener Koksgruppen [110]. Fiir das Anschwellen der Partikel
wird der swelling index S, verwendet, der den mittleren Partikeldurchmesser
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

des Kokses nach der Pyrolyse (fp‘c bezogen auf den des Brennstoffs d_p,BS dar-
stellt:

Sw =dpc/dyps (3.11)

Fiir fossile Kohlen kann eine Durchmesserabnahme (S,, < 1) vorkommen, be-
sonders bei bitumindsen Kohlen werden aber auch hohe Werte grofier 1,3 er-
reicht [110]. Das Verhalten kann mit dem festen Kohlenstoffgehalt und dem
Druck wahrend der Pyrolyse korreliert werden, wobei geringe Driicke und nied-
rige Kohlenstoffgehalte zu einem geringen Anschwellen fithren [52]. Der struk-
turelle Aufbau von Biomasse unterscheidet sich jedoch stark zu dem von fossi-
len Kohlen. Eine Vorhersage des Verhaltens aufgrund der Biomassestruktur ist
nicht systematisch erforscht.

Eine Analyse der Koksstruktur kann brennstoffspezifisch mit Hilfe des Raster-
elektronenmikroskops (REM) durchgefiihrt werden. Biagini et al. untersuchen
die Pyrolyse von Kakaoschalen und Oliventrester im Fallrohrreaktor bei ver-
schiedenen Temperaturen [111]. Sie beobachten bereits bei 500 °C die Entste-
hung von Blaschen, die bei weiterer Temperaturerhéhung auf 800 °C aufplatzen
(siehe Abbildung 3.6). Als Mechanismus beschreiben sie dhnlich wie bei plasti-
schen Kohlen die Erweichung des Materials und die Bildung von Makroporen
durch den Druckanstieg bei der Fliichtigenfreisetzung.

Abbildung 3.6: REM Bilder von Oliventrester vor (links) und nach der
Pyrolyse bei 500 °C (Mitte) und bei 800 °C (rechts) [111]

Dupont et al. beobachten bei der Pyrolyse von Holz im Bereich 1.073-1.273 K
ebenfalls eine starke Veranderung und Auflésung der faserigen Strukturen
durch die Pyrolyseeinwirkung [100]. Die Partikel bilden kugelférmige, pordse
Schalen aus. Die Beobachtung einer zunehmenden Partikelrundheit durch den
Pyrolyseeinfluss bestatigen Biagini et al. [111]. Bei niedrigen Pyrolysetempera-
turen messen sie auflerdem einen Wert fiir S,, zwischen 1,1 (Kakao) und 1,2
(Oliventrester). Durch Schmelzen und Aufbrechen der Oberflichen sinkt bei
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800 °C die PartikelgrofRe wieder ab, so dass S, zwischen 0,9 (Kakao) und 1,0
(Olive) liegt [111].

Die methodische Vorhersage des Pyrolyseverhaltens von Koksen aus Biomasse
ist bisher wenig untersucht. Um Aussagen liber einzelne Brennstoffe zu gewin-
nen, werden verschiedene Messtechniken angewandt. Brennstoffe und Pyroly-
sekokse werden hierzu hinsichtlich ihrer Partikeldichten, Porositat und spezifi-
schen Oberflachen untersucht. Diese Eigenschaften beeinflussen die wahrend
der Verbrennung oder Vergasung ablaufenden Diffusionsvorgénge, siehe Kapi-
tel 3.3.

Die spezifische Oberfldche wird meist bezogen auf das Partikelvolumen oder die
Partikelmasse angeben. Sie beschreibt die innere und dufiere Oberfldche eines
Partikels, die mit der verfiigharen Methode erfasst werden kann. Dabei ist zwi-
schen verschiedenen Porengrofien zu unterscheiden. Die Porenstruktur von
Koksen kann klassifiziert werden in Mikroporen (drore < 2 nm), Mesoporen (2-
50 nm) und Makroporen (> 50 nm) [92]. Die Oberflache wird meist mittels N2-
oder CO2-Adsorption und Auswertung iiber verschiedene mathematische Mo-
delle (z. B. BET, DR und DFT) ermittelt [112]. Die N2-Methode erfolgt bei 77 K,
wobei Nz in kleinen Poren nur sehr langsam diffundiert, weswegen hiermit
hauptsachlich groflere Poren erfasst werden. Die COz-Adsorption wird bei
273 K durchgefiihrt. CO; kann dabei auch in sehr kleine Poren diffundieren.
Nachteilig ist, dass das Volumen grofier Mikroporen hierdurch nicht erfasst
wird [112,113].

Bei Kohle- und Biomassekoksen nimmt mit steigender Heizrate die spezifische
Oberflache stark zu [101,109,114]. Gemessene Koksoberflichen der COz-Ad-
sorption libersteigen abhdngig vom Verhaltnis der Mikro- zur Makroporositat
bei Kohlen die der N2-Adsorption um den Faktor 4-20 [114]. Cetin et al. geben
fiir Biomassekoks aus dem Drahtnetzreaktor geringe Unterschiede mit Oberfla-
chen von 296 m?/g fiir N2 und 476 m?/g bei CO; an [115]. Durch die grofie Po-
rositdt von Pyrolysekoksen wird {iber die Oberflichenmessung fast ausschlief3-
lich die innere Oberflache in den Poren beschrieben. Bouraoui at al. geben fiir
verschiedene Biomassekokse Verhdltnisse von 1:21 bis 1:140 aus dufderer zu
innerer Oberflache an [116].

Die Entwicklung der Partikeldichte wahrend der Pyrolyse ist fiir Biomassen und
Kohlen teilweise gegensitzlich beschrieben. Wéahrend die Dichte von wenig
fliichtigen Kohlen mit fortschreitender Fliichtigenfreisetzung stark abnimmt,
kann bei Biomasse (Olivenriickstand) auch ein Anstieg der Dichte beobachtet
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werden [117]. Die Ascheschmelze fiihrt hierbei zu einer Abnahme der Mikropo-
rositdt bei gleichzeitiger Strukturverdnderung der Biomasse. Zanzi et al. be-
obachten hingegen fiir verschiedene Biomassen (Olivenriickstand, Stroh, Bir-
kenholz) eine deutliche Dichteabnahme, allerdings bezogen auf die Schiittdichte
[101].

Auswirkungen auf Reaktivitit

Verschiedene Autoren untersuchen den Einfluss der Pyrolysebedingungen auf
die Reaktivitit von Restkoksen unter Verbrennungs- und Vergasungsatmosphé-
ren [101,111,114,118,119]. Als Reaktivitit wird dabei allgemein die Geschwin-
digkeit beschrieben, mit der der Koks in einer bestimmten Gasatmosphére ab-
reagiert. Unter festgelegten dufieren Bedingungen koénnen damit qualitativ
Brennstoffe miteinander verglichen werden und die Einfliisse der in 3.1.1 ge-
nannten Reaktionsgleichungen abgeschatzt werden.

Feng et al. erzeugen Pyrolysekokse aus bitumindsen Kohlen im Flugstromreak-
tor nach verschiedenen Verweilzeiten zwischen 1-3 s bei Temperaturen zwi-
schen 700-1.475 °C [120]. Diese untersuchen sie mittels thermogravimetrischer
Analyse (TGA) hinsichtlich ihrer Reaktivitit in Oz2-Atmosphére. Sie beobachten
eine starke Abnahme der Reaktivitit bei steigenden Verweilzeiten und Tempe-
raturen. Tremel und Spliethoff bestétigen diese thermische Deaktivierung der
Kokse und weisen den selben Einfluss auf die Reaktion in COz2-Atmosphire
nach [108]. Russel et al. fiihren diesen Effekt auf die Veranderung der Kohlen-
stoffmatrix zurtick [118]. Sie vergleichen die Reaktivitit und kristalline Kohlen-
stoffstruktur von zwei Pyrolysekoksen, erzeugt bei 1.000 °C und 2.000 °C, und
reinem Graphit. Dabei beobachten sie eine zunehmende Anndherung der Struk-
tur der Kokse bei Temperaturerhéhung an die von Graphit. Dieser Mechanismus
ist bereits 1959 von Walker et al. beschrieben worden [121].

Fiir Kokse aus der Biomassepyrolyse werden dhnliche Erkenntnisse gewonnen.
Cetin et al. untersuchen den Einfluss des Drucks und der Heizrate auf die Reak-
tivitdt von Koksen aus Biomassen (verschiedene Holzer und Bagasse) in CO--
Atmosphare [115,122]. Hohe Heizraten steigern die Reaktivitdt, wahrend hoher
Druck zu einer Verringerung fiihrt. Den negativen Druckeinfluss fiihren sie zu-
riick auf eine verringerte spezifische Oberflache sowie eine einsetzende Graphi-
tisierung. Biagini et al. beobachten eine Steigerung der Reaktivitit bei Tempe-
raturerhéhung wahrend der Pyrolyse im Flugstrom von 400 °C auf 800 °C [111].
In der TGA erzeugte Kokse sind hingegen wesentlich unreaktiver. Zanzi et al.
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bestatigen diese Aussagen im Temperaturbereich 800-1.000 °C, fithren die ho-
here Reaktivitit allerdings auf die mit der Temperaturerhéhung gleichzeitig an-
steigende Heizrate zurtiick [101].

Eine Ubersicht der verdffentlichten Einfliisse der Pyrolysebedingungen auf die
Kokseigenschaften lignocellulosehaltiger Biomassen findet sich bei Di
Blasi [97]. Demnach ist im Vergleich zu fossilen Brennstoffen die Koksentste-
hung und Reaktionskinetik bei Biomassen deutlich weniger untersucht und ver-
standen. Die Beobachtungen bekannter Untersuchungen lassen dennoch viele
Parallelen zur Koksentstehung aus Kohle zu. Die wesentlichen beobachteten
Einfliisse auf die Reaktivitdt und die Entwicklung der spezifischen Oberflache
sind in Tabelle 3.1 zusammengefasst.

Tabelle 3.1: Einfluss der Pyrolysebedingungen auf die Kokseigenschaften
nach Di Blasi [97]

Mafdnahme Reaktivitat Spez. Oberflache

Heizrate T T T
Temperatur 2 N2
Verweilzeit J
Druck ™ N2

« ¢« ¢«

Partikeldurchmesser 1

3 oberhalb von 1.073 K
Fazit

Die Reaktivitat von Koks aus Biomassen und fossilen Kohlen ist stark von den
Pyrolysebedingungen abhiangig. Die Verdnderungen wirken sich in dhnlichem
Maf? auf die Verbrennungs- wie auf die Vergasungsreaktionen aus. Als Haupt-
einflussparameter werden die Temperatur und die Heizrate wahrend der Pyro-
lyse beschrieben. Besonders die Heizrate hat einen starken Einfluss auf die
Struktur des Kokses und die Bildung von Mikro- und Makroporen. Die beobach-
tete Reaktivitdt von Koksen korreliert sehr stark mit der zur Verfiigung stehen-
den inneren Oberflache. Hinzu kommt die thermische Deaktivierung von akti-
ven Zentren durch Graphitisierung bei hohen Temperaturen. Die Bestimmung
der Reaktivitdt von Koks fiir Flugstromvergasungsbedingungen ist daher nur
mit unter vergleichbaren Bedingungen erzeugtem Pyrolysekoks aussagekraftig.
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

3.3 Koksumsatz

Der Umsatz des Kokses mit dem gasférmigen Vergasungsmedium ist der zeitbe-
stimmende Schritt der Vergasung. Bei dem Prozess spielen sowohl chemische
Reaktionen als auch Gasdiffusion eine entscheidende Rolle. Die ablaufenden
Vorgange am Einzelpartikel konnen fiir die heterogenen Vergasungsreaktionen
iiber folgende Schritte, siehe Abbildung 3.7, beschrieben werden [123]:

1. Diffusion der Edukte (E) durch
Grenzschicht (Filmdiffusion) l

2. Diffusion der Edukte in die Pore
(Porendiffusion)

3. Adsorption an innerer Poren- \
oberfliche \

4. Chemische Reaktion des Reak- P /
AN
E

Partikel

tanden mit dem Feststoff
5. Desorption der Produkte (P)

6. Diffusion der Produkte aus der ~N -
Pore T~
7. Diffusion der Produkte durch Grenzschicht

Grenzschicht
Abbildung 3.7: Modell der Gas-

Der beschriebene Mechanismus Feststoff-Interaktion

lauft dabei fiir Vergasungs- und Ver-

brennungsprozesse nach dem gleichen Prinzip ab. Die Reaktionsgeschwindig-
keit der einzelnen Teilschritte hangt von unterschiedlichen Einflussparametern
ab und kann jeweils begrenzend fiir die Gesamtreaktion sein. Wahrend die
Grenzschichtdiffusion nicht brennstoffspezifisch ist, da sie nur durch Gasdiffu-
sion gekennzeichnet ist, ist die Porendiffusion stark abhéngig von der Poren-
struktur. Die Schritte 3-5 stellen die eigentliche Gas-Feststoffreaktion dar. Diese
wird insbesondere durch die chemische Struktur der Koksoberflache (und de-
ren Dichte an aktiven Zentren [92]) sowie den katalytischen Einfluss von anor-
ganischen Brennstoffbestandteilen bestimmt. Insbesondere die chemische Re-
aktion ist daher stark brennstoffabhangig.

Um die Kinetik des Koksumsatzes zu beschreiben, wird oft die Reaktionsrate
Tops verwendet, die den aktuell reagierenden Kohlenstoff bezogen auf den zur
Verfiigung stehenden Kohlenstoff beschreibt:

(3.12)

Tobs =

_ aktuell reagierender Kohlenstoff  dm [ g ]
Zeit - vorhandener Kohlenstoff ~ dt- m lg-s
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3.3 Koksumsatz

Diese beobachtete Reaktionsrate kann direkt aus Messungen, zum Beispiel mit-
tels TGA, gewonnen werden. Hierauf basierend kdnnen Modelle fiir die Reakti-
onsrate abgeleitet werden. Ein sehr einfacher, empirischer Modellansatz ist es,
die Reaktionsrate nur iiber eine Temperaturabhdngigkeit abzubilden [52]:

Tobs = Ko,ops * €XP (— %—;) (3.13)
Darin sind R die allgemeine Gaskonstante und T [K] die Temperatur. Der praex-
ponentielle Faktor kg 55 [g/(g - s)] und die Aktivierungsenergie Ej ,p,s sind em-
pirische Konstanten. Mit diesem Ansatz (Arrhenius-Gleichung) wird die Tempe-
raturabhdngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit chemischer Reaktionen be-
schrieben. Die Reaktionsgeschwindigkeit des in Abbildung 3.7 dargestellten
Vergasungsvorgangs wird jedoch in der Realitat neben der chemischen Reak-
tion durch weitere Einfliisse begrenzt.

3.3.1 Reaktionsregime

Walker et al. beschreiben bereits 1959 drei charakteristische Reaktionsregime,
in denen jeweils ein Reaktionsschritt begrenzend wirkt [121]. Diese lassen sich
im Arrhenius-Diagramm (Abbildung 3.8) darstellen, bei dem die logarithmierte
Reaktionsrate iiber der inversen Temperatur aufgetragen ist.

e Regime I: Bei niedriger Temperatur ist die chemische Reaktion der bestim-
mende Geschwindigkeitsschritt.

e Regime II: Bereich mittlerer Temperatur, in dem die Gasdiffusion durch die
Brennstoffporen limitierend wirkt. Die scheinbare Aktivierungsenergie ist
nur ca. 50 % so hoch wie die der chemischen Reaktion [10].

e Regime III: Durch die hohen Temperaturen ist der Stofftransport durch die
Grenzschicht um die dufdere Partikeloberflache limitierend.

In Abbildung 3.8 ist aufierdem fiir jeden Reaktionsbereich die idealisiert vorlie-
gende Gaskonzentration des Reaktanden entlang des Partikelradius und der
Grenzschicht skizziert. Diese Verlaufe entsprechen der Vorstellung eines kugel-
formigen Partikels mit gleichmafiiger Porenverteilung. In Regime I entspricht
die Gaskonzentration innerhalb des Partikels an jeder Stelle der umgebenden
Gasatmosphére, da der Konzentrationsausgleich durch Gasdiffusion viel schnel-
ler ablauft als die chemischen Reaktionen. In Regime III sind die chemischen Re-
aktionen hingegen so schnell, dass alle Reaktanden sofort umgesetzt werden
und der Gesamtumsatz nur durch die Diffusion in der Grenzschicht limitiert ist.

45



3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

Regime II stellt den Ubergang zwischen Regime I und I1I dar, wobei hier die Dif-
fusion in den Poren begrenzend wirkt.

A

Regime III Regime Il Regime I
I e
©
g
,S Grenzschicht- Porendiffusion Chemische Reaktion
% diffusion
Q E
= _Tn - _Ey/2 ~ _=4
E r~T r~exp ( RT) r~exp ( RT)
>

Gaskonzentration des Reaktanden im Kokspartikel 1/Temperatur
Gaskonz. A

Partikel-

radius

Abbildung 3.8: Einfluss der Temperatur auf die Reaktionsrate und die
jeweilige Gaskonzentration innerhalb des Partikels nach [1,52]

Diffusionseffekte in porésen Partikeln

Fiir die Beschreibung des pordsen Partikels als Reaktionssystem wird dieser
meist als System zylindrischer Poren angesehen. Fiir die Gasdiffusion innerhalb
der Poren spielt neben der molekularen Diffusion auch die Knudsen-Diffusion
eine Rolle. Erstere beschreibt die freie Interaktion von Gasmolekiilen unterei-
nander, wiahrend bei der Knudsen-Diffusion auch die Interaktion mit den Poren-
winden eine Rolle spielt. Letztere tritt auf, wenn die mittlere freie Wegliange 1
eines Molekiils grofier als der Porendurchmesser dp,,. ist [123]. Die mittlere
freie Weglange ist abhingig vom Molekiilquerschnitt und dem vorherrschenden
Druck. Nach Laurendeau ist die molekulare Diffusion der dominierende Effekt,
wenn dp,,./A > 10 gilt, wihrend bei dp,,./1 < 0,1 die Knudsen-Diffusion do-
miniert [92]. Fiir Porendurchmesser kleiner 1 pum tritt die Knudsen-Diffusion
bei Koksen unter Vergasungsbedingungen auf [124].
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3.3 Koksumsatz

Der molekulare Gasdiffusionskoeffizient fiir ein binidres Gemisch idealer Gase
lasst sich mittels Gleichung (3.14) berechnen.

M, + M

. m3/2 1 2

] 18583772 [Tt (3.14)
M p-o -0 s

Darin sind M, M, [kg/kmol] die Molmassen der beiden Gase, p der Gesamt-
druck [10° Pa], g;, [pm] die Kraftkonstante der gemittelten einzelnen Kraftkon-
stanten und 2 das Kollisionsintegral. Tabellierte Werte fiir die einzelnen Para-
meter finden sich in der Literatur [123].

Zur Berticksichtigung der Knudsen-Diffusion in einer zylindrischen Pore gilt der
folgende Zusammenhang zur Berechnung des Knudsen-Diffusionskoeffizienten:

dp 8:'R-T [cm?
D, — —Fore - 3.15
K 3 - M; [ S ] ( )

In Koksen aus der Vergasung liegen verschiedene Porendurchmesser vor. Daher
wird das System sowohl durch molekulare als auch durch Knudsen-Diffusion
beeinflusst. Um dies zu beriicksichtigen, wird ein effektiver Diffusionskoeffi-
zient benétigt. Da die Zusammenhdnge (3.14) und (3.15) zudem nur fiir ideal
glatte Wande einzelner zylindrischer Poren gelten, werden diese um Geometrie-
faktoren erganzt. Fiir den effektiven Diffusionskoeffizient gilt:

-1

Dess =§ ($+D_1K) (3.16)
Darin ist € die Porositat, als Verhaltnis des Porenhohlraumvolumens zum Ge-
samtvolumen des Partikels, und 7 der Tortuositdtsfaktor. Letzterer stellt die
verldngerte Wegldnge der Poren durch deren geometrische Abweichung von
der Zylinderform und Poreniiberschneidung dar und hat typischerweise Werte
zwischen 3 und 4 [123].

3.3.2 Reaktionskinetik des Kokses

Um den Umsatz des Kokses nach der Pyrolyse zu beschreiben, miissen bei der
Flugstromvergasung die Reaktionsbedingungen in allen drei Regimen bertick-
sichtigt werden. Die theoretisch mogliche Reaktionsgeschwindigkeit bei rein
chemisch limitierter Reaktion bildet die Grundlage zur Modellierung. Fiir die
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

Abbildung der Diffusionslimitierung wird davon ausgegangen, dass nicht die ge-
samte reaktive Oberflache des Koks fiir die Reaktion zur Verfiigung steht [92].
Zusatzlich muss die Grenzschichtdiffusion beriicksichtigt werden.

Scheinbare und intrinsische Reaktionsrate

In der Literatur wird zwischen der beobachteten Reaktionsrate und der intrin-
sischen Reaktionsrate unterschieden. Letztere beschreibt die wahre Reaktivitat
eines Brennstoffs, die durch den Ablauf der chemischen Reaktion gekennzeich-
net ist [92]. Die intrinsische Reaktionsrate wird daher bezogen auf die zur Ver-
fiigung stehende reaktive Oberfliche S, [m?/g] angegeben:

Tintr =

aktuell reagierender Kohlenst. dm [ g ] 317
Oberfliche - Zeit - vorh. Kohlenst. Sy dt-m lm?-s (3.17)

Zwischen beobachteter und intrinsischer Reaktivitat ergibt sich unter Regime I-
Bedingungen daher der folgende Zusammenhang:

Tobs = Sg * Tiner (3.18)
Wie erwdhnt, laufen die heterogenen Reaktionen unterschiedlich schnell ab. Um
die Reaktionsgeschwindigkeiten vergleichen zu kénnen, bieten sich die intrinsi-
schen Reaktionsraten an. In Tabelle 3.2 sind intrinsische Koksreaktionsraten
aus verschiedenen Arbeiten bezogen jeweils auf die Geschwindigkeit der Bou-
douard-Reaktion zusammengefasst. Die Sauerstoffreaktion lduft unabhingig
vom Koks um Grofeenordnungen schneller ab als die Vergasungsreaktionen. Die
Geschwindigkeiten von Boudouard- und Wassergas-Reaktion liegen in einem
dhnlichen Bereich, wahrend die Methanisierung sehr langsam ablauft. Daher
kann erwartet werden, dass letztere fiir den Koksumsatz keine Rolle spielt, wes-
wegen sie bei der Modellierung oft vernachlassigt wird. Bei ausreichend vor-
handenem Reaktanden ist die vorherrschende Vergasungsreaktion die mit gas-
formigem Wasser.

Tabelle 3.2: Relative intrinsische Koksreaktionsraten verschiedener
Kokse bezogen auf die Rate der Boudouard-Reaktion

Reaktion Walker [121] Kajitani [125] Roberts [114]
800 °C 1.300°C 800 °C
C+1/20,-CO 105 - 3-105-5-105
C+C0,s2CO0 1 1 1
C+H,05 CO+H, 3 5 3-15
C+2H, S CH, 3-103 - -
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3.3 Koksumsatz

Um im Vergleich zu rein empirischen Ansitzen auch den Partialdruckeinfluss
der Reaktanden zu beriicksichtigen, wird oft ein Ansatz n-ter Ordnung fiir die
intrinsische Reaktionsrate der einzelnen Reaktionen verwendet [52,92,126]:

E,; .
Tintr,i = Ko, * €Xp (— Ril';w ) - (3.19)

Darin sind p; der Partialdruck der Reaktanden (CO2, Hz0 etc.) und n; die jewei-
lige Reaktionsordnung. Mit steigendem Partialdruck nimmt bei atmosphari-
scher Vergasung die Reaktionsrate zu, da mehr aktive Zentren belegt wer-
den [127]. Die Abhdngigkeit kann mit einer konstanten Reaktionsordnung be-
schrieben werden. Mit diesem Ansatz werden die chemischen Vorgange stark
vereinfacht abgebildet. Weitere Einfliisse auf die Koksreaktion, z. B. die Graphi-
tisierung oder katalytische Effekte, miissen iiber den konstanten praexponenti-
ellen Faktor k, ; berticksichtigt werden.

Um eine mechanistischere Abbildung zu erreichen, werden kompliziertere Mo-
delle (z. B. Langmuir-Hinshelwood) benétigt. Mit diesen kann die gegenseitige
Beeinflussung der Reaktionen bei der Adsorption an aktiven Zentren beriick-
sichtigt werden. Diese kann zu einer abnehmenden beobachteten Reaktionsord-
nung (Produktinhibierung) fithren. Bei niedrigen Vergasungsdriicken (unter-
halb von 15 bar) werden die Vergasungsreaktionen jedoch mit dem Ansatz n-ter
Ordnung gut abgebildet, da keine Inhibierung auftritt [127]. Detailliertere Be-
schreibungen hierzu finden sich bei verschiedenen Autoren [52,92,128].

Aktivierungsenergien und Reaktionsordnungen fiir die relevanten Reaktionen
zur Beschreibung der Reaktionsrate in der Form (3.19) sind fiir viele Brenn-
stoffe veroffentlicht. In Tabelle 3.3 ist eine Auswahl fiir die Koksreaktion mit Oz,
CO2 und H20 sowohl fiir Koks aus Biomasse als auch fiir verschiedene Kohle-
kokse zusammengefasst. Zusatzlich sind jeweils die Pyrolysebedingungen wah-
rend der Kokserzeugung mit angegeben. Wie in Kapitel 3.2.2 beschrieben, haben
diese einen wesentlichen Einfluss auf die Reaktivitat des Kokses. Aus den Daten
lasst sich ableiten, dass die Aktivierungsenergien der CO2- und H20-Reaktionen
brennstoffunabhdngig in einem &dhnlichen Bereich zwischen 200-240 kJ/mol
liegen. Verschiedene Verdffentlichungen nennen auch deutlich niedrigere
Werte (vgl. z. B. Di Blasi [97]), wobei fraglich ist, ob diese Werte unter Regime I-
Bedingungen bestimmt wurden. Die Aktivierungsenergie der O2-Reaktion liegt
mit Werten zwischen 120-160 kJ/mol deutlich niedriger. Gleichzeitig ist die
Partialdruckabhangigkeit bzw. Reaktionsordnung bei Sauerstoff tendenziell ho-
her als bei den Vergasungsreaktionen.
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

Tabelle 3.3: Veroffentlichte Aktivierungsenergien und Reaktions-
ordnungen fiir die relevanten Koksreaktionen mit H20, CO2 und O:

Brennstoff Kokserzeugung E4 [k]/mol] n[-] Quelle
C+H,05CO+H,
Buche TeAs00°C m om0
Grapefruit TGA 146-201 0,5-0,6 [130]
Braunkohle Wirbelschicht 199 - [131]
Bit. Kohle Fallrohrreaktor 214 0,86 [125]
sembpraze__ PUESTOWI00C L0
C+C0, s2CO
Pinie 238 0,48

Eukalyptus TGA 233 0,39 [132]

Bagasse 198 1
Olivenriickstidnde 900 °C, 30 °C/min 133 0,38-0,43 [133]
Hartholz Fallrohrreaktor 184-246 0,33-0,35 [134]
Braunkohle 1.600 °C; Flugstrom 200 0,41 [119]
Braunkohle Wirbelschicht 223 - [131]
Subbit. Kohle Wirbelschicht 212 0,74 [135]

it. 209-220 0-0,7
SenEilifAlfl:EiZit 1.100°C; Flugstrom 230-250 00,7 (93]
C+1/20,=CO

Maisspindel Flash Carbonizer 142-151 0,53-0,59 [136]
Cellulose TGA 0,5-5 °C/min 160 0,78 [137]
Pinie Drahtnetz 300 K/s 125 0,53 [126]
Bitum. Fallrohrreaktor 130 0,68 [125]
Subbit. Kohle Wirbelschicht 120 0,89 [135]
Sefg;ﬁﬁ;ﬁ 1.100 °C; Flugstrom iigizi 0,8-0,9 (93]
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3.3 Koksumsatz

Zum Einfluss der hydrothermalen Karbonisierung von Biomassen auf die Ver-
gasungseigenschaften findet sich nur eine Veréffentlichung von Lin et al. [26].
Darin wird die Reaktion einer HTC-Kohle aus Siedlungsabfallen in Oz- und CO2-
Atmosphare in der TGA untersucht. Im Vergleich zum Ursprungsmaterial wird
eine hohere Reaktivitiat nach der HTC festgestellt. Die niedrigen gemessenen Ak-
tivierungsenergien der COz2-Reaktion zwischen 106-131 k]J/mol deuten in Ver-
bindung mit der hohen Temperatur (1.000 °C) jedoch auf einen Einfluss von Dif-
fusionseffekten hin.

Reaktionskinetik in Regime II

Zur Abbildung der Bedingungen in Regime Il muss der Einfluss der Porendiffu-
sion bertcksichtigt werden, der die theoretisch mégliche (intrinsische) Reakti-
onsrate begrenzt. Hierzu wird, angelehnt an die Methoden der heterogenen Ka-
talyse in pordsen Medien, ein Porennutzungsgrad n (engl. effectiveness factor)
definiert. Dieser kann Werte zwischen 0 und 1 annehmen und als Anteil der zur
Verfiigung stehenden reaktiven Oberflache interpretiert werden kann [138]:

durch Porendiffusion limitierte Reaktionsrate (3.20)
n= rein chemisch limitierte Reaktionsrate '

Die Herleitung des Porennutzungsgrads fiir ein poréses, kugelformiges Medium
(idealisiertes Kokspartikel) wird zum Beispiel von Baerns et al. [123] beschrie-
ben und fithrt zu:

_3 ( 1 1) 321
T=%, \tanh o, &y (3.21)

Der Thiele-Modul fiir ein kugelférmiges Partikel @, berechnet sich in diesem

Fall wie folgt:
k.-S .Cn—l
Q=1 |—L = (3.22)
Des

Darin ist r der Kugelradius, k, die intrinsische Reaktionsrate, S, [m?/m?3] die
spezifische volumetrische innere Oberflache, ¢; die Konzentration und D, ¢, der
effektive Diffusionskoeffizient. Der Zusammenhang in Gleichung (3.21) ist dabei
giiltig fiir eine Reaktion erster Ordnung [92]. Laurendeau fasst die erweiterte
Anwendbarkeit fiir abweichende Geometrien und Reaktionen n-ter Ordnung zu-
sammen [92].
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

Um die Anwendbarkeit fiir Reaktionen n-ter Ordnung und eine Kompatibilitat
mit der oberflichenbezogenen intrinsischen Reaktionsrate [g/(m?*s)] zu errei-
chen, leitet Tremel daraus die folgende Beziehung ab [52]:

&= E Papp " Sg * Tineri* (i +1) - (R-T/M;) (3.23)
6 2 Deggi* Dsii

Darin ist p,y, die scheinbare Partikeldichte (waf) und p;; der Partialdruck des

Reaktanden i an der Partikeloberflache. Der Porennutzungsgrad berechnet sich
demnach wie folgt:

1 1 1
=% (tanh(3 o) 3- cp) (3.24)
Da der beschriebene Ansatz des Porennutzungsgrades fiir eine volumetrisch be-
zogene Rate [g/(m? - s)] abgeleitet ist, muss fiir eine Modellierung mit Bezug auf
die Partikeloberflache die Partikeldichte mitberiicksichtigt werden. In Verbin-
dung mit der intrinsischen Reaktionsrate lasst sich die Reaktionsrate damit wie
folgt darstellen:

=1k Papy - Sa ke -'exp(—ﬁ) (ﬂc .)ni [i] (3.25)
i K FPapp ©g "o R-T M; g-s

Reaktionsrate in Regime III

Fir die Berechnung der Reaktionsrate unter Porendiffusionslimitierung nach
(3.25) wird angenommen, dass die Konzentration des Reaktanden cy; an der
Partikeloberflache bekannt ist, vgl. auch Abbildung 3.8. In Realitdt bildet sich
jedoch ein Konzentrationsgefalle zwischen der Partikeloberflache und der Um-
gebung aus. Unter idealen Regime III-Bedingungen ist die Konzentration des Re-
aktanden an der Oberfldache null und die Reaktion daher nur noch von der Dif-
fusion durch die Grenzschicht des Partikels abhangig. Im Ubergangsbereich zwi-
schen Regime II und III sind die Grenzschichtdiffusion und die Porendiffusion
iiber die Oberflachenkonzentration miteinander gekoppelt.

Die Herleitung der Reaktionsrate in Regime III erfolgt tiber die Filmdiffusion in
der Grenzschicht des Partikels mit Hilfe des Fick’schen Gesetzes [92]. Fiir die
Stromungsbedingungen bei der Flugstromvergasung (Partikel bewegen sich mit
dem Gas) lasst sich diese laut Tremel wie folgt berechnen [52]:

12 - I\E" l)n4 i 1L1i [ g ]
= (c ;= Ce: _ 3.26
d127 B papp ( bulk,i S,I.) g-s ( )

,r.III
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3.3 Koksumsatz

Darin ist N; der gravimetrische Stochiometrie-Koeffizient, eingefiihrt von Lau-
rendeau, dessen Wert fiir die H20-Koks-Reaktion 2/3 und fiir die CO2-Koks-Re-
aktion 6/11 betrdgt [92]. ¢y, [mol/m?3] ist die Konzentration des Reaktanden
in der Hauptstromung, die liber das ideale Gasgesetz mit dem Partialdruck in
Verbindung steht. Unter Annahme idealer Regime IlI-Bedingungen (cs; = 0)
lasst sich die Reaktionsrate demnach iiber die umgebende Gaskonzentration be-
rechnen.

Regime I1I-Bedingungen treten bei sehr hohen Temperaturen auf und werden
im Flugstromvergaser erst oberhalb von 2.000 K erwartet [52,92]. Die Partikel
sind vergleichsweise klein und die relevanten chemischen Reaktionen, vergli-
chen zum Beispiel mit der Verbrennung, wesentlich langsamer, so dass die che-
mische Limitierung von entscheidenderer Bedeutung ist. Dennoch kann ein Mo-
dell zur erreichbaren Reaktionsrate unter Grenzschichtlimitierung dazu dienen
dessen Einfluss quantitativ abzuschéatzen.

Katalytischer Einfluss der Aschebestandteile

Sowohl bei fossilen als auch bei biogenen Brennstoffen haben die Aschebestand-
teile eine grofde Auswirkung auf deren Reaktivitdt. Bei Koksen aus lignocellulo-
sehaltigen Brennstoffen beeinflussen katalytische Effekte der Asche die Reakti-
vitat stiarker als deren urspriingliche Struktur [97]. Aschemenge und -zusam-
mensetzung sind dabei nicht nur von der Biomassespezies, sondern auch von
deren geographischer Herkunft, dem Pflanzenalter, Witterungseinfliissen etc.
abhingig. Verschiedene Untersuchungen mit fossilen Kohlen [139-141] und
Biomassen [116,139,142] zeigen, dass insbesondere Alkalien (Na, K) und Erdal-
kalien (Ca, Mg) katalytisch fiir die ablaufenden Reaktionen wirken. Werden die
loslichen Aschebestandteile ausgewaschen (leaching), kann das die Reaktivitat
um den Faktor 30-40 herabsetzen [139]. Nach Ye et al. steigt der katalytische
Einfluss der aktiven Spezies auf die Reaktivitit in der Reihenfolge Na > K > Ca
an [143].

Um den Einfluss der Asche auf die Reaktivitat zu beschreiben, werden in der
Literatur verschiedene Korrelationen angegeben. Diese setzen die katalytisch
wirkenden Bestandteile ins Verhaltnis mit nicht aktiv oder inhibierend wirken-
den. Dupont et al. finden bei holzartigen Biomassen einen linearen Zusammen-
hang der H,0-Koks-Reaktivitdt mit dem K/Si-Verhaltnis [144]. Hattingh et al.
untersuchen die CO,-Koks-Reaktion von drei fossilen Kohlen [141]. Sie finden
einen Zusammenhang zwischen dem Al,05/Si0,-Verhaltnis und der Reaktivi-
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

tat. Einen breit akzeptierten Zusammenhang fiir fossile und biogene Brenn-
stoffe, der sowohl den Einfluss der Aschezusammensetzung als auch der Asche-
menge berticksichtigt, stellt der Alkalienindex Al dar [116,128,141-143]:

Ca0 + K,0 + MgO + Na,0 + Fe, 0,
Al = X45che (an) * Al,0; + SiO,

(3.27)

Darin sind x44.p. [Ma.-%] der analysenfeuchte (an) Aschegehalt und CaO, K,0
etc. die einzelnen massenbezogenen Bestandteile der Asche. Mit dem Alkalien-
index lasst sich qualitativ der Einfluss der Asche auf die Reaktivitat verschiede-
ner Brennstoffe vergleichen. Obwohl einige Autoren eine lineare Korrelation
zwischen Al und der Reaktionsrate finden, kann basierend auf dem Al keine all-
gemeingiiltige quantitative Aussage getroffen werden [128].

3.3.3 Partikelentwicklung mit dem Umsatz

Die in Kapitel 3.3.2 beschriebenen Ansatze zur Kinetikmodellierung des Koks-
umsatzes sind abhangig von der spezifischen Koksoberflache, der Partikeldichte
und dem Partikeldurchmesser. Die Verdnderung dieser Kokseigenschaften mit
dem Umsatz ist abhdngig von dem jeweils vorherrschenden Reaktionsregime.
Um den Umsatz vollstandig beschreiben zu kénnen, werden Zusammenhénge
zwischen diesen Grofden benotigt. Unabhingig von der Entwicklung der Koks-
struktur ist die Reaktionsrate dabei mit dem fortschreitenden Koksumsatz tiber
die folgende Beziehung verkniipft:

_ dm _ 1 ax
Tobs =gt m - T (1—X) dt

(3.28)

Dabei wird der Koksumsatz X definiert iiber die Differenz aus der aktuell vor-
liegenden Menge Kohlenstoff m, und der urspriinglich vorhandenen m_y bezo-
genaufmg,:

m.,—m,
X=—2 (3.29)

Meo

Zur Beschreibung der Entwicklung des Partikels mit dem Umsatz existieren in
der Literatur verschiedene Modellvorstellungen unterschiedlicher Komplexitit.
Die komplexeren bertiicksichtigen den Einfluss der Strukturveranderung inner-
halb des Partikels, wahrend einfache Ansatze eher empirischer Art sind. Eine
Ubersicht verwendeter Modellansitze findet sich bei Molina und Mondragén
[145]. Zwei der oft angewandten Modelle sind das non-reacted core model
(auch shrinking core model) und das random pore model (RPM).
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3.3 Koksumsatz

Die Modellannahme beim shrinking core model ist, dass die Reaktion nur an der
jufleren Partikeloberfliche stattfindet, der Partikel daher von auf3en nach in-
nen abreagiert. Die zeitliche Umsatzentwicklung fiir ein kugelférmiges Partikel
ist dann:

dXx

—=3-k-(1-=X)2/3 3.30

T ( ) (3-30)
Darin ist k die Reaktionsrate. Die Formulierung entspricht einer abnehmenden
Kugeloberflache, die fiir die Reaktion zur Verfiigung steht. Damit kénnen ver-
einfachend die Reaktionsbedingungen eines pordsen Partikels unter Regime III-

Bedingungen dargestellt werden.

Das RPM wurde von Bhatia und

Perlmutter entwickelt [146]. Es Ubgrlappende
. Zylinder

stellt den Umsatz als Funktion

der inneren Oberflichenent- /Pore

wicklung durch Porenvergrofie-
rung und -iiberschneidung dar,
siehe Abbildung 3.9. Die zylind-
rischen Poren unterliegen dabei
einer zufélligen Durchmesser- Abbildung 3.9: Modell der Poren-
verteilung. Der zeitliche Umsatz- entwicklung im pordsen Partikel nach
verlauf des RPM stellt sich wie ~Bhatia und Perlmutter [146]

folgt dar:

Nicht reagierter
Feststoff

dX

= 1-X)-J/1-¥-In(1-X) (3:31)

Der Strukturparameter ¥ charakterisiert dabei das Porensystem zu Reaktions-
beginn:

4-w-ly-(1—¢
p Al (1-e)

52 (3.32)

Darin sind [, die Porenldnge, €, die Porositdt und S, die spezifische Oberflache
jeweils zu Beginn der Reaktion. Physikalisch interpretiert entsprechen grofe
Werte von ¥ einer starken Porenentwicklung wéhrend der Reaktion, wohinge-
gen bei ¥ = 0 bereits zu Reaktionsbeginn ein sehr pordses Partikel vorliegt.

Beide Modelle werden in Abbildung 3.10 miteinander verglichen. Der Umsatz-
verlauf beim shrinking core model ist bei gegebener Reaktionsrate nur vom Um-
satz abhdngig und stetig fallend. Dahingegen kann es beim RPM abhangig von
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

der Porenstruktur ein Maximum der Umsatzrate bei X > 0 geben. Dies ist der
Fall, wenn die innere Oberfliche zunichst durch Porenvergréfierung ansteigt,
bevor sie durch Porentiberlappung wieder abnimmt.

L2 e shrinking core
1 1~ RPM ¥=0
@ 0,8 RPM ¥=1
=, 1 RPM ¥=5
= 06
= ]
)
5 04

0,2

0

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Umsatz X [-]

Abbildung 3.10: Vergleich der Umsatzentwicklung des RPM fiir versch-
iedene Strukturparameter mit dem shrinking core model (k =1/3)

Das RPM in der beschriebenen Form berticksichtigt keine Veranderung des Par-
tikeldurchmessers, die Reaktionen finden in der gesamten pordsen Struktur
statt. Damit beschreibt das Modell die in Regime I stattfindenden Reaktionen ei-
nes ideal pordsen Partikels.

Oberflichenentwicklung

Um die Entwicklung der spezifischen Oberfliche mit dem Umsatz zu beschrei-
ben, ldsst sich das RPM, ausgehend von der volumetrisch [m?/m?®] bezogenen
Form (3.31), nach Feng und Bhatia wie folgt umformulieren [112]:

Sy =Sy y1—¥-In(1-X) (3.33)

Darin sind Sg, Sgo [m? /gc] die spezifischen Oberflachen wahrend bzw. zu Beginn

der Reaktion.

Obwohl sich der Strukturparameter ¥ theoretisch nach (3.32) berechnen lasst,
wird dieser aufgrund fehlender Informationen oft als Fitparameter verwendet.
Das RPM wird von verschiedenen Autoren zur Beschreibung der Oberfldchen-
entwicklung wahrend der Vergasung angewandt. Kajitani et al. untersuchen die
Oberflachenentwicklung verschiedener Kohlen im Fallrohrreaktor in CO,- und
H,0-Atmosphare [125]. Das Modell deckt die Entwicklung der Mikroporen gut
ab. Dabei liegen die Werte von ¥ zwischen 3 und 14. Ebenfalls fiir fossile Kohlen
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3.3 Koksumsatz

aus dem Flugstromstromreaktor finden Tremel und Spliethoff eine gute Uber-
einstimmung des Modells fiir ¥ zwischen 3 und 4,7 [119].

Die Anwendbarkeit des RPM fiir Biomassen wird ebenfalls verschiedentlich un-
tersucht. Janse et al. finden bei der Umwandlung von Holzkoksen in 0,-Atmo-
sphére keine Vorteile gegeniiber einfachen, homogenen Modellen [126]. Struis
et al. untersuchen die CO,-Vergasung verschieden vorbehandelter Tannenhol-
zer und finden eine gute Ubereinstimmung der Daten mit dem RPM besonders
im unteren Umsatzbereich [147]. Beide Arbeiten werden mittels TGA durchge-
fiihrt. Von Matsumoto et al. wird die gemessene Oberflichenentwicklung mit
dem Umsatz von Koksen verschiedener Biomassen im Flugstrom iiber das RPM
modelliert [148]. Es wird eine gute Ubereinstimmung der Messungen festge-
stellt. Die Oberflaichenentwicklung ist dabei in H,0- und CO,-Atmosphare ver-
gleichbar. Fiir ¥ wird ein Wert von 10 angegeben.

Partikeldurchmesser- und Dichteentwicklung

Um die Verdanderung von Partikeldurchmesser und -dichte wahrend der Koks-
umwandlung zu beschreiben, werden oft empirische Korrelationen verwendet,
mit denen das Reaktionsverhalten in verschiedenen Regimen berticksichtigt
wird. Um die beiden Gréf3en mit der Verdnderung des Koksumsatzes zu korre-
lieren, lasst sich die folgende Form ableiten [149]:

B
dp m
_r — ¢ =(1-X B 3.34
dp,o <mc,0> ( Koks) ( )
pe _ [m\*
Pe _ = (1 = Xoks)" (335)
pc,O <mc,0> Koks

Darin sind d,,; der Partikeldurchmesser und p., die aschefreie Dichte des Kok-
ses nach der Pyrolyse. Fiir die empirischen Konstanten a und £ gilt im Falle ku-
gelformiger Partikel der Zusammenhang a + 3 - § = 1. Wahrend der Reaktion
in Regime I nimmt der Durchmesser des Partikels idealisiert nicht ab, der Koks-
umsatz resultiert ausschliefllich aus einer Dichteabnahme, weshalb f = 0 gilt
und demzufolge a = 1. Bei Regime III-Bedingungen verandert sich die Dichte
nicht, da der Partikel von auf3en abreagiert. In diesem Fall nimmt ¢ den Wert 0
an, der theoretische Maximalwert von £ ist damit 1/3. Durch die Messung von
Partikelgréfie und -dichte, lasst sich demnach ein Riickschluss tiber das vorherr-
schende Reaktionsregime ziehen. Fiir Regime Il liegen die zu erwartenden
Werte von a und  zwischen den genannten Grenzfallen. Liu und Niksa nennen
fiir « einen Wert von 0,95 unter Flugstromvergasungsbedingungen [150]. Diese
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3 Thermochemische Vergasung fester Brennstoffe

geringe Durchmesserabnahme deckt sich mit den Ergebnissen von Matsumoto
etal. im Flugstrom zwischen 900-1.000 °C [148]. Unter Verbrennungsbedingun-
gen finden Monson et al. fiir vergleichbare Partikeldurchmesser a-Werte zwi-
schen 0,5-0,65 [151]. Die genannten Beziehungen lassen sich fiir alle drei Re-
gime in Verbindung mit dem Ansatz des Porennutzungsgrads anwenden [52].
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4 Forschungsbedarf, Ziele und
Methodik

Die libergeordnete Fragestellung dieser Dissertation ist die Anwendbarkeit der
Flugstromvergasung von Biomasse zur dezentralen Energieerzeugung. Hierzu
bisher angewendete und zur Verfiigung stehende Technologien sowie deren
spezifische Problemstellungen sind in den vorangehenden Kapiteln im Rahmen
einer Literaturrecherche dargestellt. Der identifizierte Forschungsbedarf ergibt
sich dabei hauptsachlich im Zusammenhang mit der Verwendung von Luft als
Vergasungsmedium und den Vergasungseigenschaften biogener Reststoffe:

e Biomasse wird bisher fast ausschlieRlich im Festbett oder in der Wirbel-
schicht vergast. Dabei entstehen bedingt durch die niedrigen Temperaturen
und die Zersetzung der makromolekularen Strukturen hohe Teerbeladun-
gen im Produktgas. Bei der Flugstromvergasung mit Sauerstoff werden
diese fast vollstdndig thermisch gecrackt. Bei der Luftvergasung sind die
Temperaturen jedoch wesentlich niedriger, so dass Teere im Produktgas
vorliegen kdnnen. Zur Teerentstehung im Flugstrom finden sich jedoch nur
wenige Veroffentlichungen.

o Physikalische Eigenschaften, z. B. hohe Wassergehalte, schlechte Mahlbar-
keit und Inhomogenitat, verschlechtern die Anwendbarkeit unbehandelter
Biomassen fiir die Flugstromvergasung. Diese Eigenschaften konnen durch
die HTC verbessert werden, es fehlen jedoch Aussagen iiber die Auswirkung
der Vorbehandlung auf die Vergasung im Sinne der Teerentstehung und
Feststoff-Vergasungskinetik. So ist zum Beispiel die Zersetzung der Biomas-
sestruktur abhdngig von den HTC-Bedingungen, stabile Strukturen wie Lig-
nin werden zum Teil nicht vollstindig umgesetzt.

¢ Die bei Flugstromvergasung mit Luft erreichbaren Temperaturen limitieren
den Umsatz des Brennstoffes, der fiir einen hohen Vergasungswirkungs-
grad entscheidend ist. Um den Vergaser effizient zu betreiben, werden
brennstoffspezifisch optimale Betriebsparameter benétigt, bei denen ein
hoher Produktgasheizwert, bei gleichzeitig niedriger Teerbeladung und ho-
hem Brennstoffumsatz erreicht wird. Zur Vergaserauslegung und fiir einen
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4 Forschungsbedarf, Ziele und Methodik

effizienten Betrieb werden Simulationsmodelle benétigt, die die Verga-
sungskinetik der Brennstoffe beriicksichtigen. Die Kinetik wird dabei maf3-
geblich beeinflusst durch die innere und dufiere Koksstruktur, den katalyti-
schen Einfluss anorganischer Brennstoffbestandteile und die Vergasungs-
atmosphére. Zur Vergasungskinetik hydrothermal karbonisierter Biomasse
in CO,- und H,0-Atmosphare existieren keine verlasslichen Literaturanga-
ben.

Aus den genannten Punkten lassen sich die Ziele dieser Dissertation ableiten:

o Die Teerentwicklung bei der Vergasung vorbehandelter Biomassen im Flug-
strom unter fiir die Luftvergasung relevanten Betriebsbedingungen soll un-
tersucht werden. Hierzu ist eine Charakterisierung der entstehenden Teere
sowie eine Bewertung ihrer Eigenschaften erforderlich. Das Ziel ist die Ge-
winnung von Erkenntnissen liber die Beeinflussbarkeit der Teerentwick-
lung durch die Betriebsparameter des Vergasers (Temperatur, Luftzahl,
Dampfzugabe).

e Umdie Eignung der HTC-Vorbehandlung fiir die Flugstromvergasung zu be-
werten, sollen HTC-Kohlen basierend auf verschiedenen Einsatzstoffen un-
ter moglichst realistischen und skalierbaren Bedingungen vergast werden.
Hierzu ist ein autothermer Vergasungsbetrieb anzustreben. Um eine Ver-
gleichbarkeit der Ergebnisse mit Literaturwerten zu ermoglichen, sollen zu-
satzlich unbehandelte biogene und gut untersuchte fossile Brennstoffe als
Referenz verwendet werden.

e Hinsichtlich der Reaktionskinetik der Brennstoffe sollen intrinsische Reak-
tionsraten untersucht werden. Dabei sollen die wichtigsten Koksreaktionen
mit CO,, H,0 sowie mit O, beriicksichtigt werden. Die Pyrolysebedingungen
haben einen wesentlichen Einfluss auf die Struktur und Reaktivitdt des Kok-
ses. Daher sollen Koksproben durch Pyrolyse unter fiir Flugstromvergaser
reprasentativen Bedingungen (hohe Heizraten und Temperaturen, geringe
Verweilzeiten) gewonnen werden. Das Ziel der grundlegenden Untersu-
chungen ist die Ableitung von Modellparametern, die sowohl die Tempera-
tur- als auch die Partialdruckabhangigkeit der Reaktionen beriicksichtigen.
Um den limitierenden Einfluss durch Poren- und Grenzschichtdiffusion zu
untersuchen, ist die Analyse von Koksproben erforderlich, die unter realis-
tischen Vergasungsbedingungen gewonnen werden. Diese sollen hinsicht-
lich des Koksumsatzes und der strukturellen Partikeleigenschaften (Dichte,
spezifische Oberflache, Partikeldurchmesser etc.) analysiert werden.
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o Vorhandene Simulationsmodelle sollen basierend auf den gewonnenen Da-
ten validiert bzw. erweitert werden. Um einen industriellen Biomasse-Flug-
stromvergasungsprozess mit Luft auslegen zu konnen, soll anschliefdend
der Einfluss der wichtigsten Parameter ndher untersucht werden.

Zur Umsetzung der genannten Punkte muss der Zielkonflikt zwischen der Un-
tersuchung eines breiten Brennstoffspektrums und einer moglichst detaillier-
ten Betrachtung gel6st werden. Das durchzufiihrende Versuchsprogramm stellt
daher einen Kompromiss dar, bei dem einige reprasentative Brennstoffe detail-
liert untersucht werden, wiahrend fiir weitere nur die wichtigsten Einflusspara-
meter ndher betrachtet werden:

e Fiir die Teerentwicklung sind die wesentlichen Einflussgrofien die Tempe-
ratur, die Stochiometrie und die Brennstoffeigenschaften. Um den Einfluss
von Temperatur und Stochiometrie getrennt betrachten zu kénnen, werden
zundchst Versuche mit einem elektrisch beheizten Flugstromreaktor durch-
gefiihrt. Hiermit kdnnen die Parameter {iber einen breiten Parameterbe-
reich unabhangig voneinander variiert werden. Dariiber hinaus wird die
Teerentwicklung in einem autothermen Vergaser untersucht, um eine
Ubertragbarkeit der vorherigen Ergebnisse zu verifizieren. In einem au-
tothermen Vergaser sind Temperatur und Stéchiometrie miteinander ver-
kniipft. Dabei werden durch die Ausbildung einer Flamme lokal hohe Tem-
peraturen erreicht, die sich positiv auf die Teerminderung auswirken. Fiir
die Teermessung wird die SPA-Methode verwendet, da diese Informationen
liber Teermenge und -zusammensetzung bietet.

e Eine detaillierte Analyse des reaktionskinetischen Vergasungsverhaltens
wird fiir drei reprasentative Brennstoffe durchgefiihrt. Hierzu werden zu-
ndchst Pyrolysekokse im Flugstrom gewonnen. Die Pyrolysebedingungen
entsprechen dabei anndhernd denen eines realen Vergasungsprozesses
(beziiglich der erreichten Heizraten, thermischen Deaktivierung und Tem-
peraturen). Die Kokse werden hinsichtlich der Fliichtigenfreisetzung unter-
sucht. AnschliefRend wird die intrinsische Reaktivitat der Pyrolysekokse in
der TGA gemessen und die Aktivierungsenergien, Reaktionsordnungen und
praexponentielle Faktoren der Koksreaktion mit CO,, H,0 und O, werden
bestimmt. Aufierdem werden fiir alle Brennstoffe Vergasungsversuche, so-
wohl im autothermen Flugstromvergaser als auch im elektrisch beheizten
Flugstromreaktor durchgefiihrt. Pyrolysekokse und Restkokse aus der Ver-
gasung werden hinsichtlich der Entwicklung von Oberflache, Dichte und
Partikeldurchmesser untersucht. Auflerdem werden die erreichten Kohlen-
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stoffumsatze und Kaltgaswirkungsgrade bestimmt. Die erzielten Ergeb-
nisse stellen eine Datenbasis fiir die Validierung von Simulationsmodellen
dar, so dass die Annahmen bezliglich der zu erwartenden Diffusionslimitie-
rungen iberpriift werden konnen. Das durchgefiihrte Versuchsprogramm
zur Brennstoffcharakterisierung basiert auf einem von Tremel entwickel-
ten Vorgehen [52]. Es stellt eine vereinfachte, an die Bedingungen der at-
mospharischen Flugstromvergasung in Luft angepasste Variante dar (siehe
Abbildung 4.1).

Brennstoffprobe
Autothermer Flugstromreaktor
Flugstromvergaser
o Modellvalidierung e Einfluss von A, T, Verweilzeit
o Einfluss von A, Dampfzugabe ¢ Deaktivierte Koksproben
o Flichtigenfreisetzung

Vergasungskoks Pyrolysekoks

Partikelentwicklung Thermowaage
e Spez. Oberflache o Intrinsische Reaktivitit
e Durchmesser o Tiner = f(T,p1);
o Dichte ¢ COz, H20, 02

Abbildung 4.1: Vereinfachtes Versuchsprogramm zur reaktionskineti-
schen Charakterisierung von Brennstoffen fir die Flugstromvergasung
mit Luft

¢ Fiir die Simulationen werden auf Basis der detaillierten Brennstoffcharak-
terisierung und der Koksanalysen zundchst Teilmodelle zum Partikelver-
halten wahrend der Vergasung validiert. AnschliefSend werden die Ergeb-
nisse der autothermen Vergasung mit einem Gesamtvergasungsmodell ver-
glichen. Die Ubereinstimmung von Gaszusammensetzung und Umsatz wird
fiir verschiedene Betriebspunkte evaluiert. Zudem wird ein vereinfachtes
Modell mit empirischer Modellierung der Reaktionskinetik fiir alle Brenn-
stoffe validiert. Die Ergebnisse werden mit dem detaillierten Ansatz vergli-
chen.

62



5 Versuchsprogramm und
Auswertemethoden

Zur Bearbeitung der im vorangehenden Kapitel beschriebenen experimentellen
Versuchsmethodik werden umfassende Analysen durchgefiihrt und verschie-
dene Versuchsanlagen genutzt. In diesem Kapitel werden diese zunachst detail-
liert beschrieben und anschliefiend die verwendeten Brennstoffe hinsichtlich
ihrer fiir die Vergasung relevanten Eigenschaften charakterisiert. Fiir die wich-
tigsten Prozessgrofien der Vergasung wird die Auswertemethodik dargelegt
und diskutiert. Abschliefiend wird das durchgefiihrte Versuchsprogramm de-
tailliert beschrieben.

5.1 Verwendete Versuchsanlagen und
Messtechnik

Grundlegende Vergasungs- und Pyrolyseuntersuchungen werden am elektrisch
beheizten Flugstromreaktor BabiTER (Baby High-Temperature Entrained Flow
Reactor) durchgefiihrt. Hiermit gewonnene Pyrolysekokse werden in einer at-
mosphdarischen Thermowaage (TGA) untersucht. Fiir die Vergasung unter in-
dustrienahen Bedingungen wird der autotherme Flugstromvergaser BOOSTER
(Biomass Pilot-Scale Entrained Flow Gasifier) verwendet. Fiir die Analyse von
Koks- und Brennstoffproben steht eine umfassende Laboranalytik zur Verfii-
gung, die zunachst dargestellt wird.

5.1.1 Laboranalytik

Brennstoff- und Koksproben werden im lehrstuhleigenen Labor und wenn mog-
lich nach Standardverfahren charakterisiert:

Kurzanalyse: Fiir die Kurzanalyse wird nach DIN 51718 zunéchst der Feuchte-
gehalt bestimmt. Die Messung erfolgt bei 106 °C mit dem Feuchteanalysator
IR 60 der Firma Denver. Fiir den Aschegehalt kommen unterschiedliche Nor-
men fiir Biomasse (CEN/TS 14775:2004) und fossile Kohlen (DIN 51719) zur
Anwendung, wobei die Veraschungstemperatur bei Biomasse 550 °C und bei
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Kohle 815 °C betragt. In dieser Arbeit werden die Biomassen nach der Biomas-
senorm untersucht, HTC Biokohlen hingegen nach der Kohlenorm. Der Fliichti-
gengehalt wird nach DIN 51720 bestimmt, die Proben werden dabei unter iner-
ten Bedingungen im Muffelofen bei 900 °C sieben Minuten lang pyrolysiert.

Elementaranalyse: Die C-, H-, N-, S-Gehalte werden mit dem vario Macro des
Herstellers Elementar nach DIN 51732:2007-08 bestimmt. Der O-Gehalt im
Brennstoff kann mit diesem Verfahren nicht direkt gemessen werden, er wird
als Differenz zu 100 Prozent berechnet.

Heizwert: Nach DIN 51900-1 wird zunéchst der Brennwert (oberer Heizwert)
des Brennstoffs bestimmt. Dafiir wird das Bombenkalorimeter (Modell 1351,
Hersteller Parr oder Modell C200, Hersteller IKA) verwendet. Im Rahmen dieser
Arbeit wird durchgehend der untere Heizwert verwendet, der sich aus dem
Brennwert berechnen lasst.

Ascheschmelzverhalten: Zur Bestimmung des Ascheschmelzverhaltens wird
nach Norm, z. B. DIN 51730, das Verformungsverhalten von Ascheprobenkor-
pern bei Temperatureinwirkung ausgewertet. Das Schattenbild der Priiflinge
wird dabei im Ascheschmelzmikroskop (ASM) mittels einer Kamera erfasst. Da-
von ausgehend werden die Erweichungs-, Sphéarisch-, Halbkugel- und Fliefstem-
peraturen abgeleitet.

Aschezusammensetzung: Die Zusammensetzung der Aschebestandteile wird
mittels Rontgenfluoreszenzanalyse (RFA) bestimmt. Das Gerdt der Firma
Shimadzu (EDX 800-HS) analysiert die Rontgenstrahlung von gepressten Asche-
tabletten und liefert die Ascheanteile als oxidische Zusammensetzung.

Oberflichenmessung: Die spezifische Partikeloberfliche von Koksproben
wird durch COz-Adsorption bei 273 K mit dem Model Nova 4200e der Firma
Quantachrome bestimmt. Die Auswertung erfolgt iiber die DFT-Methode. Die
CO2-Adsorptionsmethode wird verwendet, da hiermit, im Vergleich zur N2-Ad-
sorption, auch die Oberfldche der Mikroporen beriicksichtigt wird (siehe Kapitel
3.2.2). Fur die niedrigen Temperaturen bei Luftvergasung wird davon ausge-
gangen, dass diese wesentlich an der Reaktion beteiligt sind und somit die ver-
fiigbare innere Oberflache besser reprasentieren als die Makroporen.

Partikeldichte: Fiir die Angabe und Messung der Partikeldichte ist zu unter-
scheiden zwischen der Schiittdichte, der Rohdichte und der Reindichte, vgl.
S.105. Im Rahmen dieser Arbeit werden ausschliefdlich Schiittdichten bzw.
Klopfdichten gemessen. Dabei wird eine geringe Probemenge in einer Vorrich-
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tung bis zu 100-mal aus einer geringen Hohe fallen gelassen bis sich keine Volu-
mendnderung mehr einstellt und daraufthin das Probengewicht und Volumen
bestimmt.

Partikelgrof3enverteilung: Die Messung der Partikelgrofienverteilung erfolgt
optisch mittels Laserbeugung, das verwendete Gerat ist das SALD 2201 von
Shimadzu. Aus der Partikelgroflenverteilung konnen weitere Kenngrofien
(mittlere Durchmesser, dio/s0/90 etc.) abgeleitet werden.

5.1.2 Atmosphidrische Thermowaage

Die Reaktivitatsbestimmung der Pyrolysekokse wird mit einer TGA der Firma
Linseis (Modell PT 1600) durchgefiihrt. Abbildung 5.1 zeigt eine Prinzipskizze
des verwendeten Versuchsaufbaus. Eine Koksprobenmenge von 10-50 mg wird
auf einem Keramiktiegel in den Ofenraum eingebracht. Der Probenraum wird
von einem gasdichten Schutzrohr umgeben und die Probe von oben mit den Re-
aktionsgasen angestromt, wobei fiir eine gleichméfige Gasverteilung eine Dis-
persionsplatte verwendet wird. Stromabwarts werden die Gase aus dem Pro-
benraum abgezogen. Die Position des Probentiegels wird liber elektromagneti-
sche Kompensation in Waage gehalten, der hierfiir notwendige Strom ist pro-
portional zum Gewicht und wird zeitlich aufgeldst aufgezeichnet.

Ofenraum

— | Temperatur-
<4— | regler T(t)

Waigebalken

[ 1]
By

m j Schreiber
Gaszufuhr t

(N2, 02, CO2, H20)

Abbildung 5.1: Prinzipskizze Thermowaage
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Um das Schutzrohr herum sind die elektrischen Heizer angebracht, die einen
vorgegebenen Temperaturverlauf (z. B. isotherm oder konstante Heizrate) er-
moglichen. Es werden sowohl die Heizertemperaturen als auch die Temperatur
direkt unterhalb des Probentiegels gemessen, letztere wird fiir die Auswertung
verwendet. Die Gasmischung wird durch um das Schutzrohr gewickelte Kapilla-
ren geleitet. Dabei verdampft das zuvor fliissig mittels LFC (Liquid Flow Con-
troller) dosierte Wasser vollstandig. Fiir die Einstellung der Gasstréme werden
MFC (Mass Flow Controller) verwendet. Fiir Versuche zur Oz-Kinetik wird Luft
verwendet und der Partialdruck, genauso wie bei den CO2-/H20-Versuchen,
tiber die Stickstoffmenge angepasst.

5.1.3 Elektrisch beheizter Flugstromreaktor BabiTER

Der Flugstromreaktor BabiTER ist am Lehrstuhl fiir Energiesysteme im Rahmen
einer vorangegangenen Dissertation fiir den atmospharischen Betrieb konzi-
piert und anschliefSend kontinuierlich verbessert worden, siehe [52,128]. Ziel
der Versuchsanlage ist es die Pyrolyse bzw. Vergasung im Flugstrom unter mog-
lichst kontrollierten Bedingungen zu ermdglichen. Dafiir sollen die Verweilzeit
der Partikel und die Gasatmosphare variiert werden konnen. Ein vereinfachtes
Flief3bild des in dieser Arbeit verwendeten Versuchsaufbaus ist in Abbildung 5.2
dargestellt.

Der Reaktor besteht aus einem durchgehenden Keramikrohr aus Al203 (99,7 %),
das von aufien iiber drei Heizzonen mit jeweils vier U-férmigen MoSiz-Heizele-
menten auf eine konstante Temperatur von bis zu 1.700 °C beheizt wird. Das
Reaktionsrohr hat insgesamt eine Lange von 1,48 m und einen Innendurchmes-
ser von 40 mm. Uber eine elektrische Vorheizung wird das Gasgemisch auf die-
selbe Temperatur gebracht wie das Reaktionsrohr. Zur Temperaturregelung
kommen Thermoelemente vom Typ B zum Einsatz, die jeweils die dufiere
Wandtemperatur des Keramikrohres in der Mitte der Heizzone erfassen.

Die Brennstoffzufuhr erfolgt iiber eine gravimetrische Kleinstmengendosierung
nach dem Schwingrinnenprinzip. Der Brennstoff wird aus einem Silo mit einer
ersten Rinne in eine zyklisch befiillte bzw. entleerte Messzelle geférdert. An-
schlieflend vergleichmafligen zwei jeweils schmaler werdende Rinnen den
Brennstoff, der mit einer Dosierrate zwischen 50-600 g/h in ein senkrechtes
Dosierrohr (di = 8 mm) gefordert wird. Zur Verhinderung vorzeitiger Pyrolyse-
vorgange ist das Dosierrohr tiber einen Doppelmantel auf eine Maximaltempe-
ratur von ca. 300 °C luftgekiihlt.
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MEFC

Teerentnahme

Abbildung 5.2: Vereinfachtes FlieRbild des elektrisch beheizten Flug-
stromreaktors BabiTER

Stickstoff und Sauerstoff werden iiber MFC entsprechend der gewiinschten Gas-
atmosphdre und Gasverweilzeit dosiert. Ein Teil des benétigten Stickstoffs wird
iiber den abgedichteten Behélter der Dosierung geleitet, um in diesem eine
inerte Atmosphare sicherzustellen, durch die ein Falschlufteintrag und der mog-
liche Riickbrand in den Dosierbehélter verhindert werden. Dadurch verringert
sich die reale Vorheiztemperatur des Gasgemisches geringfiigig.

Zur Entnahme von Koks- und Gasproben wird eine wassergekiihlte, konzent-
risch zum Reaktionsrohr gefiihrte, axial verschiebbare Lanze (d; = 8 mm) mit ei-
ner Gesamtlange von 1,88 m verwendet. Mittels einer Venturi-Diise mit vorge-
schaltetem Durchflussregler wird ein definierter Volumenstrom iiber die Lanze
abgezogen und durch eine Partikelfalle geleitet. Die anndhernd isokinetische
Absaugung ermdoglicht die Entnahme reprasentativer Koksproben. Durch die
starke Abkiihlung von Gasen und Partikeln bei Eintritt in die Lanze kann von
einem sofortigen Stopp der Reaktionen ausgegangen werden.

Neben der Partikelentnahme werden am BabiTER Teer- und Gasmessungen
durchgefiihrt. Fiir die Gasanalyse steht ein Onlinemessgerét der Firma EHEIM
(Typ Visit 03 H) zur Verfiigung. Aufgrund der geringen Messgenauigkeit wird
dieses jedoch nur fiir die Uberwachung des Prozesses hinsichtlich Falschluftein-
trag und stationdrem Betrieb verwendet. Fiir die Auswertung werden Gas Bags
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(Tedlar SCV) der Firma Sigma-Aldrich befiillt und mit dem Gasanalysator des
autothermen Flugstromvergasers untersucht, siehe Kapitel 5.1.5. Die Gaspro-
ben werden iiber die Probenahmelanze genommen.

Die Entnahme von Teerproben kann nicht iiber diese erfolgen, da die Lanzen-
temperatur, bedingt durch die Wasserkiihlung, mit ca. 100 °C zu niedrig ist und
Teerkondensation nicht ausgeschlossen werden kann. Es wird daher eine zu-
satzliche beheizte Probenahmestrecke (vergleiche Kapitel 5.1.5) mit seitlichem
Abgang aus dem Reaktionsrohr ca. 400 mm oberhalb von dessen Ende genutzt.
Teermessungen sind deshalb nur an einer axialen Position moglich. Die nutz-
bare Liange des Keramikrohrs verkiirzt sich dadurch auf 940 mm, da Gas- und
Teerproben an der gleichen Position genommen werden.

5.1.4 Autothermer Flugstromvergaser BOOSTER

Der BOOSTER ist die in dieser Arbeit hauptsachlich verwendete Versuchsan-
lage. Fiir diese Dissertation sind wesentliche konstruktive und sicherheitstech-
nische Teile der Anlage konzipiert und eine umfassende Anlagensteuerung im-
plementiert worden. Ziel der Versuchsanlage ist es, Versuche unter mit indust-
riellen Flugstromvergasern vergleichbaren Bedingungen durchfiihren zu kon-
nen. Dabei werden {liber eine umfassende messtechnische Ausstattung Informa-
tionen gewonnen, die an grofdtechnischen Flugstromvergasern meist nicht er-
fasst werden.

Aufbau der Versuchsanlage

Die Auslegungskriterien der Anlage sind ein autothermer Druckbetrieb bis zu
5 barg bei Vergasung mit Sauerstoff oder Luft und einer nominellen thermischen
Brennstoffleistung von 100 kW. Damit deckt die Anlage einen breiten Betriebs-
bereich ab, der im Rahmen dieser Arbeit (atmosphdarische Luftvergasung) nur
teilweise ausgenutzt wird. In Abbildung 5.3 ist ein vereinfachtes Flief3bild des
Versuchsaufbaus mit den wesentlichen Anlagenkomponenten dargestellt. Die
Hauptbestandteile der Anlage sind die Feststoffdosierung und der Flugstrom-
vergaser selbst. Um eine fiir die Vergasung im industriellen Bereich reprasenta-
tive Technologie zu verwenden, wird zur Dosierung eine pneumatische Dicht-
stromforderung verwendet. Hiermit kann die Produktgasverdiinnung mit Trag-
gas geringgehalten werden.

Die fiir einen Versuchstag bendtigte Brennstoffmenge wird zunachst pneuma-
tisch in den Druckbehalter der Dosierung (2) eingebracht. Ein Druckregelsys-
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tem (1) regelt liber pneumatische Regelventile durch Zu- bzw. Abgabe von Stick-
stoff den Druck im Behalter, wobei die gesamte Menge des ein- und ausstromen-
den Stickstoffs iber thermische MFM (Mass Flow Meter) erfasst wird. Das Ge-
wicht des gesamten Druckbehalters wird iiber vier Wagezellen (3) kontinuier-
lich erfasst. Im Auslaufbereich des Silos befindet sich ein poréser Sintermetall-
boden, der von Fluidisiergas (4) durchstromt wird und zu einem lokal fluidisier-
ten Bereich in der Schiittung fithrt. Dadurch flief3t Brennstoff in der Mitte des
Sintermetallbodens nach unten in die Foérderleitung (6). Unter Zugabe von Zu-
satzgas (5) und bedingt durch den vorherrschenden Uberdruck wird der Brenn-
stoff zum Vergaser gefdrdert. Zur Vermeidung von Kanal- bzw. Briickenbildung
im Brennstoffsilo, die zum Unterbrechen der Forderung fithren wiirde, ist ober-
halb des Auslaufbereichs ein mechanisches Rithrwerk installiert.

\p]
C:Hi‘i Brennstoff Reaktionsgase
N . T ——
S
T1 =1 E
2 | [
1100 |11
T3 L - &
T ° Abgas
T5 .
rel L1t | 16 i
T H ’, ()
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A\ J 17 18
19
14 15
13 Produktgas

Abbildung 5.3: Vereinfachtes Flieffbild des autothermen Flugstrom-
vergasers BOOSTER: (1) Druckregelung, (2) Druckbehédlter Dosierung, (3)
Wigezellen, (4) Fluidisiergas, (5) Zusatzgas, (6) 6 mm-Fdorderleitung, (7)
Brenner, (8) Kamera, (9) Gasvorheizer, (10) Reaktionszone, (11) Druck-
behalter, (12) Wasserquench, (13) verfahrbare Probenahmelanze mit
Thermodlkreislauf, (14) Feuchtesensor, (15) Partikelentnahmefilter und
Gasanalyse, (16) Teermessstelle mit beheiztem Filter, (17) beheizter
Hauptgasfilter, (18) Druckregelung Reaktor, (19) Fackel, (T1-T6) Typ R-
Thermoelemente
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Der Vergaser besteht aus einem Druckbehalter mit wassergekiihltem Doppel-
mantel (11), an den oben ein austauschbarer Brenner (7) angeflanscht wird. Die
Reaktionsgase konnen iliber zwei elektrische Flanschheizkorper (9) auf bis zu
500 °C vorgeheizt werden. Die zylindrische Reaktionszone (10) wird von einer
Ausmauerung mit einem mehrschichtigen koaxialen Aufbau gebildet, in die
elektrische Heizer integriert sind. Im Brennernahbereich befindet sich eine was-
sergekiihlte, mit Stickstoff gespiilte Kamera (8), um die Flammenform und -sta-
bilitit wihrend des Betriebes zu iiberwachen. Gas- und Partikelproben konnen
oberhalb des Wasserquench (12) iiber eine axial verfahrbare Probenahmelanze
(13) aus der Reaktionszone entnommen werden. Die Lanze wird iiber einen
Thermodlkreislauf auf einer konstanten Temperatur oberhalb der Wasser-
dampfsattigung gehalten, so dass der Wasserdampfpartialdruck des Produktga-
ses (14) gemessen werden kann. Partikelproben werden in einem Sintermetall-
filter (15) gesammelt. Der Volumenstrom durch die Lanze wird mit einem MFC
geregelt, das sich nach dem Sintermetallfilter und einer Wasserfalle befindet.
Aus diesem Gasstrom wird ein Teil kontinuierlich der Gasanalyse zugefiihrt.

Uber die Reaktorlidnge verteilt gibt es mehrere Zugénge (Ports), durch die Pro-
ben seitlich aus dem Reaktionsbereich abgezogen oder Messmittel in diesen ein-
gebracht werden konnen. Mit Thermoelementen vom Typ R (T1-T6) wird iiber
diese Ports der Verlauf der Innenwandtemperatur des Reaktionsraumes ent-
lang der Stromungsrichtung gemessen. Die Thermoelemente werden in einem
Keramikschutzrohr gefiihrt und bilindig mit dem inneren Abschluss der Aus-
mauerung positioniert. Uber einen weiteren Port werden auf Héhe von T6 die
Gasproben fiir die Teermessungen (16) entnommen.

Der Hauptgasstrom wird im Quench vollstdandig abgekiihlt und in einem beheiz-
ten Keramikkerzenfilter mit automatischer Druckstofiabreinigung (17) von
restlichen Partikeln befreit. Der Druck im Vergaser wird iiber ein pneumati-
sches Regelventil (18) nach dem Filter eingestellt, durch das der Hauptgasstrom
zur Fackel (19) abstromt. In der Fackel wird das Produktgas mit einer Erdgaspi-
lotflamme verbrannt.

Die Anforderung einer autothermen Fahrweise des Reaktors erfordert eine Mi-
nimierung der thermischen Verluste, damit auch bei den vergleichsweise nied-
rigen Brennstoffleistungen ein sinnvoller Betrieb moglich ist. Abbildung 5.4
zeigt den dafiir konzipierten mehrschichtigen Aufbau der Ausmauerung bzw.
[solierung im Schnitt durch den Reaktor. Der Druckbehalter ist unterteilt in vier
einzelne Sektoren:
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e Der Brennerbereich bildet den oberen Abschluss des Vergasers. Er um-
fasst den Brenner, die Kamera und einen Flammenwachter fiir den Aufheiz-
betrieb mit Erdgas. Die thermische Isolierung wird durch Stampfmasse er-
reicht.

¢ Im Reaktionsbereich finden die Vergasungsreaktionen statt. Um Verluste
in diesem Bereich, bedingt durch die grofle Oberfliche, zu verringern, ist
hier die aufwendige mehrschichtige Ausmauerung ausgefiihrt. Zusatzlich
sind auf der gesamten Lange acht elektrische Heizelemente in die Ausmau-
erung integriert. Die gesamte Ausmauerung hat ein Gewicht von ca. 1,8t
und ist damit thermisch trage. Die elektrische Heizung dient vor Versuchs-
beginn zum Aufheizen der Anlage.

e Auf dem tragenden Teil ist die ge-
samte Ausmauerung aufgebaut. Er
ist fest mit dem Anlagengeriist ver-
bunden. Die Tragplatte darf aus sta-

— Brenner

tischen Griinden nicht heifer als
600 °C werden. Daher ist in diesem
Bereich keine Heizung installiert.

— Reaktions-
¢ Im Quench wird tiber drei nach in- Reaktions

bereich
nen gerichtete Wasserdiisen das
Produktgas vollstindig abgekiihlt.
Drei nach oben ausgerichtete Dii-
B ) Tragender
sen kiihlen die Tragplatte. Aufier- Teil
dem befindet sich im Quenchbe-
reich die Zentriervorrichtung fiir Quench

die Probenahmelanze. Im Quench
wird {lber ein Regelventil der Fiill-
stand des Wassers konstant gehal-

ten.

Die gesamte fiir die Reaktion nutzbare
Lange von der Brennermiindung bis
zum Ende des zylindrischen Reaktions-
bereichs betrdgt 2,3 m. Der Abstand
zwischen Brennermiindung und T1 be-  Appildung 5.4: Schnittbild durch
tragt 398 mm, zwischen den Thermo- den Reaktor mit seitlicher An-
elementen T1 bis T5 ist der Abstand je- ~ Sicht (oben) und Draufsicht in
. . Hoéhe der gestrichelten Linie
weils 255 mm und zwischen T5 und T6  (ypten)
liegen 509 mm. Der Reaktionsbereich
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hat einen Innendurchmesser von 250 mm, die Gesamtdicke der Isolierung be-
tragt ebenfalls 250 mm. Die erste innere Schicht aus 98,5 % Alz0s hat dabei eine
Anwendungstemperatur von 1.800 °C und eine Wandstarke von 115 mm. In der
darauffolgenden Schicht liegen die acht elektrischen Heizelemente mit jeweils
4 kW Heizleistung und einer Maximaltemperatur von 1.100 °C.

Medienbereitstellung und Brennertechnik

In dieser Arbeit wird ein Mehrkanal-Drallbrenner verwendet, der mehrere
Funktionen erfiillt. Um trotz der thermischen Trigheit der Ausmauerung im
zeitlichen Rahmen eines Versuchstages einen stabilen Betriebspunkt zu errei-
chen, wird vor Versuchsbeginn mit einer Erdgasflamme vorgeheizt. Ausschlief3-
lich mit der elektrischen Heizung lasst sich eine Innenwandtemperatur von nur
ca. 900 °C erreichen. Die Erdgasflamme hat im Vergleich zur Feststoffflamme
den Vorteil einer hohen Automatisierbarkeit. Sowohl im Erdgas- als auch im
Vergasungsbetrieb erfolgt durch den Brenner die Vermischung der Reaktanden.
Dabei wird durch den Drall eine aerodynamische Stabilisierung der Flamme er-
reicht, indem sich Rezirkulationszonen ausbilden. Der verwendete Brenner hat
drei konzentrische Kandle, siehe Abbildung 5.5.

Tragluft Erdgas
Brennstoff o 25 -
ﬁ Primarluft |
Sekundarluft L ;i 20 -
Sauerstoff ﬂ Erdgas- § 1 X X
Dampf 1| Mischdiise ‘e 15 1 X X o U
5 . O
5 O
Drall- % 10 1 o] &
erzeuger £ ]
Brenner- S 5 7
miindung > A AN AN A A A
13001 \52 0 ———
35 { 0,3 0,4 0,5 0,6
i A
4270 60 APrimirluft X Sekundarluft O Tragluft

Abbildung 5.5: Brennerspitze mit Abmessungen [mm] (links) und bei-
spielhafte Aufteilung der Luftstrome bei A-Variation mit 70 kW Brenn-
stoffleistung (rechts)
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Der mittlere Kanal dient als Erdgasbrenner, hier wird ein Teil der bendtigten
Luft (Primarluft) mit Erdgas gemischt und das Gemisch iiber einen Ziindfunken
geziindet. Uber den Brennstoffkanal wird Brennstoff mit vorgeheizter Tragluft
eingebracht. Im dufdersten Kanal befindet sich der Drallerzeuger mit einem
Drallwinkel von 30° gegeniiber der Lingsachse. Uber diesen Kanal wird die Se-
kundarluft eingebracht. Aufierdem kann hieriiber Dampf und reiner Sauerstoff
zugegeben werden. Sekundarluft, Sauerstoff und Dampfwerden iiber einen Vor-
heizer aufgeheizt.

Fir die Bereitstellung und Aufteilung der Gas- und Feststoffstrome miissen ver-
fahrenstechnische und sicherheitstechnische Fragestellungen berticksichtigt
werden. Da im Brennstoffkanal eine Mischung aus vorgeheizter Luft und Brenn-
stoff vorliegt, wird eine Mindestgeschwindigkeit vorgegeben, mit der ein Flam-
menriickschlag vermieden werden kann (Veas > Vriamme). Der Primarluftkanal
wird kontinuierlich durchstromt, um eine Kiihlung zu erreichen und Ablagerun-
gen zu verhindern. Unter Berticksichtigung der Mindestgeschwindigkeiten kann
die Vergasungsluft zwischen Tragluft- und Sekundarluftkanal variabel aufgeteilt
werden, um so den Drall der Stromung verdandern zu kénnen. Hierzu wird die
Tragluftmenge iiber die Variable yr.qg,r: bestimmt:

Tragluft [Nm3/h]

_ 5.1
Vrreguust = Gesamtluftbedarf [Nm3/h] — Primérluft [Nm? /h] G

Die Sekundarluftmenge ergibt sich entsprechend aus dem Gesamtluftbedarf ab-
zliglich der Priméar- und Tragluft. In Abbildung 5.5 (rechts) ist die Aufteilung der
Luftstrome auf die einzelnen Brennerkanile anhand der Versuche mit hydro-
thermal karbonisiertem Griinschnittmaterial bei 70 kW Brennstoffleistung dar-
gestellt. Bei den Versuchen fallen verschiedene Stickstoffstrome (z. B. fiir die Ka-
meraspililung) an, die zu einer Verdiinnung der Vergasungsluft fiihren wiirden.
Diese werden online liber die zentrale Steuerung erfasst. Um dennoch am Ein-
lass eine integrale Gasmischung entsprechend der Zusammensetzung reiner
Luft zu erreichen, wird tiber den Sekundarluftkanal ein entsprechender Teil der
bendétigten Luft durch reinen Sauerstoff substituiert.

Neben den Versuchen mit Variation der Luftmenge, wird die Zugabe von Dampf
untersucht. Hierbei wird mit einem Industriedampferzeuger Sattdampf bei
6 bar bereitgestellt. Dieser wird liber ein Regelventil entspannt, so dass liber-
hitzter Dampf in den Vorheizer strémt. Der Dampfmassenstrom wird im gesat-
tigten Zustand liber einen Ganzmetallschwebekorper erfasst und steht der Steu-
erung als Analogsignal zur Verfiigung.
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Prozesssteuerung und -sicherheit

Die Komplexitdt der Anlage und potenzielle Gefahren durch den moglichen
Druckbetrieb und die Erzeugung brennbarer sowie zum Teil toxischer Gase er-
fordern ein integrales Sicherheitskonzept mit einem hohen Automatisierungs-
grad. Die mehrstufige Sicherheitsarchitektur basiert auf einer inhdrenten Anla-
gensicherheit durch Uberdrucksicherung mittels Berstscheiben und Sicher-
heitsventilen sowie der sicheren Ableitung der dartiber austretenden Medien.
Der hardwareseitigen Absicherung sind vier definierte Kriterien (drei Tempe-
raturen, ein Druck) vorgelagert, deren zugehorige Messungen jeweils redun-
dant ausgefiihrt sind und eine elektrische Sicherheitskette auslosen. Die ver-
wendeten Armaturen sind stromlos sicher ausgefiihrt. Die Kriterien fiir die Si-
cherheitskette sind so gewahlt, dass sie vor den mechanischen Sicherheitsein-
bauten auslosen. Die letzte Hierarchiestufe stellt die Anlagensteuerung selbst
dar, die den beiden vorherigen untergeordnet ist.

Die Anlagensteuerung erfolgt mittels einer speicherprogrammierbaren Steue-
rung (SPS) der Firma Siemens (Simatic S7). Samtliche wahrend des Betriebes
verdnderbaren Prozessparameter kénnen hieriiber zentral gesteuert werden,
alle relevanten Messsignale stehen dem System dabei online zur Verfiigung. Der
Benutzereingriff und die Anzeige von Ist- und Sollgrofien erfolgt iiber die Sie-
mens Software WinCC. Abbildung 5.6 zeigt die Hauptansicht der Benutzerober-
flache.
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Abbildung 5.6: WinCC-Benutzeroberflache (Hauptansicht) der Anlagen-
steuerung des BOOSTER
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In der Steuerung sind verschiedene Prozesszustdnde als Schrittkette implemen-
tiert (z. B. elektrisch Aufheizen, Gasbrennerbetrieb, Notaus etc.) mit jeweils de-
finierten automatischen Ablaufen und Berechtigungen. Durch den in der Steue-
rung realisierten Notauszustand verbleiben, im Vergleich zu den oben genann-
ten Sicherheitskonzepten, deutlich mehr Eingriffsmoglichkeiten durch den Be-
nutzer.

Sowohl der Vergaser als auch die Dosierung verfiigen iiber eine jeweils eigen-
standige SPS, so dass die Anlagen auch unabhingig voneinander betrieben wer-
den kénnen. Im Versuchsbetrieb tauschen beide miteinander definierte Variab-
len aus, wobei die Dosierungs-SPS in einer Master-Slave-Beziehung der Verga-
ser-SPS unterstellt und so in deren Sicherheitskonzept integriert ist. Komplexe
Ablaufe innerhalb der Prozesszustande, wie zum Beispiel Anfahr- und Ziindvor-
ginge, laufen nach erfolgter Freigabe weitgehend automatisiert ab. Dabei wer-
den dhnlich wie bei einem Zustandsautomaten nacheinander einzelne Schritte
durchlaufen und die fiir den nachsten Schritt benotigten Kriterien gepriift.

Alle Messdaten und internen Variablen des Leitsystems werden kontinuierlich
tiber einen OPC-Server (Open Platform Communications) im Netzwerk verfiig-
bar gemacht. Dadurch kénnen am Leitstand liber ein separates MATLAB®-Tool
online zeitliche Verlaufe von ausgewdhlten Variablen dargestellt und gespei-
chert werden.

5.1.5 Messtechnik

Das Produktgas aus BabiTER und BOOSTER wird hinsichtlich der Hauptgaskom-
ponenten und der Teerbeladung untersucht. Auf die hierfiir verwendete Mess-
technik wird im Folgenden naher eingegangen.

Gasanalyse

Die Hauptgaskomponenten werden mit einem extraktiven Gasanalysator vom
Typ S700 der Firma Sick gemessen. Die Gase COz, CH4 und CO werden mittels
Nichtdispersiver Infrarot-Absorption (NDIR) gemessen. Fiir H2 wird ein War-
meleitfahigkeitsdetektor (WLD) und fiir Oz ein paramagnetischer Sensor ver-
wendet. Der Sick-Gasmessschrank ermoglicht eine Online-Gasanalyse der tro-
ckenen Hauptgaskomponenten. Die direkte Messung des Stickstoffanteils im
Gas ist mit dem Messprinzip nicht méglich, dieser wird als Differenz zu 100 an-
genommen.
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Da der Stickstoffanteil im Produktgas fiir die Datenauswertung wichtig ist (siehe
Kapitel 5.3), werden zusétzlich zyklische Messungen mit einem Gaschromato-
graph (GC) vom Typ Clarus 580 der Firma Perkin Elmer durchgefiihrt. Dieser ist
mit einem WLD ausgestattet und ermoglicht ebenfalls die Messung der obenge-
nannten Komponenten. Zusatzlich konnen hiermit die einfachen Kohlenwasser-
stoffe C2H: (Acetylen), C2H4 (Ethylen) und C:Hs (Ethan) mit einer Nachweis-
grenze von 0,01 Vol.-% erfasst werden. Bedingt durch das Messprinzip (WLD
mit Trennsdule) lasst sich der Stickstoffgehalt direkt messen. Sauerstoff und Ar-
gon werden hingegen nur als Summenanteil erfasst, da sich ihre Retentionszei-
ten kaum unterscheiden.

Fiir den storungsfreien Betrieb beider Messgerate wird ein partikel- und teer-
freies Gas benoétigt. Dies wird durch Partikelabscheidung mittels Sintermetall-
filter und anschliefSender Abkiihlung in kaltem Wasser (Waschflasche bzw.
Wasserfalle) erreicht. Um die feuchte Gaszusammensetzung angeben zu kén-
nen, wird beim BOOSTER vor der Partikelabtrennung der Wasserdampfpartial-
druck py,o gemessen, siehe Abbildung 5.3. Die Messung erfolgt kontinuierlich
mit einem kapazitiven Feuchtemessumformer vom Typ EE31-E der Firma E+E
Elektronik. Die Messung erfolgt oberhalb von 100 °C, um im untersuchten
Druckbereich immer ausreichend vom Kondensationsbeginn entfernt zu sein.
Der volumetrische Wasseranteil yy,, lasst sich dann durch Messung des Abso-
lutdrucks p,ps liber den Zusammenhang yy,o = Pu20/Paps Derechnen. In dieser
Arbeit sind Angaben zur feuchten Produktgaszusammensetzung immer aus der
trockenen Gaszusammensetzung und dem gemessenen Wasserdampfanteil be-
rechnet. Tabelle 5.1 fasst die hauptsadchlich verwendete Gasanalytik zusammen.
Die Messung des Wasserdampfanteils wird am BabiTER nicht durchgefiihrt.

Tabelle 5.1: Ubersicht der hauptsiachlich verwendeten Gasanalytik

Gerat Gas Messbereich Messprinzip Messgenauigkeit
SICK co 0..70 Vol.-% IR 2%v.Ea
SICK CO: 0...40 Vol.-% IR 2% v.E.d
SICK CH4 0..10 Vol.-% IR 2% v.E.d
SICK Ha 0...40 Vol.-% WLD 1%v.E.2
SICK 02 0..25Vol.-% Paramagnetisch 1%v.E.2
E+E H20 0...1.100 mbar Kapazitiv *(1,5+1,5 % v.M.) % rFb

3 v.E. = vom Endwert » v.M. = vom Messwert, Angabe bezogen auf relative Feuchte (rF)
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Teeranalytik

Fiir die Teermessungen wird in dieser Arbeit die SPA-Methode verwendet.
Diese bietet die Vorteile einer schnellen Probenahme mit einer weitgehend au-
tomatisierbaren Auswertung und ermoglicht Aussagen sowohl zur Teerbela-
dung als auch zur Zusammensetzung der Teerkomponenten. Die Methodik ist
im Rahmen der Dissertation von Mayerhofer am Institut etabliert worden und
wird weitgehend iibernommen [12].

In Abbildung 5.7 ist das prinzipielle Vorgehen zur Probenahme und -analytik
dargestellt. Sowohl beim BabiTER als auch beim BOOSTER wird seitlich liber
eine Probenahmelanze Produktgas aus dem Reaktionsbereich abgezogen. Die
Lanze besteht im Bereich des Reaktorinnenraums aus einer Keramikspitze mit
einem sich anschliefRenden auf ca. 400 °C beheizten Edelstahlrohr. Damit kann
Produktgas oberhalb des Teertaupunkts durch die Isolierung (BabiTER) bzw.
den Druckmantel (BOOSTER) nach aufien gefithrt werden. Nach der Probenah-
melanze werden die Partikel in einem auf 300 °C beheizten Glasfaserkerzenfil-
ter entfernt.

Thermoelement Produktgas
Produktgasstrom

N

Partikel- T Aminophase
Filter -/ Durchl

Kiihler | Purchfluss

-messer

Abbildung 5.7: Schematische Darstellung der SPA-Probenahme (links)
und des Vorgehens zur Teeranalyse (rechts)

Die eigentliche SPA-Probenahme erfolgt nach dem Filter, wobei liber einen Zeit-
raum von 60 s mittels einer Spritze 100 ml Produktgas iiber die Aminophase
(SPA-Séule: Supelco-Supelclean™ LC-NH2, 3 ml/500 mg) geleitet werden.
Hierzu wird eine auf die SPA-Saule aufgesteckte Kaniile durch ein Teflon-Sep-
tum in den Produktgaspfad eingestochen. Die Teerkomponenten adsorbieren
an der Aminophase, die vorab mit Trockeneis gekiihlt wird. Uber ein Thermo-
element wird die Gastemperatur direkt an der Kaniilenspitze gemessen und
vorab der Produktgasstrom durch die Entnahmestrecke so angepasst, dass min-
destens 200 °C erreicht werden. Uber die definierte Probegasmenge kann die
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Teerbeladung quantitativ gemessen werden. Durch die starke Abkiihlung des
Gases in der Spritze und den Druckverlust iiber Partikelfilter, Kaniile und SPA-
Sdule entspricht das abgezogene Volumen anndhernd dem bei Normbedingun-
gen.

Die nach der Probenahme gasdicht verschlossene SPA-Saule wird auf Trocken-
eis gelagert, um das Entweichen leichtfliichtiger Bestandteile zu verhindern
[152]. AnschliefRend werden die Teerkomponenten im Labor mit Dichlorme-
than (DCM) aus der SPA-Saule ausgewaschen (eluiert). Auf die urspriinglich von
Brage et al. [81] fiir die Methode vorgesehene getrennte Auswaschung von phe-
nolischen und aromatischen Teerfraktionen wird dabei verzichtet. Laut Mayer-
hofer werden bereits bei der Waschung mit DCM auch die polaren Fraktionen
nahezu vollstandig eluiert [12]. Die im Lésungsmittel vorliegenden Teere wer-
den in einem GC mit Flammenionisationsdetektor (FID) analysiert, wobei die
Trennung in einer unpolaren Sdule (Agilent HP-5, Lange: 30 m, Durchmesser:
320 pm, Film: 0,25 pm) erfolgt. Als mobile Phase wird Wasserstoff verwendet.
Der GC-FID (Agilent 7890A) ist mit einem Autosampler vom Typ G4513A aus-
gestattet, so dass eine automatisierte Probenanalyse mit hoher Wiederholbar-
keit ermoglicht wird. Fiir die Auswertung der SPA-Proben werden jeweils drei
Wiederholungsmessungen im GC durchgefiihrt und der Mittelwert der Ergeb-
nisse verwendet.

In Tabelle 5.2 sind die kalibrierten Teerkomponenten, deren jeweiliges minima-
les Detektionslimit ¢4, min Und die Zuordnung zum ECN-Klassensystem aufge-
fiihrt.

Tabelle 5.2: Ubersicht der kalibrierten Teerkomponenten mit Zuordnung
nach ECN-Klassensystem und Angabe des minimalen Konzentrationslimits

Klasse Komponente Ctar,min Klasse Komponente Ctar,min
[mg/Nm®] [mg/Nm®]
2 Phenol 18,0 4 Naphthalin 12,7
2 Kresol (o) 16,4 4 Biphenyl 13,2
2 Kresol (m) 17,6 4 Fluoren 13,8
3 Toluol 13,2 4 Anthracen 14,4
3 Xylol (o) 12,4 4 Phenanthren 14,9
3 Styrol 13,4 5 Fluoranthen 15,7
4 Inden 12,7 5 Pyren 15,9
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Als Messgenauigkeit der SPA-Analyse werden von Mayerhofer fiir alle genann-
ten Komponenten Werte zwischen 6,1-7,9 % angegeben [12]. Der Fehler bezieht
sich dabei nur auf die GC-Analytik. Hinzu kommt der Fehler bei der Proben-
ahme, der allerdings schwer zu quantifizieren ist und besonders bei den leicht-
fliichtigen Komponenten vergleichsweise hoch sein kann.

Flir die Auswertung der Teermessungen wird unterschieden nach den in Ta-
belle 5.2 aufgefiihrten Teerkomponenten, fiir die das GC kalibriert ist, und sol-
chen, die im Chromatogramm als Peaks erscheinen, aber nicht eindeutig zuge-
ordnet werden konnen. Erstere werden als identifizierte (id.) Komponenten be-
zeichnet, deren Gewicht anhand der molaren Masse bekannt ist, so dass die
Teerbeladung quantitativ bestimmt werden kann. Die nicht identifizierten Kom-
ponenten (n.id.) werden mit einer gemittelten Korrelation zwischen GC-Signal
und Beladung aller Teere der Klassen 3-5 abgeschitzt. Angaben hierzu sind da-
her als semiquantitativ anzusehen.

5.2 Charakterisierung der verwendeten
Brennstoffe

Im Rahmen dieser Dissertation werden insgesamt 6 verschiedene Brennstoffe
untersucht:

e KOM: HTC-Kohle basierend auf einem Biomassemix fiir die Kompostierung
RBK: Rheinische Braunkohle

BUC: HTC-Kohle basierend auf Buchenhackschnitzeln

OSA: HTC-Kohle basierend auf organischen Siedlungsabfillen

e GSM: HTC-Kohle basierend auf Griinschnittmaterial

e MAS: Getrocknete und gemahlene Maisspindel

Die Elementar- und Kurzanalyse, der untere Heizwert sowie der dso-Partikel-
durchmesser aller Brennstoffe sind in Tabelle 5.3 zusammengefasst. Auflerdem
sind der nach (3.27) berechnete Alkalienindex und die Brennstofflieferanten an-
gegeben. Die Brennstoffauswahl ermoéglicht es, den Einfluss verschiedener HTC-
Einsatzstoffe auf die Flugstromvergasung zu untersuchen. Um eine Vergleich-
barkeit der Ergebnisse mit Literaturangaben nachzuweisen, wird mit RBK ein
fiir die Flugstromvergasung gut untersuchter fossiler Brennstoff als Referenz
hinzugenommen. MAS wird stellvertretend fiir eine unbehandelte Biomasse mit
hohem Cellulose- und Hemicelluloseanteil (laut Herstellerangaben jeweils ca.
45 %) gewahlt. Alle Brennstoffe werden von den Lieferanten getrocknet, ge-
mahlen und gesiebt bereitgestellt und in der Form verwendet. Vergleicht man
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die HTC-Kohlen mit RBK, liegen sowohl die elementare Zusammensetzung als
auch die erreichten Heizwerte eng beieinander. Eine Ausnahme stellt der
Brennstoff OSA dar, bei dem sich der sehr hohe Aschegehalt negativ auf den
Heizwert auswirkt. Im Vergleich zu den HTC-Kohlen, hat MAS einen sehr hohen
Anteil fliichtiger Bestandteile.

Tabelle 5.3: Ubersicht relevanter vergasungstechnischer Eigenschaften
der verwendeten Brennstoffe (an)

KOM®  RBK® BUC? 0SA9 GSMa) MAS9Y

2 Hz20 Ma.-% 11,32 13,32 8,51 11,13 2,29 8,51
TE Fluchtige Ma.-% 55,11 46,19 56,03 45,10 59,71 73,53
g Asche Ma.-% 3,66 3,92 5,40 36,46 3,99 1,25
FC Ma.-% 29,91 36,56 30,07 7,31 34,01 16,71

© C Ma.-% 59,96 60,30 55,62 35,28 60,74 44,73
g H Ma.-% 3,67 3,79 4,25 2,74 5,28 5,52
'E N Ma.-% 0,68 0,67 0,35 1,85 0,70 0,27
E S Ma.-% 0,57 0,52 0,31 1,48 0,38 0,14
a 0 Ma.-% 20,15 17,48 25,56 11,06 26,61 39,57
Hy M]/kg 22,00 22,06 20,34 13,21 22,75 16,13
dso pum 53,1 56,5 87,3 52,2 56,2 220,8
Alkalienindex [-] 28,3 50,8 2,0 47,0 57 6,3

) SunCoal Industries GmbH ) Rheinbraun Brennstoff GmbH < Ingelia b ]. Rettenmaier &
Séhne GmbH & Co.

In Abbildung 5.8 sind die verwendeten Brennstoffe im van-Krevelen-Diagramm
dargestellt. Fiir BUC und OSA sind zusatzlich die O/C- und H/C-Molenverhalt-
nisse der Einsatzstoffe vor der HTC mit eingezeichnet. Es ist zu erkennen, dass
sich die elementare Zusammensetzung durch die HTC fiir alle Brennstoffe in den
Bereich von Torf bzw. Braunkohle verschiebt. Die angewandten Prozessbedin-
gungen wahrend der HTC entsprechen laut Lieferant (SunCoal) einer Tempera-
tur von ca. 210 °C bei einem Druck zwischen 20-21 bar und einer Verweilzeit
von 3 Stunden.

Die Zusammensetzung der Aschebestandteile ist in Abbildung 5.9 dargestellt.
Diese hat einen wesentlichen Einfluss auf die katalytische Wirkung der Asche
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wahrend der Vergasung. Zudem sind manche Aschebestandteile bei hohen Tem-
peraturen fliichtig. Nicht oder wenig fliichtige Bestandteile sind Al,05, Si0,, CaO
und Fe, 03, die Alkalimetall- und Schwefelverbindungen (K,0, Na,0, SO;) sind
hingegen vergleichsweise fliichtig [52,153]. Demnach sind die Aschen von OSA,
GSM und BUC als wenig fliichtig zu bewerten. KOM und RBK haben sowohl fliich-
tige als auch nichtfliichtige Aschebestandteile, wiahrend die Asche von MAS fast
ausschliefilich aus leichtfliichtigen Bestandteilen besteht.

1,8 -
1,5 4
2
2 i
1,2 1
<
S 4
2
§ 0,9 ' [=3 Biomasse
§ [ Torf
LIJ 0,6 -1 (= Braunkohle
= . &= Kohle
0,3 - B Anthrazit
0 += T T T T T T T !
0 0,2 0,4 0,6 0,8

0/C-Molenverhaltnis
B RBK XKOM X MAS @ BUC O Buche A OSA A Siedlungsabfille ¢ GSM

Abbildung 5.8: Van-Krevelen-Diagramm der verwendeten Brennstoffe vor
(offene Symbole) und nach der HTC; Darstellung nach [154]

60 - 2
45 -
30 A

15 -

Asche-Oxidanteil [Ma.-%]

Na20 MgO Al203 Si02 P205 SO03 K20 CaO Fe203
ERBK BKOM BGSM OBUC OOSA OMAS

Abbildung 5.9: Aschebestandteile der verwendeten Brennstoffe aus der
RFA-Analyse

81



5 Versuchsprogramm und Auswertemethoden

Der in Tabelle 5.3 aufgefiihrte Alkalienindex lasst fiir RBK und KOM aufgrund
des hohen Ca0-Gehalts und bei OSA aufgrund des hohen Aschegehalts einen ho-
hen katalytischen Einfluss erwarten. Der niedrige Aschegehalt bei MAS und der
inhibierende Effekt des hohen SiO,-Anteils bei BUC und GSM fiihren hingegen
zu einem geringen katalytischen Effekt.

Die Partikelgrofienverteilung und das im ASM unter oxidierenden Bedingungen
untersuchte Ascheschmelzverhalten der Brennstoffe sind in Abbildung 5.10
dargestellt. Die Brennstoffe weisen eine dhnliche PartikelgréofRenverteilung auf.
Lediglich MAS hat deutlich grofiere Partikeldurchmesser ohne erkennbaren
Feinanteil. Im Vergleich zu RBK haben KOM, GSM und OSA einen héheren Anteil
sehr kleiner Partikel. Durch die HTC-Vorbehandlung werden Ascheschmelztem-
peraturen im Bereich bzw. oberhalb der Werte fossiler Kohlen erreicht. MAS
weist im Vergleich dazu sehr niedrige Werte auf, die in dem fiir Luftvergasung
relevanten Temperaturbereich zu Problemen fiithren konnen. Ein schlackender
Vergaserbetrieb erfordert Temperaturen oberhalb der FliefStemperatur und ist
mit Luftvergasung demnach nur bedingt realisierbar.

; 1.600 -
10 A ] O
— 1400 { @ @ A
E 8 - — ] B X o)
O
S = 1.200 - 8 &
=6 - g O
= o i
1 S
= 4 g 1.000 { X
] g i A
3 7 5]
32 = 800 O
= _
2 1 -
A 0 i ||'r|1:r" - . 600 T T T T T X 1
1 10 100 1.000 RBKKOMGSM BUC OSA MAS
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Abbildung 5.10: PartikelgrofRenverteilung (links) und Ascheschmelzver-
halten der Brennstoffe (rechts)
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5.3 Bestimmung von Umsatz und
Kaltgaswirkungsgrad

Zur Bestimmung des Brennstoffumsatzes werden in dieser Arbeit zwei ver-
schiedene Methoden verwendet. Zum einen wird die Ash-Tracer-Methode
(ATM) angewendet, die Riickschliisse iiber Fliichtigenfreisetzung und Umsatz
der einzelnen im Brennstoff enthaltenen chemischen Elemente zuldsst. Zum an-
deren wird der Umsatz des enthaltenen Kohlenstoffs liber eine Stoffstrombilan-
zierung mittels Gas-Tracer-Methode (GTM) bestimmt. Beide Verfahren werden
in anderen Arbeiten sowohl fiir Biomassen als auch fossile Brennstoffe genutzt
(Beispiele fiir Nutzung der ATM [41,105,155] und GTM [156]).

Ash-Tracer-Methode

Bei der ATM wird davon ausgegangen, dass die im Brennstoff enthaltene Asche-
menge konstant bleibt. Durch vergleichende Analyse der chemischen Zusam-
mensetzung und des Ascheanteils von Brennstoff und Restkoks kann der Um-
satz aller chemischen Komponenten (C, H, N, S) berechnet werden. Fiir die Be-
rechnung des C-Umsatzes X, lasst sich der folgende Zusammenhang ableiten:

me X¢ " Xasche,0
X, =1——C =1 ¢ Thsched
Meo Xc,0 " Xasche

(5.2)

Darin ist m, die im Restkoks und m, , die im Brennstoff enthaltene Kohlenstoff-
masse. Das Verhéltnis aus beiden lasst sich mit den Massenanteilen des Kohlen-
stoffs im Koks x, und im Brennstoff x., gewichtet mit dem Aschegehalt im
Brennstoff x45c400 und im Restkoks x,.n. berechnen. Wenn nicht anders ge-
kennzeichnet, sind die Angaben in diesem Abschnitt bezogen auf den wasser-
freien Zustand (wf). Zur Berechnung des H-, N- und S-Umsatzes wird in (5.2)
statt des C-Anteils das jeweilige Element eingesetzt.

Wird statt des Umsatzes des gesamten Kohlenstoffs nur der Umsatz des nach
der Pyrolyse verbliebenen Kohlenstoffanteils angegeben, wird dieser als Koks-
umsatz Xy, bezeichnet. Unter der Bedingung, dass alle Fliichtigen freigesetzt
werden und der Q-Faktor gleich eins ist, lasst sich Xg,,s wie folgt berechnen,
wobei xp¢ o dem Anteil festen Kohlenstoffs (FC) aus der Kurzanalyse entspricht:
Xc " Xpsche,0
KXkoks =1 ————— 5.3
Kok XFc,0 " Xasche (5-3)

Um den Umsatz aller reaktionsfahigen Brennstoffbestandteile zu bestimmen,
ldsst sich der Gesamtumsatz X iiber die ATM berechnen:
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¥ Mo(war) ~ Mwar) _ 1 — Xasche,0/ Xasche

ges

Mo(way) 1- Xasche,0 (54)
Darin ist my(yqf) die wasser- und aschefreie Brennstoffmasse und m,,q5, die
des Restkokses. Bei Brennstoffen mit hohem Fliichtigengehalt bzw. niedrigem
C-Gehalt (z. B. Biomassen) ist der Gesamtumsatz im Vergleich zum C-Umsatz
von grofderer Bedeutung als bei fossilen Kohlen, deren Heizwert fast ausschlief3-
lich aus dem C-Gehalt resultiert. Bei Pyrolyseversuchen entspricht der Gesamt-
umsatz der Fliichtigenfreisetzung, da das feste Kohlenstoffgeriist nicht mitrea-
giert. Eine detaillierte Herleitung der Zusammenhénge findet sich bei Tremel
[52].

Die Vorteile der ATM sind die geringe Anzahl an Messgrofien, die daraus theo-
retisch hervorgehende hohe Genauigkeit sowie die detaillierten Informationen
liber das Verhalten einzelner Brennstoffbestandteile. Demgegeniiber steht der
Nachteil des ,offline“-Verfahrens, da fiir die Auswertung die Koksproben zu-
ndchst im Labor analysiert werden miuissen. Aufierdem muss eine reprasenta-
tive Entnahme der Koksprobe erfolgen, um zum Beispiel einen Einfluss der Stré-
mung auf die abgesaugte Partikelgrofie zu verhindern. Da der Ascheanteil von
der Partikelgrofde abhdngt, miissen alle Partikelfraktionen gesammelt wer-
den [99]. Fiir Brennstoffe mit geringen Aschegehalten ist die Methode zudem
weniger geeignet, da die benotigte Probemenge und der Messfehler der Labor-
analyse mit geringerem Ascheanteil stark ansteigen.

Die grofdte Unsicherheit bei der ATM besteht allerdings in der Annahme einer
konstanten Aschemenge. Wie in Kapitel 5.2 beschrieben, verhalten sich manche
Aschebestandteile bei hohen Temperaturen fliichtig. Dieser Einfluss kann bei
Analysen nur schwer quantifiziert werden. Wornat et al. verwenden hierzu Sili-
zium (Si) als Tracer und untersuchen die Verfliichtigung der Aschebestandteile
wiahrend der Verbrennung [157]. Mit steigendem Umsatz finden sie bei ver-
schiedenen Biomassen eine starke Ascheverfliichtigung von Na (> 90 %) und K
(> 50 %), wahrend Mg (~ 30 %), Al (~ 25 %) und Ca (~ 30 %) weniger stark
freigesetzt werden. Aufgrund dieser Tatsachen wird die Anwendbarkeit der
ATM insbesondere bei Biomassen kritisch bewertet [105]. Eine Alternative
stellt die Fokussierung auf einzelne, nichtfliichtige Aschekomponenten anstelle
des Gesamtascheanteils dar. Dies wird in dieser Arbeit allerdings nicht weiter
untersucht.
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Um die Eignung der verwendeten Brennstoffe fiir die ATM miteinander verglei-
chen zu kdnnen, wird eine qualitative Bewertung anhand der wichtigsten Ein-
flussgrofien durchgefiihrt. Tabelle 5.4 fasst die Ergebnisse zusammen. BUC, 0SA
und GSM sind demnach fiir die Anwendung der ATM vergleichsweise gut geeig-
net, der Anteil nichtfliichtiger Ascheanteile liegt jeweils bei tiber 80 %. MAS ist
durch den hohen K-Anteil in der Asche hingegen weniger geeignet.

Tabelle 5.4: Qualitativer Vergleich der Brennstoffeignung fiir die Anwen-
dung der Ash-Tracer-Methode

KOM RBK BUC 0SA GSM MAS

Aschemenge - - 2 " - l

Anteil nichtfliichtiger
Aschebestandteile @

Eignung ATM - - T m 2 A

a) Bertiicksichtigt werden: Al203, SiO2, CaO, Fe203

Um den Kaltgaswirkungsgrad basierend auf der ATM zu berechnen, wird in die-
ser Arbeit zundchst der Produktgasvolumenstrom iiber eine Kohlenstoftbilanz
berechnet. Dabei wird angenommen, dass der liber die ATM bestimmte umge-
setzte Kohlenstoff vollstdndig in den C-haltigen Gaskomponenten enthalten ist.
Demnach gilt:

_ mBS ) Xc *Xc0 . Vm

Vor = 5.5
Fe M, Yeu, T Yco t Yeo, (5:5)

Darin sind y; die Molanteile der C-haltigen gemessenen Produktgaskomponen-
ten, M. die molare Masse von Kohlenstoff, mgs der Brennstoffmassenstrom und
V,, das molare Normvolumen idealer Gase (22,4 1/mol). Die Berechnung erfolgt
auf wasserfreiem Zustand bei Normbedingungen. Der Kaltgaswirkungsgrad
lasst sich dann nach (2.1) berechnen, wobei der Heizwert des Produktgases aus
der gemessenen Gaszusammensetzung folgt.

Gas-Tracer-Methode

Das Prinzip der GTM basiert auf der Berechnung des Produktgasvolumenstroms
unter der Annahme eines sich inert verhaltenden Gases, dessen Eingangsvolu-
menstrom und volumetrischer Anteil im Produktgas bekannt sind. Als Inertgase
konnen Teile des Vergasungsmediums verwendet oder Tracer-Gase (z. B. He-
lium, Argon etc.) hinzugegeben werden. In dieser Arbeit wird Stickstoff als Tra-
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cer verwendet, da er ohnehin in der Vergasungsluft mit bekannter Menge vor-
handen ist. Der trockene Produktgasvolumenstrom Vp; [Nm?/h] berechnet sich
damit zu:

(5.6)

Darin sind VNZ_m [Nm3/h] alle gasférmig eingehenden Stickstoffstréme in den
Reaktor (Luftanteil Stickstoff, Traggas von Dosierung und Spiilgas) und yy, p¢
der Molanteil des Stickstoffs im Produktgas. Die GTM-Berechnung erfolgt auf
Basis eines wasserfreien Zustands bei Normbedingungen. Die Alternative der
direkten Messung des Produktgasvolumenstroms ist messtechnisch aufgrund
der veranderbaren Gaszusammensetzung (Bezugsgrofie) sowie der verschiede-
nen Produktgaswege schwierig und hat daher eine zu geringe Genauigkeit.

Der C-Umsatz lasst sich damit als Verhaltnis des gasféormig im Produktgas vor-
liegenden Kohlenstoffs zum iiber den Brennstoff eingetragenen Kohlenstoff be-
rechnen:

_ Voe * eo + Yeu, + Yco,) )

X, -
Mps " Xco

M. (5.7)
Vm

Im Vergleich zur ATM bietet diese Methode die Mdglichkeit einer kontinuierli-
chen Auswertung und Darstellung der Prozessgrofien wahrend des Betriebes.
Daher konnen auch Prozessschwankungen erfasst und analysiert werden. Zu-
dem sind die Anforderungen an die Probenahme geringer, da die Schwankung
der Gaszusammensetzung iiber den Querschnitt des Reaktionsraums ver-
gleichsweise gering ist. Voraussetzung fiir eine hohe Genauigkeit der GTM ist,
dass die C-haltigen Gaskomponenten im Produktgas vollstandig gemessen wer-
den, alle eingehenden Strome genau bekannt sind und sich das Tracer-Gas inert
verhalt. Zudem muss sich dessen Gasanteil genau messen lassen.

Fiir die Messung des N2-Gehalts ist zundchst der GC vorgesehen gewesen, mit
dem sowohl Nz als auch Ar getrennt voneinander gemessen werden kénnen. Ab-
bildung 5.11 zeigt den Vergleich der gemessenen N2-Gehalte mittels Sick Mess-
schrank und dem GC. Betrachtet man nur die N2-Werte, zeigt der Sick Mess-
schrank hohere Werte an als der GC. Vergleicht man die Summe aus N2 und Ar
stimmen beide Messverfahren gut iiberein.
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5.4 Versuchsprogramm

Der N2-Wert des Messschranks beinhaltet demnach auch den Ar-Anteil. Auf-
grund der guten Ubereinstimmung

beider Messverfahren, wird auf GC- 70 -
Messungen in der Folge verzichtet.
Der Ar-Anteil der Vergasungsluft
wird in (5.6) als Stickstoff bertick-
sichtigt.

X N2

ON2+Ar &
65 A >&I
Fiir die in Abbildung 5.11 dargestell- 60 1 /

ten Messpunkte am Flugstromverga-
ser werden mittels GC aufderdem die

Sick Messschrank [Vol.-%, tr.]

55 A O
CzHz2-, CzHs-, und Cz2He-Gehalte ge- /
messen. Die Werte fiir Acetylen und ] ,,"'
Ethan sind dabei immer unterhalb 50 F¥———r————
der Nachweisgrenze, fiir Ethylen 50 55 60 65 70
werden maximal 0,07 Vol.-% er- Perkin Elmer GC [Vol.-%, tr. ]

reicht. Der Fehler beim C-Umsatz

durch Beschrinkung auf die in (5.7) Abbildung 5.11: Vergleich des

. Stickstoffanteils im Produktgas ge-
angenommenen C-haltigen Gaskom-  messen mit beiden Messverfahren

ponenten ist demnach als gering zu
bewerten.

5.4 Versuchsprogramm

5.4.1 BabiTER

Fiir die Brennstoffe RBK, GSM und BUC werden die Teerentwicklung und die
Vergasungskinetik detailliert untersucht. Im BabiTER werden hierzu Pyrolyse-
und Vergasungsversuche bei Variation der Haupteinflussparameter durchge-
fiihrt. Es werden Koksproben nach 0,5 und 1 s Verweilzeit entnommen. Teer-
messungen erfolgen bedingt durch den Versuchsaufbau nur nach 1 s Verweil-
zeit. Eine Versuchsiibersicht ist in Tabelle 5.5 dargestellt. Der gewé&hlte Tempe-
raturbereich zwischen 900-1.300 °C soll einerseits realistische Bedingungen
der Luftvergasung im Flugstrom abdecken. Andererseits stellt 900 °C die obere
Temperaturgrenze bei der Wirbelschichtvergasung dar, so dass hinsichtlich der
Teerentstehung der Ubergangsbereich beider Technologien abgedeckt wird.

Mit der Versuchsmatrix lasst sich der Einfluss von Temperatur, Verweilzeit und
A auf die Vergasung unabhingig voneinander untersuchen. Die Pyrolyseversu-
che dienen der Kokserzeugung fiir die weitere Analyse mittels TGA. Aufderdem
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lasst sich das Pyrolyseverhalten stark vereinfacht analysieren. Die detaillierte
Untersuchung der Pyrolyse ist hingegen nicht Teil dieser Dissertation. Fiir die
TGA-Versuche werden die Pyrolysekokse nach einer Sekunde Verweilzeit und
1.100 °C verwendet. Diese thermische Behandlung stellt eine fiir Luftvergasung
reprasentative mittlere thermische Deaktivierung des Kokses bei hohen Heizra-
ten dar.

Tabelle 5.5: Ubersicht der BabiTER-Versuche: Kreuze (X) entsprechen

Koksproben, Kreise (0O) Teermessungen und Striche (-) nicht verfiigbaren
Messungen

Pyrolyse A=03 A=0,4 A=0,5

Verweilzeit: 0,5s 1s 0,5s 1s 0,5s 1s 0,5s 1s

RBK 900°C | X X - X 0 |X X 0 |X X 0
1.100°C | - X X X 0 |X X 0 |X X 0

1.300°C | - - X X 0 |X X 0 |X X 0

GSM 900°C | X X X - 0 | X X 0 |X X 0
1.100°C | - X X X 0 |X X 0 |X X 0

1.300°C | X X X X - X X 0 |X X 0

BUC 900°C | X X X X 0 |X X 0 |X X 0
1.100°C | X X X X 0 |X X 0 |X X 0

1.300°C | X X X X 0 |X X 0 |X X 0

Um die Einfliisse der untersuchten Betriebsparameter unabhéngig voneinander
untersuchen zu konnen, werden die zugefiihrten Gasmengen, die Position der
Probenahmelanze sowie die Dosiermenge fiir jeden Versuch angepasst. Die Ein-
stellungen werden dabei unter Beriicksichtigung der folgenden Parameter vor-
genommen:

Luftzahl: Fiir die Vergasungsversuche werden die Gasmengen auf die Brenn-
stoffmenge und -zusammensetzung so angepasst, dass die integrale Zusammen-
setzung des Vergasungsmittels synthetischer Luft entspricht. Die Pyrolysever-
suche werden in Stickstoffatmosphare durchgefiihrt.

Verweilzeit: Die Verweilzeit der Partikel wird als mittlere Gasverweilzeit ange-
nommen. Hierzu werden die Stoffmenge der eingehenden Gase mit der Gas-
dichte bei Reaktortemperatur und das zylindrische Volumen des Reaktions-
rohrs vom Brennstoffeintritt bis zum Erreichen der Probenahmelanze beriick-
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sichtigt. Bei dieser vereinfachten Betrachtung werden Veranderungen der Gas-
mengen durch Pyrolyse- und Vergasungsvorginge vernachlassigt. Die wahre
Partikelverweilzeit kann zusatzlich durch den Einfluss einer ausgepragten Stro-
mungsform im Reaktionsrohr und eine nicht zentrisch ausgerichtete Lanze ab-
weichen. Zur Verdnderung der Verweilzeit wird die Entnahmelanze auf zwei
verschiedenen axialen Positionen arretiert.

Entrainment: Um die Versuche bei fiir Flugstromvergaser reprasentativen Be-
dingungen durchzufiihren, wird in Anlehnung an Tremel das Entrainment als
(Vgas — Vp)/Vgqs abgeschétzt [52]. Dieser Faktor bewertet das Mitrisspotenzial
der Partikel durch das Gas und berechnet sich als Differenz aus Gas- und Parti-
kelfreifallgeschwindigkeit bezogen auf die Gasgeschwindigkeit. Fiir einen ange-
nommenen mittleren Partikeldurchmesser von 120 um und eine Brennstoff-
dichte von 800 kg/m?> wird fiir alle Versuche mindestens 90 % Entrainment er-
reicht.

Vor jedem Versuch wird der Reaktor mit Stickstoff gespiilt und tiber die Gasana-
lyse ein eventuell auftretender ungewollter Sauerstoffeintrag gemessen. An-
schliefdend wird nach Einstellung aller Parameter fiir den Versuch der Reaktor
zunachst im Pyrolysebetrieb gefahren, um den Massenstrom der Dosierung ein-
zustellen und einen eventuellen Sauerstoffeintrag tiber die Partikelentnahme-
und Gasmessstrecke zu quantifizieren. Uber die Differenz beider Messergeb-
nisse kdnnen Riickschliisse iiber den Sauerstoffeintrag in den Reaktor selbst ge-
zogen werden.

Vor der eigentlichen Messung werden die Partikelfalle und die Probenahme-
lanze gereinigt. Wahrend des Versuchs werden iiber einen Zeitraum von 10-20
Minuten Partikel abgesaugt. Die Auswertung der BabiTER-Versuche erfolgt
uiber die Ash-Tracer-Methode, da die verwendeten Brennstoffe hierfiir geeignet
sind. Die Gasanalyse muss zudem aufwendig tiber Gas Bags durchgefiihrt wer-
den und ist dadurch fehleranfallig.

5.4.2 BOOSTER

Am BOOSTER werden autotherme Versuche mit allen Brennstoffen durchge-
fithrt. Als Haupteinflussgrofde wird dabei A variiert. Zusatzlich wird die Zugabe
von Dampf als Vergasungsmedium untersucht. Die Dampfzugabe [T wird ange-
geben als Verhéltnis aus dem Dampfmassenstrom und dem analysenfeuchten
Brennstoffmassenstrom:
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_ mDampf

il (5.8)

a mBS(an)
Dampf wird dabei zusatzlich zur Luft zugegeben, die Angabe von A bezieht sich
immer nur auf die Luftmenge.

Eine Ubersicht der durchgefiihrten Versuche findet sich in Tabelle 5.6. Der Ver-
suchsplan stellt eine reduzierte Parametermatrix dar. Die Brennstoffe RBK, GSM
und BUC werden detailliert untersucht, da diese ebenfalls am BabiTER und mit-
tels TGA untersucht werden. Dadurch lassen sich Auswirkungen der Einfluss-
grofden und das Partikelverhalten vergleichen sowie Simulationsmodelle vali-
dieren. Die anderen Brennstoffe werden nur hinsichtlich der Haupteinfluss-
grofie A untersucht. Fiir alle Betriebspunkte werden Partikel-, Teer- und Gas-
proben entnommen und analysiert.

Im Vergleich zu den grundlegenden Untersuchungen (BabiTER, TGA), stellt der
autotherme Betrieb eine grofiere Herausforderung hinsichtlich der Vergleich-
barkeit der Versuchsbedingungen dar. Griinde hierfiir sind hauptsachlich die
thermische Tréagheit der Ausmauerung sowie die Stabilitdt der Flamme. Letz-
tere wird wahrend der Versuche kontinuierlich mittels Kamera tiberwacht.

Tabelle 5.6: Ubersicht der BOOSTER-Versuche: Kreuze (X) entsprechen
stabilen Betriebspunkten, an denen Gas-, Partikel- und Teerproben
genommen werden, Striche (-) nicht verfiigharen Messungen

n A=035 41=04 A1=045 A1=05 A=055 1=0,6
RBK® 0 X X X X X X
0,2-0,4 - X - - - -
GSM 0 X X X X X X
0,2-0,8 - X - - - -
BUC 0 X X X X X X
0,2-0,6 - X - - - -
KOM 0 X X X X X -
0SA 0 X X X X X -
MAS 0 X X X X - -

a A-Werte bei den Versuchen entsprechen bei RBK nicht dem Versuchsplan. Im Folgenden
werden die tatsdchlichen, nachtréaglich berechneten A angegeben
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Eine instabile Flamme wirkt sich, bei sonst gleichen Versuchsbedingungen,
stark auf Umsatz, Wirkungsgrad etc. aus. Abbildung 5.12 zeigt den zeitlichen
Verlauf einer beobachteten Flammeninstabilitat.

| Stabile Flamme Instabilitit ~300 ms >| Stabile Flamme >

Flammenabrlss Kohlestrom Selbstziindung

Abbildung 5.12: Zeitlicher Verlauf einer Flammeninstabilitat (von links
nach rechts) bei RBK und A=0,5 mit der Brennermiindung jeweils oben

Die stabile Flamme reif3t dabei ca. alle 30 s fiir ca. 300 ms von der Brennermiin-
dung ab, bevor sie sich an der heiflen Ausmauerung wieder selbst entzilindet
und stabilisiert. Der Grund fiir das Verléschen der Flamme sind diskontinuierli-
che Forderzustinde der Dosierung, vergleiche Kapitel 2.3.1. Diese werden
durch Anpassung der Fluidisier- und Zusatzgasmenge brennstoffspezifisch op-
timiert, so dass wahrend der Versuche durchgehend eine stabile Flamme er-
reicht wird. Die sich dadurch ergebenden unterschiedlichen Beladungen (siehe
Anhang E) werden durch die Sauerstoffkompensation ausgeglichen und haben
daher prozesstechnisch keine Auswirkungen.

Um moglichst schnell einen stabilen Betriebspunkt zu erreichen, wird die Aus-
mauerung vor Versuchsbeginn zundchst iiber Nacht mittels der elektrischen
Heizer vorgeheizt. Am Versuchstag erfolgt mit dem Erdgasbrenner die Tempe-
raturerhéhung auf die fiir den geplanten Betriebspunkt erwartete Temperatur.
Anschlief}end wird der Vergasungsbetrieb gestartet. Um vergleichbare Ver-
suchsbedingungen zu erreichen, werden Standardbedingungen festgelegt, die
fiir alle Betriebspunkte eingestellt werden:

e Vorheiztemperatur von Tragluft, Sekundarluft, Sauerstoff und Dampf:
300°C
Brennstoffleistung: 70 kWw bezogen auf den unteren Heizwert

Partikel-/Gasentnahme durch Lanze: 2,22 m unterhalb der Brennermiin-
dung
Solltemperatur der elektrischen Heizung vor Versuchsbeginn: 1.050 °C

Vergaserdruck: 0,2 baryg

91



5 Versuchsprogramm und Auswertemethoden

o Luftaufteilung: Primarluftgeschwindigkeit 1,4 m/s, Mindestgeschwindig-
keit Tragluft 4 m/s, yrrqgure = 0,4 (jeweils bezogen auf Normbedingungen)

Durch die Festlegung von Lanzenposition und Brennstoffleistung unterscheiden
sich die Verweilzeiten im Reaktor fiir jeden Betriebspunkt. Sie werden fiir jeden
Versuch wie beim BabiTER als Gasverweilzeit aller eingehenden Gasstréme be-
rechnet. Dabei wird der Reaktordruck und eine Temperatur beriicksichtigt, die
als arithmetisches Mittel der gemessenen Temperaturen T1-T5 abgeschatzt
wird. Die berechneten Verweilzeiten liegen zwischen 2,1-4,5 s, siehe Anhang C.

In Vorversuchen wird die elektrische Heizung wahrend des Versuchsbetriebs
zunachst abgeschaltet, um einen vollstindig autothermen Betrieb zu ermdgli-
chen. Abbildung 5.13 zeigt den zeitlichen Verlauf der Temperaturverteilung
tiber die Reaktorhohe fiir einen Versuch mit RBK bei konstantem A = 0,4. Nach
Abschaltung der Heizung fallt die auf Hohe von T3 gemessene Heizertemperatur
von 1.050 °C stark ab. Im beheizten Bereich liegen die Temperaturen T1-T5 zwi-
schen 800-900 °C. Nach Ziindung des Erdgasbrenners steigen die Temperaturen
an der Innenwand des Reaktionsraums deutlich an, wihrend die am Heizer ge-
messene Temperatur kontinuierlich abféllt. Im Erdgasbetrieb bildet sich ein
Temperaturprofil entlang der Reaktorachse aus, wobei der axiale Temperatur-
gradient vergleichsweise niedrig ist. Die in Brennerndhe gemessene Tempera-
tur T1 ist geringer als T2-T4.

1100 - L_Gasbrenner > Vergasungsbetrieb > Ausfall
\ /‘ ____— Brennstoffzufuhr
\
£ 900 *\\ V\
— A
E { ~——
E ] T —
< Heizertemperatur T T ——
E 700 - P b
= ] Abkiihlung
(extrapoliert)
500 LN B R N B R S B B I B R R B B R R BN B B B B B B B B B B R B B R R |
7:12 9:36 12:00 14:24 1648  19:12  21:36 0:00
Uhrzeit [hh:mm]
T1 T2 T3 T4 T5 T6

Abbildung 5.13: Zeitlicher Temperaturverlauf entlang der Reaktorhdhe
bei konstantem Betriebspunkt ohne elektrische Heizung mit RBK und
A=0,4
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Nach Deaktivierung des Gasbrenners fallen die Wandtemperaturen stark ab, die
Ausmauerung ist im Vergleich zur elektrischen Beheizung an der Innenwand
um ca. 100 °C aufgeheizt worden. Bei Temperaturen oberhalb von 900 °C lasst
sich der Vergasungsbetrieb starten, da die Wandtemperaturen eine sichere
Selbstentziindung des Brennstoffs und eine Flammenstabilisierung ermdgli-
chen. Die Temperaturen im oberen Reaktorbereich steigen bei Vergasung kon-
tinuierlich an, wobei sich im Gegensatz zum Erdgasbetrieb ein von T1 bis T6
fallender Temperaturverlauf einstellt. Eine Stabilisierung des Temperaturver-
laufs ist erst nach mehreren Stunden erkennbar, die Temperatur an der Heizer-
position fallt bis zum Ende des Versuchstages.

Zwischen 17-18 Uhr werden im Reaktionsbereich gemittelte thermische Ver-
luste ans Kiihlwasser von 6,7 kW gemessen, also fast 10 % bezogen auf den
Heizwert des Brennstoffs. Bedingt durch die kleine Leistungsgrofie sind die Ver-
luste im Vergleich zu industriellen Vergasungsprozessen iiberproportional
hoch. In der Literatur werden fiir grofdtechnische Vergaser mit Membranwand
0,8 %, fiir ausgemauerte Konzepte nur 0,3 % als Verluste angegeben [158]. Fiir
die dezentrale Biomassevergasung im Leistungsbereich 10 MW kann von Ver-
lusten in Hohe von maximal 3 % ausgegangen werden [14].

Um das Erreichen mehrerer stabiler Betriebspunkte im Zeitraum eines Ver-
suchstages mit reprasentativen thermischen Verlusten zu ermdéglichen, wird
deshalb die elektrische Heizung auch wahrend der Versuchsreihen genutzt. Da-
bei wird eine konstante Heizertemperatur von 1.050 °C eingestellt. Dadurch hat
die Ausmauerung in radiale Richtung nach aufRen wahrend der Versuche ein
vergleichbares Temperaturprofil wie bei der rein elektrischen Vorheizung.
Wahrend des Versuchs muss lediglich die innere Schicht der Ausmauerung ins
thermische Gleichgewicht gebracht werden. Die elektrische Heizung mit kon-
stanter Heizertemperatur hat fiir den Versuchsbetrieb im Vergleich zum unge-
heizten Fall mehrere Auswirkungen:

e Verringerung der thermischen Verluste aus dem Reaktionsbereich

e Erhohung der gemessenen thermischen Verluste an das Kiihlwasser

¢ Schnelleres Erreichen konstanter Betriebspunkte, daher bessere Vergleich-
barkeit der Versuchsbedingungen

¢ Verringerung des Temperaturgradienten iiber die Reaktorhohe

e Bei geringen Prozesstemperaturen (niedriges A) steigt die elektrische Heiz-
leistung, dadurch sinken die thermischen Verluste (im Reaktionsbereich).
Bei hohen Prozesstemperaturen (hohes A1) ergibt sich der gegenteilige Ef-
fekt.
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Die Leistung der elektrischen Heizer wird wiahrend des Betriebes begrenzt auf
maximal 17,6 KW. Zur Erreichung von 1.050 °C werden zwischen 6,6-12 kW be-
notigt. Dadurch ergeben sich auf den unteren Heizwert bezogene Verluste im
Reaktionsbereich zum Beispiel fiir MAS von etwa 1 % (bei A = 0,5). Bei Dampf-
zugabe und niedrigem A steigt die benétigte elektrische Leistung und es ergeben
sich zum Teil negative Verluste, z.B. von -0,56 % bei GSM mit II =0,2 und
A=0,4. Die Berechnungen der Verluste sowie der tatsdchlichen elektrischen
Leistungen sind mit einer hohen Unsicherheit versehen. Sie zeigen aber, dass
die Verluste in einem realistischeren Bereich liegen als beim Betrieb ohne elekt-
rische Heizung. Negative Verluste resultieren aus dem axialen Temperaturver-
lauf im Reaktor. Wahrend im Flammenbereich der Warmestrom von innen nach
aufien erfolgt, wird im unteren Reaktorbereich das Produktgas bei niedrigem A
erwarmt, da die elektrische Heizung liber die gesamte Hohe des Reaktionsbe-
reichs erfolgt. Da die Temperaturen in diesem Bereich vergleichsweise niedrig
sind, sind Auswirkungen auf den erreichten Umsatz bedingt durch den lokalen
Warmeeintrag vernachladssigbar gering.

Im Versuchsbetrieb wird ein Betriebspunkt eingestellt und der Verlauf von
Temperaturen, Kaltgaswirkungsgrad, Umsatz und Gaszusammensetzung online
tiberwacht. Nachdem sich ein konstanter Betrieb einstellt, werden Partikel- und
Teerproben entnommen. Die Auswertung der kontinuierlich erfassten Messgro-
Ben (C-Umsatz, KGW, Gaszusammensetzung etc.) erfolgt durch zeitliche Mitte-
lung iiber einen Zeitraum von mindestens 10 Minuten bei einem stabilen Be-
triebspunkt.

Die Teermessungen bei der autothermen Vergasung erfolgen nach der gleichen
Methodik wie bei den BabiTER-Versuchen. Das Ziel dabei ist es weniger ein me-
chanistisches Verstdndnis der Teerentstehung zu gewinnen, als vielmehr die
Teerbeladung und -zusammensetzung eines Vergasers mit industrienahen Pro-
zessbedingungen zu messen. Diese Daten werden hinsichtlich mdglicher techni-
scher Probleme bewertet und daraus gegebenenfalls Losungsansitze abgeleitet.
Fiir die gasmotorische Nutzung, als realistischste Anwendungsoption des Pro-
duktgases, stellt das Kondensieren von Teeren dabei das Hauptproblem
dar [77]. Gasformige Teerbestandteile sind hingegen weniger problematisch
oder kénnen sogar als Brennstoff umgesetzt werden. Neben der Teerbeladung
wird daher auch der Teertaupunkt des Produktgases bewertet. Letzterer wird
aus der gemessenen Teerzusammensetzung mit dem Teertaupunktmodell des
ECN berechnet, wobei nur die identifizierten Teerkomponenten beriicksichtigt
werden [159].

94



6 Experimentelle Untersuchung zur
Flugstromvergasung

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen
dargestellt und diskutiert. Dabei wird zwischen den grundlegenden Untersu-
chungen am BabiTER und an der TGA sowie den autothermen Versuchen am
BOOSTER unterschieden. Die Darstellung der Ergebnisse erfolgt untergliedert
nach den jeweiligen Versuchsanlagen.

6.1 Grundlagenuntersuchungen zur
Flugstromvergasung fester Brennstoffe

Die Grundlagenuntersuchungen umfassen Vergasungs- und Pyrolyseversuche
am BabiTER, mit denen Restkoks bei verschiedenen Verweilzeiten, Temperatu-
ren und A gewonnen wird. AufRerdem werden Einfliisse der wichtigsten Be-
triebsparameter auf die Teerentstehung und -zusammensetzung untersucht.
Anschliefiend erfolgt die reaktionskinetische Untersuchung von Pyrolysekok-
sen in der TGA.

6.1.1 Ergebnisse BabiTER

Grundlage der im Folgenden dargestellten Ergebnisse ist das in Kapitel 5.4.1
vorgestellte Versuchsprogramm.

Pyrolyseuntersuchung

Das Pyrolyseverhalten der Brennstoffe wird hinsichtlich der Fliichtigenfreiset-
zung und deren -zusammensetzung untersucht. Die Temperatur und die Ver-
weilzeit werden als wichtigste Einflussgrofien variiert. Ein Einfluss der Auf-
heizrate kann im BabiTER nicht separat untersucht werden, da bei Tempera-
turerhdhung gleichzeitig die Aufheizrate ansteigt. Der gemessene Lufteintrag
fiihrt zu einem Fehlerbereich von A = otg"’s fiir die Pyrolyseversuche. Dies hat
ndherungsweise keinen Einfluss auf die Fliichtigenfreisetzung, da es lediglich zu
einer partiellen Fliichtigenverbrennung kommt.
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Fliichtigenfreisetzung

Die Fliichtigenfreisetzung wird als Q-Faktor, berechnet nach Gleichung (3.9), an-
gegeben. Der tatsachliche Fliichtigengehalt des Brennstoffs wird dabei als Ge-
samtumsatz berechnet. Abbildung 6.1 zeigt den Q-Faktor fiir alle Brennstoffe in
Abhangigkeit von Temperatur und Verweilzeit. Der Q-Faktor liegt bei 1 s Ver-
weilzeit im Bereich zwischen 0,9-1,2 wobei kein eindeutiger Einfluss der Tem-
peratur zu erkennen ist. Nach 0,5 s ist die Fliichtigenfreisetzung bei niedrigen
Temperaturen fiir alle Brennstoffe noch nicht abgeschlossen. Oberhalb von
1.100 °C sind die Q-Faktoren unabhangig von den untersuchten Verweilzeiten
annahernd gleich. Fiir reale Flugstromvergasungsbedingungen ist die Pyrolyse
spatestens nach 0,5 s abgeschlossen. Die erreichten Q-Faktoren liegen im Be-
reich veroffentlichter Daten von Braunkohlen [99,104].
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Temperatur [°C] Temperatur [°C] Temperatur [°C]

X Verweilzeit 1 s OVerweilzeit 0,5 s

Abbildung 6.1: Einfluss von Temperatur und Verweilzeit auf die Fliich-
tigenfreisetzung (Q-Faktor)

Gaszusammensetzung

Die Zusammensetzung der Pyrolysegase hiangt wesentlich von der Zusammen-
setzung und -menge der Fliichtigen sowie deren Umwandlung ab. Bei ausrei-
chend hoher Temperatur liegen nach thermodynamischem Gleichgewicht nur
noch die Permanentgase CO, COz, Hz sowie Wasserdampf vor. Teere und nied-
rige Kohlenwasserstoffe werden nahezu vollstindig umgewandelt. Im bei der
Luftvergasung erreichbaren Temperaturbereich ist diese Umwandlung durch
kinetische Limitierung unvollstindig. Daher kénnen im Produktgas Bestand-
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6.1 Grundlagenuntersuchungen zur Flugstromvergasung fester Brennstoffe

teile unerwiinschter Pyrolyseprodukte vorliegen. Abbildung 6.2 zeigt den Ein-
fluss von Temperatur und Verweilzeit auf die wasserfreie Gaszusammenset-
zung beispielhaft fiir den Brennstoff BUC. Die Angabe ist auf das stickstofffreie
Gasvolumen bezogen, um Verdiinnungseffekte durch die Verweilzeitanpassung
auszuschliefRen.
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Abbildung 6.2: Einfluss von Temperatur und Verweilzeit auf die Zusam-
mensetzung des Pyrolysegases aus BUC

Nach thermodynamischem GGW wiirde man mit steigender Temperatur einen
leichten Anstieg des CO-Gehalts und ein Abfallen des Hz- und CO2-Gehalts er-
warten, vergleiche Abbildung 3.2. Die Messungen zeigen hingegen einen deutli-
chen Anstieg von Hz und im Temperaturbereich unterhalb von 1.300 °C hohe
Methangehalte von iiber 15 Vol.-%. Der hohe Methananteil, der bei den vorlie-
genden Temperaturen nach GGW nicht vorliegen wiirde, lasst sich iiber eine ki-
netische Limitierung der Umwandlungsreaktionen, z. B. der Dampf-Methan-Re-
formierungsreaktion (3.7), erklaren [95]. Bei der Umwandlung von Methan fin-
det eine Volumenvergrofderung statt, wobei insbesondere Hz gebildet wird. Die
Volumenvergréfierung wirkt dem nach GGW steigenden CO-Anteil entgegen.
Der Einfluss der Kinetik der Methanumwandlung ldsst sich durch den sinkenden
Methangehalt bei Erhohung der Verweilzeit erkennen. Aufier Methan werden
bei diesen Versuchen keine niedrigen Kohlenwasserstoffe gemessen. Nach Mes-
sungen von Dupont et al. kénnen bei 10 Vol.-% CH4 zusétzlich 3,3 Vol.-% CzH:
und 3,5 Vol.-% Cz2H4 erwartet werden [100].
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6 Experimentelle Untersuchung zur Flugstromvergasung

Abbildung 6.3 zeigt einen exemplarischen Vergleich der Pyrolysegaszusammen-
setzung der verschiedenen Brenn-

stoffe bei 1.100 °C und 1s Verweil- 60 -
zeit. Das Gas weist fiir alle Brenn- ]
stoffe eine dhnliche Zusammenset- —_ 50 1 1)
zung auf. = & 40 A 8 g

: EE N .
Im Vergasungsprozess reagiert das g 230

QB T
freiwerdende Pyrolysegas sofort mit Es -
dem Vergasungsmedium weiter. Da- E — 20 A
o

her kommen die hier gezeigten Zu- 2 10 ] »
sammensetzungen an keiner Stelle 1 A £ X
im Prozess vor. Sie lassen jedoch ins- 0 . . .
besondere Riickschliisse auf die Her- RBK GSM BUC
kunft des vorhandenen Methans zu. OCO XCO02 OH2 ACH4

Ein hoher CH4-Gehalt wird bei Bio-

massen dabei insbesondere durch ei- Abbildung 6.3: Vergleich der
.. . Pyrolysegaszusammensetzung Dbei

nen hohen Ligninanteil hervorgeru- 17100 °c und 1 s Verweilzeit

fen [160].

Vergasungsuntersuchung

Die Vergasungsversuche werden durchgefiihrt, um die Einfliisse von Tempera-
tur, Verweilzeit, Luftzahl und Brennstoff getrennt voneinander untersuchen zu
konnen, was bei autothermem Vergasungsbetrieb nicht mdglich ist. Fiir die Ver-
gasung werden die Brennstoffe ohne thermische Vorbehandlung verwendet, so
dass die Vergasung den Pyrolyseprozess einschliefst. Die Koksproben werden
hinsichtlich des C-Umsatzes und des Gesamtumsatzes analysiert. Der C-Umsatz
wird anstelle des Koksumsatzes angegeben, um eine Vergleichbarkeit mit den
Werten aus der Gas-Tracer-Methode bei autothermer Vergasung (Kapitel 6.2)
zu ermoglichen. Unter Annahme eines bekannten Q-Faktors lassen sich C-Um-
satz und Koksumsatz ineinander umrechnen. Um die Ubersichtlichkeit zu be-
wahren, werden Fehlerbalken jeweils nur fiir die Versuchsreihen mit den ex-
tremsten Bedingungen (900 °C; 0,5 s und 1.300 °C; 1 s) angeben. Der berech-
nete Fehler bei hohen Umsatzen ist allerdings so gering, dass er nicht immer
sichtbar wird.
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6.1 Grundlagenuntersuchungen zur Flugstromvergasung fester Brennstoffe

Umsatz

Abbildung 6.4 zeigt den Einfluss von Verweilzeit, Temperatur und A auf den C-
Umsatz und den Gesamtumsatz fiir RBK. Alle drei Prozessparameter haben ei-
nen deutlichen Einfluss. Die Temperaturerhdhung fithrt zu einer Erhéhung der
Reaktionsraten der heterogenen Vergasungsreaktionen. Bei Erh6hung von A
steht mehr Sauerstoff fiir den Fliichtigenabbrand bereit, wodurch die Partial-
driicke von COz und H20 steigen. Eine Auswirkung auf die Temperatur durch
ansteigendes A ist hingegen in Anbetracht der geringen thermischen Leistung
als vernachlassigbar gering zu bewerten. Durch die geringen Verweilzeiten
kann kein vollstdndiger Umsatz erreicht werden. Bei RBK hat die Verweilzeit in
diesem Zeitbereich einen grofden Einfluss, was neben der Vergasungskinetik
auch mit der bei 0,5 s noch nicht vollstindig abgeschlossenen Pyrolyse zu erkla-
ren ist.
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— - 4900°C; 1s
= N u o 01.100°C; 0,5s
]
go71m W @ 20719 ® ©1.100°C; 1s
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025 0,35 045 0,5 0,25 0,35 0,45 0,5
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Abbildung 6.4: Einfluss von Verweilzeit, Temperatur und A auf den
Umsatz bei der Vergasung von RBK

Abbildung 6.5 zeigt die Ergebnisse der Vergasungsversuche fiir BUC. Die er-
reichten Umsatze nach 1 s Verweilzeit sind vergleichbar mit denen von RBK, der
Einfluss von A ist gering. Der Unterschied zwischen 0,5 und 1 s Verweilzeit ist
im Vergleich zu RBK weniger stark ausgepragt. Aus der Betrachtung der hohen
gemessenen Fliichtigenausbeute von BUC und dem geringen Verweilzeitein-
fluss bei der Freisetzung lasst sich schliefden, dass der Umsatz hauptsachlich aus
der Pyrolyse resultiert. Der erreichte Gesamtumsatz liegt nur wenig oberhalb
des Fliichtigenanteils von BUC (65,1 Ma.-%waf). Diese Beobachtungen deuten
auf eine geringe Reaktivitdt des Restkokses nach der Pyrolyse hin.
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Abbildung 6.5: Einfluss von Verweilzeit, Temperatur und A auf den
Umsatz bei der Vergasung von BUC

Die Ergebnisse der Versuche mit GSM sind in Abbildung 6.6 gezeigt. Die Ein-
fliisse der einzelnen Parameter auf den Umsatz sind dhnlich wie bei RBK, es wer-
den aber insgesamt deutlich hohere Umsatze erreicht.
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Abbildung 6.6: Einfluss von Verweilzeit, Temperatur und A auf den
Umsatz bei der Vergasung von GSM

Ein Grund ist der wesentlich héhere Fliichtigengehalt des Brennstoffs GSM im
Vergleich zu RBK. Der erreichte Gesamtumsatz liegt allerdings deutlich ober-
halb des Fliichtigengehalts. Der grofde A- und Verweilzeiteinfluss deuten auf eine
hohe Reaktivitat hin.
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Gaszusammensetzung

Die grundlegenden Zusammenhdnge in der Gasphase sind unabhingig vom
Brennstoff, weshalb an dieser Stelle exemplarisch nur die Versuchsergebnisse
mit RBK gezeigt werden. Bei Verdnderung des Brennstoffs dndern sich nur die
absoluten Messwerte aufgrund der unterschiedlichen elementaren Zusammen-
setzung, der qualitative Einfluss der Prozessparameter bleibt gleich. Die gemes-
sene Gaszusammensetzung ist in Abbildung 6.7 dargestellt. Aufgrund der feh-
lenden Messtechnik am BabiTER wird nur die trockene Gaszusammensetzung
gemessen. Der N2-Anteil ist in der Abbildung nicht gezeigt, er liegt zwischen 57-
76 Vol.-%, wobei der Anteil fiir die héchsten Temperaturen und geringsten A am
niedrigsten ist. Niedrige Temperaturen und hohe A fiihren zu hohen N2-Gehal-

ten.
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Abbildung 6.7: Einfluss von Temperatur und A auf die Zusammensetzung
des Produktgases aus der Vergasung von RBK nach 1 s Verweilzeit; der
Nz2-Anteil als Summe zu 100 ist nicht dargestellt

Die Entwicklung der einzelnen Gasanteile lasst sich tiber die ablaufenden hete-
rogenen und homogenen Reaktionen erklaren. Die Temperaturerh6hung ver-
schiebt das GGW der WGS auf die Eduktseite und fordert daher die Entstehung
von CO bei gleichzeitiger Reduzierung von CO2. Der CHa-Anteil ist wesentlich
geringer als im Pyrolysegas und vor allem bei niedrigen Temperaturen und A
signifikant. Bei 1.300 °C liegt fast kein CHsa mehr vor. Der bereits bei der Pyrolyse
gemessene Effekt, dass der CHs-Abbau zur Steigerung des H:-Anteils fiihrt, ist
unter Vergasungsbedingungen ebenfalls zu beobachten. Dieser wirkt der Hz-
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6 Experimentelle Untersuchung zur Flugstromvergasung

Verringerung durch den Temperatureinfluss auf die WGS entgegen. Zusatzlich
fithren bei Temperaturerhéhung die Boudouard- und die Wassergas-Reaktio-
nen zur Umsetzung des Restkokses unter Bildung von Hz und CO.

Der Einfluss auf die Gaszusammensetzung durch A-Steigerung resultiert direkt
aus der Verdiinnung des Gases mit Luftstickstoff und dem zusatzlich verfiigba-
ren Sauerstoff. Letzterer fiihrt zu einem grof3eren Einfluss der Verbrennungsre-
aktionen. Dadurch wird CO zu COz und Hz zu H20 oxidiert. Der CHs4-Gehalt nimmt
selbst bei niedrigen Temperaturen stark ab, da die Reaktion mit Oz sehr schnell
ablauft. Die N2-Verdiinnung fiihrt, trotz der Volumenvergréfierung durch den
mit A ansteigenden Umsatz, insgesamt zu einer Abnahme der reaktiven Gasbe-
standteile.

Partikelentwicklung

Die Entwicklung der Partikelmorphologie wahrend Pyrolyse und Vergasung ist
entscheidend fiir die stattfindenden Diffusionsvorgdnge im und am Partikel und
beeinflusst damit wesentlich den Umsatz. In den relevanten Reaktionsregimen I
und Il wird die Reaktion, neben der intrinsischen Kinetik, vorwiegend durch die
zur Verfiigung stehende innere Oberflache des Partikels bestimmt.

Oberflichenentwicklung

Die Oberfldchenentwicklung erfolgt wahrend der Pyrolyse und wird hauptséach-
lich iiber die Aufheizrate beeinflusst. Wahrend der Vergasung entwickeln sich
die Poren weiter. Es werden die Oberfladchen sowohl von Pyrolyse- als auch von
Vergasungskoksen ausgewertet. Die gemessenen Oberflichen werden auf das
trockene und aschefreie Partikelgewicht umgerechnet, um die tatsachliche
Oberflachenentwicklung des Kohlenstoffgeriists zu beschreiben. Die Oberflache
von Brennstoffasche aus dem Flugstrom ist mit ca. 10 m?/g [161] im Vergleich
zu der des Kohlenstoffs sehr gering und wird daher vernachlassigt.

Abbildung 6.8 zeigt die Oberflachenentwicklung von RBK wahrend der Verga-
sung und Pyrolyse. Messpunkte mit unterschiedlichen Umséatzen, aber gleichen
Temperaturen und Verweilzeiten werden durch Variation von A erreicht. Es
lasst sich unabhangig vom C-Umsatz ein deutlicher Zusammenhang der Ober-
fliche mit der Temperatur erkennen. Die Temperaturerhéhung fiihrt zu einer
héheren Heizrate, die hauptsachlich fiir die Oberflichenentwicklung verant-
wortlich ist. Im niedrigen Verweilzeit- und Temperaturbereich sind zudem noch
nicht alle Fliichtigen freigesetzt. Der fortschreitende Umsatz fiihrt zu einer
Oberflachenvergréfierung durch Porenentwicklung, wobei im erreichten Um-
satzbereich mégliche Uberlappungseffekte noch nicht dominierend sind. Eine
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Oberflachenverringerung der Partikel durch aufschmelzende Asche (Pore Clo-
sing) ist fiir diesen Brennstoff erst ab ca. 1.400 °C zu erwarten und wird daher
nicht beobachtet [162].
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Abbildung 6.8: Einfluss von Temperatur, Verweilzeit und Umsatz auf die
Oberflaichenentwicklung von RBK bei Vergasung (links) und Pyrolyse
(rechts)

Die Ergebnisse fiir BUC sind in Abbildung 6.9 dargestellt. Im Vergleich mit RBK
ist die erreichte Oberfldche von BUC deutlich geringer. Der Einfluss von Tempe-
ratur und Verweilzeit auf die Oberflachenentwicklung wahrend der Pyrolyse ist
weniger ausgepragt. Dies stimmt mit den vorherigen Beobachtungen iiberein,
dass die Pyrolyse bereits bei vergleichsweise milden Bedingungen weitgehend
abgeschlossen ist. Eine Erhohung von Aufheizrate und Temperatur fithren nicht
zu einer wesentlichen OberfldchenvergrofRerung. Ein Grund kénnten Reststruk-
turen des Ausgangsstoffs Buche im Brennstoff BUC sein, da Holz nach der Pyro-
lyse zum Teil noch stabile faserige Strukturen mit geringer Mikroporositat auf-
weist [100]. Mit fortschreitendem Umsatz steigt die Oberflache leicht an.

Der starkste Einfluss der Pyrolysebedingungen auf die Oberflachenentwicklung
wird bei GSM gemessen, siehe Abbildung 6.10. Nach 1 s Verweilzeit bei 1.300 °C
ist die Oberflache im Vergleich zu 0,5 s bei 900 °C fast 8-mal so hoch. Die maxi-
mal erreichte Oberflache ist dabei dhnlich wie die bei RBK. Die Oberflache wéh-
rend der Vergasung bleibt auf einem dhnlichen Niveau wie nach der Pyrolyse.
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Abbildung 6.9: Einfluss von Temperatur, Verweilzeit und Umsatz auf die
Oberflachenentwicklung von BUC bei Vergasung (links) und Pyrolyse
(rechts)
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Abbildung 6.10: Einfluss von Temperatur, Verweilzeit und Umsatz auf die
Oberflaichenentwicklung von GSM bei Vergasung (links) und Pyrolyse
(rechts)

Mit steigendem Umsatz bei hohen Verweilzeiten und Temperaturen verringern
sich die Oberflachen leicht. Dies kann prinzipiell auf sich iberschneidende Po-
ren oder schmelzende Aschebestandteile zurilickzufithren sein. Von den drei

104



6.1 Grundlagenuntersuchungen zur Flugstromvergasung fester Brennstoffe

Brennstoffen hat GSM mit ca. 1.200 °C die niedrigste Ascheschmelztemperatur,
weshalb die Beobachtung auf letztgenannten Effekt hindeutet.

Fazit zur Oberflichenentwicklung

Die Parameter Aufheizrate, Verweilzeit und Umsatz zeigen Einfliisse auf die
Oberflachenentwicklung, wobei die Aufheizrate bei Versuchen im Flugstrom an
die Prozesstemperatur gekoppelt ist. Fiir eine getrennte Betrachtung miissten
anderen Messungen zum Beispiel mittels Drahtnetzreaktor durchgefiihrt wer-
den [163]. Der gewahlte Bereich zwischen 900-1.300 °C deckt realistische Ver-
gasungstemperaturen im Flugstromvergaser mit Luft als Vergasungsmedium
ab. In einem realen Prozess werden lokal in der Flamme jedoch deutlich hohere
Aufheizraten erreicht als im Fallrohrreaktor. Abhdngig vom Brennstoff ist ins-
besondere bei 900 °C die Pyrolyse noch nicht abgeschlossen und die erreichten
Oberflachen sind vergleichsweise gering. Daher spiegeln die Ergebnisse der Py-
rolyseversuche bei 1.100 und 1.300 °C die zu erwartende Oberflache besser wi-
der.

Die Entwicklung der Oberflache mit dem Umsatz verhélt sich fiir die Brennstoffe
unterschiedlich. Insbesondere fiir RBK kann die Entwicklung iiber die Modell-
vorstellung des pordsen Partikels (z. B. RPM) erklart werden. Fiir GSM und BUC
sind die Ergebnisse weniger eindeutig. Aus bereits genannten Griinden bilden
auch hier die bei hohen Temperaturen gewonnenen Werte die tatsdchlichen
Vorgdnge bei der Vergasung besser ab.

Partikeldichte und -durchmesser

Neben der Oberfliche wird auch die Entwicklung der Partikeldichte und des
Partikeldurchmessers bestimmt. Die relevante Dichte fiir die Vergasungsvor-
gange ist dabei die scheinbare Dichte des Kohlenstoffgertists p. op,,- Diese be-
schreibt die Kohlenstoffmasse im Partikel bezogen auf das Volumen des Parti-
kels ohne das Volumen der Asche. Da p 4y, nicht gemessen werden kann, wird
zundchst die scheinbare Partikeldichte py, ,,,,, bestimmt. Diese beschreibt die ge-
samte Feststoffmasse bezogen auf das Volumen von Feststoff und Poren:

_ mFeststaff _ mFeststoff
Pp,app =

= 6.1
VPartikel VFeststoff + VPoren ( )

Zur Bestimmung von py, 4, wird in dieser Arbeit zundchst die Klopfdichte py, ik
gemessen, deren Bezugsvolumen die Summe aus dem Partikelvolumen Vp g, tiker
und dem anteiligen leeren Volumen in der Schiittung V,; ist. p, o, kann tiber
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die Annahme einer Packungsdichte (pd) in guter Naherung aus der Schiittdichte
berechnet werden:

mFeststoff

Pp,putk = = Pp,app ° pd (62)

VPa‘rtikel + V}"rei

Fiir die Packungsdichte wird vereinfachend der Wert 0,42 angenommen, der
von Ma fiir Kohlen und Kokse gemessen wird [149]. Unter Kenntnis von p,, 4,,,,
kann schlieflich p. g, durch Beriicksichtigung des Aschegehalts des Partikels
X4sche Und der Dichte der Asche p,.,. Wie folgt berechnet werden:

MEpeststoff — Masche _ i 1- XAsche
= Pp.app Ppap (6.3)
— Xasche
Pasche

Peapp =
VFeststoff + VPoren - VAsche

Fiir die Berechnung wird dabei eine reprisentative Aschedichte von 2,8 g/cm?
angenommen [162].

Abbildung 6.11 zeigt die Entwicklung der Partikeldichte von RBK mit dem Um-
satz fiir die verschiedenen Temperaturen. Es ist eine deutliche Abnahme der
Dichte mit steigendem Umsatz zu erkennen.
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Tabelle 6.1: Zusammenfassung der Pyrolyseergebnisse bei 1.100 °C und
1 s Verweilzeit

Wert RBK BUC GSM
Dichte pe gpp [kg/m>wan] 1314 4412 715
Spez. Oberflache Sy yqr) [Mm?/g] 637 545 671
Partikeldurchmesser dyegian [HM] 57,0 - 83,1

a) abweichend 900 °C

Teerentstehung und Charakterisierung

In Abbildung 6.12 sind die Einfliisse von Temperatur und A auf die Teerbeladung
des Produktgases dargestellt. Die Teerentnahme erfolgt jeweils nach 1 s Ver-
weilzeit.
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Abbildung 6.12: Einfluss von Temperatur und A auf Gesamtteerbeladung,
aufgeteilt nach identifizierten (id.) und nichtidentifizierten (n.id.)
Komponenten; nicht verfiigbare Werte sind mit (nv) gekennzeichnet

Sowohl die Temperatur- als auch die A-Erh6hung fiihren wie zu erwarten zu ei-
ner deutlichen Abnahme der Teerbeladung bei GSM und BUC. Der positive Tem-
peratureinfluss ist bei RBK ebenfalls zu erkennen, wihrend die A-Erhéhung zu
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keiner wesentlichen Teerminderung fiihrt. Insgesamt weist RBK die niedrigsten
Teergehalte auf. Die Temperaturerhéhung fithrt dazu, dass bereits bei 1.100 °C
die Werte bei BUC und GSM dhnlich denen bei RBK oder sogar niedriger sind.

Der Grund fiir die relativ hohen Teerbeladungen bei den HTC-Brennstoffen kon-
nen Ligninstrukturen sein, die wahrend der HTC nicht vollstdndig umgewandelt
worden sind und deren Zersetzung bei einer Temperatur von 900 °C weiterhin
noch stattfindet [78]. Bei 1.100 °C und 1.300 °C ist das Lignin vollstandig zer-
setzt und entstehende Teere werden thermisch gecrackt. Die Ergebnisse zeigen,
dass insbesondere der Temperaturbereich um 900 °C noch kritisch in Bezug auf
die Teerentwicklung ist. Bei 1.100 °C ist die Teerbeladung bereits deutlich un-
terhalb von mit Wirbelschicht- oder Festbettvergasern erreichten Werten.

Um detailliertere Aussagen liber die Teerentstehung und deren Beeinflussbar-
keit durch die Prozessparameter treffen zu kénnen, werden die Auswirkungen
auf die Teerkomponenten nach deren strukturellem Aufbau untersucht. Hierzu
werden die einzelnen Teerkomponenten zu den in Tabelle 5.2 zugeordneten
Klassen zusammengefasst, um eine iibersichtliche Darstellung zu erméglichen.
Die nicht identifizierten Teerspezies werden hierbei nicht berticksichtigt. Eine
Ubersicht aller Messergebnisse mit den Anteilen der einzelnen Teerspezies fin-
den sich in Anhang A in tabellarischer Form. Von den 16 kalibrierten Teerkom-
ponenten werden Kresol (m), Phenol und Styrol in keiner Versuchsreihe nach-
gewiesen. Bereits bei Temperaturen um 900 °C werden diese vollstdndig ther-
misch zersetzt [72].

In Abbildung 6.13 sind die Messergebnisse fiir RBK als Konzentration der ein-
zelnen Teerklassen im Produktgas dargestellt. Es kommen Teere der Klassen 2,
3 (hauptsachlich Toluol) und 4 vor, wobei die der Klasse 4 (hauptséachlich Naph-
thalin) den gréfiten Anteil ausmachen. Die Temperaturerhdhung fiihrt zu einer
deutlichen Reduktion der Teeranteile aus Klasse 3 und 4, wiahrend Kresol (o),
als einziger gemessener Klasse 2-Teer, weder durch Temperatur-, noch durch
A-Erhohung merklich beeinflusst wird. Die A-Erhéhung fiihrt insbesondere im
niedrigen Temperatur- und A-Bereich zu einer Reduktion der Klassen 3 und 4.
Die Teerreduktion der Klasse 4 resultiert hauptsachlich aus der Verringerung
der Konzentration von Naphthalin. Letzteres stimmt mit den Beobachtungen
von Jess liberein, der bei Kinetikmessungen den Umsatzbereich von Naphthalin
zwischen 1.000-1.300 °C findet [164]. Bei 1.300 °C werden nur noch Fluoren
und Kresol (o) identifiziert.
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0,3 7 b h
m900°C m900°C m900°C
{1 01.100°C { @1.100°C 41 @1.100°C
01.300°C 01.300°C 01.300°C

Konzentration [g/Nm?]

KL2 KL3 KL.4 KL.5 KL2 KL3 KL.4 K.5 KL2 KL3 KL4 KL5
A=03 A=04 A=05

Abbildung 6.13: Einfluss von Temperatur und A auf die Teerzusammen-
setzung bei der Vergasung von RBK

Fiir GSM sind die Ergebnisse in Abbildung 6.14 dargestellt. Trotz der unvollstan-
digen Versuchsmatrix lasst sich beziiglich der Klasse 2 ein dhnliches Verhalten
wie bei RBK feststellen.
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Abbildung 6.14: Einfluss von Temperatur und A auf die Teerzusammen-
setzung bei der Vergasung von GSM
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Im Vergleich zu RBK ist der Teergehalt der Klasse 4 wesentlich héher, wobei
dieser zu 64-91 % aus Naphthalin besteht. Oberhalb von 1.100 °C sind wieder
nur noch Fluoren und Kresol (0) vorhanden.

Bei BUC werden im Gegensatz zu RBK und GSM keine Teere der Klasse 2 gemes-
sen. Die Ergebnisse sind in Abbildung 6.15 dargestellt. Die Zusammensetzung
wird ebenfalls durch Teere der Klasse 4 dominiert, die hauptsachlich aus Naph-
thalin bestehen. Bei niedrigen A-Werten werden bei BUC allerdings auch Teere
der Klasse 5 (Fluoranthen und Pyren mit dhnlichen Konzentrationen) gebildet.
Diese schweren Polyaromaten haben hohe Taupunkte und kénnen trotz ihrer
vergleichsweise niedrigen Konzentrationen problematisch sein. Das Vorliegen
dieser Teere ist auf Buche als Ausgangsbiomasse von BUC zuriickzufiihren.
Kremling et al. finden bei der O2-Vergasung von unbehandelter Buche ebenfalls
hohe Taupunkte und das Vorliegen von Fluoranthen und Pyren unterhalb von
1.200 °C [89]. Durch weitere Temperaturerh6hung werden die Teere der Klas-
sen 4 und 5 vollstandig abgebaut, so dass bei 1.300 °C nur noch Toluol und Xy-
lol (0) nachweisbar sind.
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E | o1300°C | o1.300°C | @1.300°C
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Abbildung 6.15: Einfluss von Temperatur und A auf die Teerzusammen-
setzung bei der Vergasung von BUC

Fazit zur Teerentstehung

Klassifiziert man die gemessenen Teere nach deren strukturellem Aufbau, kén-
nen diese iiberwiegend der Klasse der leichten Polyaromaten (Klasse 4,
2-3 Ringe) zugeordnet werden. Deren Anteil wird brennstoffunabhéngig durch
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Naphthalin dominiert. Die gemessenen Teerspezies konnen den tertidren Tee-
ren (Rekombinationsteere) zugeordnet werden. Phenol, als typischer Vertreter
sekundarer Teere, das bei der Wirbelschichtvergasung von Holz haufig entsteht
[165], wird nicht gemessen. Von den untersuchten Prozessparametern hat die
Temperatur den grofiten Einfluss auf die Teerentstehung. Durch Erhéhung der
Temperatur auf 1.300 °C konnen die aromatischen Komponenten, deren Zerset-
zung ab 850 °C beginnt [87], fast komplett umgesetzt werden.

In dem untersuchten Temperaturbereich werden in vergleichbaren Arbeiten
vorwiegend PAK und BTX gemessen [86,88]. Letztere konnen mit der SPA-Me-
thode nur ungenau erfasst werden, da leichtfliichtige Spezies wie Toluol bereits
bei der Probenahme teilweise verdunsten. Benzol, dessen Zersetzung bei héhe-
ren Temperaturen als Naphthalin stattfindet [164], kann mit der verwendeten
Analyse nicht detektiert werden. Zudem ist fiir die sehr niedrigen gemessenen
Teerkonzentrationen die SPA-Methode mit einer grof3en Unsicherheit behaftet,
da die Anteile einiger Spezies im Bereich der Nachweisbarkeitsgrenze liegen.

Der Fokus dieser Arbeit liegt allerdings vor allem auf der Untersuchung und Be-
wertung der Teerbeladung im Kontext moglicher technischer Probleme bei der
Weiternutzung des Produktgases. Hierbei sind vorwiegend Teerspezies mit ho-
hen Taupunkten relevant, BTX sind diesbeziiglich unproblematisch. Von den de-
tektierten Teerspezies werden die meisten eindeutig identifiziert. Veroffentli-
chungen anderer Autoren deuten darauf hin, dass unter den nicht identifizierten
Spezies ein hoher Anteil Acenaphthylen erwartet werden kann [86,88].

6.1.2 Ergebnisse atmospharische Thermowaage

Ziel der TGA-Versuche ist es, die intrinsische Reaktivitdt von reprasentativen
Koksproben fiir die wichtigsten bei der Vergasung stattfindenden Reaktionen
ohne Einfluss von Diffusionseffekten zu bestimmen. Es werden daher Versuche
in H20-, CO2- und Oz-Atmosphare durchgefiihrt. Um die Partialdruck- und Tem-
peraturabhéngigkeit der Reaktionen beriicksichtigen zu kénnen, wird ein Arr-
henius-Ansatz n-ter Ordnung verwendet. Unter Regime I-Bedingungen lassen
sich hierzu die Zusammenhéange (3.18) und (3.19) zusammenfassen:

E4; .
rgbs = kintr,i ' Sg 1 €xXp <_ RA,’II‘> ' p;nl (6.4)

Die mittels TGA zu bestimmenden Modellparameter sind die Aktivierungsener-
gie E, ;, der priaexponentielle Faktor k., ; [g/(m? - s - bar™)] und die Reaktions-
ordnung n;. Um den Einfluss der Temperatur zu bestimmen, kann die Probe
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prinzipiell bei einer konstanten Heizrate des Ofens abreagieren oder es werden
isotherme Versuche auf verschiedenen Temperaturniveaus durchgefiihrt. In
beiden Fallen wird das Massensignal der Probe erfasst, daraus die Reaktions-
rate abgeleitet und bei der jeweils aktuellen Temperatur ausgewertet. Abbil-
dung 6.16 zeigt beide Methoden anhand der Reaktion von BUC mit COz2. Links ist
ein Heizratenversuch dargestellt. Die Koksprobe wird zunachst in Nz-Atmo-
sphare auf 500 °C erhitzt und verweilt anschlief3end bei dieser Temperatur, um
eventuell vorhandene Wasser- und Fliichtigenanteile zu entfernen. Auflerdem
wird das Massensignal stabilisiert, das bei Temperaturveranderung von Auf-
triebseffekten beeinflusst wird. Anschlief?end erfolgt der Wechsel der Gasat-
mosphare und ein kontinuierlicher Anstieg der Temperatur mit einer festgeleg-
ten Heizrate. Durch den Gaswechsel kommt es zu einer Beeinflussung des Mas-
sensignals (Uberschwinger), da CO: eine andere Dichte als Nz hat und die MFC
nur eine begrenzte Regelgeschwindigkeit haben. Die Probe beginnt ab einer be-
stimmten Temperatur zu reagieren und wird in der Folge vollstdndig umgesetzt.

——935°C
1.200 - - - ——900°C _ 4

- ——850°C |
X LT 800°C | o
) Am I q{:‘\ I}
. o T g
S 600 F - 3
. - _ -8 2
E 300 - \ T | ?r{ 5
T —~
i i 1] - \‘\ -12 &

0 —— —————————————+ -16
0 1 2 3.0 1 2 3 4 5

Zeit [h] Zeit [h]

Abbildung 6.16: Heizratenversuch (links) und isotherme Versuche
(rechts) mit BUC-Restkoks in 10 Vol.-% COz-Atmosphdre mit 20 mg Probe-
menge

In Abbildung 6.16 rechts sind isotherme Versuche fiir denselben Brennstoff und
dieselbe Gasatmosphére dargestellt. Die Probe wird wiederum in inerter Atmo-
sphare auf eine bestimmte Temperatur gebracht. Anschliefdend wird die Verga-
sungsatmosphére eingestellt und die Probe reagiert bei konstanter Temperatur
ab. Auf die Einstellung einer fiir alle Proben gleichen Temperatur unter N2-At-
mosphare kann verzichtet werden, da die Pyrolyse bereits durch die thermische
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Vorbehandlung abgeschlossen ist. Es ist zu erkennen, dass die Probe mit zuneh-
mender Temperatur immer schneller abreagiert. Wahrend die Reaktion bei
800 °C nach 3 Stunden noch nicht abgeschlossen ist, dauert die Reaktion bei
935 °C nur wenige Minuten.

Um sicherzustellen, dass die Versuche ausschlieflich unter kinetisch limitierten
Bedingungen stattfinden, ist es daher wichtig einen geeigneten Temperaturbe-
reich zu wéhlen, der eine Versuchsdurchfithrung in begrenzter Zeit, aber ohne
Diffusionseffekte ermdglicht. Dieser ist insbesondere von der Reaktivitit der
Probe, der Probemenge und der Gasatmosphire abhingig. Die verwendeten
Temperaturbereiche beginnen fiir die Versuche mit 20 mg Probemenge in O2-
Atmosphare bei ca. 350-400 °C, fiir CO2 bei ca. 700-800 °C und fiir H20 bei ca.
650-750 °C [166].

Zur Bestimmung der intrinsischen Daten wird die spezifische Oberflache S; des
Kokses bendtigt. Diese lasst sich wahrend der TGA-Versuche nicht messen, da
wahrend der Reaktion keine Proben entnommen werden kdnnen und die Pro-
bemengen zudem sehr gering sind. In dieser Arbeit werden daher die gemesse-
nen Oberflachen der verwendeten Pyrolysekokse angenommen. Da sich Poren-
struktur und -oberfliche mit steigen-

dem Umsatz verdndern, werden die Re-

aktionsraten bei méglichst niedrigem 1502 i Mittelwertbildung
Umsatz ausgewertet [114]. Hierzu wird 1» /‘

die gemessene Reaktionsrate zwischen ]

10-20 % Koksumsatz gemittelt, siehe oA

Abbildung 6.17. Es wird davon ausge- H‘é 1E-03 ]

gangen, dass die Oberflichendnderung = \

in diesem Bereich vernachladssigbar ge- 1

ring ist [119].

Bei Auswertung eines einzelnen Heiz- 1E-04 0 ' 0'25 ' 0'5 ' 0'75 ' ;
ratenversuchs zur Bestimmung des 'Koksun’]satz [_']
Temperatureinflusses kann die Ober- —935°C ——900°C
flichendnderung nicht vernachlassigt ——850°C 800°C

werden, da der steigende Umsatz und

die Temperaturerhéhun ekoppelt Abbildung  6.17: Verlauf der
p g 8 pp Reaktionsrate von BUC-Restkoks

sind. Daher werden fiir die Auswertung  in 10 Vol.-% CO.-Atmosphire mit

nur isotherme Versuche verwendet. 20 mg Probemenge

Heizratenversuche werden durchge-
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fiithrt, um die Temperatur bei Reaktionsbeginn brennstoff- und reaktionsabhén-
gig zu bestimmen. Diese wird als niedrigste Temperatur fiir die isothermen Ver-
suche verwendet.

Um den Einfluss der Probemenge auf die Reaktion zu untersuchen, wird eine
reprasentative Versuchsreihe mit Variation von Temperatur und Probemenge
durchgefiihrt. Hintergrund ist die mogliche Beeinflussung der Festbetthohe auf
die Reaktion durch Diffusionseffekte in der Schiittung. Schulze et al. zeigen in
Simulationen, dass bei grofier Schiitthéhe die Kokspartikel im unteren Bereich
des Keramiktiegels im Vergleich zu denen im oberen einem deutlich niedrigeren
Partialdruck der Reaktanden ausgesetzt sind [167]. Dadurch kommt es zu einer
Reduktion der beobachteten Reaktionsrate. Um den Effekt zu verhindern, kann
die Schiitth6he durch eine Verringerung der Probemasse reduziert werden.
Diese Moglichkeit wird durch die Messgenauigkeit der Waage und das mit ab-
nehmender Probemasse zunehmende Messrauschen limitiert.

Die Versuchsreihe zum Einfluss der Probemasse wird mit BUC-Pyrolysekoks in
H20-Atmosphdare bei dem héchsten zu untersuchenden Partialdruck (0,2 bar)
durchgefiihrt. Diese Bedingungen stellen ein Worst-Case-Szenario in Bezug auf
die Diffusionseffekte dar, weil die H20-Atmosphére bei hohem Partialdruck die
schnellste Vergasungsreaktion bewirkt. Gleichzeitig hat BUC die niedrigste
Dichte der getesteten Brennstoffe und damit bei gleichem Gewicht die hochste
Schiittung. Abbildung 6.18 zeigt die Auswirkung der Probemasse auf die beo-
bachtete Reaktionsrate fiir verschiedene Temperaturen.

——900°C 10mg
l—————= ——900°c20mg
900°C 50mg
%, 1E-03 =————  ——850Clomg
i 1 850°C 20mg
= 1 850°C 50mg
| —— ———800°C 10mg
i \ 800°C 20mg
800°C 50mg

1E-04 —

0 0,2 0,4 0,6

Koksumsatz [-]

Abbildung 6.18: Auswirkung der Probemasse auf die Reaktionsrate von
BUC-Restkoks in 20 Vol.-% H20 bei verschiedenen Temperaturen
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Es ist zu erkennen, dass die Reaktionsrate im relevanten Umsatzbereich bei
50 mg Probemasse deutlich niedriger ist, als bei 10 bzw. 20 mg. Die Abweichung
steigt mit hoheren Temperaturen an, was auf eine zunehmende Diffusionslimi-
tierung hindeutet. Fiir die Probemassen 10 und 20 mg liegen die gemessenen
Reaktionsraten im Bereich von 10-20 % Koksumsatz nah beieinander, wobei
mit 10 mg etwas hohere Raten erreicht werden. Da die Versuchsparameter ei-
nem Worst-Case-Szenario entsprechen und bei 10 mg die beschriebenen Prob-
leme des Messrauschens stark zunehmen, werden fiir die Auswertung nur Ver-
suche mit 20 mg Probemasse beriticksichtigt. Um mogliche Diffusionseffekte zu-
satzlich zu reduzieren, werden zudem flache Probentiegel ohne Rand verwen-
det und somit die Anstrémung der Probe verbessert.

Die Bestimmung von Aktivierungsenergie und Reaktionsordnung erfolgt durch
Logarithmieren der Gleichung (6.4). Dadurch lassen sich die Terme mit der Ak-
tivierungsenergie (—E,;/R) und der Reaktionsordnung n; separieren und als

Geradensteigungen interpretieren:

EAl

ln(rob“) =-— + ln(kmt“) + ln( ) +n; - In(p;) (6.5)

Durch Darstellung der Reaktionsraten bei unabhéngiger Variation von Tempe-
ratur und Druck lassen sich die Werte direkt ablesen. Abbildung 6.19 zeigt an-
hand von BUC in COz-Atmosphdre dieses Vorgehen.

; 7,5
65 - m935°C y = 0,3441x - 71777
] m900°C
1 n 850°C 1 \ M
= 757 800°C
o, 1 R 750°C b, g | g
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-9,5 1 ] =109
y=-20988x + 10,71 * 5%/"
-10,5 +————————+—— -85 —_—
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10*/Temperatur [K1] In(p; [bar])

Abbildung 6.19: Darstellung der gemessenen Reaktionsraten von BUC-
Restkoks zur Bestimmung von Aktivierungsenergie in 10 Vol.-% CO:
(links) und Reaktionsordnung bei 850 °C (rechts)

Die untersuchten Temperaturen werden entsprechend den Heizratenversuchen
abhingig von Brennstoff und Reaktion ausgewahlt. Die Partialdriicke werden

115



6 Experimentelle Untersuchung zur Flugstromvergasung

im Bereich der bei atmosphérischer Luftvergasung zu erwartenden Gasanteile
zwischen 0,05-0,2 bar variiert. Es ist zu erkennen, dass sowohl der Druck- als
auch der Temperatureinfluss mit dem verwendeten Modellansatz gut abgebil-
det wird. Der scheinbar lineare Zusammenhang wird nur unter Regime I-Bedin-
gungen erreicht. Die Auswertung erfolgt daher moglichst bei den Versuchen mit
den niedrigsten Temperaturen.

Der praexponentielle Faktor k., ; wird unter Kenntnis von Aktivierungsener-
gie und Reaktionsordnung tiber Gleichung (6.4) berechnet. Als reaktive Oberfla-
che wird dabei einheitlich fiir alle Reaktionen die Oberflache des jeweiligen Kok-
ses verwendet. In Tabelle 6.2 sind die Ergebnisse der TGA-Untersuchungen zu-
sammengefasst. Sowohl die gemessenen Aktivierungsenergien als auch die Re-
aktionsordnungen sind vergleichbar mit veroffentlichten Daten anderer Auto-
ren, von denen eine Auswahl in Tabelle 3.3 aufgefiihrt ist. Im Vergleich sind die
in dieser Arbeit gemessenen Aktivierungsenergien der CO2-Reaktion relativ
niedrig und der Druckeinfluss weniger ausgepragt. Die deutlich niedrigeren Ak-
tivierungsenergien bei Oz und der hohe Wert der Reaktionsordnung decken sich
mit den Literaturdaten. Die Modellparameter der H20-Reaktion entsprechen
weitgehend den veroffentlichten Werten. Die Unterschiede zwischen den unter-
suchten Brennstoffen in Bezug auf die Druck- und Temperaturabhangigkeit der
Reaktionskinetik sind relativ gering. Auffallig ist die héhere CO2-Aktivierungs-
energie von GSM.

Tabelle 6.2: Intrinsische Kinetikdaten der untersuchten Pyrolysekokse

Reaktion B, [kj/mol]  n[~]  Kine [g/(m s -bar™)] S, [M?/gauap]

C+ H,0 221,7 0,40 8,27E+05

RBK C+ CO, 176,3 0,27 9,94E+02 637
C+0, 117,8 0,97 1,83E+04
C+ H,0 215,7 0,51 1,18E+05

GSM C+ CO, 195,4 0,27 5,20E+03 671
C+0, 122,4 0,84 2,09E+04
C+ H,0 211,3 0,55 2,83E+04

BUC C+ CO, 174,2 0,34 1,77E+02 545
C+0, 129,5 0,74 1,53E+04
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Bei Betrachtung von veroffentlichten und in dieser Arbeit gewonnenen Daten,
lasst sich zwischen fossilen Kohlen, Biomassen und HTC-Kohlen kein eindeuti-
ger Unterschied hinsichtlich Aktivierungsenergie und Reaktionsordnung aus-
machen. Die Reaktivitit der Brennstoffe unterscheidet sich jedoch mitunter
stark voneinander. Um dies darstellen zu konnen, werden mit den Daten aus
Tabelle 6.2 die beobachteten Reaktionsraten der drei Brennstoffe fiir alle Reak-
tionen bezogen auf 800 °C und 0,1 bar Partialdruck berechnet. Ein direkter Ver-
gleich von gemessenen Reaktionsraten ist nicht sinnvoll, da diese bei unter-
schiedlichen Temperaturen gemessen werden, um eine rein chemische Limitie-
rung sicherzustellen.

Abbildung 6.20 zeigt den Vergleich
der verschiedenen Reaktionsraten fiir 1E+01 BO02 ICO2 OH20
die untersuchten Brennstoffe. Fiir alle

1E+00
Brennstoffe ist die 0z-Reaktion meh-
rere Grofdenordnungen schneller als 1E-01
die Vergasungsreaktionen. Die H:0- =
Reaktion ist bei allen Brennstoffen &g 1E-02
schneller als die CO2-Reaktion, wobei o 1E-03
der Unterschied bei RBK am stirksten
ist. Bezogen jeweils auf die langsame 1E-04 H
COz-Reaktion, ist die H20-Reaktion
um den Faktor 1,3 (GSM) bis 3,8 1E-05 ' ' '

GSM BUC RBK
(RBK) schneller. Die Reaktionsrate

der Oz-Reaktion ist 2.600 (RBK) bis Abbildung 6.20: Vergleich der O.-,

5.200 (BUC) mal héher als die der CO2- und H:0-Reaktionsraten der
. . . untersuchten Brennstoffe normali-

COz-Reaktion. Beim Vergleich der i i ur pi = 0,1 bar und 800 °C

Messdaten mit Literaturwerten aus

Tabelle 3.2, 14sst sich damit eine gute Ubereinstimmung feststellen.

Hierzu ist anzumerken, dass diese Verhaltnisse von der gewéhlten Temperatur
und dem Druck abhédngen. Unterhalb von 700 °C lauft beispielsweise die CO2-
Reaktion von BUC schneller ab, als die mit H20. Dahingegen wiirde ohne Bertick-
sichtigung von Diffusionseffekten bei einer Vergasungstemperatur von 1.200 °C
die H20-Reaktion 2,5 (GSM) bis 15 (RBK) mal schneller ablaufen als die mit CO-.
In der Realitét ist dies, bedingt durch Diffusionslimitierung, nicht der Fall, es
zeigt aber, dass die H20-Reaktion fiir einen grof3en Anteil der Koksreaktion ver-
antwortlich ist.
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Beim Vergleich der Brennstoffe untereinander lasst sich feststellen, dass die Re-
aktionsraten aller Reaktionen in der Reihenfolge RBK > GSM > BUC abnehmen.
Ein Grund konnte die reaktive Oberflache sein, die bei BUC niedriger ist als bei
GSM und RBK. Bei Vergleich der intrinsischen Reaktionsraten bleibt die Reihen-
folge allerdings unverdndert. Da die Pyrolysebedingungen der Restkokse gleich
sind, ist auch eine thermische Deaktivierung als Grund fiir die unterschiedlichen
Reaktionsraten unwahrscheinlich. Daher ist von einer katalytischen Wirkung
der Brennstoffaschen auszugehen. Die Hohe des Alkalienindex entspricht eben-
falls der Reihenfolge Alrsk > Alesm > Alsuc.

6.2 Untersuchung der autothermen
Flugstromvergasung

Im autothermen Vergasungsprozess unterscheiden sich die Reaktionsbedin-
gungen erheblich von denen, die in der TGA und im elektrisch beheizten Reaktor
vorherrschen. Durch die Ausbildung einer Flamme werden dabei lokal hohe
Temperaturen erreicht, die Auswirkungen auf die maf3geblichen Stofftransport-
phanomene haben. In Verbindung mit den dabei erreichten sehr hohen Auf-
heizraten wird auch die Partikelentwicklung stark beeinflusst. Zudem wirken
sich Stochiometrie (Luftzahl), Verluste, Dampfzugabe und Brennstoffeigen-
schaften direkt auf die erreichte Prozesstemperatur aus. Daher ist die experi-
mentelle Untersuchung der autothermen Vergasung wichtig, um reaktionskine-
tische Simulationsmodelle validieren zu kdnnen und Aussagen iiber die Teer-
entwicklung unter realistischen Bedingungen machen zu kénnen. Die vorge-
stellten Versuchsergebnisse werden nach dem in Kapitel 5.4.2 beschriebenen
Versuchsprogramm erzielt.

6.2.1 Einfluss der Variation der Luftzahl

Die Luftzahl ist fiir technische Vergasungsprozesse die entscheidende Gréfde zur
Prozessoptimierung. Die Vergasung kann dabei hinsichtlich der Gaszusammen-
setzung (Heizwert), des Kaltgaswirkungsgrads und des Umsatzes beeinflusst
werden, wobei der Bestpunkt von der Zielsetzung abhangt. Gleichzeitig miissen
Randbedingungen, wie zum Beispiel die Teerentstehung, beriicksichtigt wer-
den. Die Versuchsergebnisse stellen diese Zusammenhéange dar.

Prozesstemperatur

Der Einfluss von A auf den Temperaturverlauf entlang der Reaktorhdhe ist in
Abbildung 6.21 beispielhaft fiir GSM und OSA gezeigt. Bei GSM ist ein deutlicher
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6.2 Untersuchung der autothermen Flugstromvergasung

Anstieg aller Temperaturen mit steigendem A zu erkennen. Die unterste Tempe-
raturmessstelle T6 weist im Vergleich zu T1-T5 deutlich niedrigere Werte auf,
da dieser Bereich stark durch den Wasserquench beeinflusst wird. Im niedrigen
A-Bereich liegen die Temperaturen T1-T5 nah beieinander, was zum einen auf
den Einfluss der elektrischen Heizung zuriickzufiihren ist. Zum anderen spielen
bei den niedrigen Temperaturen die endothermen Vergasungsreaktionen noch
keine wesentliche Rolle, so dass der hierdurch bedingte Temperaturabfall ent-
lang der Reaktorhdhe gering ist. Mit zunehmender A-Erhéhung (Temperaturan-
stieg), steigt der Temperaturgradient an.

GSM o 0SA
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Abbildung 6.21: Einfluss von A auf das Temperaturprofil des Reaktors fir
GSM (links) und OSA (rechts)

Bei OSA sind die Temperaturen verglichen mit GSM sehr niedrig, A hat scheinbar
nur einen sehr geringen Einfluss auf die Temperaturentwicklung. Das niedrige
Temperaturniveau lasst sich iiber den sehr hohen Aschegehalt des Brennstoffs
erkldren. Zudem kommt es wahrend der OSA-Versuche im Bereich von T1-T2
zu einer starken Anlagerung von Asche im Reaktionsraum, die zu einer thermi-
schen Isolierung beider Thermoelemente fiihrt. Dieses Verhalten wird nur fiir
0OSA beobachtet, die Asche aller anderen Brennstoffe haftet nicht im Brennraum
an.
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6 Experimentelle Untersuchung zur Flugstromvergasung

In Abbildung 6.22 ist ein Vergleich der
erreichten Temperaturen bei T3 fiir alle
Brennstoffe gezeigt. T3 wird als charak- ]
teristische Temperatur gewdhlt, da sie

auf mittlerer Reaktorhohe gemessen

und fiir alle Versuche erfasst wird. Die in ? X
Flammennahe befindlichen T1 und T2 1.100 1 Q 7
mussten mehrfach ausgetauscht werden A A
und sind daher nicht fiir alle Versuche A A
vergleichbar. O A

Mit GSM werden die hochsten Tempera- 900 —
turen erreicht, die niedrigsten Werte 0,25 0,35 0,45 0,55
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auf die erreichten Temperaturen
Temperaturen aller Brennstoffe jedoch  bei T3 fiir alle Brennstoffe

nah beieinander. Hierzu ist anzumerken,
dass die gemessenen Temperaturen nicht denen der Flamme entsprechen.
Diese konnen sich deutlicher unterscheiden.

Gaszusammensetzung

Die gemessene Gaszusammensetzung wird wasserfrei angegeben, der N2-Anteil
ergibt sich dabei als Summe zu Hundert und wird nicht dargestellt. Der Wasser-
gehalt wird als Volumenanteil separat angegeben, da er nicht bei allen Messun-
gen erfasst wird und der Messfehler hoher als bei den Permanentgasen ist. In
Abbildung 6.23 sind die Ergebnisse fiir GSM und OSA dargestellt. Der Verlauf bei
GSM ist typisch fiir die autotherme Vergasung [96]. Der CO-Gehalt erreicht sein
Maximum bei A = 0,45. Gleichzeitig haben H20 und CO: an dieser Stelle ihren ge-
ringsten Wert. Dies ist der Fall, wenn der C-Umsatz weitgehend abgeschlossen
ist und die weitere Zugabe von Oz zu verstarkt ablaufenden Verbrennungsreak-
tionen fiihrt. Im Vergleich zur Sauerstoff-Vergasung fithrt die A-Erh6hung durch
Luftzugabe zusidtzlich zu einer N:-Verdiinnung, was an der oberhalb von
A=0,45 insgesamt abnehmenden Summe der dargestellten Gasanteile erkenn-
bar ist.

120
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Abbildung 6.23: Einfluss von A auf die Gaszusammensetzung bei GSM
(links) und OSA (rechts)

Bei OSA werden bedingt durch den Brennstoff und die niedrigeren Temperatu-
ren deutlich héhere CHs-Gehalte erreicht, die durch die kinetische Limitierung
nicht vollstdndig abgebaut werden kénnen. Im Vergleich zu GSM sind die Ha-
und H20-Gehalte bei OSA bedingt durch den hohen Feuchtegehalt des Brenn-
stoffs wesentlich héher als bei GSM. GSM hat einen héheren C-Gehalt im Brenn-
stoff, so dass hohere CO-Gehalte erreicht werden. Die Brennstoffe KOM und RBK
fithren zu einer sehr dhnlichen Gaszusammensetzung wie GSM und werden da-
her nicht separat dargestellt.

Fir BUC und MAS sind die Ergebnisse in Abbildung 6.24 dargestellt. Bei MAS
wird mit tber 3 Vol.-% bei A = 0,35 der hochste CHs-Gehalt aller untersuchten
Brennstoffe erreicht. Es wird kein ausgepragter CO-Maximalwert erreicht, der
bereits bei A < 0,35 erwartet werden kann. Aufgrund der niedrigen Prozesstem-
peraturen ist der COz-Gehalt vergleichsweise hoch. Bei BUC verdndert sich die
Gaszusammensetzung mit steigendem A nur wenig. Insgesamt ist der CO-Gehalt
im Vergleich mit RBK, GSM und KOM relativ niedrig. Der H2-Gehalt nimmt zu-
gunsten von H20 mit steigendem A ab.
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6 Experimentelle Untersuchung zur Flugstromvergasung

Volumenanteil [Vol.-%, tr.]

N
wui

N
o

[o=
ul

[y
(=]

3}

J BUC L MAS
- - - +\~ L
1 E-8--8 ] mTe
S = e - B
1 TR I = I
. sy [
| &8sl L | o-o-e--0 !
| @_"G\-@ .
F o AAeas
e S e :
03 04 05 06 03 04 05 06
A A
--®--H2 --£=--CO CO2 ---A--- CH4 + H20

20
X
16 &
=
12 8
=}
<,
8 g
3]
o
—
4 3
&
=
0

Abbildung 6.24: Einfluss von A auf die Gaszusammensetzung bei BUC
(links) und MAS (rechts)

In Abbildung 6.25 sind fiir alle Brennstoffe das Hz- zu CO-Verhéltnis sowie das
CO- zu COz-Verhailtnis dargestellt. Letzteres korreliert bei sonst gleichen Bedin-
gungen liber die WGS direkt mit der Temperatur. Fiir die Brennstoffe MAS und
OSA mit den niedrigsten gemessenen Temperaturen, ist das Verhéltnis am nied-
rigsten, fiir GSM und KOM am héchsten.
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6.2 Untersuchung der autothermen Flugstromvergasung

Der Maximalwert wird aufder bei MAS im Bereich 0,4 < A < 0,45 erreicht. Das Hz-
zu CO-Verhaltnis von OSA ist durch den hohen Feuchtegehalt in Relation zum
Kohlenstoff deutlich hoher als das der anderen Brennstoffe. GSM, KOM und RBK
verhalten sich sehr dhnlich.

Aus der Gaszusammensetzung lasst sich der Heizwert des Produktgases berech-
nen. Abbildung 6.26 zeigt den Einfluss von A anhand der Versuche mit GSM und
einen Vergleich der erreichten Heizwerte bei konstantem A fiir alle Brennstoffe.
Die Werte sind typisch fiir die Vergasung mit Luft, vergleiche Tabelle 2.6. Den
grofiten Anteil am Heizwert hat CO, abhdngig vom Brennstoff ist aber auch der
Hz-Anteil vergleichbar hoch. Entscheidend hierfiir sind vor allem der C-Gehalt
im Brennstoff und die Brennstofffeuchte. Bei MAS hat CH4 einen Anteil von 23 %
am gesamten Heizwert. Die hochsten Heizwerte werden fiir alle Brennstoffe bei
dem jeweils niedrigsten A-Wert erreicht. Die Zusammensetzung des Gases spielt
insbesondere bei der Gasnutzung eine wichtige Rolle. Fiir Verbrennungsmoto-
ren hat diese entscheidenden Einfluss auf die Ziindeigenschaften des Gases und
die Flammengeschwindigkeit. H hat beispielsweise eine vielfach héhere Flam-
mengeschwindigkeit als CO und CH4 mit entsprechender Auswirkung auf die
Klopfneigung etc. [168].

ECH4 @CO OH2 ] ECH4 @CO OH2

4 4 — - - I

0,35 0,40 0,45 0,50 0,55 0,60 RBK BUC GSM KOM OSA MAS
A

Abbildung 6.26: Einfluss von A auf den Heizwert des Produktgases aus
GSM (links) und Vergleich der Heizwerte bei A = 0,4 fiir alle Brennstoffe
(rechts)
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6 Experimentelle Untersuchung zur Flugstromvergasung

Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad

Die Beeinflussung des Kaltgaswirkungsgrades durch die A-Variation resultiert
direkt aus dem Zusammenhang von erreichtem Heizwert und Gasausbeute, wel-
che wiederum mafigeblich vom Brennstoffumsatz abhangt. Dieser Zusammen-
hang ist fiir die Versuche mit GSM in Abbildung 6.27 dargestellt. Die Gasaus-
beute beschreibt dabei die erzeugte

Produktgasmenge bezogen auf die 0,8 - - T
Brennstoffmasse. Sie ist charakteri- | Ot =
siert durch die linear mit A anstei- X 0 0 L4 . 2
. 0,7 1 X ﬁ 5=
gende Menge des Vergasungsmedi- _ 0 < % o
ums und die mit steigendem Brenn- e 1 o X L 32 3
- S X ="
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menvergrofierung. % | A r2 ¢ @
i I z 3
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den Heizwert und die gleichzeitig 1A | T §
steigende Gasausbeute ergibt sich 04 0 S
ein optimaler Betriebspunkt in Hin- ' 03 04 05 06
sicht auf den KGW. Der Verlauf der 2

Gasausbeute ist mit steigendem A
degressiv, da der Brennstoffumsatz
im oberen A-Bereich weitgehend  Appildung 6.27: Zusammenhang Gas-
abgeschlossen ist. Der optimale A- ausbeute, Heizwert und Kaltgaswirk-
Bereich muss brennstoffabhingig ~Un8sgrad am Beispiel GSM

bestimmt werden.

AKGW 0OGasausbeute X Heizwert

Durch die Messung der Gaszusammensetzung sowie die Entnahme von Koks-
proben kann sowohl die ATM als auch die GTM zur Bestimmung von Umsatz und
Kaltgaswirkungsgrad angewendet werden. Fiir beide wird eine Fehleranalyse
durchgefiihrt, die in Anhang B naher beschrieben ist. Die theoretischen Fehler
der ATM sind deutlich geringer als die der GTM. Allerdings wird dabei weder
der Einfluss der Ascheverfliichtigung, noch der methodische Fehler der Probe-
nahme beriicksichtigt. Es werden daher zunéchst die Ergebnisse beider Metho-
den dargestellt. Die fiir A angegebenen Fehlerbalken ergeben sich aus den Feh-
lern der Brennstoffdosiermenge und der Sauerstoff- bzw. Luftzufuhr. Der Fehler
ist bedingt durch die Ungenauigkeit der Primarluftzufuhr relativ grof3.

In Abbildung 6.28 sind die Ergebnisse fiir OSA und GSM dargestellt. Beide
Brennstoffe eignen sich prinzipiell gut fiir die Anwendung der ATM. Insbeson-
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6.2 Untersuchung der autothermen Flugstromvergasung

dere bei GSM ist eine gute Ubereinstimmung zwischen ATM und GTM zu erken-
nen. Sowohl bei GSM als auch bei OSA liegt der maximale KGW bei A = 0,45, wo-
bei mit GSM ein etwas hoherer Wert von 58,4 % (GTM) erreicht wird. Trotz der
relativ niedrigen Temperaturen ist bei OSA der C-Umsatz mit 96,2 % (GTM)
bzw. 92,7 % (ATM) bereits bei A = 0,55 sehr hoch, was vor allem auf den hohen
Fliichtigenanteil zurtickzufiihren ist.
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Abbildung 6.28: Einfluss von A auf C-Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad
fir OSA (links) und GSM (rechts) ausgewertet nach GTM und ATM

Abbildung 6.29 zeigt die Ergebnisse fiir BUC und MAS. Obwohl BUC prinzipiell
eine vergleichsweise gute Eignung fiir die ATM aufweist, werden fiir einige
Messpunkte grofie Abweichungen und unplausible Ergebnisse, wie das Absin-
ken des Umsatzes bei A-Erhohung, erzielt. Dies ist vermutlich auf Unregelmaf3ig-
keiten bei der Probenahme zuriickzufiihren. Die GTM-Werte liegen bei BUC
deutlich hoher als die mit der ATM bestimmten Werte. Der maximale KGW wird
bei relativ hohen A-Werten um 0,55 erreicht, wobei der Verlauf relativ flach ist.
Bei MAS zeigt sich liber die ATM keine Auswirkung von A auf den Umsatz, es
werden bereits bei sehr niedrigen A hohe Umsétze erreicht, wodurch der KGW
oberhalb von A = 0,35 absinkt. Die Auswertung iiber die Gasanalyse ergibt einen
kontinuierlichen Anstieg des C-Umsatzes, demnach wird bei A = 0,5 bereits ein
vollstindiger C-Umsatz (99,2 %) erreicht. Die schlechte Ubereinstimmung der
Ergebnisse aus GTM und ATM sind auf die schlechte ATM-Eignung von MAS be-
dingt durch den hohen Kaliumanteil in der Asche zuriickzufiihren. Dieser wird
mit steigendem C-Umsatz zunehmend freigesetzt [157].
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Abbildung 6.29: Einfluss von A auf C-Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad
fir BUC (links) und MAS (rechts) ausgewertet nach GTM und ATM

Fiir KOM und RBK sind die Ergebnisse in Abbildung 6.30 dargestellt. Fiir RBK
kann die GTM nicht ausgewertet werden, da wahrend der Versuche die Luft-
mengen falsch eingestellt worden sind. Die Auswertung von Umsatz und KGW
erfolgt daher nur tiber die ATM, wobei die A-Werte nachtraglich iiber eine Stoft-
bilanzierung berechnet werden. Daher unterscheiden sich die tatsichlichen A-
Werte von den Versuchsreihen der anderen Brennstoffe.
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Abbildung 6.30: Einfluss von A auf C-Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad
fir KOM (links) und RBK (rechts) ausgewertet nach GTM und ATM
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6.2 Untersuchung der autothermen Flugstromvergasung

Mit RBK wird der hochste KGW bei A = 0,4 erreicht, der maximale C-Umsatz ist
85,1 % bei A =0,47. Bei KOM zeigen die ATM und die GTM dieselben Verlaufe
von KGW und C-Umsatz, allerdings liegen die ATM-Werte deutlich unter denen
der GTM.

Die vorgestellten Versuchsergebnisse zeigen insgesamt, dass mit dem verwen-
deten Vergaser allein durch A-Variation Kaltgaswirkungsgrade von ca. 60 % er-
reicht werden konnen. Im Betriebspunkt des maximalen Kaltgaswirkungsgrads
liegen die erreichten C-Umséatze brennstoffabhangig sowohl nach der GTM als
auch nach der ATM zwischen 80-90 %. Die GTM liefert brennstoffunabhingig
eine plausible Umsatzentwicklung, wihrend die Anwendung der ATM nicht fiir
alle Brennstoffe als sinnvoll erachtet wird. Bei der ATM werden zudem starke
Einfliisse der Probenahme auf die Ergebnisse beobachtet. Daher werden trotz
des grofieren berechneten Fehlers im Folgenden fiir den Vergleich der Brenn-
stoffe untereinander und die Analyse des Gesamtprozesses die Ergebnisse der
GTM verwendet. Fiir die Analyse des Partikelverhaltens wird hingegen die ATM
verwendet, da die Auswertung anhand der Einzelprobe erfolgt und eine Analyse
der spezifischen Probe notwendig ist.

Abbildung 6.31 zeigt einen Vergleich von C-Umsatz und KGW fiir alle Brenn-
stoffe.
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Abbildung 6.31: Einfluss von A auf C-Umsatz (links) und Kaltgaswir-
kungsgrad (rechts) fiir alle Brennstoffe ausgewertet nach der GTM aufier
RBK (ATM)
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6 Experimentelle Untersuchung zur Flugstromvergasung

MAS erreicht trotz des grofden Partikeldurchmessers von allen Brennstoffen die
héchsten Umsitze. Die Umsatze der anderen Brennstoffe sind geringer und die
Verlaufe sehr dhnlich. Hinsichtlich des KGW zeigt sich, dass die Verlaufe um den
Bestpunkt zum Teil sehr steil sind und die Abstufung von A in Schritten von 0,05
nicht ausreichend ist, um den hochsten erreichbaren Wert auszumachen. Der
hochste KGW von 61,7 % wird mit KOM erreicht, was auf den hohen C-Gehaltim
Brennstoff bei gleichzeitig hohem C-Umsatz zuriickzufiihren ist. Bei BUC ist der
Verlauf des KGW flach und es werden hohe A-Werte benétigt. Der Bestpunkt von
OSA wird im Diagramm bei A = 0,45 von MAS verdeckt. Insgesamt liegen die er-
reichten maximalen KGW aller Brennstoffe zwischen 55-62 %.

Abbildung 6.32 zeigt den Vergleich von Gesamtumsatz und Koksumsatz aller
Brennstoffe ausgewertet nach der ATM. Der Koksumsatz wird dabei nach For-
mel (5.3) berechnet, also unter der Annahme einer vollstdndigen Fliichtigenfrei-
setzung mit dem Fliichtigengehalt nach Laboranalyse. Vergleicht man die Koks-
umsatze der mittels TGA untersuchten Brennstoffe, 1dsst sich erkennen, dass
mit GSM und RBK wesentlich hohere Werte erreicht werden als mit BUC. Diese
Beobachtung deckt sich mit der niedrigeren gemessenen Reaktivitat des Kokses.
Die hoheren Temperaturen bei GSM fithren dazu, dass trotz geringerer Reakti-
vitdt im Vergleich mit RBK dhnliche Koksumsatze erreicht werden.
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Abbildung 6.32: Einfluss von A auf Gesamtumsatz (links) und Koksumsatz
(rechts) fiir alle Brennstoffe ausgewertet nach der ATM
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6.2 Untersuchung der autothermen Flugstromvergasung

Teerentstehung und Charakterisierung

Abbildung 6.33 zeigt die Ergebnisse zu Gesamtteergehalt und entsprechendem
Teertaupunkt fiir alle Brennstoffe. Die hochsten Teerbeladungen werden wie
erwartet bei den niedrigsten A-Werten und damit den geringsten Temperaturen
erreicht. Die Beladung ist dabei stark brennstoffabhdngig, wobei mit MAS und
OSA die hochsten Werte erreicht werden. Durch A-Erhéhung lasst sich fiir alle
Brennstoffe eine Reduzierung des Teergehalts erreichen. Bereits bei A = 0,4 ist
die Beladung fiir alle Brennstoffe, mit Ausnahme von OSA unterhalb von
0,2 g/Nm>. Die Reduzierung der Teerbeladung bei A-Erhéhung wird erreicht
durch die Verdiinnung mit steigender Gasausbeute, die Teerumsetzung mit dem
zusatzlichen Sauerstoff sowie die mit steigender Temperatur zunehmende ther-
mische Zersetzung.
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Abbildung 6.33: Einfluss von A auf Gesamtteerbeladung und Teertau-
punkte (Kreise) fiir alle Brennstoffe nach identifizierten (id.) und nicht-

identifizierten (n. id.) Komponenten; nicht verfiigbhare Werte sind mit
(nv) gekennzeichnet, Taupunkte < -20 °C werden als -20 °C dargestellt
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6 Experimentelle Untersuchung zur Flugstromvergasung

Vergleicht man die Ergebnisse mit denen bei getrennter Variation von Tempe-
ratur und A aus Kapitel 6.1.1, lasst sich die Temperatur als Haupteinflusspara-
meter ausmachen. Das Niveau der Teerbeladung fiir die Brennstoffe BUC, GSM
und RBK ist dhnlich dem der BabiTER-Versuche beiA = 0,4und T = 1.100 °C. Wie
bereits von Kinoshita et al. beobachtet, scheint sich die Verweilzeit, die bei den
autothermen Versuchen im Vergleich zum BabiTER wesentlich ldnger ist, auf
den Teergehalt wenig auszuwirken [87].

Die berechneten Teertaupunkte des Produktgases liegen zwischen < -20 °C und
55 °C. Fiir die meisten Messungen korreliert der TTP dabei mit dem gemessenen
Teergehalt (id.). Fiir MAS (A = 0,35) und OSA ist dies nicht der Fall. Fiir A = 0,35
weist MAS trotz des wesentlich niedrigeren Teergehalts im Vergleich mit OSA
einen hohere TTP auf. Bei A-Erhohung steigt der TTP von OSA trotz des sinken-
den Teergehalts an. Der Grund fiir beide Beobachtungen ist die Bildung von Phe-
nanthren (TTP 340 °C), das nur bei den Versuchen mit OSA und dem einen Ver-
such mit MAS gemessen wird. Fiir alle anderen Versuche werden nur Naphtha-
lin (TTP 218 °C) und Toluol (TTP 111 °C) identifiziert, die beide einen wesent-
lich geringeren Taupunkt haben. Da auch alle bei MAS und OSA gemessenen
Teere den Klassen 3 und 4 zugeordnet werden koénnen, wird eine detaillierte
Betrachtung der Auswirkung von A auf die einzelnen Teerklassen nicht durch-
gefiihrt.

Fiir die Versuche mit OSA ist stattdessen in Abbildung 6.34 die Entwicklung der
gemessenen Einzelspezies dargestellt.
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Abbildung 6.34: Einfluss von A auf den Gehalt der einzelnen gemessenen
Teerkomponenten im Produktgas fiir OSA
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6.2 Untersuchung der autothermen Flugstromvergasung

Der Grofsteil der Teere besteht aus Naphthalin, das mit zunehmendem A stark
verringert werden kann. Gleichzeitig steigt der Anteil des schwereren Phe-
nanthrens zunachst an, bevor ab A > 0,45 dieser wieder absinkt. In dem mit OSA
erreichten, vergleichsweise niedrigen Temperaturbereich kommt es durch Er-
héhung von A bzw. der Temperatur also zunichst zur erwarteten Bildung
schwerer Aromaten, vgl. Tabelle 2.10. Bei weiterer Erhohung werden diese al-
lerdings zunehmend thermisch zersetzt. Die mit den anderen Brennstoffen er-
reichten Temperaturen liegen oberhalb des Bereiches, in dem schwere 3-Ring-
Aromaten oder Teere der Klasse 5 im Produktgas vorliegen.

6.2.2 Einfluss der Variation der Dampfzugabe

Die Dampfzugabe wird fiir BUC, GSM und RBK untersucht. Wie bei den A-Versu-
chen wird zunachst ein stabiler Betriebspunkt abgewartet. Dann werden Tem-
peraturen und Gaszusammensetzung gemessen sowie Partikel- und Teerpro-
ben entnommen.

Prozesstemperatur

Der Einfluss der Dampfzugabe auf den Temperaturverlauf tiber der Reaktor-
hohe am Beispiel GSM und ein Vergleich der mittleren Reaktortemperatur (T3)
fiir alle getesteten Brennstoffe sind in Abbildung 6.35 dargestellt. Der Tempera-
turverlauf entlang der Reaktorhéhe wird bei geringen II-Werten zunéchst nur
wenig beeinflusst.
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Abbildung 6.35: Einfluss von [T auf das Temperaturprofil des Reaktors
fir GSM (links) und die Temperatur T3 in der Reaktormitte fiir RBK, GSM
und BUC (rechts) jeweils fiir A = 0,4
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6 Experimentelle Untersuchung zur Flugstromvergasung

Bei weiterer [I-Erhohung kann eine Abnahme der Temperatur besonders im
oberen Reaktorbereich beobachtet werden, es kommt zu einer Vergleichmaf3i-
gung der Temperaturen. Die Temperatur T3 in der Reaktormitte wird nur wenig
von der Dampfzugabe beeinflusst, bei GSM sinkt die Temperatur durch I7-Erh6-
hung von 0 auf 0,8 nur um 17 °C. Der Grund fiir die zunachst geringe Abnahme
bzw. sogar leichte Zunahme der gemessenen Temperatur ist wahrscheinlich
messtechnisch bedingt. Da der Dampf mit der Sekundéarluft eingebracht wird,
erhoht sich der Drall mit zunehmendem I, was zu einem breiteren Flammenbild
und einem verbesserten Warmeaustausch zwischen Temperaturmessstelle und
dem Gas fiihrt. Insgesamt fiihrt die Zugabe von Wasserdampf zu einer Tempe-
raturverringerung, da die H20-Reaktionen endotherm sind und durch das Was-
ser zusatzlicher thermischer Ballast eingebracht wird.

Gaszusammensetzung

Der Einfluss der Dampfzugabe auf die Gaszusammensetzung wird anhand der
Versuche mit GSM beschrieben. In Abbildung 6.36 sind die Ergebnisse bei kon-
stantem A = 0,4 dargestellt, Abbildung 6.37 zeigt die entsprechenden Heizwerte
des trockenen Produktgases. Mit zunehmender Dampfzugabe steigt der Wasser-
dampfgehalt zundchst degressiv an. Im Bereich IT= 0,4 ergibt sich ein anna-
hernd linearer Zusammenhang zwischen IT und dem Wasserdampfgehalt im
Produktgas.
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Abbildung 6.36: Einfluss von I auf die Gaszusammensetzung (links)
sowie die H2/CO- und CO/CO2-Verhédltnisse (rechts) bei GSM und A = 0,4
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6.2 Untersuchung der autothermen Flugstromvergasung

Das spricht dafiir, dass im Bereich

0<I1<0,4 der Wasserdampf zuneh- 5 1 mCH4 mCO OH2
mend umgewandelt wird, z.B. durch 7 -
die heterogenen Vergasungsreaktio- 7:4 T r1r

nen. Bei weiterer [I-Erhohung findet o>

sich der zusatzliche Wasserdampf hin- g 3 _ — ]

gegen direkt im Produktgas wieder. Die E 2 T
Dampfzugabe fiihrt zu einem leichten =

Anstieg des CH4-Gehalts. Griinde hier- 1

fir sind die Verlangsamung der CHs- _

Gaskinetik durch Temperaturminde- 0 ——-l--l-.-l-.-l.-'
rung und die Erhohung des fiir die Re- 0,00 0,20 0,40 0,60 0,80
aktionen verfiigbaren Wasserstoffs. Das 1T [K8pampe/ K8es(an)]

Verhalten der anderen Permanentgase Abbildung 6.37: Einfluss von [T
ldsst sich tiber die WGS erkldren [169]. ¢ den Heizwert des Produkt-
Durch den Wasserdampfiiberschuss gases aus GSM bei A = 0,4

wird der CO-Anteil zugunsten von H:

und COz reduziert. Die Verringerung der Temperatur verschiebt das GGW zu-
satzlich auf die Produktseite und verstarkt diese Entwicklung. Das Verhaltnis
von Hz zu CO im Produktgas lasst sich durch die Dampfzugabe stark beeinflus-
sen, so dass der Hz-Volumenanteil ab IT = 0,4 grofier ist als der des CO.

Es lasst sich eine leichte Heizwertsteigerung mit steigendem I1 beobachten.
Diese ist bedingt durch die steigende Gasausbeute aufgrund des ansteigenden
Umsatzes (siehe Abbildung 6.38) ohne gleichzeitige Erhéhung der Stickstoft-
menge. Im Vergleich zu den Versuchen bei A-Variation, machen Hz und CH4 bei
héheren I1-Werten in Summe den grofdten Teil des Heizwertes aus.

Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad

Durch die Zugabe von Wasserdampf in den Prozess steht prinzipiell mehr Ver-
gasungsmittel fiir den Umsatz des Brennstoffs zur Verfligung [52]. Gleichzeitig
sinkt aber die Temperatur, wodurch die Reaktionsgeschwindigkeit negativ be-
einflusst werden kann. Die Versuche sollen zeigen, ob durch die Dampfzugabe
insgesamt dennoch der Umsatz gesteigert werden kann. Hinsichtlich des Kalt-
gaswirkungsgrads besteht bei der Luftvergasung das Potenzial vor allem in der
bereits gezeigten Steigerung des Produktgasheizwertes. Die Ergebnisse sind in
Abbildung 6.38 zusammengefasst. Dabei wird fiir GSM und BUC die GTM ange-
wandt, fiir RBK erfolgt die Auswertung mittels ATM.
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Abbildung 6.38: Einfluss von I auf C-Umsatz (links) und Kaltgaswir-
kungsgrad (rechts) fiir RBK, GSM und BUC bei A = 0,4 ausgewertet nach
der GTM aufler RBK (ATM)

Durch die II-Erhéhung steigt der C-Umsatz bei allen Brennstoffen zunachst
deutlich an. Fir BUC wird bereits bei einem II-Wert zwischen 0,2-0,6 ein Maxi-
mum erreicht, fiir RBK kann bei IT ~ 0,4 der maximale Umsatz erwartet werden.
Fiir den wesentlich trockeneren Brennstoff GSM steigt der C-Umsatz bis IT = 0,6
weiter an. Der Verlauf des KGW ist dhnlich dem des C-Umsatzes, da dieser zu
einer steigenden Gasausbeute mit entsprechender Auswirkung auf den KGW
filhrt. Im Vergleich mit IT = 0 kann durch Dampfzugabe eine deutliche Steige-
rung des KGW erreicht werden. Bei BUC fiihrt der stagnierende C-Umsatz bei
gleichzeitig sinkendem Heizwert zu einem ausgepragten Bestpunkt bei /7 = 0,4.

Der positive gemessene Einfluss der Dampfzugabe deckt sich mit Simulations-
ergebnissen von Tremel [52]. Fiir einen grofdtechnischen, mit Sauerstoff betrie-
benen Vergaser ergibt sich dabei fiir IT ein optimaler Wert von 0,1 kg/kg,, zum
Erreichen des maximalen Wirkungsgrads (bitumindse Kohle bei einem 0/C-
Verhaltnis von 0,825). Die optimale Dampfzugabe ist dabei allerdings abhangig
von A. In dieser Arbeit werden nur Versuche mit [I-Variation bei einem A-Wert
durchgefiihrt. Daher kann keine abschliefSende Empfehlung fiir die giinstigste
Kombination aus A und IT gegeben werden.

Teerentstehung und Charakterisierung

Wie bei den Versuchen mit A-Variation wird die Teerentstehung hinsichtlich der
Gesamtteermenge und der entsprechenden Teertaupunkte des Produktgases
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6.2 Untersuchung der autothermen Flugstromvergasung

bewertet. Aufer Naphthalin und Toluol werden keine weiteren Teerkomponen-
ten identifiziert. Abbildung 6.39 zeigt die Ergebnisse fiir die Brennstoffe RBK,
GSM und BUC.

0,4 r 20

0,3 L 10 B GSM n. id.
k= g, wGSMid.
£ I &
o0 < mBUCn.id.
= 0,2 A L0 2
< I 2 BUCId.
5 ] B |
£ | 3 ®RBKn.id.
S 01 A L 10 ©
£ 0, B RBK id.

nv nv nv
0 1 1 1 1 -20

=0 =02 1=04 TII=0,6 II=0,8

Abbildung 6.39: Einfluss von II auf Gesamtteerbeladung und Teertau-
punkte (Kreise) fiir RBK, GSM und BUC nach identifizierten (id.) und
nichtidentifizierten (n.id.) Komponenten bei A = 0,4; nicht verfiigbare
Werte sind mit (nv) gekennzeichnet

Es lasst sich fiir alle Brennstoffe im Vergleich zu reiner Luftvergasung ein An-
stieg sowohl der Teerbeladung als auch des Teertaupunkts beobachten. Der
Grund ist vor allem die Absenkung der Maximaltemperatur in der Flamme
durch die Dampfzugabe, die zu einem verringerten Umsatz von Naphthalin
fiihrt. Die TTP liegen fiir alle Versuche deutlich unterhalb von 15 °C, aus techni-
scher Sicht ist das Produktgas damit als unproblematisch in Bezug auf eine gas-
motorische Nutzung zu bewerten.

Der Anstieg des Teergehalts durch Dampfzugabe wird von Hernandez et al.
ebenfalls beobachtet [86]. Die von ihnen beobachteten Taupunkte liegen aller-
dings sowohl fiir reine A-Variation als auch bei der Zugabe von Dampf selbst bei
einer Vergasungstemperatur von 1.200 °C oberhalb von 150 °C. Die grofde Dif-
ferenz zu den Ergebnissen dieser Arbeit sind bedingt durch den verwendeten
Brennstoff (Traubentrester) und die Betriebsweise im Fallrohr bei geringen
Verweilzeiten.
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6 Experimentelle Untersuchung zur Flugstromvergasung

6.2.3 Partikelentwicklung

Im autothermen Prozess vorherrschende Reaktionsbedingungen unterscheiden
sich stark von denen in labormaf3stiablichen Versuchsanlagen. Die Brennstoffre-
aktion findet in autothermen Vergasern durch den Flammeneinfluss in allen Re-
aktionsregimen statt [170], wodurch die Partikelentwicklung beeinflusst wird.
Entnommene Partikelproben und deren morphologische Entwicklung repra-
sentieren daher immer Mischeinfliisse der variierenden Pyrolyse- und Verga-
sungsbedingungen. Da Simulationsmodelle aber auch den tatsachlichen Verlauf
der Partikelentwicklung abbilden kénnen sollten, sind Versuchsdaten aus der
autothermen Vergasung fiir die Validierung wichtig. Es werden daher fiir alle
Brennstoffe Koksproben hinsichtlich der Entwicklung der Oberflachen, Dichten
und Partikeldurchmesser analysiert. Durch die Kopplung von A, Temperatur,
Verweilzeit und Umsatz im autothermen Prozess, ist eine getrennte Betrach-
tung der Einfliisse nicht moglich. Aus diesem Grund und um eine breite Daten-
basis zu erhalten, werden fiir die Entwicklung der Partikel mit dem Umsatz alle
Versuche berticksichtigt und ansonsten nur der Einfluss des Brennstoffs separat
betrachtet. Da die Partikelentwicklung von Einzelproben untersucht wird und
eine Vergleichbarkeit mit den Ergebnissen vom BabiTER gegeben sein soll, er-
folgt die Auswertung des Umsatzes liber die ATM.

Oberflichenentwicklung

Die gemessenen Koksoberfldchen aller Brennstoffe in Abhangigkeit vom C-Um-
satz sind in Abbildung 6.40 dargestellt. Fiir die auch am BabiTER und in der TGA
untersuchten Brennstoffe RBK, GSM und BUC werden die meisten Proben ana-
lysiert. Mit steigendem C-Umsatz steigt die Oberflache tendenziell fiir alle
Brennstoffe an, wobei sowohl der Anstieg als auch die Grofie der gemessenen
Oberflache stark brennstoffabhangig sind. Die grof3ten Oberflichen werden fiir
RBK und KOM gemessen, OSA weist die niedrigsten Oberflachen auf, wobei eine
starke Oberflachenvergrofierung bei X > 0,8 zu erkennen ist. Die Werte von
MAS sind bedingt durch die schlechte Anwendbarkeit der ATM stark fehlerbe-
haftet. BUC und GSM haben verglichen mit RBK und KOM deutlich niedrigere
Oberflachen.

Die erreichten Oberflachen von RBK liegen in einem dhnlichen Bereich wie die
der BabiTER-Versuche bei T2 1.100 °C. Die Werte von BUC und GSM liegen im
vergleichbaren Umsatzbereich trotz der hohen Heizraten hingegen deutlich un-
terhalb der am BabiTER gemessenen Werte. Dies deutet auf einen Verlust der
verfigbaren Oberflichen aufgrund des Ascheschmelzverhaltens hin, welches
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6.2 Untersuchung der autothermen Flugstromvergasung

hauptsachlich durch lange Verweilzeiten bei hohen Temperaturen an Bedeu-
tung gewinnt [162]. Fiir GSM ist der Effekt aufgrund der niedrigen Asche-
schmelztemperatur besonders ausgepragt, siehe Abbildung 5.10. Fiir RBK tritt
Pore Closing hingegen erst weit oberhalb von 1.200 °C auf [162].
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Abbildung 6.40: Entwicklung der gemessenen Koksoberflichen aller
Brennstoffe in Abhidngigkeit des C-Umsatzes

Partikeldichte

Die gemessene Partikeldichte der Koksproben wird nach Formel (6.3) ausge-
wertet um den Verlauf der Kohlenstoffdichte mit dem Umsatz darstellen zu kon-
nen. In Abbildung 6.41 sind die Ergebnisse fiir alle Brennstoffe dargestellt. Mit
zunehmendem C-Umsatz nimmt die Partikeldichte fiir alle Brennstoffe ab. Die
Hohe der Partikeldichte unterscheidet sich dabei zwischen den Brennstoffen
sehr stark. RBK und KOM weisen die hochsten Koksdichten auf, wahrend Koks
aus MAS eine sehr geringe Dichte hat. Vergleicht man die Dichten der Pyrolyse-
kokse aus Tabelle 6.1 mit den Ergebnissen der BOOSTER-Versuche, fillt auf,
dass die Dichtednderung wéhrend der Vergasung bei BUC nur sehr gering ist.
Die Koksdichte bei GSM und RBK nimmt hingegen stark ab.

Im Bereich X < 0,6 werden keine Proben entnommen, daher lasst sich hierzu
keine Aussage treffen. Es ist zu erwarten, dass bei Messungen im Bereich noch
geringerer Umsitze (durch Probenahme nach kiirzerer Verweilzeit) der Ver-
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lauf der Partikeldichte zunehmend abflacht und damit Regime I1/111-Bedingun-
gen abbildet. Der Grund sind die wesentlich hoheren lokalen Temperaturen in
der Flamme, bei denen der Umsatz zunéchst erfolgt.
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Abbildung 6.41: Entwicklung der gemessenen Kohlenstoffdichte des
Kokses aller Brennstoffe in Abhdngigkeit des C-Umsatzes

Partikeldurchmesser

Die Entwicklung des Partikeldurchmessers wird fiir GSM und RBK ausgewertet.
In Abbildung 6.42 ist ein Vergleich der Partikelgréfenverteilung des Brenn-
stoffs GSM mit der des entsprechenden Pyrolysekokses (1.100 °C; 1 s) aus dem
BabiTER und Koksproben aus dem BOOSTER dargestellt. Zur Gréf3enverteilung
der Koksproben ist der jeweilige Koksumsatz angegeben. Zusatzlich ist die Ent-
wicklung des mittleren Durchmessers dargestellt. Der Brennstoff weist einen
hohen Partikelfeinanteil auf, der bereits nach der Pyrolyse vollstindig umge-
setzt ist, so dass sich eine gleichmafiige Verteilung ergibt. Ausgehend von der
Verteilung nach der Pyrolyse dndert sich diese mit zunehmendem Koksumsatz
nur geringfiigig. Der mittlere Durchmesser bleibt anndhernd konstant. Dieses
Verhalten ist typisch fiir die Reaktion in Regime I und wird z. B. auch von Matsu-
moto et al. fiir die Entwicklung von Biomassekoks im Flugstrom bei moderaten
Temperaturen berichtet [148]. Der Umsatz resultiert dabei vollstindig aus der
Dichteabnahme, da die Reaktion im gesamten Partikel erfolgt.
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Abbildung 6.42: Partikelgroflenverteilungen von Brennstoff (GSM), Pyro-
lysekoks (Pyr) und Koksproben mit verschiedenen Koksumséadtzen (links)
und die entsprechenden mittleren Durchmesser (Median) (rechts)

Abbildung 6.43 zeigt die Ergebnisse fiir RBK. Das Verhalten von RBK unterschei-
det sich deutlich zu dem von GSM. Die Partikelgrofienverteilung von Brennstoff
und Pyrolysekoks (1.100 °C; 1 s) sind bei RBK sehr dhnlich. Mit zunehmendem
Koksumsatz verschiebt sich die Partikelgrofde allerdings in Richtung grof3erer
Partikel.
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Abbildung 6.43: Partikelgroflenverteilungen von Brennstoff (RBK), Pyro-
lysekoks (Pyr) und Koksproben mit verschiedenen Koksumséatzen (links)
und die entsprechenden mittleren Durchmesser (Median) (rechts)

Da die Darstellung die relative und massengewichtete Partikelentwicklung be-
schreibt, ist diese Beobachtung nicht gleichbedeutend mit einem Anschwellen
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der Partikel. Die Entwicklung deutet vielmehr auf einen schnellen vollstdndigen
Umsatz kleiner Partikel hin. Der Koksumsatz wird zunehmend durch die grofsen
Partikel dominiert. Bei hohen Umsatzen bildet sich zum Teil ein zweiter Peak
bei grofden Partikeldurchmessern aus. Da weder bei der Partikelgréfienvertei-
lung des Brennstoffs, noch des Pyrolysekokses Partikeldurchmesser dieser
Grofie vorliegen, resultiert der Peak wahrscheinlich aus dem Aneinanderkleben
mehrerer Partikel.

Weder bei GSM, noch bei RBK kann die Ausbildung einer zweiten Mode im Be-
reich kleiner Durchmesser beobachtet werden, die auf eine Fragmentierung der
Partikel hindeuten wiirde. Swelling, also das Anschwellen des Partikels wah-
rend der Pyrolyse, tritt bei beiden Brennstoffe ebenfalls nicht auf.
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Flugstromvergasung

Um detaillierte Simulationen des Vergasungsprozesses zu ermoglichen, sollte
ein Modell sowohl die intrinsischen Gas-Feststoff-Reaktionen als auch die fiir
Diffusionseffekte entscheidenden Einfliisse durch die Partikelmorphologie ab-
bilden kénnen. Fiir eine Nachbildung der realen Vorgiange am Partikel sind da-
fiir komplexe Modelle (z. B. CFD) notwendig, die viel Rechenzeit beanspruchen
und den Rahmen dieser Arbeit ibersteigen. Eine Zielsetzung dieser Arbeit ist es
daher, eine Datengrundlage fiir die Parametrierung bzw. Validierung komplexer
Modelle zu schaffen. Die Weiterentwicklung von Modellen steht hingegen nicht
im Fokus. Stattdessen wird die Anwendbarkeit von in der Literatur haufig ver-
wendeten Modellansdtzen (vgl. Kapitel 3) zur Beschreibung der Partikelent-
wicklung fiir die in Kapitel 6 beschriebenen Messdaten untersucht. Die gewon-
nenen Daten zur autothermen Vergasung werden anschliefiend mit einem ein-
fachen 1D-Modellansatz verglichen.

7.1 Modellierung des Partikelverhaltens

Beziiglich des Partikelverhaltens werden Daten zur Entwicklung der spezifi-
schen inneren Oberflache, dem Partikeldurchmesser und der Partikeldichte ge-
wonnen. Die Messungen erfolgen unter verschiedenen Reaktionsbedingungen
sowohl an einem elektrisch beheizten als auch an einem autothermen Flug-
stromvergaser. Es werden die Ergebnisse beider Versuchsanlagen diskutiert
mit dem Ziel, die Einfliisse der unterschiedlichen Reaktionsbedingungen darzu-
stellen und eine Aussage liber die Reprasentativitit zu treffen.

7.1.1 Validierung der Partikel-Oberflichenentwicklung

Fiir die Beschreibung der Oberflachenentwicklung mit dem Umsatz wird das
RPM in der Form (7.1) angenommen:

Sg = Sgo /1 =¥ - In(1 — Xyoxs) [m?/g] (7.1)
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7 Modellierung der autothermen Flugstromvergasung

Das RPM ermdoglicht die Abbildung unterschiedlicher Porensysteme und deren
Entwicklung, wodurch eine sinnvolle Anwendbarkeit fiir verschiedene Brenn-
stoffe moglich ist. Mit dem Modell kann theoretisch die Porenentwicklung nur
fiir Regime I-Bedingungen korrekt abgebildet werden. Dennoch wird das Mo-
dell von verschiedenen Autoren erfolgreich auch fiir die Modellierung der
Sauerstoffvergasung und damit bei starkem Einfluss von Diffusionseffekten ver-
wendet [119,147,171]. Daher kann eine gute Anwendbarkeit fiir die Luftverga-
sung angenommen werden.

Zur Beschreibung der Oberflaichenentwicklung nach (7.1), wird ¥ als Fitpara-
meter verwendet. Als Anfangsoberflache S, wird bei Auswertung der BabiTER-
Kokse die Oberfldche der Pyrolysekokse bei 1.100 °C nach 1 s Verweilzeit ange-
nommen. Es werden nur die Kokse der Vergasungsversuche bei 1.100 °C und
1.300 °C beriicksichtigt. Die Ergebnisse bei 900 °C werden nicht verwendet, da
die Oberflachen durch die niedrigeren Aufheizraten und die teilweise nicht ab-
geschlossene Fliichtigenfreisetzung als nicht reprasentativ angesehen werden.
Fiir die Auswertung der Versuche am BOOSTER werden alle gemessenen Ober-
flachen beriicksichtigt, die Anfangsoberflichen werden hierbei zunichst als un-
bekannt angenommen. Die Modellparameter werden durch Minimierung der
Fehlerquadrate (least squares method) angepasst. Abbildung 7.1 zeigt die Er-
gebnisse fiir RBK.
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Abbildung 7.1: Modellierung der Koksoberflaichenentwicklung mit dem
Umsatz nach RPM fiir RBK-Kokse aus BabiTER und BOOSTER
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7.1 Modellierung des Partikelverhaltens

Bei RBK konnen sowohl die Oberflachen der BabiTER- als auch die der BOOS-
TER-Versuche mit dem RPM gut abgebildet werden. Die liber ¥ charakterisierte
Porenentwicklung ist fiir die BabiTER-Kokse etwas starker ausgepragt, als bei
BOOSTER-Koksen, die Verlaufe sind insgesamt jedoch dhnlich. Die fiir die BOOS-
TER-Kokse berechnete Anfangsoberfliche nach der Pyrolyse stimmt sehr gut
mit dem Ergebnis der Pyrolyseversuche am BabiTER tiberein. Aufgrund der un-
vollstdndigen Umsatze bei beiden Versuchsanlagen fehlen im hohen Koksum-
satzbereich Validierungsdaten.

In Abbildung 7.2 sind die Ergebnisse fiir GSM dargestellt. Die BabiTER-Kokse bei
1.100 °C und 1.300 °C haben im Mittel eine {iber den Umsatzbereich anndhernd
konstante Oberflache. Die gemessenen BOOSTER-Werte streuen stark, die Aus-
wertung iiber RPM zeigt eine starke Entwicklung der Oberflache. Es wiirden sich
demnach sehr geringe Anfangsoberflichen nach der Pyrolyse ergeben. Da die
BOOSTER-Messwerte in einem sehr engen Umsatzbereich liegen und keinen
klaren Trend zeigen, ist die Ableitung der Modellparameter fiir diesen Fall kri-
tisch zu bewerten. Im Vergleich der BOOSTER-Oberflachen mit denen der Babi-
TER-Kokse fillt das insgesamt deutlich niedrigere Niveau auf. Verantwortlich
hierfiir konnten die wesentlich héheren Verweilzeiten in Verbindung mit
Ascheeffekten und eine dadurch bedingte Reduzierung der Oberflachen sein.
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Abbildung 7.2: Modellierung der Koksoberflachenentwicklung mit dem
Umsatz nach RPM fiir GSM-Kokse aus BabiTER und BOOSTER
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7 Modellierung der autothermen Flugstromvergasung

Ein dhnliches Verhalten wird bei BUC festgestellt, siehe Abbildung 7.3. Die Ober-
flachenentwicklung der BabiTER-Kokse ist anndhernd konstant. Beim autother-
men Prozess lasst sich ein konstanter Anstieg der Oberflache mit dem Umsatz
erkennen. Die Oberflachen im unteren Umsatzbereich liegen allerdings deutlich
unterhalb der BabiTER-Werte. In Anbetracht der hohen Ascheschmelzpunktem-
peratur von BUC, ist das Auftreten von Pore Closing nicht zu erwarten.
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Abbildung 7.3: Modellierung der Koksoberflaichenentwicklung mit dem
Umsatz nach RPM fiir BUC-Kokse aus BabiTER und BOOSTER

In Tabelle 7.1 sind die Modellparameter fiir alle untersuchten Brennstoffe zu-
sammengefasst. Neben RBK, GSM und BUC sind darin auch die Werte der BOOS-
TER-Versuche fiir KOM aufgefiihrt. Letztere verhalten sich dhnlich wie RBK und
haben eine gute Ubereinstimmung mit dem RPM. Fiir MAS kann aufgrund feh-
lender Messungen keine Auswertung erfolgen, die Entwicklung von OSA lasst
sich mittels RPM nicht sinnvoll abbilden.

Tabelle 7.1: Modellparameter des RPM zur Oberflachenentwicklung bei
Auswertung der BabiTER-Versuche; BOOSTER-Werte in Klammern

RBK BUC GSM KOM

S0 [M2/8wan] 637,7(6031) 5454 (257,7) 6717 (214.2) [](658,2)

Strukturparameter ¥ 1,012 (0,481) 0,046 (2,212) 0,030 (3,881) [-](0,617)
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7.1 Modellierung des Partikelverhaltens

Fazit

Die Oberflachenentwicklung mit dem Umsatz lasst sich tiber das RPM fiir die
verschiedenen Messreihen darstellen. Dabei unterscheiden sich die Messergeb-
nisse fiir den autothermen Prozess deutlich von den Versuchen am BabiTER.
Entgegen der Annahme einer hoheren Heizrate im autothermen Vergaser, die
zu einer hohen Oberflache nach der Pyrolyse fiihren miisste, sind die gemesse-
nen Oberfldchen im Vergleich zum BabiTER relativ niedrig. Verantwortlich hier-
fiir sind vermutlich die hoheren Verweilzeiten, die im BOOSTER erreicht wer-
den. Da davon ausgegangen werden kann, dass der grofite Teil des Umsatzes in
der Flamme und dementsprechend im oberen Bereich des Vergasers stattfindet,
werden die hoheren Oberflichen nach kurzer Verweilzeit als reprasentativer
angesehen. Daher werden die Modellparameter der BabiTER-Versuche fiir die
weitere Modellierung verwendet. Im Gegensatz zu RBK bedeutet dies fiir die un-
tersuchten HTC-Kohlen, dass die Berticksichtigung der Oberflachenentwicklung
mit dem Umsatz wenig Einfluss auf die Simulationsgiite hat. Zu der gleichen Er-
kenntnis kommt Di Blasi beim Vergleich von Arbeiten zur Vergasung lignocellu-
losehaltiger Kokse [97].

7.1.2 Validierung der Entwicklung von Partikeldichte
und -durchmesser

Fiir die Modellierung der Entwicklung von Partikeldichte und -durchmesser mit
dem Umsatz werden die Zusammenhange (3.34) und (3.35) verwendet. Insbe-
sondere in Bezug auf den Partikeldurchmesser stellt dies eine stark vereinfachte
Betrachtung dar, da hierdurch nur ein charakteristischer Durchmesser model-
liert werden kann:

B (1= X (7.2

.0
Die in Kapitel 6.2.3 gezeigten Ergebnisse zeigen hingegen, dass die Brennstoffe,
Pyrolyse- und Restkokse eine breite PartikelgrofRenverteilung haben. Auf
Grundlage der vorhandenen Messdaten lasst sich keine Durchmesserverande-
rung eines fiir die Vergasungsvorgange charakteristischen Partikels ableiten.
Die verfiigbaren Messungen zeigen aber, dass wahrend der Vergasung der mas-
sengemittelte Partikeldurchmesser konstant bleibt oder sogar leicht steigt. Da-
her wird 8 = 0 angenommen.
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7 Modellierung der autothermen Flugstromvergasung

Die Entwicklung der Partikeldichte wird wie die Oberflichenentwicklung so-
wohl fiir die BabiTER- als auch fiir die BOOSTER-Kokse ausgewertet. Der Koks-
umsatz wird dabei iiber die ATM berechnet, die Modellierung erfolgt auf Basis
der Dichte des reinen Kohlenstoffgeriists:

Lea® (1 Xyous)® (7.3)
pc,app,o

Wie zuvor wird die Modellgleichung mittels Minimierung der Fehlerquadrate
parametriert, wobei fiir die BabiTER-Versuche die Dichte des Pyrolysekokses
(1.100 °C nach 1 s) als p. gpp o festgelegt wird. Fiir die BOOSTER-Versuche wird
Pec,app,o berechnet. Abbildung 7.4 zeigt den Vergleich des gemessenen und mo-
dellierten Dichteverlaufs fiir RBK. Sowohl fiir die BabiTER- als auch die BOOS-
TER-Versuche konnen die Verldufe mit dem Modell gut abgebildet werden.
Wiahrend am BabiTER ein anndhernd linearer Verlauf mit dem Umsatz erkenn-
bar ist (@ = 1), nimmt die Dichte beim BOOSTER im unteren Umsatzbereich we-
sentlich langsamer ab. Der entsprechende Modellparameter a = 0,22 ist repra-
sentativ fiir Regime II-Bedingungen. Die Daten zeigen, dass bei 1.100 °C die Re-
aktion noch anndhernd in Regime I stattfindet. Bei 1.300 °C erzeugte BabiTER-
Kokse, die fiir BUC untersucht werden, zeigen einen dhnlichen Dichteverlauf mit
dem Umsatz wie die BOOSTER-Kokse.
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Abbildung 7.4: Modellierung der Dichteentwicklung mit dem Umsatz fir
RBK-Kokse aus BabiTER und BOOSTER

Aufgrund der geringen Anzahl von BabiTER-Messungen bei 1.300 °C und feh-
lenden Validierungsdaten bei hohen Umsatzen, erfolgt die Auswertung in der
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7.1 Modellierung des Partikelverhaltens

Folge anhand der BOOSTER-Ergebnisse. Diese sind fiir die vorherrschenden Be-
dingungen im relevanten Umsatzbereich reprédsentativer, da sie die flammenbe-
dingten Limitierungen durch Diffusionseffekte berticksichtigen. Hierzu ist aller-
dings anzumerken, dass hohere Koksumsatze im BOOSTER durch A- und damit
Temperaturerh6hung erreicht werden. Dadurch verstarkt sich der Einfluss der
Diffusionslimitierung bei hoheren Umsatzen und a wird fiir niedrige A unter-
schatzt. Um dies beriicksichtigen zu kdnnen, sind Versuche bei konstantem A mit
Partikelentnahme nach verschiedenen Verweilzeiten notwendig.

Die Ergebnisse der Modellvalidierung zur Dichteentwicklung fiir alle getesteten
Brennstoffe sind in Abbildung 7.5 zusammengefasst. Ubersichtshalber sind die
modellierten Verlaufe fiir BUC und GSM nicht dargestellt, da sie sehr dhnlich zu
RBK sind. Fiir MAS wird die Dichteentwicklung aufgrund der geringen Datenba-
sis nicht ausgewertet. Das Modell bildet die gemessenen Verlaufe von 0SA, KOM
und RBK gut ab. Bei GSM liegen die Koksumsatze wie zuvor in einem sehr engen
Bereich in dem die Messdaten relativ stark streuen, wodurch die Parametrie-
rung ungenau wird.
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Abbildung 7.5: Modellierung der Dichteentwicklung mit dem Umsatz fir
Kokse aus dem BOOSTER
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7 Modellierung der autothermen Flugstromvergasung

Bei BUC ist fiir die gezeigten Messdaten keine sinnvolle Korrelation mit dem
Modellansatz zu erkennen. Fiir eine valide Aussage kénnen am BOOSTER hierzu
nicht ausreichend Dichtemessungen ausgewertet werden. Der fiir a ermittelte
Wertvon 0,232 beschreibt allerdings auch den am BabiTER gemessenen Verlauf
der Dichteentwicklung bei 1.300 °C sehr gut. Daher kann davon ausgegangen
werden, dass der Vorgang auch beim autothermen Prozess mit dem Modell gut
beschrieben wird.

Eine Zusammenfassung der Modellparameter zur Beschreibung der Dichteent-
wicklung findet sich in Tabelle 7.2. Die darin angegebene Dichte entspricht der
rechnerischen Anfangsdichte nach der Pyrolyse. Im Vergleich mit den gemesse-
nen Dichten der Pyrolysekokse vom BabiTER sind die Werte fiir RBK und GSM
deutlich niedriger. Mogliche Ursachen hierfiir sind hohere Aufheizraten und
Peak-Temperaturen, die zu einer hoheren tatsdchlichen Fliichtigenfreisetzung
fithren. Auflerdem fiihrt die angesprochene Unterschatzung von a im niedrigen
A-Bereich zu einer geringeren berechneten Anfangsdichte.

Tabelle 7.2: Parameter des Modells zur Beschreibung der Dichteentwick-
lung mit dem Koksumsatz

RBK BUC GSM 0SA KOM
Dichte p, appo [kg/M¥yap]  909,0 459,2 500,3 834,6 977,3
Exponent o 0,222 0,232 0,270 0,645 0,477

Die Messungen zeigen, dass fiir alle verwendeten Brennstoffe die Reaktionen
hauptsachlich in Regime II stattfinden. Generell sind die Haupteinfliisse auf das
vorherrschende Reaktionsregime die Kokseigenschaften (Partikeldurchmesser,
Porositét, Reaktivitat, Oberflache etc. [52]) und die Temperatur. Die wichtigsten
hierfiir relevanten Kokseigenschaften werden im Rahmen dieser Arbeit fiir BUC,
GSM und RBK sowie mit Einschrankungen fiir die restlichen Brennstoffe be-
stimmt. Aufgrund der teilweise gegensatzlich wirkenden Einfliisse der Parame-
ter, ist es jedoch schwer die jeweils ausschlaggebende Eigenschaft zu benennen.
Der niedrige a-Wert von OSA lésst sich jedoch gut auf die im Vergleich mit den
anderen Brennstoffen niedrigere Prozesstemperatur zuriickfiihren, siehe Abbil-
dung 6.22.
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7.2 1D-Modellierung der autothermen Vergasung

7.2 1D-Modellierung der autothermen
Vergasung

Die am autothermen Flugstromvergaser gewonnenen Messdaten zu C-Umsatz,
Gaszusammensetzung und Kaltgaswirkungsgrad werden mit einem 1D-Plug
Flow-Modell verglichen. Das Modell ist von Tremel fiir die Simulation und Opti-
mierung grofdtechnischer Sauerstoffvergaser bei hohen Betriebsdriicken entwi-
ckelt worden [52,170]. Die Validierung erfolgte fiir mehrere Brennstoffe anhand
experimenteller Daten zur Pyrolyse- und Vergasungskinetik. Diese werden mit
verschiedenen Laboranlagen (Drahtnetzreaktor, TGA) und Flugstromreaktoren
(atmosphdrisch und druckgeladen) gewonnen. Ein Vergleich der Simulationser-
gebnisse mit Messdaten aus der autothermen Flugstromvergasung erfolgte bis-
her nicht. Der prinzipielle Aufbau des Modells ist in Abbildung 7.6 dargestellt.

\LEinlass\L

=N [ Pyrolysezone |
{\‘v’/} ] Fliichtigen- und Koksabbrand |
4 > | Koksvergasung |
| Einfaches Modell:
o Reaktionsrate nur Funktion der Temperatur
¢ Grenzschichtdiffusion berticksichtigt
E 0DS
Tops = 1(T) = ko ops * €Xp(— %)
|| Detailliertes Modell:
o Reaktionsrate abhéangig von intrinsischer
CO2/H20-Festoffkinetik
o Beriicksichtigung der Limitierung durch
] Poren- und Grenzschichtdiffusion
\LAuslass\L ril = g’ [Z(rintr,i "n)]; i = €Oy, H0

Abbildung 7.6: Aufbau des 1D-Simulationsmodells nach Tremel [52]

Das Modell ist in drei Zonen aufgeteilt, in denen nacheinander die Pyrolyse, der
Fliichtigenabbrand und die Koksvergasung ablaufen. Die Pyrolysezone ist in 6
Zellen unterteilt, der Fliichtigenabbrand erfolgt aufgrund der hohen Geschwin-
digkeit der Sauerstoffreaktionen in einem Schritt. Fiir den Fall, dass mehr Sau-
erstoff verfligbar ist, als fiir den vollstandigen Umsatz der Fliichtigen benétigt,
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7 Modellierung der autothermen Flugstromvergasung

wird ein Teil des Kokses ebenfalls verbrannt. In den folgenden 40 Zellen wird
der Restkoks mit den Reaktionsgasen umgesetzt. In jeder Zelle des Modells wer-
den die Stoff- und Energiebilanzen gel6st. Dabei wird die Gaszusammensetzung
iiber die Annahme des Gleichgewichts der WGS bei der aktuellen Temperatur
berechnet. Die endothermen Vergasungsreaktionen fithren in der Folge ausge-
hend von der Maximaltemperatur nach dem Fliichtigenabbrand zu einer konti-
nuierlich abnehmenden Temperatur. Zur Berticksichtigung von Verlusten kann
ein Gesamtwarmeverlust vorgegeben werden, der als iiber die Reaktorldnge
konstanter Warmestrom modelliert wird. Fiir die Modellierung des Koksumsat-
zes werden in dieser Arbeit zwei unterschiedliche Modellansétze verwendet:

e Das einfache Modell beschreibt die Reaktionsrate des Kokses einzig als
Funktion der jeweils vorliegenden Temperatur. Es werden weder die intrin-
sische Reaktionskinetik, noch Massentransportphanomene innerhalb des
Partikels beriicksichtigt. Massentransportlimitierung durch Grenzschicht-
diffusion (siehe Zusammenhéange fiir Regime III in Kapitel 3.3.2) wird bei
dem Modell beriicksichtigt, spielt fiir den untersuchten Parameterbereich
jedoch keine Rolle. Das Modell kann tiber die Parameter kg 5,5 und E, ;55 an
experimentelle Daten angepasst werden. Aufier der Temperatur werden
alle sonstigen Einfliisse auf die Reaktionsrate dabei liber den konstanten
Vorfaktor berticksichtigt. Durch den empirischen Charakter des Modells ist
die Vorhersagbarkeit von Ergebnissen aufderhalb des validierten Bereichs
sehr gering. Der Vorteil des Modells ist sein einfacher Aufbau und die An-
wendbarkeit, auch wenn keine detaillierten Messdaten zur Reaktionskine-
tik eines Brennstoffs vorliegen.

e Das detaillierte Modell beriicksichtigt insbesondere die intrinsischen Re-
aktionsraten der Koksreaktion mit COz und H20, mit dem entsprechenden
Einfluss der Partialdriicke. AufRerdem werden die in Kapitel 3.3.2 beschrie-
benen Zusammenhénge fiir die Modellierung der Reaktionskinetik in Re-
gime Il beriicksichtigt. Die hierfiir bendtigte Entwicklung von Partikel-
dichte, -durchmesser und -oberflache erfolgt nach den in Kapitel 3.3.3 und
7.1 beschriebenen Zusammenhadngen und Ergebnissen. Wie bei dem einfa-
chen Modell wird aufierdem die Grenzschichtdiffusion berticksichtigt. Eine
detailliertere Beschreibung von Aufbau, Validierung und Limitierungen des
Modells findet sich in der Dissertation von Tremel [52].

Im Rahmen dieser Arbeit werden einige Modellanpassungen vorgenommen. Auf
die Abweichungen zum Model von Tremel wird daher im Folgenden eingegan-
gen. Die Griinde zur Anpassung sind das in dieser Arbeit nur rudimentar unter-
suchte Pyrolyseverhalten der Brennstoffe und die Zielsetzung eine breite
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7.2 1D-Modellierung der autothermen Vergasung

Brennstoffauswahl untersuchen und vergleichen zu kdnnen. Aufierdem wird
die Modellierung des Partikelverhaltens weiterentwickelt. Die wesentlichen Un-
terschiede sind:

e Annahme einer konstanten Fliichtigenausbeute (Q-Faktor=1) entspre-
chend dem Fliichtigengehalt aus der Kurzanalyse

o Nichtberticksichtigung des Modells zur thermischen Deaktivierung des
Kokses. Stattdessen werden die Kinetikdaten von repréasentativ deaktivier-
ten Koksen (vgl. Seite 87 f.) verwendet.

o Beriicksichtigung der Entwicklung von Porendurchmesser und Porositit
mit dem Umsatz

Der Porendurchmesser wird dabei nach Mitchell et al. als mittlerer Porendurch-
messer abgeschatzt [172]:

- 4-rf-€.

d = 7.4

pore Peapp * Sg.c 74

Darin wird mit dem Faktor rf [-] die Oberflichenrauheit der Poren beriicksich-
tigt. €. [m3/m?] stellt die Porositit des Kohlenstoffs dar und kann iiber das Ver-
héltnis aus scheinbarer und wahrer Kohlenstoffdichte p. berechnet werden:

_ Pcapp

ec=1 P
c

(7.5)

p. wird dabei als Dichte von Graphit mit 2.270 kg/m?® angenommen.

Eine Ubersicht der fiir die Simulationen verwendeten Daten findet sich in Ta-
belle 7.3. Fiir das einfache bzw. empirische Modell werden deutlich weniger Mo-
dellparameter als fiir das detaillierte Modell verwendet. Ein vollstiandiger Satz
an benotigten experimentellen Messergebnissen wird nur fiir die Brennstoffe
GSM, BUC und RBK erreicht. Daher werden Simulationen mit dem detaillierten
Modell nur fiir diese durchgefiihrt. Mit dem empirischen Modell kénnen fiir alle
Brennstoffe Simulationen durchgefiihrt werden.

Da im Modell nur ein Einzelpartikel simuliert wird, werden Annahmen beziig-
lich eines représentativen Partikeldurchmessers getroffen, basierend auf der
Partikelgrofienverteilung des Brennstoffs oder wenn moglich von Pyrolysekok-
sen. Fiir den Koksumsatz sind die groflen Partikel wesentlich, weshalb die
Durchmesser tendenziell grofier gewahlt werden als die gemittelten Werte aus
der Brennstoffanalyse.
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7 Modellierung der autothermen Flugstromvergasung

Tabelle 7.3: Ubersicht iiber die verwendeten Daten zur Simulation mit
dem detaillierten und dem empirischen Vergasungsmodell

Detailliert Empirisch Herkunft
f::;:::fizu;?;:nvzz Siehe Tabelle 5.3 Messung
Partikelverhalten
Oberflache Siehe. Tabelle.7.1 (Er- [ Messung
gebnisse BabiTER)
Dichte Siehe Tabelle 7.2 [-1 Messung
Durchmesser [um] Konstant (£ =0) mitd, Annahme
Intrinsische Reaktivitit
C+ Co,
Siehe Tabelle 6.2 [-] Messung
C+ H,0
Pyrolyse
Q-Faktor 1 1 Messung
Pyrolysedauer [ms] 50 50 [52]
Pyrolyseheizrate [K/s] 5-10¢ 5-104 Annahme
Porendiffusion
Tortuositat 3 [-] [123]
Oberflachenrauheit rf 1,4 [-] Annahme
Molekulardiffusion Binéare Koeffizienten COz/H:0 in N2 [123]

Warmeverluste [%)]

3 3 Annahme

2 RBK (90), BUC (120), GSM (80), 0SA (90), KOM (90), MAS (220)

Die ausschlaggebenden Warmeverluste im Reaktionsbereich konnen fiir die
Versuche nicht ausreichend genau bestimmt werden. Daher wird ein fester Ver-
lustwert fiir alle Versuche angenommen. Dies stellt eine starke Vereinfachung

dar und kann zu Abweichungen von simulierten und realen Temperaturen im

Vergaser fithren.
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7.2 1D-Modellierung der autothermen Vergasung

7.2.1 Validierung des empirischen Vergasermodells

Die Validierung des empirischen Vergasermodells erfolgt anhand der Ergeb-
nisse der autothermen Versuche mit A-Variation. Das Modell wird mittels eines
nichtlinearen Optimierers (Nelder-Mead Simplex-Verfahren [173,174]) para-
metriert. Als Minimierungsziel wird die Fehlerquadratsumme aus simulierten
und gemessenen C-Umsitzen verwendet. Die Erreichung verschiedener Um-
satze durch A-Variation beinhaltet bei den durchgefiihrten Versuchen am BOOS-
TER neben dem Temperatureinfluss auch Einfliisse der verdnderten Verweil-
zeit. Da die Verweilzeit im Modell jedoch berechnet und damit bei der Optimie-
rung beriicksichtigt wird, kann davon ausgegangen werden, dass Fehler durch
die Anderung der Verweilzeit vernachlissigt werden kénnen. Dadurch ist es
moglich das Modell anhand der gemessenen Umsétze am Reaktoraustritt zu va-
lidieren. Eine weitere Voraussetzung hierfiir ist, dass der Koksumsatz am Reak-
toraustritt noch nicht vollstiandig abgeschlossen ist, was fiir die ausgewerteten
Versuche der Fall ist. Abbildung 7.7 zeigt das Ergebnis der Validierung anhand
von RBK.

0,8 1
1 — =047
™ 0,6 4 Koksabbrand —— A=045
E ' o A=041
£ 04 A=0,34
= 4 O
% 1 A=0,3
~ 0,2 A O Exp
(
0,0 n T T T T T T T T

Reaktorlange [m]

Abbildung 7.7: Vergleich der simulierten Verldufe des Koksumsatzes mit
den gemessenen Koksumsédtzen (Exp) nach Optimierung der Modellpara-
meter fiir RBK

Dargestellt sind die simulierten Verlaufe des Koksumsatzes tiber die Reaktor-
lange. Am Reaktorauslass sind die experimentell bestimmten Koksumsatze dar-
gestellt, der Betriebspunkt entspricht jeweils dem A-Wert des ndchstgelegenen
simulierten Verlaufs. Die Darstellung des Koksumsatzes wird hier gewahlt, da
sie den Aufbau der Simulation gut darstellt. Durch die Annahme der konstanten
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7 Modellierung der autothermen Flugstromvergasung

Fliichtigenausbeute konnen C-Umsatz und Koksumsatz iiber den fixen Kohlen-
stoffanteil im Brennstoff ineinander umgerechnet werden. Daher entsprechen
sich die Optimierungsziele hinsichtlich des C- und Koksumsatzes. Dies gilt so-
wohl fiir die mittels ATM als auch fiir die mittels GTM berechneten Werte.

Nach dem Reaktoreinlass erkennt man eine sehr kurze Pyrolysezone, in der kein
Koksumsatz stattfindet, gefolgt von einem steilen Anstieg des Koksumsatzes in
der Vergasungszone. Fiir A< 0,45 werden zundchst nur die Fliichtigen ver-
brannt, fiir den Koksumsatz steht kein Sauerstoff mehr zur Verfiigung. Bei
A =0,47 wird ein geringer Teil des Kokses bereits in der Verbrennungszone um-
gesetzt. Der Verlauf des Koksumsatzes verhilt sich mit zunehmender Reaktor-
lange degressiv, da die Temperatur abnimmt. Bei A =0,3 fillt die simulierte
Temperatur von maximal 1.213 °C nach der Verbrennung auf 794 °C am Reak-
toraustritt ab. Bei A = 0,47 werden maximal 1.687 °C erreicht, am Reaktoraus-
tritt ist die Temperatur nur noch 1.130 °C. Die simulierten Temperaturen sind
wesentlich hoher als die bei den Versuchen gemessenen. Ein Grund hierfiir ist,
dass die simulierten Temperaturen der mittleren Gastemperatur in der Kern-
stromung entsprechen. Die gemessenen Temperaturen werden durch den auf-
tretenden Warmeverluststrom und die thermische Isolierung des Keramik-
schutzes der Thermoelemente und méglicher Ablagerungen reduziert.

Die erreichten Umsitze bei A-Variation werden durch die Simulation sehr gut
wiedergegeben. Mit dem Modell kann dabei nur der durch die A-Variation er-
reichte Temperatureinfluss auf die Reaktionsrate abgebildet werden. Die den-
noch gute Ubereinstimmung von Simulation und Messergebnissen deutet daher
darauf hin, dass die Unterschiede zwischen den Versuchen im Wesentlichen
durch die Temperatur beeinflusst werden. Im Vergleich dazu haben Verdnde-
rungen von Partialdruck und Partikelmorphologie fiir den betrachteten Fall (at-
mospharische Luftvergasung) weniger Einfluss auf den Umsatz.

In Abbildung 7.8 sind die Validierungsergebnisse fiir GSM, RBK und BUC darge-
stellt. Es werden jeweils der C-Umsatz am Reaktoraustritt und der erreichte
Kaltgaswirkungsgrad miteinander verglichen. Die Ergebnisse fiir KOM, MAS und
OSA finden sich in Anhang F. Insgesamt kann der C-Umsatz liber das verein-
fachte Umsatzmodell fiir alle Brennstoffe sehr gut abgebildet werden. Der sich
ergebende Kaltgaswirkungsgrad weicht von dem gemessenen teilweise um bis
zu 6 %-Punkte ab. Dies ist hauptsédchlich bedingt durch einzelne abweichende
C-Umsétze sowie messtechnisch bedingte Fehler der experimentellen Daten.
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Abbildung 7.8: Validierungsergebnisse des empirischen 1D-Vergasungs-
modells ausgewertet nach C-Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad fiir die
Brennstoffe GSM (oben), RBK (Mitte) und BUC (unten)
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7 Modellierung der autothermen Flugstromvergasung

Hinzu kommt im unteren A-Bereich der unvollstdndige CHs-Umsatz, der in der
Simulation nicht beriicksichtigt wird. Dadurch wird der Kaltgaswirkungsgrad in
diesem Bereich vom Modell iiberschatzt. Der simulierte KGW erreicht fiir alle
Brennstoffe im Bereich 0,45 <A < 0,5 seinen Maximalwert. Der hochste KGW
von 63,9 % wird dabei fiir MAS erreicht.

In Tabelle 7.4 sind die Kinetikparameter des vereinfachten Koksumsatzmodells
fiir alle Brennstoffe zusammengefasst. Die beobachtete Aktivierungsenergie ist
bei RBK mit 75,8 kJ/mol am niedrigsten und bei OSA mit 145,7 kJ/mol am
hochsten. Aufgrund des empirischen Modellcharakters lassen sich daraus nur
bedingt Aussagen iiber die vorherrschenden Reaktionsbedingen im Reaktor
treffen. Die beobachtete Aktivierungsenergie reprasentiert einen Mischeinfluss
von chemisch und durch Porendiffusion limitierter Reaktion des Kokses mit CO2
und Hz0. Vergleicht man die beobachteten Aktivierungsenergien mit den zu er-
wartenden in Regime ], zeigt sich, dass die Werte auf Regime II-Bedingungen
(EXl = E!/2) hindeuten. Bei RBK ist demnach ein starker Einfluss der Limitie-
rung durch Porendiffusion zu erkennen, wahrend die Reaktion bei OSA haupt-
sachlich chemisch limitiert ist.

Tabelle 7.4: Kinetikparameter des vereinfachten Koksumsatzmodells

RBK  BUC GSM 0SA KOM MAS
Ko ons [s7] 234 3.580 2278 73299 521 1.308
Enobs [K}/mol] 758 1094 108,7 145,7 84,0 79,8

Diese Beobachtung deckt sich weitgehend mit den Ergebnissen der Analyse der
Dichteentwicklung mit dem Umsatz in Tabelle 7.2. Ein Grund fiir die starke Dif-
fusionslimitierung bei RBK kdnnten die hohe intrinsische Reaktivitat und die
grofde innere Oberflache sein [52]. Die geringe beobachtete Aktivierungsenergie
bei MAS ist vermutlich bedingt durch den grofien Partikeldurchmesser. Zusam-
men mit der bei Rohbiomasse zu erwartenden hohen intrinsischen Reaktivitat
fiithrt dieser zu einer starken Diffusionslimitierung.

Neben den genannten Effekten kann es bei Brennstoffen mit vergleichsweise ge-
ringem Fliichtigengehalt zudem vorkommen, dass neben dem Abbrand der Py-
rolysegase auch der feste Kohlenstoff schon teilweise mit Sauerstoff reagiert.
Die Sauerstoffreaktion hat im Vergleich zu den Vergasungsreaktionen eine nied-
rigere Aktivierungsenergie und ist meist stark diffusionslimitiert. Dieser Effekt
reduziert die beobachtete Aktivierungsenergie zusatzlich.
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7.2 1D-Modellierung der autothermen Vergasung

7.2.2 Validierung des detaillierten Vergasermodells

Durch die Beriicksichtigung von Submodellen zu Partikelverhalten und diffusi-
vem Stofftransport innerhalb und aufderhalb des Partikels ermoglicht das de-
taillierte Vergasermodell eine realistischere Abbildung der Vorgange innerhalb
des Vergasers. Die einzelnen Modellparameter konnen fiir einen Brennstoff mit-
tels Laboranlagen bestimmt werden, es werden dazu keine grofdtechnischen
Versuche am autothermen Vergaser benotigt. Theoretisch hat der Modellansatz
daher einen breiten Giiltigkeitsbereich und ermoglicht die Vorhersagbarkeit des
Vergaserverhaltens bei Anderung verschiedenster Betriebsparameter. Das Mo-
dell wird mit Literaturwerten und in dieser Arbeit gewonnenen Daten zum Ver-
gasungsverhalten der verwendeten Brennstoffe parametriert. Anhand eines
Vergleichs mit den Ergebnissen der autothermen Vergasung beziiglich Gaszu-
sammensetzung, Umsatz und KGW wird die Anwendbarkeit des Modells bewer-
tet. Darauf aufbauend werden Mdglichkeiten zur Modell- und Datenverbesse-
rung abgeleitet und Potenziale zur Optimierung des Vergasungsprozesses un-
tersucht.

Abbildung 7.9 zeigt den Vergleich der am BOOSTER gemessenen Werte bei A-
Variation mit den Simulationsergebnissen fiir GSM. Der simulierte C-Umsatz
liegt aufder bei A = 0,45 deutlich oberhalb der gemessenen Werte, was sich di-
rekt auf den KGW auswirkt, da dieser sehr stark vom Umsatz abhingig ist. Die
Entwicklung der Gaszusammensetzung bei A-Erhéhung wird von dem Modell
gut abgebildet. Der simulierte CO-Verlaufist durch den iiberschétzten C-Umsatz
nach oben verschoben, der COz-Gehalt liegt unterhalb der Messwerte. Die simu-
lierten und gemessenen Hz-Gehalte stimmen im oberen A-Bereich sehr gut iiber-
ein. Die Abweichung bei niedrigem A resultiert vor allem aus dem ansteigenden
CHas-Gehalt, der in der Simulation nicht berticksichtigt wird. Insgesamt deuten
die Ergebnisse darauf hin, dass der angenommene Warmeverlust von 3 % zu
niedrig ist. Bei Erhohung des Warmeverlustes sinkt die Temperatur, wodurch
C-Umsatz und KGW absinken. Durch den Einfluss der WGS sinkt dabei der CO-
Gehalt zugunsten von CO2. Die Modellierung des Warmeverlustes als gleichma-
RBig iiber die Reaktorhdhe verteilter Warmestrom bildet allerdings die tatsach-
lichen Verluste nur ungeniigend ab. Im Vergaser treten bedingt durch die hohen
Temperaturen im Flammenbereich die hochsten Verluste auf, mit abnehmender
Temperatur verringern sich diese.
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Abbildung 7.9: Validierungsergebnis des detaillierten Vergasungs-
modells fiir GSM hinsichtlich Gaszusammensetzung, C-Umsatz und Kalt-
gaswirkungsgrad bei A-Variation

In dem Modell wird fiir die H20- und die CO2-Koksreaktionen jeweils ein Verlauf
des Porennutzungsgrads berechnet. Daher kann zellenweise eine beobachtete
Aktivierungsenergie bestimmt werden, deren Verlauf abhangig vom jeweiligen
Betriebspunkt ist. Fiir A = 0,35 ergibt sich im Flammenbereich ein Wert von
138 k] /mol, wahrend am Reaktoraustritt 210 kJ/mol erreicht werden. Bei A-Er-
héhung auf 0,45 sinken die beobachteten Aktivierungsenergien auf 121 kJ/mol,
respektive 192 k]J/mol ab. Dies beschreibt eine mit A-Erhéhung zunehmende
Diffusionslimitierung im Flammenbereich, wihrend im unteren Reaktorbereich
anndhernd Regime [-Bedingungen vorherrschen. Tremel und Spliethoff geben
fiir die Sauerstoffvergasung von Braunkohle einen Wert von 62 k] /mol fiir die
beobachtete Aktivierungsenergie im Flammenbereich an [170]. Dies entspricht
den Reaktionsbedingungen in Regime III. Die Ergebnisse dieser Arbeit zeigen,
dass die Grenzschichtdiffusion bei Luftvergasung und vergleichbarer Partikel-
grofie hingegen keine wesentliche Rolle spielt. Wahrend des Koksumsatzes
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7.2 1D-Modellierung der autothermen Vergasung

wachst die berechnete Porengrofie von 13 auf 22 nm an (A = 0,45), die Reaktion
findet demnach hauptsachlich im Bereich der Mesoporen statt.

Fiir BUC und RBK sind in Abbildung 7.10 die simulierten und gemessenen C-
Umsatze sowie die jeweiligen KGW dargestellt. Da bei RBK die experimentellen
Daten basierend auf der ATM bestimmt sind, kann zusatzlich der Gesamtumsatz
angegeben werden. Bei BUC ist der simulierte C-Umsatz deutlich geringer, als
die gemessenen Werte. Dadurch bedingt sind die Unterschiede beim KGW mit
bis zu 10 %-Punkten ebenfalls sehr hoch. Der optimale A-Bereich liegt wie bei
den Messungen zwischen 0,5-0,55 und damit hoher als bei GSM. Trotz des ge-
ringeren Anteils an gebundenem Kohlenstoff wird ein héheres A benétigt, um
mit dem vergleichsweise unreaktiven Restkoks einen ausreichenden Umsatz zu
erreichen.
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Abbildung 7.10: Validierungsergebnis des detaillierten Vergasungs-
modells fiir BUC (oben) und RBK (unten) hinsichtlich Umsatz und Kaltgas-
wirkungsgrad bei A-Variation
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7 Modellierung der autothermen Flugstromvergasung

Bei RBK werden C- und Gesamtumsatz bei niedrigen A durch die Simulation gut
abgebildet. Oberhalb von A = 0,35 wird der Umsatz durch die Simulation iiber-
schatzt. Der maximale Wirkungsgrad bei den Versuchen wird bei A = 0,45 er-
reicht. In der Simulation wird in dem Bereich kein Maximum erreicht, der KGW
beiA = 0,47 erreicht 65,3 %.

Neben der A-Variation zur Optimierung des Vergasungsverhaltens wird bei den
Versuchen ein positiver Einfluss der Dampfzugabe in Bezug auf Umsatz und
Kaltgaswirkungsgrad festgestellt. Die Dampfzugabe fiihrt dabei zu einem anstei-
genden Hz20-Partialdruck und einer sinkenden Temperatur besonders im obe-
ren Reaktorbereich. Da mit dem empirischen Simulationsmodell die Reaktions-
rate nur iiber die Temperatur modelliert wird, kann sich die Dampfzugabe prin-
zipiell hiermit nur negativ auf den simulierten Umsatz auswirken. Bei dem de-
taillierten Modell wird hingegen auch der positive Einfluss des steigenden Par-
tialdrucks auf die Reaktionsrate berticksichtigt. Dadurch kann theoretisch mit
dem detaillierten Modell ein positiver Dampfeinfluss abgebildet werden.

Abbildung 7.11 zeigt den Vergleich der Ergebnisse von Messung und Simulation
bei Dampfzugabe fiir GSM. Im Modell sinken bei steigender Dampfzugabe so-
wohl Umsatz als auch Kaltgaswirkungsgrad kontinuierlich ab, die bei den Mes-
sungen beobachtete positive Entwicklung wird durch das Modell nicht wieder-
gegeben. Die tendenzielle Verdnderung der einzelnen Gasanteile mit [I-Erho-
hung wird vom Modell richtig abgebildet. Allerdings sind fiir CO, H2 und H20 bei
hohen [I-Werten die Abweichungen zu den Messdaten relativ grof3. Besonders
der simulierte H20-Gehalt im Produktgas (ibersteigt den Messwert bedingt
durch die geringe Umsatzrate mit dem Koks deutlich.

Der Hauptgrund fiir die groflen Abweichungen ist die durch den Dampfeinfluss
stark abnehmende simulierte Temperatur im Flammenbereich. In Abbildung
7.12 sind die Verlaufe von Temperatur und Koksumsatz iiber der Reaktorldnge
fiir verschiedene I1 dargestellt. Die simulierte Maximaltemperatur sinkt von fast
1.700 °C (/1= 0) auf 1.300 °C (/1 = 0,8) ab. Die Auswirkung auf die Temperatur
am Reaktorauslass ist mit weniger als 50 °C Unterschied hingegen relativ ge-
ring. Die Temperaturpeaks nach der Brennermiindung sind sehr schmal und die
Temperaturen gleichen sich bereits nach den ersten 0,5 m einander zunehmend
an. Der Koksumsatz findet fast vollstandig innerhalb dieses Bereiches statt, un-
terhalb von 1.150 °C reagiert der Koks nur noch sehr langsam weiter.
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Abbildung 7.11: Validierungsergebnis des detaillierten Vergasungs-
modells fiir GSM hinsichtlich Gaszusammensetzung, C-Umsatz und Kalt-
gaswirkungsgrad bei I[I-Variation und A = 0,4

Der tatsachliche Temperaturverlauf wird auch durch Flammenldnge und -form
beeinflusst. Der Bereich der maximalen Temperaturen ist dadurch in Realitdt
breiter. Vergleicht man aufierdem den simulierten Temperaturverlauf des Ga-
ses mit den gemessenen Wandtemperaturen in Abbildung 6.35, sinkt die Tem-
peraturdifferenz mit steigendem I7 deutlich ab. Dadurch ergeben sich in diesem
Bereich niedrigere Warmeverluste bei Zugabe von Dampf. Dieser Effekt wird im
Modell nicht abgebildet.

Die Nichtberiicksichtigung der lokal sinkenden Warmeverluste und die in Rea-
litdt besonders bei niedrigen [I-Werten reduzierten Temperaturpeaks sind eine
Erklirung fiir die geringe Ubereinstimmung von Simulations- und Messergeb-
nissen. Fiir eine weitergehende Untersuchung des II-Einflusses werden komple-
xere Modelle benétigt, die Einfliisse von Drall, Rezirkulationszonen, Strahlung,
Verlusten etc. berticksichtigen.
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In dem detaillierten Verga-
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73 beschriecbenen Werten Abbildung 7.12: Simulierter Verlauf von

. . ] Temperatur (durchgezogene Linie) und
fur einen festen Betriebs- Koksumsatz (gestrichelt) entlang der Reak-

punkt separat variiert und torlange fir GSM bei [I-Variation und
die Verdanderung des C-Um- A=0.4

satzes bestimmt. Als reprasentativer Betriebspunkt wird GSM mit A = 0,45 ohne
Dampfzugabe gewahlt.

Abbildung 7.13 zeigt das Ergebnis der Sensitivitatsanalyse. Die beiden oberen
Diagramme zeigen den Einfluss der Parameter zur Modellierung der intrinsi-
schen Reaktionsraten. Den grofdten Einfluss hat hierbei die Aktivierungsenergie
der H20-Koksreaktion. Bereits ein Fehler von £10 % fiihrt zu einer Abweichung
des C-Umsatzes von 0,04-0,06. Eine Unterschatzung der Aktivierungsenergie
der CO2-Koksreaktion stellt die zweitgrofite Fehlerquelle dar. Ein zu hoher ge-
messener Wert wirkt sich bei diesem Brennstoff hingegen weniger stark aus, da
die COz-Reaktion verglichen mit der H20-Reaktion langsam ist und der Koks
hauptsachlich mit H20 reagiert. Abweichungen der Reaktionsordnung und des
praexponentiellen Faktors haben einen deutlich geringeren Einfluss auf den C-
Umsatz als die Aktivierungsenergien.

In den unteren Diagrammen ist der Einfluss der Modellparameter zur Beschrei-
bung des Partikelverhaltens dargestellt. Diese bestimmen im Wesentlichen die
Limitierung durch Porendiffusion. Insgesamt ist die Auswirkung ihrer Variation,
verglichen mit den intrinsischen Daten, geringer. Die grofdten Einfliisse haben
die nach der Pyrolyse vorliegende spezifische innere Oberfliche sowie die
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Dichte des Pyrolysekokses. Die Variation des Strukturparameters ¥ zur Be-
schreibung der Oberflachenentwicklung wirkt sich kaum aus, da der verwen-
dete Wert bei GSM sehr gering ist. Fiir RBK und KOM ist von einer starkeren
Auswirkung auszugehen.
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Abbildung 7.13: Sensitivitdtsanalyse der Modellparameter des detail-
lierten Vergasungsmodells fiir GSM bei A = 0,45 in Bezug auf den C-Umsatz

Fazit zum detaillierten Vergasermodell

Das Modell ist durch seinen einfachen Aufbau und die kurze Rechenzeit von we-
nigen Sekunden ein hilfreiches Werkzeug, um die Auswirkungen wichtiger Be-
triebsparameter der Vergasung zu bewerten. Das Entwicklungsziel des Modells
war urspriinglich die Simulation druckgeladener Sauerstoffvergasung. Die Er-
gebnisse dieser Arbeit zeigen, dass eine sinnvolle Anwendung fiir die atmosphé-
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rische Luftvergasung ebenfalls moglich ist. Eine Einschrankung stellt die Model-
lierung der Gaszusammensetzung iiber das GGW der WGS dar, da hiermit das
bei niedrigen Temperaturen vorliegende Methan nicht berticksichtigt wird.

In der Simulation werden die Vergasungsvorgange als Ersatzmodell am Einzel-
partikel abgebildet, eine Partikelgréfienverteilung wird nicht beriicksichtigt,
was eine starke Vereinfachung darstellt. In dieser Arbeit wird zudem mangels
detaillierter Messdaten ein sehr vereinfachtes Pyrolyseverhalten angenommen.
Aufgrund dieser Einschrankungen kann das gemessene Brennstoffumsatzver-
halten des autothermen Vergasungsprozesses iiber das Modell nicht exakt wie-
dergegeben werden. Problematisch fiir die richtige Abbildung der Messdaten ist
dabei insbesondere die richtige Beriicksichtigung der auftretenden Warmever-
luste. Bei einer fiir die industrielle Anwendung realistischen Vergaserleistung
nehmen die relativen Verluste ab, wodurch die Anwendbarkeit des Modells
steigt.

Die Analyse der fiir die Simulation verwendeten Modellparameter zeigt, dass
insbesondere die genaue Bestimmung der intrinsischen Reaktionsdaten grofien
Einfluss auf die Modellgenauigkeit hat. Die Sensitivitidt der Modellparameter in
Bezug auf den Umsatz hangt dabei auch vom Betriebspunkt ab. Fiir geringe A-
Werte bzw. Temperaturen dominiert die intrinsische Reaktionsrate, wiahrend
bei hohen Temperaturen auch der Einfluss der fiir die Diffusionslimitierung ver-
antwortlichen Submodelle ansteigt.

7.2.3 Optimierung ausgewahlter Betriebsparameter

In dem vorhergehenden Abschnitt wird das Simulationsmodell verwendet, um
die Simulationsergebnisse mit den gemessenen Daten der autothermen Verga-
sung zu vergleichen. Die durchgefiihrten Messungen decken dabei nur einen be-
grenzten Parameterbereich ab, fiir den zur Vergleichbarkeit der Ergebnisse
Standardbedingungen verwendet werden. Die Luftzahl als Haupteinflusspara-
meter wird dabei variiert, um einen optimalen Betriebspunkt zu finden. Zusatz-
lich wird bei einem konstanten A die Dampfzugabe variiert. Dies fiihrt in der Si-
mulation zu einer Verschlechterung des Prozesses. Eine kombinierte Variation
aus A und 7T wird in den Versuchen nicht durchgefiihrt. Bei den Versuchen wird
weiterhin eine konstante Vorheiztemperatur der Reaktionsgase auf 300 °C fest-
gelegt. Durch Mischung mit dem Brennstoff und notwendigen Spiilgasen ent-
spricht dies einer mittleren Einlasstemperatur des Gemisches von ca. 80-120 °C
abhdngig vom Betriebspunkt. Da die Vorheiztemperatur bei der Luftvergasung
einen wesentlichen Einfluss auf Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad hat, konnen
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7.2 1D-Modellierung der autothermen Vergasung

durch entsprechende Optimierung in einer industriellen Anlage diesbeziiglich
deutlich héhere Werte erreicht werden.

Mit Hilfe des Simulationsmodells wird daher einerseits das Potenzial der kom-
binierten Variation von Luftzahl und Dampfzugabe sowie der Vorheizung des
Reaktionsgemisches analysiert. Die Bewertung erfolgt beispielhaft fiir den
Brennstoff GSM. Abbildung 7.14 zeigt die Ergebnisse der Variation der Dampf-
zugabe bei einer konstanten Einlasstemperatur des Gemisches von 100 °C bei
3 % Warmeverlusten und den Geometriedaten des BOOSTER.

0.55

0.55

057

0.5 ¢
~< ~<
0.45 0.45
0.4 0.4
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Abbildung 7.14: Einfluss der kombinierten Variation von A und I auf den
simulierten C-Umsatz (links) und Kaltgaswirkungsgrad (rechts) fiir GSM
bei 100 °C Einlasstemperatur

Trotz des geringen Feuchtegehalts im Brennstoff fiihrt die Dampfzugabe in je-
dem Fall zu einem sinkenden Umsatz und einer Absenkung des Kaltgaswir-
kungsgrades. Fiir jeweils einen konstanten Wert der Dampfzugabe verschiebt
sich der Bestpunkt in Bezug auf den KGW mit IT-Erhéhung hin zu héheren A. Soll
in einer Anwendung zum Beispiel die Gaszusammensetzung gezielt durch die
Zugabe von Dampfbeeinflusst werden, ist dieser Zusammenhang zu beriicksich-
tigen. Der abnehmende KGW bei [I-Erhohung resultiert im Wesentlichen aus der
Verschlechterung des C-Umsatzes. Bei Anpassung des Modells zur Berticksich-
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tigung der in Abschnitt 7.2.2 diskutierten Einfliisse der Dampfzugabe, ist zu er-
warten, dass sich ein in Bezug auf den KGW optimales T > 0 in Abhangigkeit von
Aergibt.

Der Einfluss der Einlasstemperatur ist in Abbildung 7.15 dargestellt. Fiir die Si-
mulation werden 3 % Warmeverluste und Vergasung mit Luft beriicksichtigt.
Ansonsten entsprechen die Randbedingungen den bisherigen Standardbedin-
gungen. Die Erhéhung der Einlasstemperatur fiihrt zu einem ansteigenden C-
Umsatz, da die Temperatur im Flammenbereich angehoben wird. Der KGW kann
dadurch deutlich verbessert werden. Bei Temperaturerhéhung verschiebt sich
der optimale Betriebspunkt in Richtung kleinerer A-Werte. Bei gleichzeitig ho-
hen Werten von A und der Einlasstemperatur verlaufen die Kurven des KGW
anndhernd horizontal. In diesem Bereich lasst sich iiber die weitere Erh6hung
der Einlasstemperatur keine Umsatzsteigerung erreichen.
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Abbildung 7.15: Einfluss der kombinierten Variation von A und der
Gemisch-Einlasstemperatur auf den simulierten C-Umsatz (links) und
Kaltgaswirkungsgrad (rechts) fir GSM ohne Dampfzugabe

Der maximale simulierte KGW bei 500 °C Einlasstemperatur betrdgt 76,5 % und
liegt damit hoher als die bei Luftvergasung realistisch erreichbaren Werte, siehe
Tabelle 2.6. Der Grund ist, dass eine Gemisch-Einlasstemperatur von 500 °C in
der Praxis kaum erreichbar ist. Die Aufheizung erfolgt hauptsachlich iiber die
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zugefiihrte Luft, wahrend der Brennstoff nur bedingt vorgewarmt werden kann,
da eine beginnende Pyrolyse verhindert werden muss. Es wird daher von einer
realistisch erreichbaren Einlasstemperatur von ca. 300°C ausgegangen.
Dadurch ergibt sich fiir GSM ein KGW von maximal 69 %. Eine weitere Steige-
rung kann iiber die Minimierung der thermischen Verluste erreicht werden.
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8 Zusammenfassung und weiterer
Forschungsbedarf

Der Schwerpunkt dieser Dissertation liegt auf der experimentellen Untersu-
chung der Flugstromvergasung staubférmiger, biogener Brennstoffe mit Luft als
Vergasungsmedium. Hierzu wurden verschiedene Brennstoffe hinsichtlich ih-
res Vergasungsverhaltens unter Laborbedingungen und im autothermen Verga-
sungsprozess untersucht. Als Ergebnisse wurden Daten zu Partikelverhalten,
Reaktionskinetik und Gaszusammensetzung gewonnen. Die Messergebnisse
wurden anschliefiend mit einfachen Simulationsmodellen verglichen, woraus
Ansatze zur Prozessoptimierung abgeleitet wurden. Auf3erdem wurden die Tee-
rentstehung und -zusammensetzung experimentell in Abhédngigkeit einzelner
Prozessgrofien untersucht. Die gewonnenen Erkenntnisse werden im Folgen-
den zusammengefasst, worauf aufbauend Empfehlungen fiir zukiinftige Arbei-
ten gegeben werden.

8.1 Zusammenfassung und Schlussfolgerungen

8.1.1 Experimentelle Untersuchung des
Vergasungsverhaltens

Zur Untersuchung des Vergasungsverhaltens im Flugstrom wurden Koksproben
aus einem elektrisch beheizten Flugstromreaktor (BabiTER) und einem au-
tothermen Flugstromvergaser (BOOSTER) entnommen und untersucht. Als Ver-
gasungsmedium wurde Luft, fiir die Pyrolyseversuche wurde Stickstoff verwen-
det. In grundlegenden Versuchen wurde der Einfluss von Temperatur, Verweil-
zeit und Stochiometrie getrennt voneinander untersucht. Das Partikelverhalten
wurde anhand der Dichte- und Oberflaichenentwicklung mit fortschreitendem
Umsatz ausgewertet. Fiir die Flugstromvergasung reprasentative Pyrolyse-
kokse wurden in der TGA hinsichtlich ihres intrinsischen Vergasungsverhaltens
unter Oz-, CO2- und H20-Atmosphére untersucht. Die Versuche am autothermen
Vergaser unterschieden sich zu den grundlegenden Versuchen am BabiTER
durch die Abhangigkeit der Prozesstemperatur von den Brennstoffeigenschaf-
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ten und der Stochiometrie. Dadurch wurden Messdaten unter mit der industri-
ellen Vergasung vergleichbaren Reaktionsbedingungen fiir die Validierung von
Simulationsmodellen gewonnen.

BabiTER-Versuche

Die BabiTER-Versuche wurden bei 900-1.300 °C mit Verweilzeiten von 0,5 und
1 s durchgefiihrt, wobei als Brennstoffe zwei HTC-Kohlen (GSM und BUC) und
eine Braunkohle (RBK) verwendet wurden. Fiir die Vergasungsversuche wurde
aufderdem A im Bereich 0,3-0,5 variiert. Die Temperatur hatte den grofdten Ein-
fluss auf den Umsatz und die Gaszusammensetzung, A hatte nur einen geringen
Einfluss. Aufgrund der geringen Verweilzeiten konnte kein vollstindiger Um-
satz erreicht werden, der maximal erreichte C-Umsatz lag zwischen 0,7-0,9. Die
gemessenen DFT-Koksoberflichen lagen zwischen 300-900 m?/g. Eine hohe
Temperatur fithrte zu steigenden Oberflachen, was auf die ansteigende Auf-
heizrate zuriickgefithrt werden kann. GSM erreichte vergleichbar hohe Oberfla-
chen wie RBK. Bei 900 °C waren die entwickelten Oberflachen deutlich niedri-
ger als bei hoheren Temperaturen, die so erzeugten Kokse sind daher als nicht
reprasentativ fiir die Flugstromvergasung anzusehen.

TGA-Versuche

Fiir die TGA-Versuche wurden daher Kokse aus Pyrolyseversuchen bei 1.100 °C
verwendet. Die Versuche wurden bei niedrigen Temperaturen durchgefiihrt,
um einen Einfluss von Diffusionslimitierungen auszuschlieflen. Es wurden
intrinsische Daten gewonnen und iiber einen Arrhenius-Ansatz n-ter Ordnung
zur Beriicksichtigung von Partialdruck- und Temperatureinfluss ausgewertet.
Dafiir wurden die Oz-, CO2- und H20-Koksreaktionen getrennt bei Partialdrii-
cken im Bereich 0,05-0,2 bar untersucht.

Die gemessenen Aktivierungsenergien lagen fiir H20 zwischen 211-215 k] /mol,
fiir CO2 zwischen 174-195 k] /mol und fiir Oz zwischen 118-130 k] /mol. In CO2-
Atmosphdre waren die Reaktionsordnungen mit Werten zwischen 0,27-0,34
niedriger als die in H20 mit Werten zwischen 0,4-0,55. Die Werte sind vergleich-
bar mit Literaturwerten von Koksen nach vergleichbarer thermischer Behand-
lung. Mit H20 lief der Koksumsatz fiir die getesteten Brennstoffe wesentlich
schneller ab als mit COz, daher ist diese Reaktion fiir die Vergasung entschei-
dend. Die gemessene Reaktivitiat der drei untersuchten Brennstoffe nimmt un-
abhéngig von der Reaktion in der Reihenfolge RBK > GSM > BUC ab. Dies wurde
auf den katalytischen Ascheeinfluss zuriickgefiihrt, der anhand des Alkalienin-
dex bewertet wurde.
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BOOSTER-Versuche

Neben den am BabiTER verwendeten Brennstoffen wurden am BOOSTER zwei
weitere HTC-Kohlen und eine Rohbiomasse vergast. Als Hauptprozessgrofie
wurde A im Bereich zwischen 0,3-0,6 variiert. Der Einfluss von A wurde hinsicht-
lich der Auswirkungen auf die Temperatur, den Umsatz und die Gaszusammen-
setzung untersucht. Die erreichten Heizwerte des trockenen Produktgases la-
gen im Bereich von 4,5 M]/Nm?, wobei CO den Hauptenergieinhalt darstellte.
Bei niedrigen A-Werten wurden CHa-Gehalte, die aus der Pyrolyse stammen und
nicht vollstdndig umgesetzt wurden, von bis zu 3 Vol.-% gemessen. Der hochste
CHs-Gehalt wurde bei der Vergasung von roher Biomasse erreicht.

Die BOOSTER-Versuche wurden sowohl {iber die Ash-Tracer-Methode (ATM)
als auch tiber eine Nz-Tracer-Methode (GTM) hinsichtlich des C-Umsatzes und
des Kaltgaswirkungsgrades ausgewertet. Die Fehleranalyse zeigt dabei eine the-
oretisch hohere Genauigkeit der ATM, hierbei wird allerdings der Einfluss einer
moglichen Ascheverfliichtigung nicht beriicksichtigt. Letzteres sowie Einfliisse
der Probenahme fithrten abhéngig vom Brennstoff teilweise zu unplausiblen Er-
gebnissen der ATM. Daher wurde die GTM fiir die Prozessbewertung verwen-
det. Die gesammelten Koksproben wurden iiber die ATM ausgewertet. Bei ho-
hen A-Werten konnten fiir alle Brennstoffe fast vollstindige Umsitze erreicht
werden. Die maximalen Kaltgaswirkungsgrade lagen zwischen 55-65 %, wobei
der optimale A-Wert zwischen 0,4-0,6 lag. Der Kaltgaswirkungsgrad war dabei
stark vom erreichten C-Umsatz abhangig. Bei RBK, GSM und BUC wurde neben
der A-Variation auch der Einfluss der Zugabe von Wasserdampf in den Prozess
untersucht. Diese fiihrte zu einer abnehmenden Temperatur und einem anstei-
genden Hz/CO-Verhaltnis bei gleichzeitiger Abnahme des CO/CO2z-Verhaltnis-
ses. Sowohl der Umsatz als auch der Kaltgaswirkungsgrad konnten durch die
Zugabe einer begrenzten Menge Dampf gesteigert werden.

8.1.2 Teerentwicklung

Die Teerbeladung des Produktgases und die Teerzusammensetzung wurden
mittels SPA-Probenahme und Analyse im GC-FID untersucht. Die Teerspezies
wurden nach dem ECN-Klassensystem zusammengefasst und Einfliisse von
Brennstoff, Temperatur und Stochiometrie untersucht. Es wurden iiberwiegend
Teere der Klasse 4 (hauptsachlich Naphthalin) gemessen. Die identifizierten
Teerspezies waren tertidre Teere, also (Poly-)Aromaten und Rekombinations-
teere. Teerfraktionen als Bestandteile der Brennstoffstruktur (primare und se-
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kundare Teere) wurden hingegen nicht gefunden. Der Haupteinfluss auf die Te-
erbeladung war die Vergasungstemperatur. Wahrend bei 900 °C noch Teerbe-
ladungen von iiber 1 g/Nm? vorlagen, lag der Wert bei 1.300 °C unterhalb von
0,2 g/Nm?3. Die Minderung resultierte hauptsichlich aus der thermischen Um-
setzung der aromatischen Komponenten. Im autothermen Prozess wurden noch
geringere Teergehalte im Bereich zwischen 0-0,2 g/Nm?® erreicht. Sehr hohe
Aschegehalte im Brennstoff von bis zu 40 Ma.-% und die dadurch geringeren
erreichten Temperaturen fiihrten allerdings ebenfalls zu Teergehalten von bis
zu 1 g/Nm3. Die Teertaupunkte lagen unterhalb von 60 °C, bei den meisten Ver-
suchen sogar unterhalb von 15 °C. Damit stellt die Teerbeladung des Produkt-
gases z. B. fiir die Anwendung im Gasmotor kein technisches Problem dar.

8.1.3 Modellierung und Simulation

Die Messergebnisse zum Partikelverhalten in BabiTER und BOOSTER wurden
mit einfachen Modellansétzen verglichen und deren Anwendbarkeit fiir die vor-
liegenden Reaktionsbedingungen und Brennstoffe untersucht. Die so gewonne-
nen Modellparameter wurden in einfachen 1D-Simulationsmodellen verwen-
det, um den autothermen Vergasungsprozess abzubilden.

Partikelverhalten

Fiir die Modellierung der Oberflachenentwicklung in Abhangigkeit des Umsat-
zes wurde das random pore model (RPM) verwendet. Dabei zeigte sich, dass das
Modell die Oberflachenentwicklung der Kokse gut abbildet. Die gemessenen
Koksoberflachen der autothermen Versuche waren wesentlich geringer als die
Oberflachen der BabiTER-Kokse bei 1.100-1.300 °C und zeigten einen abwei-
chenden Umsatzverlauf. Als Grund dafiir wurden die hoheren erreichten Ver-
weilzeiten im BOOSTER vermutet. Die Dichteentwicklung des Kokses mit dem
Umsatz wurde iiber einen einfachen Potenzansatz modelliert. Die Ergebnisse
unterscheiden sich ebenfalls stark zwischen BabiTER- und BOOSTER-Koksen.

Die Dichteverldufe deuten daraufhin, dass bei autothermen Bedingungen im Ge-
gensatz zum BabiTER der Koksumsatz hauptsichlich unter Regime II-Bedin-
gungen erfolgte. Fiir Brennstoffe, mit denen nur niedrige Temperaturen erreicht
wurden, dndern sich die Reaktionsbedingungen zunehmend in Richtung rein
chemischer Limitierung. Die gemessenen Partikelgrofien zeigen eine annahernd
konstante Verteilung mit steigendem Umsatz bzw. bei iiberwiegender Reaktion
des Feinanteils sogar einen Anstieg des mittleren Durchmessers. Ein unter Ver-
brennungsbedingungen haufig beobachteter abnehmender Durchmesser, der
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auf einen grofden Einfluss von Diffusionslimitierung in der Grenzschicht hindeu-
tet, wurde nicht gemessen.

Simulation der autothermen Vergasung

Die gewonnenen Messdaten der autothermen Vergasung wurden mit einem em-
pirischen und einem detaillierten kinetischen 1D-Vergasermodell verglichen.
Bei letzterem wurden die gemessenen Daten zu Vergasungskinetik und Parti-
kelverhalten aus den grundlegenden Untersuchungen vorgegeben. Die Kinetik-
parameter des empirischen Modells wurden auf die experimentellen Daten an-
gepasst. Dadurch konnte mit dem empirischen Modell der erreichte Umsatz bei
A-Variation fiir alle Brennstoffe sehr gut abgebildet werden. Die beobachteten
Aktivierungsenergien lagen zwischen 75,8-145,7 k] /mol. Hieraus liefien sich
Riickschliisse iiber die Reaktionsbedingungen ziehen, die gut mit den Beobach-
tungen aus der Dichteentwicklung libereinstimmen.

Beim detaillierten Kinetikmodell war die Ubereinstimmung mit den Messdaten
geringer, was vor allem auf eine ungenaue Beriicksichtigung der in Realitét auf-
tretenden Warmeverluste zuriickzufiihren ist. Mit dem Modell wurde ein star-
ker Einfluss der Porendiffusion im Flammenbereich analysiert. Bei beiden Mo-
dellen wurde die Gaszusammensetzung liber das Gleichgewicht der Wassergas-
Shift-Reaktion angenommen. Diese Annahme ist in guter Ubereinstimmung mit
den Messdaten, fiihrte bei niedrigen A jedoch durch die Nichtberiicksichtigung
von CHa zu gréfieren Abweichungen besonders bei Ha.

Der sich bei den Messungen positiv auf Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad aus-
wirkende Einfluss der Dampfzugabe konnte weder mit dem empirischen, noch
mit dem detaillierten Modell wiedergegeben werden. Eine Sensitivititsanalyse
der Parameter des detaillierten Modells zeigte, dass das Untermodell zur intrin-
sischen Koksreaktion, insbesondere mit H20, den gréfiten Einfluss auf die Mo-
dellgenauigkeit hat.

Mit dem detaillierten Modell wurden anhand von GSM fiir die BOOSTER-Geo-
metrie Optimierungsrechnungen durch kombinierte Variation einzelner Be-
triebsparameter durchgefiihrt. Die dabei angenommenen Warmeverluste iiber
die Reaktorwand von 3 % sind reprasentativ fiir einen dezentralen Vergaser mit
etwa 5-10 MW Brennstoffleistung. Es zeigte sich, dass durch entsprechend hohe
Luftvorheizung theoretisch ein KGW von liber 76 % moglich ist. Beriicksichtigt
man in Hinsicht auf eine grof3technische Umsetzung die Einsatzbereiche her-
kdommlicher Warmetauscher zur Warmeriickgewinnung der Luftvorheizung
aus dem Produktgas, reduziert sich der erreichbare KGW auf etwa 69 %. Dieser
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wird fiir GSM bei A = 0,45 erreicht. Bei hochreaktiven Brennstoffen kann davon
ausgegangen werden, dass bereits bei niedrigeren A ein vollstdndiger Umsatz
erreicht wird, wodurch prinzipiell ein h6herer KGW moglich wird. Durch eine
Verringerung der spezifischen Verluste, z. B. durch Erhohung der Brennstoff-
leistung, sowie ldngere Verweilzeiten, ist ein KGW von 75 % realistisch.

Insgesamt konnte gezeigt werden, dass mit den verwendeten 1D-Vergasermo-
dellen eine sinnvolle Simulation der Luftvergasung im Flugstrom moglich ist.
Die Modelle bilden Einfliisse der Vergasergeometrie, der wesentlichen Betriebs-
parameter sowie der Brennstoffeigenschaften ab und ermoglichen eine grund-
satzliche Dimensionierung des Vergasers. Hinsichtlich der detaillierten Gestal-
tung des Brennraums und der Abbildung von Einfliissen der Brenner- bzw.
Flammengeometrie sind sie hingegen nur begrenzt aussagefahig.

8.2 Weiterer Forschungsbedarf

Ein wesentlicher Teil dieser Arbeit war die Konzeption, der Aufbau und die In-
betriebnahme eines autothermen Flugstromvergasers. Im Rahmen der Disser-
tation konnte hiermit nur ein begrenzter Versuchsplan durchgefiihrt werden.
Im Folgenden werden aus den hierbei gewonnenen Erkenntnissen Empfehlun-
gen fiir zukiinftige Forschungsarbeiten abgeleitet.

8.2.1 Experimentelle Arbeiten

Versuchsbetrieb

Der Temperaturbereich zwischen 900-1.100 °C und die entsprechenden Auf-
heizraten fiihrten am BabiTER zu einem anderen Partikelverhalten als bei den
autothermen Versuchen. Bei den Vergasungsversuchen wurde dabei teilweise
noch ein Einfluss der unvollstdndigen Fliichtigenfreisetzung festgestellt. Auch
fiir Versuche zur Luftvergasung sollten daher hohere Temperaturen gewahlt
werden. Um den Einfluss von Pyrolyse und Vergasung getrennt untersuchen zu
konnen, waren Flugstromversuche mit Pyrolysekoks sinnvoll. Fiir zukiinftige
Arbeiten sollten am BabiTER aufierdem die erreichbaren Verweilzeiten erhéht
werden, um hohere Koksumsatze zu erreichen.

Im Rahmen der Arbeit wurde festgestellt, dass besonders bei biogenen Brenn-
stoffen im Produktgas ein relevanter Anteil CHs vorliegt. Um dies zu beriicksich-
tigen, sollten sowohl die Freisetzung von CH4 aus dem Brennstoff als auch die
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anschlieffende Umwandlung untersucht werden. Zur Untersuchung der Um-
wandlung kénnen beispielsweise Messungen der Gas-Gas-Reaktionen nach ver-
schiedenen Verweilzeiten erfolgen.

Zukiinftige Versuche am BOOSTER sollten bei hoheren Brennstoffleistungen er-
folgen, um den Einfluss thermischer Verluste zu reduzieren. Dadurch kénnte auf
die zusatzliche Beheizung des Reaktors verzichtet werden. Die Anlage ist fiir ei-
nen Betrieb mit bis zu 5 barg ausgelegt. Durch Erhéhung des Drucks kann die
Leistung ohne Verweilzeitverringerung erhéht werden. Bei Vergasung mit Luft
hat die Luftvorheizung einen grofden Einfluss auf den erreichbaren Umsatz und
Kaltgaswirkungsgrad. Die Lufttemperatur sollte zukiinftig deutlich gesteigert
werden. Weiterhin sollte die Entnahme von Gas- und Partikelproben auf ver-
schiedenen Reaktorh6hen erfolgen, um die Umsatzentwicklung unabhéngig von
A untersuchen zu kénnen. Die zusatzliche Dampfzugabe sollte bei unterschied-
lichen A untersucht werden.

Alle Versuche wurden mit der Partikelgrofienverteilung der Brennstoffe wie ge-
liefert durchgefiihrt. Dadurch konnten keine Aussagen iiber das Verhalten ein-
zelner Partikelfraktionen getroffen werden. Um diesen Einfluss messen zu kén-
nen, waren Vergasungsversuche mit unterschiedlichen Partikelgrofien erfor-
derlich.

Messtechnik

Im Rahmen dieser Arbeit erfolgten Temperaturmessungen an der Reaktorin-
nenwand, wobei die Thermoelemente einem grofien Einfluss der Flammen-
strahlung und Ausmauerung unterliegen. Zum Vergleich mit Simulationsergeb-
nissen sollten Temperaturmessungen im Gas auf verschiedenen Reaktorhdhen
erfolgen, z. B. mittels Absaugpyrometer oder optischer Messverfahren.

Die verwendete Teermesstechnik (SPA-Methode) erfasst hochfliichtige Teere
(z. B. BTX), die bei der Flugstromvergasung erwartet werden kénnen, nur unge-
niigend. Um diese messen zu kdnnen, sollten ergdnzend andere Messverfahren
verwendet werden. Bei der verwendeten Methode hiufig auftretende GC-Sig-
nale mit signifikantem Ausschlag, die bisher nicht identifiziert wurden, sollten
einer Spezies zugeordnet und entsprechend kalibriert werden. Hierzu kann zum
Beispiel die Methode des Kovats Retentionsindex angewandt werden [175,176].
Die Prozessstabilitit und Reproduzierbarkeit der Ergebnisse sollten durch
Mehrfachmessungen systematisch bewertet werden.

Zur Auswertung des Brennstoffumsatzes wurden zwei verschiedene Methoden
verwendet. Die Anwendbarkeit der ATM sollte insbesondere fiir Biomassen
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tiberpriift werden. Hierzu sollte das Verfliichtigungsverhalten der Asche unter-
sucht und dessen Einfluss auf die Genauigkeit der Methode beriicksichtigt wer-
den. Fiir die GTM sollte die Genauigkeit durch eine verbesserte Messung der ein-
und ausstromenden Gasmengen erhoht werden.

Fiir die technische Anwendung des erzeugten Produktgases spielen neben der
Hauptgaszusammensetzung und den Teeren auch weitere Spurenstoffe eine
grofie Rolle. Fiir die gasmotorische Nutzung ist insbesondere die Gasbeladung
mit Ammoniak (NHs3) und Schwefelwasserstoff (H2S) relevant, die zukiinftig ge-
messen werden sollte.

8.2.2 Modellierung der autothermen Vergasung

Fiir die in dieser Arbeit verwendeten Modellierungsansitze wurden aufgrund
mangelnder Messdaten starke Vereinfachungen angenommen. Fiir eine Verbes-
serung der Simulationsergebnisse sollten insbesondere die Fliichtigenausbeute
und -kinetik abhadngig von Brennstoff, Temperatur und Aufheizrate modelliert
werden. Die Annahmen beziiglich Partikelmorphologie und Porenstruktur soll-
ten durch Analysen iiberpriift und gegebenenfalls angepasst werden. Neben den
Vergasungsreaktionen, sollten auch die Fliichtigen- und Koksreaktionen mit O2
sowie der Einfluss der CHs-Kinetik berticksichtigt werden.

Um den Einfluss der unterschiedlichen Reaktionsbedingungen abhdngig vom
Partikeldurchmesser abzubilden, sollte eine Partikelgréfdenverteilung bertick-
sichtigt werden. Auftretende Verluste sollten abhdngig vom Betriebspunkt und
der Reaktorposition modelliert werden, da die Annahme eines konstanten Ver-
lustwertes die Realitdt nicht widerspiegelt. Unter Beriicksichtigung dieser Ein-
fliisse sollte eine Bewertung des Potenzials der Dampfzugabe hinsichtlich der
erreichbaren Umsatze und Wirkungsgrade erfolgen. Zur Beriicksichtigung der
genannten Verbesserungsvorschliage werden 2D/3D-Modelle (CFD) benétigt.
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Anhang A Teermessungen BabiTER

Tabelle A.1: Ergebnisse zum Einfluss von Temperatur und A auf die Zu-
sammensetzung der Teere fiir RBK

T[°C] 900 1.100 1.300

Al-] 0,30 040 050 030 040 050 030 040 0,50
Komponente [mg/Nm?]

Toluol 60 40 45 20 0 0 0

Xylol (o) 31 0 0 0 0 0 0

Inden 0 0 0 0 0 0 0

Kresol (0) 37 34 36 36 34 35 39 34 34
Naphthalin 235 170 180 80 64 32 0

Biphenyl 0 0 0 0 0 0 0

Fluoren 24 25 25 26 26 27 28 26 25
Anthracen 0 0 0 0 0 0 0

Fluoranthen 0 0 0 0 0 0 0

Pyren 0 0 0 0 0 0 0

Phenanthren 0 0 0 0 0 0 0

KL 2 37 34 36 36 34 35 39 34 34
Kl 3 92 40 45 20 0 0 0 0 0
Kl 4 259 194 205| 107 90 60 28 26 25
KL 5 0 0 0 0 0 0 0 0 0
id. 388 268 286| 163 124 94 67 60 59
n.id. 0 0 88| 102 51 71 42 37 72
Gesamt 388 268 374 265 175 165| 109 97 131
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Tabelle A.2: Ergebnisse zum Einfluss von Temperatur und A auf die Zu-
sammensetzung der Teere fiir BUC

T[°C] 900 1.100 1.300

Al 0,30 040 050 030 040 050 030 040 0,50
Komponente [mg/Nm?]

Toluol 52 47 43 33 0 27 20 19 19
Xylol (o) 33 38 33 0 0 0 0 22
Inden 33 47 39 0 0 0 0
Kresol (0) 0 0 0 0 0 0 0 0
Naphthalin 406 450 324| 162 0 60 0 0 0
Biphenyl 0 0 0 0 0 0 0 0
Fluoren 26 26 24 0 0 0 0 0
Anthracen 0 0 0 0 0 0 0 0
Fluoranthen 91 0 60 29 0 0 0 0 0
Pyren 101 0 61 65 0 0 0 0 0
Phenanthren 105 44 72 22 0 0 0 0 0
Kl 2 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Kl 3 84 85 76 33 0 27 20 19 40
KL 4 570 566 459 | 184 0 60 0 0 0
KL 5 192 0 121 94 0 0 0 0
id. 847 652 656| 310 0 87 20 19 40
n.id. 231 302 243 | 276 67 106 48 23 24
Gesamt 1.078 953 898| 586 67 194 69 42 64
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Tabelle A.3: Ergebnisse zum Einfluss von Temperatur und A auf die Zu-

sammensetzung der Teere fiir GSM

T[°C] 900 1.100 1.300

Al-] 030 040 050 030 040 050 030 040 0,50
Komponente [mg/Nm?]

Toluol 75 - 42 31 - -

Xylol (o) 40 - 29 - -

Inden 51 - 0 - -
Kresol (0) 34 - 35 39 34 35 - - 35
Naphthalin 482 - 256| 201 66 44 - -
Biphenyl 0 - 0 0 0 0 - -
Fluoren 26 - 24 25 26 24 - - 27
Anthracen 0 - - -
Fluoranthen 0 - - -

Pyren 0 - - -
Phenanthren 50 - - -

Kl 2 34 - 35 39 34 35 - - 35
Kl 3 115 - 71 31 0 0 - - 0
Kl 4 609 - 280| 226 92 68 - - 27
KL 5 0 - 0 0 0 0 - - 0
id. 758 - 386| 295 125 103 - - 61
n.id. 285 - 132| 175 63 72 - - 71
Gesamt 1.043 - 518| 470 189 174 - - 133

195






Anhang B Fehlerbetrachtung

Fiir die Versuche am BOOSTER wurde eine detaillierte Fehleranalyse beziiglich
der wichtigsten Prozessgrofien F (z. B. Kaltgaswirkungsgrad, A und C-Umsatz)
durchgefiihrt. Hierzu wurden fiir jeden Betriebspunkt die absoluten Gesamtfeh-
ler oy 455 von F liber die Methode der Fehlerfortpflanzung aus den Einzelfehlern
0; qps der unabhangigen Messgrofien i nach Gleichung (B.1) berechnet.

(B.1)

OF,abs =

Die fiir die Fehlerrechnung berticksichtigten Einzelfehler der Messgrofien fin-
den sich in Tabelle B.1 und Tabelle B.2. Dariiber hinaus wurden die Fehler der
Gasanalyse aus Tabelle 5.1 verwendet. Die berechneten Fehler werden in den
Abbildungen als Fehlerbalken angegeben. Aufgrund der Fehlerfortpflanzung ist
es nicht méglich die Auswirkung eines Einzelfehlers auf den Gesamtfehler direkt
zu bestimmen. Um dennoch eine Aussage lber die relativen Einfliisse der ein-
zelnen Messgrofien zu gewinnen, sind in Abbildung B.1 fiir einen beispielhaften
Betriebspunkt die Summen der auf den Gesamtfehler normierten Einzelfehler-

2
anteile (6F/6i * ai‘abs) = A dargestellt.
Tabelle B.1: Einzelfehler der Medienzufuhr am BOOSTER

Messgrofde Fehler Messbereich
Vorimartuse 2% V.E.? 2,8-140 Nm®/h
Vserundsriufe 0,8 % v.M. " und 0,2 % v.E. 1-55 Nm?/h
Vrragiust 0,8 % v.M. " und 0,2 % v.E. 2 0,24-16,58 Nm?3/h
Vi, posierung,in 0,5 % v.M.» und 0,1 % v.E.? 1,4-250 NI/min
Vi, posierung,aus 0,5 % v.M.» und 0,1 % v.E. 0,4-75 N1/min

Vv, spitgas 2 %Vv.E.2 3-150 Sl/min

Vo, 0,8 % v.M.» und 0,2 % v.E. 2 0,24-12 Nm3/h
My,o 2%vV.E.2 1-10 kg/h

s 0,02 % v.M. 10-25 kg/h

a) v.E. = vom Endwert » v.M. = vom Messwert
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Tabelle B.2: Einzelfehler der Messgr6fien aus der Brennstoffanalytik

Messgrofie Fehler
¥cps 0,5 % v.M.2

XH,BS 0,5 % v.M.®)

Xs,BS 0,5 % v.M.®

*n.ps 0,5 % v.M.

Xasche,BS 0,2 % absolut bei x45cpe,ps < 10 %; 2 % v.MiW. ) bei

' Xasche,BS 2 10 %
XH,0,BS 0,2 % v.M.
X0,BS YFehler: x¢ gs, Xy ps, Xs,85) Xn,Bs) Xasche,Bs» XH,0,B5

XFliichtige,BS

H w,BS

2 % v.MiW."D) fiir feste Biobrennstoffe; 3 % v.MiW. fiir Braun-
kohle und Steinkohle mit Xgyicprigess > 10 %

0,1 % v.MiW. b
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Abbildung B.1: Darstellung der Zusammensetzung der Gesamtfehler von
A, Kaltgaswirkungsgrad und C-Umsatz aus den Einzelfehlern 4 der Mess-
grofen fir den Betriebspunkt GSM A = 0,45 am BOOSTER
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Anhang B Fehlerbetrachtung

Die Abbildung zeigt die jeweiligen Einfliisse auf den Fehler von Kaltgaswir-
kungsgrad (KGW) und C-Umsatz jeweils ausgewertet nach ATM und GTM sowie
von A. Fiir A und die Auswertung nach GTM verursacht der Fehler der Primar-
luftzufuhr den grofdten Anteil am Gesamtfehler. Beziiglich KGW und C-Umsatz
sind weiterhin die Fehler der CO- und N2-Messung des Gasmessschranks (GMS)
entscheidend. Bei der ATM ist die Bestimmung des Ascheanteils in Brennstoff
und Koks die grofdte Fehlerquelle hinsichtlich des C-Umsatzes. Fiir den KGW
machen die Messfehler der kohlenstoffhaltigen Gaskomponenten sowie von Hz
den grofiten Anteil am Gesamtfehler aus.
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Anhang C Betriebspunkte BOOSTER

Tabelle C.1: Betriebsdaten der Versuche zur A-Variation fiir die Brenn-

stoffe BUC, GSM und KOM

A ['] mBS VOZ VLuft VNZ spiil VNZ Dos tVW VPG([T.)

kg/h  Nm°/h  Nm3h Nm/h Nm’/h s Nm®/h

BUC 0,35 12,73 0,63 20,30 1,48 1,00 4,28 31,67
BUC 0,40 12,69 0,63 23,53 1,48 0,97 3,68 35,37
BUC 0,45 12,87 0,64 27,27 1,50 1,00 3,13 39,69
BUC 0,50 13,24 0,62 31,71 1,43 1,00 2,70 44,09
BUC 0,55 12,80 0,61 33,95 1,40 1,00 2,47 46,10
BUC 0,60 12,79 0,61 37,30 1,38 1,02 2,23 49,18
GSM 0,35 11,89 0,76 20,84 2,04 0,91 3,89 32,13
GSM 0,40 11,73 0,75 23,90 2,04 1,11 3,37 35,60
GSM 0,45 12,26 0,74 28,84 1,98 0,96 2,74 42,33
GSM 0,50 12,19 0,75 32,22 2,03 0,85 2,43 44,50
GSM 0,55 11,81 0,75 34,56 2,04 0,96 2,29 45,91
GSM 0,60 11,74 0,78 37,65 2,03 0,96 2,11 48,38
KOM 0,35 11,98 0,72 20,25 2,02 0,87 4,15 33,43
KOM 0,40 12,07 0,74 23,79 1,97 1,06 3,45 37,00
KOM 0,45 12,36 0,73 27,90 1,96 0,87 2,96 41,74
KOM 0,50 11,72 0,74 29,63 1,97 0,99 2,71 42,92
KOM 0,55 11,69 0,74 32,86 1,97 1,01 2,48 44,71
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Anhang C Betriebspunkte BOOSTER

Tabelle C.2: Betriebsdaten der Versuche zur A-Variation fir die Brenn-
stoffe MAS, OSA und RBK

A ['] mB‘S VOZ VLuft VNZ spil VNZ Dos tyw VPG (tr.)
kg/h Nm’/h Nm®/h Nm?/h Nm*/h s Nm?3/h

MAS 0,35 16,13 0,55 20,71 1,48 0,66 4,39 33,19
MAS 0,40 16,09 0,55 23,96 1,48 0,65 3,79 36,95
MAS 0,45 15,93 0,55 27,02 1,47 0,70 3,30 40,19

MAS 0,50 16,25 0,56 30,91 1,51 0,68 2,80 44,69

O0SA 0,35 19,10 0,65 19,72 1,44 1,11 4,51 30,83
0SA 0,40 19,20 0,65 23,13 1,43 1,12 3,92 34,47
0SA 0,45 19,12 0,67 26,16 1,51 1,16 3,34 39,28
O0SA 0,50 19,09 0,66 29,43 1,48 1,22 3,09 41,83

OSA 0,55 18,99 0,66 32,48 1,50 1,24 2,79 44,80

RBK 0,30 11,59 0,55 17,31 1,47 0,68 5,14 27,15
RBK 0,34 11,57 0,56 20,25 1,50 0,68 4,26 30,52
RBK 0,40 11,55 0,73 25,32 2,13 0,63 3,26 38,73
RBK 0,41 11,61 0,55 25,08 1,49 0,66 3,47 35,88
RBK 0,45 11,69 0,55 27,58 1,48 0,69 3,12 38,67

RBK 0,47 11,61 0,55 29,18 1,49 0,69 2,92 39,76
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Anhang C Betriebspunkte BOOSTER

Tabelle C.3: Gemessene Gaszusammensetzung bei den Versuchen zur A-

Variation fir die Brennstoffe BUC, GSM, KOM und MAS

AL CHs co o, H, N, H,0 Hy,
Vol-% Vol-% Vol-% Vol-% Vol-% Vol-% MJ]/Nm?

(tr) (tr) (tr) (tr) (tr) (tr)
BUC 035 1,90 1690 11,87 10,83 5848 13,19 3,98
BUC 040 1,43 1683 11,63 10,63 5947 11,86 3,79
BUC 045 111 1673 1136 1017 6059 11,61 3,61
BUC 0,50 080 1591 11,74 921 6232 21,39 3,29
BUC 055 060 1588 1147 865 6339 11,88 3,15
BUC 0,60 041 1567 1135 7,76 6481 1149 2,96
GSM 035 1,42 1837 882 1096 6043 698 4,01
GSM 0,40 1,00 1833 848 1030 6189 615 3,79
GSM 045 077 2016 829 999 60,75 533 3,90
GSM 050 049 1844 8,66 874 6367 574 3,45
GSM 055 034 1669 9,75 723 6599 652 3,01
GSM 0,60 016 1585 10,03 629 67,67 647 2,74
KOM 0,35 1,20 19,66 10,13 1244 5651 - 4,26
KOM 0,40 085 2017 860 11,34 5901 518 4,08
KOM 045 072 2033 873 1059 5960 5,11 3,97
KOM 0,50 052 19838 878 933 6143 485 3,70
KOM 055 038 1794 879 790 6474 525 3,25
MAS 035 305 1696 1414 10,08 5577 1593 4,33
MAS 0,40 242 1590 1429 10,39 57,00 14,82 4,00
MAS 045 2,00 1482 1453 10,14 5851 14,33 3,68
MAS 0,50 1,63 1448 1441 995 5954 12,55 3,49
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Tabelle C.4: Gemessene Gaszusammensetzung bei den Versuchen zur A-
Variation fiur die Brennstoffe OSA und RBK

Al CH4 co CO, H, N, H,0 H,
Vol-% Vol-% Vol-% Vol-% Vol-% Vol-% M]/Nm?
(tr) (tr.) (tr.) (tr) (tr.) (tr)

0SA 0,35 2,32 13,01 13,99 11,85 58,83 14,78 3,75
OSA 0,40 1,94 12,81 13,78 11,06 60,41 16,26 3,51
OSA 0,45 1,62 14,34 12,83 11,80 59,39 15,39 3,67
0SA 0,50 1,36 13,09 13,09 10,41 62,03 12,64 3,27

OSA 0,55 1,09 12,84 13,01 9,65 63,40 12,42 3,06

RBK 0,30 1,25 17,58 10,52 12,33 58,32 9,38 4,00
RBK 0,34 0,71 19,13 9,33 11,26 59,57 8,16 3,89
RBK 0,40 0,73 20,40 8,85 11,23 58,78 7,79 4,05
RBK 0,41 0,61 18,66 9,31 10,22 61,21 7,12 3,68
RBK 0,45 0,39 18,54 9,55 9,54 61,96 6,97 3,51
RBK 0,47 0,25 17,93 9,79 8,57 63,46 6,54 3,28

Tabelle C.5: Betriebsdaten der Versuche mit Dampfzugabe fiir die Brenn-
stoffe BUC, GSM und RBK

1 mBS mHZO VOZ VLuft VNZ spiil I'/NZ Dos tVW VPG (tr)

kg/kg  kg/h kg/h Nm’/h  Nm3/h  Nm3/h Nm®/h s Nm?3/h

BUC 0 12,69 0,00 063 2353 1,48 0,97 368 3537
BUC 0,2 12,67 2,53 064 2348 1,50 0,97 3,25 36,45
BUC 0,4 12,73 5,10 063 2358 1,49 0,95 2,92 37,03
BUC 0,6 12,56 7,59 063 2330 1,47 0,97 2,71 36,52
GSM 0 11,63 0,00 080 2353 2,12 1,06 336 3581
GSM 0,2 11,77 2,33 080 2381 212 0,94 3,03 37,45
GSM 0,4 11,65 4,65 080 2355 211 1,06 2,78 38,19
GSM 0,6 11,74 6,98 080 2374 212 0,96 2,59 39,00
GSM 08 11,94 954 080 2419 212 0,93 236 40,82
RBK 0 11,61 0,00 0,55 25,08 1,49 0,66 347 3588
RBK 0,2 11,65 2,36 056 2521 1,50 0,65 3,12 37,56
RBK 0,4 11,70 4,67 056 24,89 1,50 0,67 2,92 38,09
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Tabelle C.6: Gemessene Gaszusammensetzung bei
Dampfzugabe fiir die Brennstoffe BUC, GSM und RBK

den Versuchen mit

I CH4 co CO, H, N, H,0 H,
kg/kg Vol-% Vol-% Vol-% Vol-% Vol-% Vol-%  MJ/Nm?

(tr) (tr) (tr) (tr) (tr) (tr)
BUC 0 1,43 16,83 11,63 10,63 59,47 11,86 3,79
BUC 0,2 1,59 15,27 12,98 12,50 57,65 16,11 3,85
BUC 0,4 1,75 14,29 13,83 13,24 56,88 20,11 3,86
BUC 0,6 1,88 13,76 14,24 13,05 57,07 25,34 3,82
GSM 0 1,09 18,20 9,23 10,71 60,76 6,91 3,85
GSM 0,2 1,23 16,72 10,70 12,97 58,38 9,82 3,95
GSM 0,4 1,33 15,55 11,69 14,41 57,03 11,57 3,99
GSM 0,6 1,46 14,13 12,93 15,48 56,00 14,27 3,98
GSM 0,8 1,67 13,82 13,74 16,46 54,31 16,99 4,12
RBK 0 0,61 18,66 9,31 10,22 61,21 7,12 3,68
RBK 0,2 0,62 17,30 10,65 12,71 58,73 9,35 3,78
RBK 0,4 0,63 15,79 11,93 14,34 57,31 11,67 3,77
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Anhang D Teerentwicklung BOOSTER

Aufgrund von nicht verfiigbarer oder nicht kontinuierlich anwendbarer Mess-
technik bei industriellen Vergasern ware es von Vorteil die Entstehung von Tee-
ren iiber vereinfachte Zusammenhange iberwachen bzw. abschatzen zu kon-
nen. In der Literatur werden hierfiir einfach messbare Indikatoren wie Acetylen
oder Benzol verwendet [177]. Kaltschmitt et al. finden einen Zusammenhang
des Ethen- und Methangehalts mit der Teerbeladung [15]. In Abbildung D.1 sind
die gemessenen Gesamtteergehalte der BOOSTER-Versuche fiir alle Brennstoffe
in Abhangigkeit von Methan dargestellt. Es ist ein tendenzieller Anstieg des
Teergehalts mit steigendem Methangehalt zu erkennen, allerdings ist der Zu-
sammenhang stark brennstoffabhédngig. Fiir RBK ist z. B. kein eindeutiger Zu-
sammenhang erkennbar. Allein iiber den Methangehalt ldsst sich demnach
keine belastbare Aussage iiber die Teerentwicklung treffen.

1,2 A
& A A
E 09 1 ORBK
8 X KOM
— T /’
= A/ ® GSM
S 06 7 +BUC
2 ] A0SA
£ 0O 7 A A MAS
3] 4 4
5 03 LY A
(&} | ,:.. ..........
0 i X & o
0 0,6 1,2 18 24 3

Methangehalt [Vol.-%,]

Abbildung D.1: Zusammenhang von Gesamtteergehalt und Methangehalt
im Produktgas fiir alle Brennstoffe und Betriebspunkte

Bei den Versuchen hat sich gezeigt, dass die Brennstoffe einen grofien Einfluss
auf die Reaktortemperatur haben. Da die Temperatur als die Haupteinfluss-
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Anhang D Teerentwicklung BOOSTER

grofde auf die Teerentwicklung angesehen wird, ist in Abbildung D.2 der Zusam-
menhang zwischen Reaktortemperatur T3 und Gesamtteergehalt fiir alle Be-
triebspunkte dargestellt. Steigende Temperaturen fithren tendenziell fiir alle
Brennstoffe zu einem Absinken des Gehalts, das Niveau ist ebenfalls vom Brenn-
stoff abhangig. Wie bei den Versuchen am BabiTER (Kapitel 6.1.1) bereits fest-
gestellt, liegt der Temperaturbereich einer starken Teerentwicklung unterhalb
von 1.000 °C. Ein Anstieg in diesem Bereich ist in der Abbildung besonders fiir
OSA zu erkennen.

1,2 -
— & ORBK
£ 097 X KOM
S~ \
o8 1 ® GSM
= \\ A
_%: 0,6 - \\‘ +BUC
£ AOSA
O 1 ,
3 “ A MAS
B D A A
£ 03 1 A
]
€] i

0 .

900 1.000 1.100 1.200 1300

Temperatur [°C]

Abbildung D.2: Zusammenhang von Gesamtteergehalt und Wandtemp-
eratur in Reaktormitte (T3) fiir alle Brennstoffe und Betriebspunkte
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Anhang E Dosierverhalten Brennstoffe

Um eine stabile pneumatische Forderung und einen sicheren Austrag aus dem
Brennstoffsilo zu erreichen, muss der Feststoff fluidisierbar sein. Die Fluidisier-
barkeit ist dabei abhdngig von Gewichts-, Haft- und Stromungskraften [178].
Um das Fluidisierverhalten von Schiittgiitern abzuschatzen, werden von Geldart
vier Gruppen von Schiittglitern in Abhangigkeit von Partikeldurchmesser
und -dichte typisiert [179]. Die von Geldart eingeteilten Gruppen (A bis D) las-
sen sich wie folgt charakterisieren:

e Gruppe A: Kleine Korngrofien mit gutem Lufthaltevermogen und guter Flu-
idisierbarkeit.

e Gruppe B: Mittlere Korngrofden mit schlechtem Lufthaltevermégen. Die Flu-
idisierung ist moglich aber schwierig.

e Gruppe C: Sehr kleine Partikeldurchmesser mit stark kohasiven Eigenschaf-
ten. Fluidisierung ist nur mit erheblichem Aufwand mdglich.

e Gruppe D: Grofde Partikel ohne nennenswertes Lufthaltevermégen. Fiir die
Fluidisierung werden sehr grofde Gasgeschwindigkeiten benotigt.

Demnach sind fiir pneumatische Férderungen Partikel der Gruppe A besonders
geeignet, da diese leicht zu fluidisieren sind und dabei wenig Traggas bendtigen.
In Abbildung E.1 (links) ist das entsprechende Geldart-Diagramm dargestellt.
Alle Brennstoffe aufser MAS liegen in der Geldart-Gruppe A und lassen sich dem-
nach gut fluidisieren. Anhand der Klassifizierung lasst sich fiir MAS eine schlech-
tere pneumatische Forderbarkeit ableiten. Durch Anpassung der Wirbel- und
Zusatzgasmengen kann hiermit dennoch ein kontinuierlicher Betrieb erreicht
werden. Die wahrend der Versuche eingestellte Beladung ist in Abbildung E.1
(rechts) gezeigt. Dargestellt sind die tiber die einzelnen Betriebspunkte bei glei-
chem Brennstoff gemittelten Werte. Zwischen den Betriebspunkten sind diese
anndhernd konstant. Die Beladung liegt zwischen 9,7-19,1 kg/kg.

Trotz der notwendigen Erhéhung der Stickstoffstrome bei MAS wird hiermit die
hochste Beladung erreicht. Der Grund ist die durch den geringen Heizwert von
MAS bedingte hohe Brennstofffordermenge zum Erreichen der thermischen
Leistung von 70 kW. Fiir hohe Forderraten zeigt sich ein gleichbleibender Be-
darf an Fluidisier- und Zusatzgas wodurch eine Steigerung von u moglich wird.

209



Anhang E Dosierverhalten Brennstoffe

10.000 20 A

r'g‘ r—(\\l 15 =
Z

~ ED |
oy >

2.1.000 - & 10 A
2 ] =3

& ] 2

& ] S 5
ks

| 3 ]
) m

100 . D 0 -

10 100 1000 RBK KOM BUC GSM OSA MAS

mittlere PartikelgrofRe [um]
ORBK A BUC + GSM
X KOM OO0SA & MAS

Abbildung E.1: Darstellung der Brennstoffe im Geldart-Diagramm (links)
sowie der mittleren Beladung u fiir alle Brennstoffe am BOOSTER (rechts)

Zu den angegebenen Werten ist anzumerken, dass diese keinen optimierten Be-
trieb darstellen. Aufgrund der Kompensation der eingebrachten Stickstoffmen-
gen durch Zugabe reinen Sauerstoffs, stellt eine niedrige Beladung am BOOSTER
bei Vergasung mit Luft keinen prozesstechnischen Nachteil dar. Die eingestell-
ten Werte werden daher hinsichtlich eines moglichst stabilen Betriebes gewahlt
und nicht zum Erreichen der maximal méglichen Beladung.

210



Anhang F Validierung 1D-Modell
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Abbildung F.1: Validierungergebnisse des empirischen 1D-Vergasungs-
modells ausgewertet nach C-Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad fir die
Brennstoffe KOM (oben), MAS (Mitte) und OSA (unten)
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