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1 Aufgabenstellung des Projekts

Das Ubergeordnete Ziel des Forschungsvorhabens ist die Entwicklung einer
Flugstromvergasungstechnologie fir die dezentrale Nutzung von HTC-Kohlen zur Strom- und
Waérmegewinnung. Dabei soll eine Ubergreifende Untersuchung der gesamten Technologiekette von der
HTC-Kohleerzeugung Uber die Flugstromvergasung bis hin zur motorischen Nutzung erfolgen. Hierzu steht
die SunCoal Pilotanlage zur Erzeugung von Brennstoffproben zur Verflgung. Am Lehrstuhl fir
Energiesysteme (LES) stehen Simulationsmodelle und Versuchsanlagen zur Untersuchung der Vergasung
zur Verfigung. Die Projektergebnisse sollen neben dem Nachweis der Machbarkeit der untersuchten
Technologie die Grundlagen schaffen, um ein Upscaling als Demonstrationsanlage im industriellen
MaBstab zu ermdglichen.

Die am Lehrstuhl fir Energiesysteme durchgefilhrten Forschungstéatigkeiten zielen im Einzelnen auf die
folgenden Punkte ab:

e Experimentelle Grundlagenuntersuchung der Vergasung im Flugstrom. Dabei sollen Daten zur
Reaktionskinetik und dem Partikelverhalten gewonnen werden, auBerdem soll die Teerentstehung
untersucht und mégliche Vermeidungsstrategien entwickelt werden.

e Entwicklung und Anwendung von Simulationsmodellen der Flugstromvergasung. Es sollen
basierend auf den Grundlagenuntersuchungen Modellparameter abgeleitet werden und die
Vorgange wéhrend der Vergasung simuliert werden. Dadurch kénnen die Haupteinflussfaktoren
identifiziert und Optimierungen durchgefihrt werden.

e Gesamtprozessbetrachtungen zu ©kologischen und Okonomischen Fragestellungen im
Zusammenhang mit der Technologiekette HTC-Flugstromvergasung-BHKW.

e Experimentelle Untersuchung der autothermen Flugstromvergasung im TechnikumsmaBstab. An
einer neu entwickelten 100kW-Versuchsanlage sollen unter realistischen, industrienahen
Vergasungsbedingungen Versuche durchgefiihrt werden. Die Ergebnisse dienen dem Nachweis
der Machbarkeit, sowie der Validierung der Grundlagen und Simulationsmodelle.

e Ziel der Vergasung ist es ein Produktgas mit geeigneten Eigenschaften zur Nutzung in einem
Gasmotor-BHKW zu erzeugen. Die Anforderungen sind in Tabelle 1 zusammengefasst. Es sollen
Aussagen beziiglich der notwendigen Gasreinigung getroffen werden.

Tabelle 1: Verwendungsspezifische Minimalanforderungen an Produktgase beziiglich der
Gasreinheit [1-3]

Gasmotor Gasturbine SOFC
Partikelgehalt < 50 mg/m3 ‘ < 30 mg/m3 k.A.
PartikelgréBe <3 pym <5pm k.A.
Teergehalt < 100 mg/m? ‘ k.A. < 100 mg/m?
Alkaliengehalt < 50 mg/m3 <0.25 mg/m? k.A.
Ammoniakgehalt < 55 mg/m? ‘ < 50 plL/L < 0.1 mg/m?
Schwefelgehalt <1150 mg/m? <20 pL/L < 200 ppm
Chlorgehalt < 500 mg/m3 ‘ k.A. <1 ppm
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2 Voraussetzungen fiir das Vorhaben

Die Verfuigbarkeit von aufbereiteter HTC-Kohle war eine Grundvoraussetzung flir das Projekt. Daflir stand
die Demonstrationsanlage von SunCoal zur Verfligung, um verschiedene Brennstoffproben fiir die
experimentellen Versuche am LES bereitzustellen. Die in dem Forschungsvorhaben am LES genutzten
Versuchsanlagen standen zum Teil bereits zu Projektbeginn zur Verfigung. Weitere Anlagen wurden zur
Erflllung der Projekiziele entsprechend angeschafft. Zur Grundlagenuntersuchung der Brennstoffe, sowie
der Flugstromvergasung konnten bestehende Versuchsanlagen aus vergangenen und noch laufenden
Projekten verwendet werden. Zur detaillierten Untersuchung der Reaktionskinetik wurde im Rahmen des
Projektes eine Thermowaage angeschafft. Fir die durchgeflihrten Simulationen zu Systembetrachtung und
CFD-Berechnungen standen am LES ausreichend Lizenzen zur Verfliigung, die genutzt werden konnten.

Der in AP3 verwendete Flugstromvergaser war zu Projektbeginn bereits groBtenteils im Rahmen eines
anderen Projektes projektiert und konstruiert. FUr die durchgefiihrten Versuche musste zuséatzlich eine
geeignete Brennertechnologie entwickelt, die Anlagensteuerung implementiert und die Dosiertechnik
angepasst werden. Die daflr notwendigen elektrischen und mechanischen Arbeiten konnten im
Wesentlichen mit dem am Lehrstuhl verfligbaren Personal und der Werkstattausstattung durchgefihrt
werden.

Die zur Durchfiihrung von Vergasungsversuchen notwendige Infrastruktur des LES umfasst umfangreiche
SchutzmaBnahmen (z.B. CO-Sensoren), um die Sicherheit der Personen wéahrend der Versuche zu
gewahrleisten. Die bestehende Haustechnik zur Nutzung technischer Gase, zur Bereitstellung von
Druckluft und Kihlwasser wurde genutzt und teilweise erweitert.

Zur Analyse der Brennstoffe und sonstiger Partikelproben stand am Lehrstuhl eine umfangreiche
Laboranalytik mit entsprechend ausgebildetem Personal zur Verfiigung.

Vor Projektbeginn waren bereits umfangreiches Wissen Uber Vergasungsvorgange und experimentelle
Methoden, sowie entsprechende Simulationsmodelle am Lehrstuhl vorhanden. Dieses war fir die
Projektdurchflihrung unabdingbar.
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3 Planung und Ablauf

Die urspriingliche Planung und der erfolgte Ablauf sind nachfolgend gegenlbergestellt. Darin ist die mit
dem Foérdergeber und den Projektpartnern abgestimmte kostenneutrale Laufzeitverlangerung des

Projektes abgebildet.

Ubersicht Gesamtprojekt

1. Jahr 2. Jahr 3.Jahr 4. Jahr
2013 2014 2015 2016
KM SI — <t (0] g — <t (2] 2 — <t (0] S‘I — <t (0]
M
MP 5 M5
Grundlagenuntersuchungen, P2
Simulation und Kreislaufrechnungen
Validierung der Grundlagen an einer AP3
Flugstrom-Technikumsanlage des LES
Okologische und 8konomische
Systembewertung

Kalendermonat
Meilensteinplanung
Arbeitspaket
Meilenstein

Urspriinglicher Zeitplan
Erweiterter Zeitplan

Urspriinglicher und bereits erreichter Meilenstein

FIELIE =2 s

Angepasster Zeitpunkt fir Meilenstein
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4 Stand der Wissenschaft und Technik

Die energetische Nutzung von Biomasse und Restoffen erfolgt aktuell groBtenteils Gber den Pfad der
Verbrennung oder der biologischen Umwandlung. Die Verbrennung zielt dabei meist auf eine reine
Waérmenutzung zur Warmwasser- oder Prozessdampfgewinnung ab, wobei bevorzugt holzartige
Einsatzstoffe verwendet werden. Die Stromerzeugung auf diesem Wege ist prinzipiell durch eine
Dampfgewinnung und Verstromung mittels Dampfturbine méglich. Diese haben im flir Biomassekraftwerke
typischen kleinen Leistungsbereich jedoch sehr geringe Wirkungsgrade. Die biologische Umwandlung
spielt aufgrund des forderpolitischen Hintergrunds speziell in Deutschland eine groBe Rolle. Dabei wird
Biomasse Uber bakterielle Zersetzung zu einem methanhaltigen Gas umgewandelt, das meist mittels
Gasmotor zur kombinierten Strom- und Warmegewinnung genutzt wird. Als Einsatzstoffe kommen
Biomassen auf Cellulose- und Hemicellulose-Basis in Frage, ligninhaltige Biomasse kann bakteriell
hingegen kaum umgesetzt werden. Der Wirkungsgrad der Stromgewinnung dieses Verwertungspfades ist
ebenfalls niedrig, da bei der Fermentation Warme verloren geht und die Biomasse nicht vollstandig
umgewandelt wird.

Alternativ kann Biomasse mittels thermochemischer Vergasung zu einem heizwertreichen Produktgas
umgewandelt werden, das anschlieBend flexibel weiter umgewandelt oder direkt im Gasmotor genutzt
werden kann. Die hierfir entwickelten Vergasungskonzepte basieren auf der Festbett- oder
Wirbelschichtvergasung. Mit beiden Verfahren kann inhomogene Biomasse genutzt werden, wobei
verfahrenstechnisch hohe Feuchte- und Aschegehalte problematisch sind. Das technische Hauptproblem
ist in beiden Fallen die Freisetzung von hoheren Kohlenwasserstoffen (Teeren), die im Produktgas
vorliegen. Diese kénnen bei Abklhlung auskondensieren, Leitungen und Einbauten verstopfen, sowie zu
Schaden an Apparaten filhren. Bei ausgefiihrten Anlagen verursacht daher die notwendige Gasreinigung
einen GroBteil der Investitionskosten.

Bei Vergasung im Flugstrom werden hingegen prozesstechnisch so hohe Temperaturen erreicht, dass
Teere gecrackt werden und ein anndhernd teerfreies Gas entsteht. Die Technologie ist in der fossilen
Kohlenutzung seit langem Stand der Technik, hat allerdings hohe Anforderungen an die Aufbereitung des
Brennstoffs bezlglich der Feuchte, der PartikelgréBenverteilung, sowie dem Ascheschmelzverhalten.
Rohbiomassen kénnen hierflr nur eingeschrénkt verwendet werden, da diese meist feucht sind und durch
ihre faserige Struktur eine schlechte Mahlbarkeit aufweisen. Durch die Vorbehandlung mittels
hydrothermaler Karbonisierung (HTC) kdnnen diese Eigenschaften gezielt beeinflusst werden. Das
Verfahren hat seine Urspriinge bereits Anfang des 20. Jahrhunderts [4], wurde aber erst in den letzten
Jahren verstarkt entwickelt und kommerzialisiert. Wahrend des Prozesses wird Biomasse in Wasserlésung
unter hohen Dricken zu einem braunkohledhnlichen Brennstoff umgewandelt, der gut mechanisch
entwasserbar ist und eine gute Mahlbarkeit hat. Damit bietet sich die Vorbehandlung mittels HTC sehr gut
fur die Flugstromvergasung an.

Bisher wurde die Nutzung von HTC-Kohle zur Flugstromvergasung in der Literatur sehr wenig untersucht.
Es stellen sich spezifische Fragestellungen beziglich der Teerbeladung und sonstigen Verunreinigungen
im Produktgas. Zudem kommt flr eine dezentrale Anwendung eine Vergasung nur mit Luft als
Vergasungsmedium in Frage, die meisten Flugstromvergaser arbeiten hingegen mit Sauerstoff bei hohen
Driicken. Dabei verflissigt sich die Asche und bildet eine Schutzisolierung im Reaktor aus. Bei
Luftvergasung sind die Vergasungstemperaturen hingegen deutlich niedriger, die Asche soll fest
ausgetragen werden. Zu den Auswirkungen der HTC-Bedingungen und Einsatzstoffe auf das
Ascheverhalten und die Reaktivitdt des Brennstoffes, sowie die Flugstromvergasung mit Luft im
Allgemeinen sind insgesamt noch viele Fragestellungen ungeklart.

Bekannte Konstruktionen, Verfahren und Schutzrechte, die fiir das Vorhaben benutzt
wurden

Es wurden keine gesondert zu nennenden Schutz- oder Patentrechte genutzt.
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Fachliteraturquellen und genutzte Informations- und Dokumentationsdienste
Neben den im Bericht genannten Literaturquellen wurden unter anderem folgende Dienste genutzt:

e (Elektronische) Medienbibliothek der TU Miinchen
e Datenbank-Infosystem (DBIS)

e Google Scholar

e Science Direct
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5 Zusammenarbeit mit anderen Stellen

Die Projektstruktur als Verbundprojekt zwischen SunCoal und LES mit den inhaltlichen Abhdngigkeiten der
einzelnen Arbeitspakete erforderte eine enge Zusammenarbeit der beiden Partner. In regelméaBigen
Abstanden wurden daher Projekttreffen bei beiden Partnern abgehalten.

Darliber hinaus wurden Kontakte zu verschiedenen Komponentenlieferanten im Zusammenhang mit dem
Aufbau des Flugstromvergasers geknilpft. In das Projekt war auBerdem die Firma CARBOTECHNIK
Energiesysteme GmbH eingebunden, die in die Planung der ,full scale“-Anlage im AP4 involviert ist und
Uber vertieftes Wissen zu Brenner- und Dosiertechnik verfligt.

Im Rahmen eines Auslandsaufenthalts fand ein wissenschaftlicher Austausch mit dem SP Technical
Research Institute of Sweden (friiher ETC) statt.

Seite 9



m Technische Universitat Minchen ’( Lehrstuhl fur

Energiesysteme

6 Wissenschaftlich-technische Ergebnisse

AP2: Grundlagenuntersuchungen, Simulation und Kreislaufrechnungen

Das AP2 beinhaltet zundchst in AP2.1 grundlegende experimentelle Untersuchungen zu
Vergasungseigenschaften von HTC-Kohlen und weiterer Brennstoffe. AnschlieBend werden in AP2.2
vorhandene Vergasung-Simulationsmodelle beschrieben und diese mit den gewonnenen
Modellparametern aus AP2.1 angepasst. In einer Ubergeordneten Betrachtung wird in AP2.3 die gesamte
Technologiekette von der HTC-Kohleerzeugung tber die Vergasung bis hin zur Verstromung im BHKW
néher betrachtet.

AP2.1 Grundlagenuntersuchungen zur Brennstoffcharakterisierung

In AP2.1 werden spezifisch die Vergasungseigenschaften von HTC-Kohlen untersucht und diese mit
unbehandelter Biomasse, sowie einem gut untersuchten fossilen Brennstoff (Rheinische Braunkohle) als
Referenz verglichen. Ziel ist es den Einfluss der Brennstoffe und der Betriebsparameter der Vergasung zu
identifizieren und den Prozess dahingehend zu optimieren, dass eine ausreichende Gasqualitidt bei
gleichzeitig hoher energetischer Brennstoffausnutzung erreicht wird.

Laborcharakterisierung der verwendeten Brennstoffe

Eine Ubersicht aller im Projekt verwendeten Brennstoffe und deren jeweilige Brennstoffzusammensetzung
sind in Tabelle 2 dargestellt. Insgesamt wurden 6 verschiedene Brennstoffe untersucht:

e SCI_ETC: HTC-Kohle der Suncoal Industries GmbH, basierend auf einem Biomassemix flr die
Kompostierung

¢ RB_BKS: Rheinische Braunkohle, als Referenzbrennstoff

e SCI_BUC: HTC-Kohle der Suncoal Industries GmbH, basierend auf Buchenhackschnitzeln
e ING_SA: HTC-Kohle der spanischen Ingelia, basierend auf organischen Siedlungsabfallen
e SCI_GS: HTC-Kohle der Suncoal Industries GmbH, basierend auf Grinschnittmaterial

¢ Maisspindel: Getrocknete und gemahlene Maisspindel, stellvertretend als Beispiel einer
unbehandelten Biomasse

Tabelle 2: Ubersicht iiber die elementare Zusammensetzung der im Projekt verwendeten
Brennstoffe (analysefeuchte Basis)

SCI_ETC RB_BKS SCI_BUC ING_SA SCI GS Maisspindel

H-0 Ma.-% 11,32 ‘ 13,32 ‘ 8,51 11,13 2,29 8,51
Flichtige  Ma.-% 55,11 46,19 56,03 45,10 59,71 73,53
Asche Ma.-% 3,66 ‘ 3,92 ‘ 5,40 36,46 3,99 1,25
C-Fix 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

H Ma.-% 3,67 3,79 4,25 2,74 5,28 5,52

N Ma.-% 0,68 0,67 0,35 1,85 0,70 0,27

S Ma.-% 0,57 0,52 0,31 1,48 0,38 0,14

o Ma.-% | 20,15 17,48 25,56 11,06 26,61 39,57
Hu kdJ/kg | 23070,78 | 23206,24 | 21474,02 | 14074,00 23970,82 | 17544,75
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Vergleicht man die HTC-Brennstoffe mit fossiler Braunkohle, liegen sowohl die elementare
Zusammensetzung, als auch die erreichten Heizwerte eng beieinander. Eine Ausnahme stellt der Brennstoff
ING_SA dar, bei dem sich der sehr hohe Aschegehalt negativ auf den Heizwert auswirkt. Im Vergleich zu
den HTC-Kohlen, hat Maisspindel einen sehr hohen Anteil Fliichtiger, was sich fiir die Vergasung positiv
auswirkt, da diese im Vergleich zum festen Kohlenstoff sofort in die Gasphase lbergehen und zu einem
hohen Brennstoffumsatz fihren. Gleichzeitig sinkt dadurch der Heizwert jedoch ab, was zu hdheren
Transportkosten flihrt und die erreichbare Energiedichte auch wahrend der Vergasung absenkt.

In Abbildung 1 ist die Charakterisierung der Brennstoffe hinsichtlich der Ascheschmelztemperatur (links),
sowie der PartikelgroBenverteilung (rechts) dargestellt. Die Ascheschmelztemperatur spielt fir die
Vergasung eine wichtige Rolle, da bei einem Betrieb oberhalb der Ascheschmelztemperatur eine
Verschlackung des Vergasers eintreten kann. Mit Sauerstoff betriebene Vergaser erreichen sehr hohe
Temperaturen, bei denen bewusst ein Betrieb deutlich oberhalb der Ascheschmelztemperatur gewahit
wird. Diese Asche wird flissig und in diesem Zustand abgezogen.

Ein luftgeblasener Vergaser kann hingegen aufgrund der niedrigen Prozesstemperaturen nur bedingt
schlackend betrieben werden. Der Betrieb sollte daher méglichst ohne Erweichung der Asche gewahlt
werden, um Anbackungen im Reaktor zu verhindern. Die betrachteten Brennstoffe zeigen dabei ein breites
Spektrum hinsichtlich der unterschiedlich KenngréBen. Die FlieBtemperatur liegt fir alle Brennstoffe
oberhalb von 1.200°C, wahrend die Erweichungs-, Halbkugel-, und Schrumpftemperatur besonders bei
Maisspindel sehr niedrig liegen. Hierdurch erwartete Probleme im Betrieb werden durch den sehr geringen
Ascheanteil von nur 1,25 ma.-% jedoch ausgeglichen. Insgesamt wird aus der Analyse der
Ascheschmelztemperaturen geschlossen, dass bei Vergasungstemperaturen von unter 1.200°C keine
Probleme hinsichtlich Verschlackung zu erwarten sind.

Die PartikelgréBenverteilung spielt fir die Vergasung in verschiedenster Hinsicht eine wichtige Rolle. Zum
einen mussen flr das Brennstoffzufuhrsystem geeignete Férderungseigenschaften der Brennstoffe erreicht
werden. Die im Projekt verwendeten Dosiersysteme arbeiten entweder nach dem Schwingrinnenprinzip
oder mittels Fluidisierung und pneumatischem Transport. Hierfir muss eine Fluidisierbarkeit des
Brennstoffs gegeben sein. Auf der anderen Seite werden groBe Partikel im Flugstrom schlechter
umgesetzt, da fur die Reaktion nur eine sehr kurze Zeit zur Verfligung steht und die Reaktion bei groBen
Partikeln von auBen nach innen erfolgt.

1600 -

11 4
O 1| —RB BKS = -----
o 1 B o) A 10 - RB_BKS SCI_ETC ,/\‘
[} O o g | | —scLes e SCI_BUC L
B 1
= i i ING_SA - --Maisspindel | |
1200 B —
g O § X & ,g 8 - ,’ |\‘
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© 1000 { X S ] i !
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Abbildung 1: Ascheerweichungstemperaturen (links) und Partikelgr6Benverteilung (rechts) der
getesteten Brennstoffe

Die getesteten Brennstoffe zeigen alle in etwa eine vergleichbare Partikelverteilung wie die von RB_BKS.
Damit konnte ein Ziel des Projekts, die zuverldssige und reproduzierbare Aufbereitung der HTC-Kohle,
erflllt werden. Lediglich die Maisspindel weist deutlich gréBere Partikel auf, was zu negativen Effekten auf
den Brennstoffumsatz fihren kann.
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Die Zusammensetzung der Brennstoffasche spielt ebenfalls eine wichtige Rolle, da die einzelnen
Bestandteile einen katalytischen Effekt auf die Vergasungsreaktionen haben k&nnen. AuBerdem
verfliichtigen sich manche Aschebestandteile bei hohen Temperaturen und kénnen zu Ablagerungen und
Problemen bei der Gasreinigung fiihren, worauf in AP2.3 naher eingegangen wird. Des Weiteren kdnnen
Brennstoffaschen Schadstoffe, aber auch Wertstoffe beinhalten, die speziell entsorgt werden mussen,
bzw. rickgewonnen werden kénnen. In Abbildung 2 sind die mittels Rontgenfluoreszenzanalyse (RFA)
bestimmten Aschebestandteile aller Brennstoffe dargestellt. Fir RB_BKS, SCI_ETC und Maisspindel kann
laut [5] daher ein hoher katalytischer Effekt der Asche erwartet werden. Gleichzeitig sind die
Aschebestandteile (insbesondere Na:O, SOs und K:0) im Vergleich zu den anderen Brennstoffen
vergleichsweise fllichtig.

70 ~
60 - M
50 4

40 A

-%

Ma.

30 A

s

Na20 MgO Al203 Si02 P205 S03 K20 Fe203

ORB_BKS OSCI_ETC BSCI_GS MSCI_BUC EING_SA B Maisspindel
Abbildung 2: Analyse der Aschebestandteile der getesteten Brennstoffe

Verwendete Versuchsanlagen
BabiTER

Fir die Grundlagenuntersuchungen der Flugstromvergasung wurde der bei atmospharischem Druck
betriebene, elektrisch beheizte Flugstromreaktor BabiTER (Baby High Temperature Entrained Flow
Reactor) verwendet. Der Reaktor ermdglicht es bei moglichst kontrollierten Reaktionsbedingungen
Vergasung- und Pyrolyseversuche durchzufilhren. Uber eine axial verschiebbare, gekiihlte Lanze kénnen
Partikel nach verschiedenen Verweilzeiten aus dem heiBen Produktgas entnommen werden. Fiur die
Vergasungsversuche wurde mit synthetischer Luft, fir die Pyrolyseversuche in Stickstoffatmosphéare
gearbeitet. Abbildung 3 zeigt ein vereinfachtes FlieBschema des BabiTER-Aufbaus. Neben der
Partikelentnahme und -analyse, wurde das Produktgas selbst auf seine Hauptbestandteile hin untersucht.
Hierzu wurde ein Gasmessschrank (Sick S710) verwendet, der mit einem Infrarotsensor (COz, CHa4, CO),
einem Warmeleitfahigkeitsdetektor (H2) und einem paramagnetischen Sensor (O2) ausgestattet ist.
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Abbildung 3: Vereinfachtes FlieBbild des beheizten Flugstromreaktors BabiTER

Neben der Messung der Hauptgaskomponenten wurde eine beheizte Gasenthahmesonde zur Messung
der Teerbeladung des Produktgases genutzt. Zur Teeranalyse wurde die solid-phase-adsorption-Methode
(SPA) verwendet, die von Mayerhofer am LES etabliert wurde [6]. Hiermit konnen die meisten bei der
thermochemischen Vergasung auftretenden Teerkomponenten quantitativ erfasst werden. Eine Ubersicht
Uber die verschiedenen Teerklassen und beispielhafte Teerspezies findet sich in Tabelle 3.

Tabelle 3: Klassifizierung der Teere nach dem fiinf Klassensystem des Energy Research Center of
the Netherlands (ECN) [7]

Klasse Beschreibung Eigenschaften

1 GC-undetektierbar Teere, die nicht vom Gaschromatographen detektiert werden
kénnen und bei hohen Temperaturen und sehr geringen
Konzentrationen auskondensieren.

Heterozyklische Aromaten Sehr wasserldslich wegen ihrer Polaritat

Leichte Aromaten (1 Ring) 1-Ring Aromaten. Leichte Kohlenwasserstoffe, die kein
technisches Problem aufgrund ihrer
Kondensationstemperatur und Wasserldslichkeit darstellen,
z.B. Xylol, Styrol und Toluol.

4 Leichte Polyaromatische = Diese Komponenten kondensieren bei relativ. hohen
Kohlenwasserstoffe (2 - 3 | Konzentrationen und mittleren Temperaturen, z.B. Naphthalin
Ringe) und Biphenyl.

5 Schwere Polyaromatische Diese Komponenten kondensieren bei relativ hohen
Kohlenwasserstoffe (> 3 Temperaturen und geringen Konzentrationen, z.B. Pyren.
Ringe)
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Bei diesem Verfahren wird das Produktgas heiB entnommen, Partikel entfernt und ein Teilstrom des Gases
mit einem definierten Volumen Uber eine Aminophase (SPA Saule) geleitet. Dabei adsorbieren die
Teerkomponenten an dieser vollstandig. In einem zweiten Schritt werden die Teere mit Hilfe eines
Ldsungsmittels (Dichlormethan DCM) aus der SPA Saule ausgewaschen (eluiert) und anschlieBend mittels
Gaschromatographie die einzelnen Teerkomponenten analysiert. Flr eine repréasentative Entnahme muss
die Messgasstrecke, einschlieBlich Filter, vollstdndig beheizt sein, um ein auskondensieren der Teere zu
verhindern. Abbildung 4 zeigt das Verfahren zur Probenahme, sowie das Vorgehen zur Analyse der
Teerbeladung und —zusammensetzung.

Thermoelement Produktgas
Produktgasstrom
[ N
| SPA-Probenahme
SPA
3 \\ N
Ve
‘ | \\ —,
|
| Partikel- Eluierun
1 Filter ./ l 8
. Durchfluss
[Wiker g -messer 7':>
Abgas GC-FID

Abbildung 4: Enthahmeschema SPA-Proben (links), Schema Auswertung Teerbeladung (rechts)
Dasselbe Prinzip wurde fiir die Versuche zur Validierung der Grundlagen in AP3 angewendet.
Atmospharische Thermowaage

Zur Bewertung der Reaktivitdt der Brennstoffe und zur Ableitung von Kinetikparametern wurde die
thermogravimetrische Analyse (TGA) angewendet. Das Funktionsprinzip ist in Abbildung 5 dargestellt.

Probe in Tiegel

(e

Temperatur-
regler T(t)

Wagebalken
m T Schreiber
t

Abbildung 5: Vereinfachte Prinzipskizze der atmosphéarischen TGA

Gaszufuhr

Eine Brennstoff- oder Koksprobe wird dabei in einem elektrisch beheizten, abgeschlossenen
Reaktionsraum einer kontrollierten Atmosphére ausgesetzt. Dazu wird ein Temperaturverlauf, sowie eine
definierte Gasatmosphére vorgegeben. Unter diesen Bedingungen reagiert die Probe ab und verflichtigt
sich, abgesehen von den inerten Aschebestandteilen, vollstdndig. Durch eine zeitaufgeldste Auswertung
des Massensignals der Probemenge lassen sich Rickschliisse Uber die Reaktionsgeschwindigkeit des
Feststoffs mit den reaktiven Gasen schlieBen. Fiir die verwendete TGA werden Proben mit einem Gewicht
von etwa 20 mg benétigt. Es kénnen wasserdampf- und CO2-haltige Atmosphéren bei atmosphérischem
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Druck eingestellt werden. Technisch méglich sind auch Mischungen der beiden, sowie sauerstoffhaltige
Atmosphéren.

Versuchsmethodik zur Bestimmung der Brennstoffeigenschaften unter Flugstromvergasungsbedingungen

Um ein moglichst aussagekréaftiges Ergebnis bei gleichzeitig beherrschbarem Versuchsaufwand zu
erhalten, wurde ein reduzierter Versuchsplan entworfen und umgesetzt. Ziel war es die wichtigsten
Einflussfaktoren zu identifizieren und separat zu untersuchen. Die Brennstoffe wurden so gewahlt, dass die
gewonnenen grundlegenden Aussagen an der GroBanlage validiert werden konnten. Als wichtigste
Einflussfaktoren wurden die Luftzahl A, die Temperatur, sowie die Verweilzeit untersucht. Um eine
Vergleichbarkeit mit anderen Arbeiten zu erreichen, wurde als Referenzbrennstoff RB_BKS verwendet,
weiterhin wurden die beiden HTC-Kohlen SCI_GS und SCI_BUC untersucht. Bezlglich der maximal
erreichten Verweilzeit von 1 Sekunde musste ein Kompromiss eingegangen werden, da bei langerer
Verweilzeit nicht alle anderen Parameter wie gewlnscht hatten variiert werden kdnnen. Der verfolgte
Versuchsplan ist in Tabelle 4 Ubersichtlich dargestellt. Die Temperaturen wurden so gewahlt, dass fir die
Flugstromvergasung in Luft realistische Werte erreicht wurden. Die gewonnenen Pyrolysekokse sollten
ebenfalls einer fur industrielle Flugstromvergaser realistischen thermischen Behandlung ausgesetzt sein.

Tabelle 4: Ubersicht iiber die durchgefiihrten Versuche am BabiTER. X sind die enthommenen
Koksproben, # steht jeweils fiir eine Teermessung, tr bezeichnet die Verweilzeit. Bei O konnte keine
Koksprobe enthommen werden.

t=  RB_BKS SCI GS SCI_BUC
[s]
900°C | 1100°C  1300°C | 900°C | 1100°C 1300°C 900°C  1100°C 1300°C
05 X o o XX o XX X X X
Pyr. 1 X X o) X X X X X X
05 O X X X X X XX X X
=03 T e X Xi# o# Xi# X Xt Xt Xt
05 X X X XX X X X X XX
=04 e X Xi# Xi# X Xi# Xt Xt Xt
05 X X X XX X X X X X
=05 T e X Xi# Xi# X Xi# Xt X X

Um die Kinetik eines Brennstoffs zu bestimmen, werden die gewonnenen Koksproben in der TGA
vermessen. Daflr wird zunachst die oberservierte Reaktivitat aus dem abgeleiteten Massesignal bestimmt:

__dm (1)
dt-m

Tobs =

Diese beschreibt wieviel des aktuell verfligbaren Kokses in jedem Moment abreagiert. Bei dieser
Betrachtung wird nicht berlcksichtigt, dass sich die Koksstruktur im Verlaufe des fortschreitenden
Umsatzes (X) veréndert. Um daraus eine Modellgleichung zu bestimmen, wird die intrinsische Reaktivitat
verwendet. Dabei wird davon ausgegangen, dass das Gas in den Poren an der spezifischen, verfligbaren
Oberflache (S) reagiert, die flr die Koksproben separat bestimmt wurde. Der Zusammenhang ist dabei wie
folgt:

Tops = S(X) * Tiner @

Da die Koksoberflache nur fir den Ausgangskoks bestimmt werden kann, wird die intrinsische Reaktivitat
aus den Thermowaagen bei mdéglichst geringem Umsatz bestimmt und davon ausgegangen, dass die
Oberflache hier gleich der des Ausgangskokses ist. Flr die Modellierung der intrinsischen Reaktivitat
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wurde ein Arrhenius-Ansatz n-ter Ordnung angenommen, der den Einfluss des Partialdruckes pi, sowie der
Temperatur T explizit berlicksichtigt:
_ Ey n )
Tintr = kO eXp( R- T) bi
Weitere moégliche Einflisse mussen in diesem Modell durch den konstanten praexponentiellen Faktor ko
berticksichtigt werden. Um die Modellparameter (Aktivierungsenergie Ea, Reaktionsordnung n,
préexponentieller Faktor ko) nach obiger Gleichung zu bestimmen, sind Versuche bei Variation des
Partialdrucks, sowie der Temperatur notwendig. Die hierzu durchgeflihrte Versuchsmatrix ist in Tabelle 5
gezeigt.

Tabelle 5: Versuchsmatrix zur Bestimmung der Kinetikparameter fiir den Arrenhius-Ansatz n-ter
Ordnung mittels TGA. E steht fiir die zur Parametrierung mindestens erforderlichen Versuche, * sind
durchgefiihrte Validierungsmessungen.

T pi = 0,05 [bar] pi = 0,1 [bar] pi = 0,2 [bar]
T-50°C * \ E 5
T E E \ E
T‘+50°C * \ E 2

Die wahrend der Vergasung ablaufenden relevanten Feststoffreaktionen sind in Tabelle 6 aufgefihrt. Die
heterogene Verbrennungsreaktion ist exotherm und stellt neben den exothermen Gas-Gas-Reaktionen die
bendtigte Wéarme bereit, die fir den Ablauf der endothermen Reaktionen bendétigt wird. Im Vergleich zur
Verbrennungsreaktion laufen die beiden Vergasungsreaktionen um GréBenordnungen langsamer ab. Daher
wird insbesondere flir diese eine Messung der Reaktionskinetik benétigt, da diese bezlglich des
Brennstoffumsatzes limitierend sind.

Tabelle 6: Ubersicht iiber die bei der Flugstromvergasung wesentlichen ablaufenden Gas-Feststoff-
Reaktionen [8].

Heterogene Verbrennungsreaktion c+1/20, - CO Ah = —111 kJ /mol

Heterogene Wasser-Gas-Reaktion ‘ C+H,0 - CO+H, ‘ Ah = +131kJ /mol

Boudouard-Reaktion ‘ C+C0, - 2C0 ‘ Ah = +172k] /mol

Einfluss der Betriebsbedingungen auf Brennstoffumsatz, Gaszusammensetzung und Teerentstehung

Die Ergebnisse der BabiTER-Versuche sind im Folgenden dargestellt. Bei der Modellierung des
Vergasungsverhaltens wird im Wesentlichen die Umsetzung des Restkokses nach der Pyrolyse betrachtet.
Bei der Pyrolyse werden die fliichtigen Bestandteile des Brennstoffs freigesetzt, wobei hier die Temperatur,
die Heizrate und die Verweilzeit die HaupteinflussgroBen sind. Zur Brennstoffcharakterisierung wird der
Fluchtigenanteil nach Norm bestimmt, wobei die Heizrate und die maximale Temperatur begrenzt sind, da
die Versuche im Muffelofen durchgefiihrt werden. Bei der Flugstromvergasung werden hingegen sehr hohe
Heizraten (>10.000K/s) bei gleichzeitig hohen Temperaturen erreicht. Der Unterschied zwischen dem real
erreichten Flichtigengehalt und dem im Labor bestimmten, wird in der Literatur als Q-Rate bezeichnet [9]:

observierte Fliichtigenfreisetzung (4)

— Rate =
¢ are Flichtigengehalt aus Proximate Analyse
Abbildung 6 zeigt den Einfluss von Temperatur und Verweilzeit auf die Fllichtigenfreisetzung fur die drei
Brennstoffe. Die erreichten Flichtigengehalte liegen im Bereich der in Tabelle 2 ermittelten Laborwerte.
Der erwartete Trend zu héheren Flichtigengehalten bei Erhéhung der Temperatur I1&sst sich nicht eindeutig
erkennen. Fur geringere Verweilzeiten lasst sich gerade im unteren Temperaturbereich eine unvollstéandige
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Flichtigenfreisetzung erkennen, die Temperatur von 900°C spielt jedoch bei einem realen Prozess keine
Rolle, da in der Flamme wesentlich héhere Temperaturen erreicht werden. Insgesamt lasst sich daraus
schlieBen, dass die Pyrolyse bereits bei 1.100°C spatestens nach 0,5 s vollstdndig abgeschlossen ist.

1,40 - SCI_GS 1,40 1 SCI_BUC 1,40 - RB_BKS
1,20 4 x 1,20 - 1,20 -
= = u =
£ 1,00 - R £ - . 2 X
51 . % 51001 m D?1,00 R %
g g g -
0,80 1 0,80 - 0,80 -
0,60 T T w 0,60 : : \ 0,60 . . \
800 1000 1200 1400 800 1000 1200 1400 800 1000 1200 1400
Temperatur [°C] Temperatur [°C] Temperatur [°C]
XVerweilzeit 1s M Verweilzeit 0.5 s X Verweilzeit1s W Verweilzeit 0.5 s X Verweilzeit 1s M Verweilzeit 0.5 s

Abbildung 6: Einfluss von Temperatur und Verweilzeit auf die Fllichtigenfreisetzung.

FUr die bei Luftvergasung erreichten Temperaturen kann demnach mit einem gewissen Fehler der
Fllichtigengehalt mit den aus der Norm bestimmten Werten angenommen werden. Dies deckt sich mit der
Darstellung in [9], bei der Q-Raten von 1 im Bereich zwischen 1.000-1.300°C erreicht werden.

Wahrend bei der autothermen (industriellen) Vergasung der erreichte Brennstoffumsatz und die erreichte
Temperatur von verschiedenen Faktoren (z.B. dem Warmeverlust, der Gasvorwdrmung, der eingestellten
Luftzahl, etc.) abhdngt, sollte der Einfluss der wichtigsten Einzelfaktoren separat untersucht werden. Daher
werden im Folgenden die erzielten Ergebnisse des Versuchsplans aus Tabelle 4 dargestellt. In Abbildung
7 sind die bei konstanter Verweilzeit erreichten Kohlenstoffumsatze bei Variation von A und Temperatur
gezeigt. Wie zu erwarten, steigt der erreichte Umsatz bei Temperaturerh6hung an. Die Erhdhung von A hat
ebenfalls einen positiven Effekt auf den Umsatz. Im Vergleich zu einem autothermen Prozess spielt A jedoch
eine geringere Rolle, da im autothermen Fall durch eine A-Erhéhung zum einen mehr Sauerstoff zur Reaktion
bereitsteht, gleichzeitig aber auch die Temperatur und somit die Reaktionsgeschwindigkeit steigt.

1,20 - SCI_GS @1s 1,20 4 SCI_BUC@1s 1,20 - RB_BKS @1s
1,00 1 1,00 o 1,00 -1
—_ u u —_ —_
= 0,80 A " X = 0,80 | = 0,80 A -
: y : T R - x
] ] + i
2 0,60 % 2 060 VAN 2 0,60 x X
) | = | ) |
O 0,40 ) 0,40 G 0,40
0,20 + 0,20 - 0,20 -
0,00 T T T 1 0,00 T T T 1 0,00 T T T )
0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6
A A A
+900°C X 1100°C W 1300°C +900°C X1100°C W 1300°C +900°C X1100°C W 1300°C

Abbildung 7: Einfluss von Temperatur und A auf den Kohlenstoffumsatz bei konstanter Verweilzeit
t=1s.

Fir den Brennstoff SCI_GS werden die héchsten Umsatze erreicht, was auf eine hohe Reaktivitat schlieBen
lasst. Insgesamt sind die erreichten Umséatze jedoch vergleichsweise gering, was auch auf die begrenzte
Verweilzeit zurlickzuflhren ist. Der Einfluss der Verweilzeit wurde ebenfalls untersucht, wobei aufgrund des
Versuchsaufbau nur eine Verklrzung der Reaktionszeit mdglich war. In Abbildung 8 ist der Einfluss der
Verweilzeit dargestellt. Bei einer Verweilzeit von 0,5 s finden unabhangig von A keine nennenswerten
Koksumsatze statt, lediglich die Fliichtigen sind zu diesem Zeitpunkt bereits weitgehend freigesetzt.
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1,20 7 SCI_GS @1100°C 1,20 5 SCI_BUC @1100°C 1,20 4 RB_BKS @1100°C
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~0,80 A [ = 0,80 - = 0,80 A
D D B u
3 0,60 - - u 3 0,60 - . " n S 0,60 - |
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Abbildung 8: Einfluss der Verweilzeit auf den Kohlenstoffumsatz bei konstanter Temperatur
T=1.100 °C

Ein Ziel der Vergasung ist es ein mdglichst heizwertreiches Gas zu erhalten. Hierfiir wird ein hoher Anteil
CO und Hz angestrebt. CH4 tragt ebenfalls zu einem hohen Heizwert bei, ist bei der thermochemischen
Vergasung im Flugstrom jedoch eher ein Hinweis auf eine unvollstdndige Vergasung, da das Methan im
Wesentlichen ein Bestandteil der Pyrolyse ist und im Prozessverlauf zu CO und H2 umgewandelt wird.
Signifikante Methangehalte treten bei der thermochemischen Vergasung nur im unteren
Temperaturbereich auf, z.B. bei der Wirbelschichtvergasung. Der Einfluss der Betriebsparameter auf die
Hauptgaskomponenten ist in Abbildung 9 dargestellt. Im Bereich niedriger Temperaturen (900°C) finden
kaum Koksreaktionen statt, daher ist die Gaszusammensetzung vergleichsweise unabhangig von A. Die
Pyrolyse findet statt, die Pyrolysegase werden mit Sauerstoff umgesetzt, das entstandene CO: kann
aufgrund der niedrigen Temperaturen jedoch kaum mit dem Koks reagieren. Bei Erhéhung der Temperatur
reagiert immer mehr CO2 (und H20) mit dem Feststoff, wobei H. und CO gebildet werden. Gleichzeitig
verschiebt sich das Gleichgewicht der Wasser-Gas-Shift Reaktion durch die héheren Temperaturen
Richtung CO. Die Umwandlung von Methan, das im Bereich von 0,35<A<0,4 und Temperaturen kleiner als
1.300°C noch auftritt, erhdht den Anteil von H2 bei hohen Temperaturen weiter.
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Abbildung 9: Einfluss der Temperatur auf die Gaszusammensetzung am Beispiel RB_BKS (N: nicht
dargestelit)

Im Folgenden werden die Ergebnisse der Teermessungen erldutert. Es wurden Teerproben bei den selben
Versuchsbedingungen, wie fir die bereits gezeigten Messungen, genommen und analysiert, mit der
Einschrankung, dass die Verweilzeit konstant bei einer Sekunde gehalten wurde. Abbildung 10 stellt die
Ergebnisse dar. Gezeigt sind die summierten Teergehalte der einzelnen im GC-FID identifizierten
Teerkomponenten (bekannte Teere, helle Farben), sowie eine Abschatzung weiterer Teere (unbekannte
Teere, dunkle Farben), die als Signalpeak im Chromatogramm auftauchen, jedoch nicht zu einer speziellen
Komponente zugeordnet werden konnten. Die gemessene Teerbeladung des Gases durch die
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letztgenannten Komponenten ist somit nicht kalibriert, stattdessen wird ihr Molekulargewicht anhand der
Retentionszeiten abgeschétzt und so eine ungefahre Beladung berechnet.

Mit Hinsicht auf die Teerbeladung wird ein groBer Einfluss sowohl der Temperatur, als auch von A sichtbar.
Die Teerbeladung ist bei 900°C am hdchsten, bei 1.100°C wird bereits eine deutliche Reduzierung erreicht,
was im Wesentlichen auf thermisches Cracken zurtickzufiihren ist, also der Umwandlung von héheren
Kohlenwasserstoffen zu den Hauptgaskomponenten. Beim Vergleich der verschiedenen Brennstoffe fallt
auf, dass bei SCI_BUC die hdchsten Teergehalte erreicht werden, gleichzeitig kann durch Temperatur- und
A-Erhdhung eine weitgehende Reduzierung erreicht werden. Die hohen Teergehalte sind vermutlich durch
den Einsatzstoff Buche und die darin vorherrschenden Ligninstrukturen zu erklaren. Aus diesen entwickeln
sich bei der Pyrolyse zunachst Teere, die bei entsprechend hohen Temperaturen in der Folge weiter
umgewandelt werden. Ligninstrukturen werden durch die HTC-Behandlung im Normalfall nicht zerstoért.
Der Einsatzstoff Grunschnitt fir SCI_GS hat hingegen gréBere Anteile Cellulose und Hemicellulose, die
bereits bei niedrigeren Temperaturen wahrend der HTC umgewandelt werden. Die Teerentwicklung bei
RB_BKS ist erwartungsgeméaB gering. Der starke Einfluss von A deutet darauf hin, dass insbesondere der
vorhandene Sauerstoff entscheidend fiir die Zersetzung der Teere nach der Pyrolyse ist.

A=~ 05 A~ 04
1 1
I RB BKS bekannte Teere I RB BKS bekannte Teere
Il RB BKS unbekannte Teere Il RB BKS unbekannte Teere
0.8 [T]sClI GS bekannte Teere 0.8 [7]sCI GS bekannte Teere
Il SCI GS unbekannte Teere Il SCI GS unbekannte Teere
[]SCl BUC bekannte Teere [SCI BUC bekannte Teere
0.6 [l SCI BUC unbekannte Teere 0.6 [l SCI BUC unbekannte Teere
(32] (3]
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900 °C 1100 °C 1300 °C 900 °C 1100 °C 1300 °C
A =~0.3

I RB BKS bekannte Teere
Il RB BKS unbekannte Teere
[ ]SCI GS bekannte Teere
[l SCI GS unbekannte Teere

2 1 [T]'scI BUC bekannte Teere
f [l SCI BUC unbekannte Teere

o
€15
2

1

05
. | I-H —

900 °C 1100 °C 1300 °C

Abbildung 10: Einfluss von Temperatur und A auf die Teerbeladung des Produktgases. Zu beachten
ist die abweichende y-Achsenskalierung fiir A=0.3.

Nach Tabelle 1 sollte die Gesamtteermenge im Produktgas 100 mg/Nm?3 nicht Uberschreiten, da es
ansonsten zu Teerkondensation kommen kann. Diese Aussage ist an dieser Stelle kritisch zu sehen, da
der Teertaupunkt nicht nur von der Teermenge, sondern noch entscheidender von der
Teerzusammensetzung abhangt [10]. Detailliertere Anforderungen der Gasmotorenhersteller sind durch
diese komplexen Zusammenhéange daher wenig konkret (s. Anhang). Um qualitative Aussagen zu
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ermoglichen, ist die Betrachtung der Teerbeladung jedoch interessant, da der Einfluss der
Betriebsparameter zahlenmaBig sehr deutlich wird. Es lasst sich fir den industriellen, autothermen Prozess
von den gezeigten Ergebnissen ableiten, dass das Erreichen einer hohen Temperatur von >1.100°C nétig
ist, um die Teermenge signifikant zu verringern. Da in einem autothermen Vergaser eine stabile Flamme
existiert, wird erwartet, dass dies lokal der Fall ist und die Teerbeladung geringer ist als die oben gezeigten
Ergebnisse zeigen, obwohl die mittlere Prozesstemperatur nicht weit oberhalb von 1.100°C liegt. Die
entsprechenden Ergebnisse hierzu werden in AP3.3 gezeigt.

Ergebnisse zur Reaktionskinetik der Brennstoffe

Die Versuche zur Reaktionskinetik der Brennstoffe wurden mittels Thermogravimetrie durchgefihrt. Die
Versuchsanlage und die Versuchsmethodik wurden bereits vorgestellt. In Abbildung 11 ist die
Versuchsdurchfiihrung exemplarisch dargestellt. Die Probenmasse wird zunéchst in Stickstoffatmosphare
auf Endtemperatur gebracht, in diesem Fall (links) 850°C. Sobald sich ein konstanter Betrieb eingestellt
hat, wird auf die reaktive Gasatmosphére umgestellt. Ab diesem Zeitpunkt reagiert der Koks bei
gleichbleibender Temperatur ab. Die Reaktionsrate r,,; kann dann Uber das zeitlich abgeleitete
Massensignal berechnet werden und steht mit dem Verlauf des Umsatzes x, wie in Abbildung 11 (rechts)
gezeigt, Uber die folgende Gleichung in Beziehung:

dx (5)
— =Tops " (1 = x)
dt
4 210°
5 | -
| N2 }' H:0/CO/N, | > {1000 ——750°C, 0.1 bar
_,_/"* | 4900 0.8 ==800°C, 0.05 bar
0 - f + : o
| | {800 BOOEC. 0.1 bar
| | ===800C, 0.2 bar
} | 1700 —06 ——850°C, 0.1 bar
= 0 I I 1600 K
= _ @,
£ I I c =]
= I I 1500 = E:
£ | | . o4
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| |
I I 300
‘ ‘ 0.2
15 [ [ 200
| |
} } 100
‘ C ‘ ‘ L | o -
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Abbildung 11: Exemplarischer Verlauf eines TGA-Versuchs (links), sowie der Verlauf der
Umsatzgeschwindigkeit in der TGA iber der Zeit fiir verschiedene Temperaturen und CO:2-
Partialdriicke am Beispiel SCI_GS in CO2/N2-Atmosphére (rechts).

Der Einfluss von Temperatur und Partialdruck auf die Umsatzgeschwindigkeit ist gut zu erkennen. Um die
Modellparameter fir die Gleichungen (2) und (3) ableiten zu kénnen, wurde zundchst die spezifische innere
Oberfladche S von jeweils einem reprasentativen Pyrolysekoks je Brennstoff gemessen. AnschlieBend kann
Gleichung (6) auf die gewonnenen Messdaten gefittet werden, wobei die Werte r,,, fir Koksumsétze
zwischen 10-20% angenommen wurden, da bei kleiner 10% die Einflisse des Gaswechsels in der TGA
einen zu groBen Einfluss haben.
E

Tops = ko = €Xp (_ ﬁ) ’ pin ©
Beispielhaft fir SCI_GS ist das Ergebnis fur die CO:- (links) und die H.O-Reaktion (rechts) in Abbildung
12 dargestellt. Die aufgespannte Oberflache représentiert Gleichung (6), auBerdem sind die Stitzstellen
mit jeweiliger Abweichung zwischen Modell und Messwert eingezeichnet.
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Abbildung 12: Graphische Darstellung der ermittelten Arrhenius-Gleichung zur Beschreibung der
intrinsischen Reaktivitdt am Beispiel SCI_GS fiir die Boudouard-Reaktion (links), sowie fiir die
Wasser-Gas-Reaktion (rechts).

Hieraus kann die intrinsische Reaktivitdt mittels Gleichung (2) berechnet werden. Die Ergebnisse der
Modellableitung fur die 3 betrachteten Brennstoffe sind in Tabelle 7 zusammengefasst. Die vorgestellte
Versuchsmethodik wurde von Tremel fiir fossile Brennstoffe (Braunkohle, Anthrazitkohle, etc.) entwickelt

[11]. Die im Projekt gewonnenen Ergebnisse zeigen, dass diese auch fir hydrothermal karbonisierte
Biokohlen anwendbar ist.

Tabelle 7: Ubersicht iiber die gewonnenen Modellparameter zur CO.-/H.0-Reaktionskinetik der
untersuchten Pyrolysekokse

SCI_BUC SCI_GS RB_BKS

Spez. Oberflache SO [m%/g) ‘ 370,15 460,148 411,05
Koks-CO2-Reaktion

Reaktionsordnung n ‘ 0,38 0,47 0,41

Aktivierungsenergie Ea 170 163 149

kO [g/(g s bar")] ‘ 71.976 113.454 31.648
Koks-H20-Reaktion

Reaktionsordnung n ‘ 0,42 0,51 0,48

Aktivierungsenergie Ea 114 160 149

kO [g/(g s bar")] ‘ 301 144.383 86.528

AP2.2 Modellbildung und Simulation der autothermen Flugstromvergasung

Die Flugstromvergasung von Feststoffen ist ein komplexer Ablauf von mehreren Reaktionsschritten, die
teilweise parallel ablaufen. Um dies in einer Simulation abbilden zu kénnen, missen Vereinfachungen
getroffen werden und die Vorgédnge, wenn mdglich, getrennt voneinander betrachtet werden. Die
Vereinfachungen kdnnen dabei auf unterschiedlicher Komplexitdtsebene erfolgen. Die prinzipiellen
Vorgange am Partikel wdhrend des Vergasungsprozesses sind in Abbildung 13 dargestellt.
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Abbildung 13: Vorgange am und im Einzelpartikel wahrend der Vergasung [12]

Das portse Partikel tritt in den Vergaser rein und wird sehr schnell aufgeheizt, wobei zunachst das
enthaltene Wasser freigesetzt wird. Daraufhin werden in der Pyrolysephase flichtige Bestandteile, u.a.
héhere Kohlenwasserstoffe, freigesetzt, die soweit moglich mit dem vorhandenen Sauerstoff zu Wasser
und CO: reagieren und dabei die Reaktionswadrme freisetzen. Nach etwa 200 ms ist dieser Prozess
naherungsweise abgeschlossen und das verbliebene Partikel besteht im Wesentlichen nur noch aus dem
porésen Kohlenstoffgerlst, sowie inerten Aschebestandteilen. Nach dem Fllchtigenabbrand erreicht die
Temperatur ihr Maximum. Der {brige Kohlenstoff reagiert in der Folge mit H-O und CO: unter
Energieaufnahme (endotherme Reaktionen) zu den Vergasungsendprodukten H: und CO weiter.
Insbesondere dieser letzte Schritt ist hinsichtlich der Reaktionsgeschwindigkeit begrenzend, da die
Temperaturen mit fortschreitendem Umsatz absinken und die stattfindenden Reaktionen vergleichsweise
langsam sind.

Beschreibung der verfiigbaren Simulationsmodelle

In dem Projekt wurden Simulationen auf verschiedenen Komplexitdtsebenen durchgefiihrt. Die
Ubergeordnete Zuordnung wird hier nach der betrachteten Dimension getroffen, wonach der Prozess 0-,1-
und 2/3-dimensionial betrachtet wird:

0D Modell

FUr die OD-Modellierung wird der Vergaser als eine Art ,,black box* betrachtet. Fir die Modellierung der
Vergasung werden die Stoffstréme bilanziert, eine Energiebilanz aufgestellt und die Gaszusammensetzung
Uber die Annahme eines Gleichgewichts der Wasser-Gas-Shift-Reaktion (WGS) abgeschéatzt. Im Projekt
wurde hierflr mit der Simulationssoftware AspenPlus gearbeitet. Neben den eingehenden Stoffstromen
mussen Annahmen Uber die auftretenden Warmeverluste und den Umsatz des Brennstoffs wéahrend des
Prozesses getroffen werden. Letzteres ist hierbei problematisch zu sehen, da der Umsatz besonders bei
der Luftvergasung limitierend ist und auf den Kaltgaswirkungsgrad und die Gaszusammensetzung eine
groBe Auswirkung hat. Vorteilhaft ist die schnelle Rechengeschwindigkeit, sowie die leichte Integrierbarkeit
des Vergasermodells in Gbergeordnete Systembetrachtungen, s. AP2.3.

1D Modell

Um den Einfluss der Reaktionskinetik abbilden zu kénnen und die Vorgdnge wéahrend der Vergasung
detaillierter abzubilden, wurde der Vergasungsprozess ebenfalls als 1D-Modell simuliert. Der Vergaser wird
dabei als zylinderférmig betrachtet und entlang der Reaktorachse diskretisiert. Die Teilprozesse Pyrolyse,
evil. Koksabbrand und Koksvergasung werden rdumlich getrennt voneinander betrachtet, bzw. sukzessive
berechnet. Wesentlicher Unterschied zur O0D-Modellierung ist, dass ein kinetisches Modell fir die
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Koksreaktion implementiert wurde. Grundlage hierflr ist die Modellvorstellung der Gas-Feststoff-
Reaktionen im und am Partikel. Der Umsatz des Kokses hangt dabei von der Reaktion an den
Porenoberflachen im Partikel ab. Diese Reaktion wird theoretisch dann maximal, wenn die Konzentration
im Partikel derjenigen im umgebenden Gasstrom entspricht. In der Realitdt ergibt sich jedoch ein
Konzentrationsprofil, da die Stoffaustauschvorgange nicht im Gleichgewicht sind. Hierflir wird die Reaktion
verschiedenen Reaktionsregimen zugeordnet [12]. In Abbildung 14 sind die unterschiedlichen
Reaktionsregime schematisch dargestellt. Die Grenzfalle sind eine nicht vorhandene Konzentration des
Reaktanden innerhalb des Partikels in Regime Il und ein vollstandiger Konzentrationsausgleich mit der
Umgebung in Regime |.

—pordser Grenzschicht- Poren- chemische
*, Partikel diffusion diffusion Reaktion
Jj-Grenzschicht 3
7 g
3 = E/2 E
€ r~T" r~exp (-RT) [\~ exp(-RT)
I Konzentration
/ des Reaktanden
IL|[ | bei Regime I, Il 1 I I
1 und Il
do ) 1T

Abbildung 14: Schematische Darstellung des Reaktanden-Konzentrationsverhéltnisses im Partikel
(links) und die schematische Einordnung der Abhangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der
Temperatur (rechts) jeweils fiir die verschiedenen Reaktionsregime [12]

Die Grenzschichtdiffusion spielt fiir Luftvergasung im Flugstromvergaser keine wesentliche begrenzende
Rolle, da hierfiir sehr hohe Temperaturen und/oder groBe Partikeldurchmesser erreicht werden missen.
Reaktionen in Regime | werden ndherungsweise in der Thermowaage erreicht. Die Flugstromvergasung
mit Luft findet im Bereich der Regime I/1l statt, wobei fiir den Zwischenbereich die Diffusionsvorgange im
Partikel berlcksichtigt werden muissen. Abbildung 15 zeigt den Aufbau des verwendeten 1D Modells des
Flugstromvergasers mit den einzelnen Submodellen zu Pyrolyse und Koksumsatz.

\LEinIass\L

}_&| Pyrolysezone |

| Flichtigen- und Koksabbrand |

r | Koksvergasung |

— | Einfaches Modell:
- Reaktionsrate nur Funktion der Temperatur
- Grenzschichtdiffusion beriicksichtigt

E
Tops = 7(T) = kO, obs * €Xp(— 1:?:5')

Detailliertes Modell:

- Reaktionsrate abhangig von intrinsischer
CO,/H,0-FestoffKinetik

- Beriicksichtigung der Limitierung durch
Poren- und Grenzschichtdiffusion

=8 [XTiner,i - 1))

-/

\LAusIass\L

Abbildung 15: Schematische Darstellung des 1D-Simulationsmodells mit den verschiedenen
Detaillierungsgraden des Teilmodells fiir den Koksumsatz nach [11].
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2/3D Modell

Die raumlich in mehrere Dimensionen aufgeldsten Vorgange innerhalb des Vergasers stellen den héchsten
Detaillierungsgrad dar. Hiermit kdnnen reale Vergasergeometrien abgebildet werden und der Einfluss der
Stromungsfiihrung, abhdngig z.B. vom Brennerdesign, wird beriicksichtigt. AuBerdem kann der Einfluss
der PartikelgroBenverteilung untersucht werden, da eine Einzelpartikelbetrachtung mdglich ist, in den
anderen Fallen wird lediglich ein mittlerer Partikeldurchmesser angenommen.

Far die 2/3D-Simulation werden Ublicherweise umfangreiche CFD-Softwarepakete verwendet (z.B. Ansys
Fluent). Die Rechenzeit ist im Vergleich zu den obigen Modellen sehr hoch (mehrere Stunden bis Wochen
fir einen Betriebspunkt). Fiir grundlegende Zusammenhange (A-, Brennstoff-, Temperatureinfluss) und
Optimierungsvorgange ist diese Methodik nur bedingt anwendbar. Sie wurde in diesem Projekt verwendet,
um den Einfluss der Brennergeometrie zu untersuchen, sowie zum Gewinnen eines Verstdndnisses der
realen Vorgange im Vergaser.

Simulation der autothermen Flugstromvergasung

Die mit den oben beschriebenen Modellen gewonnenen Simulationsergebnisse werden im Folgenden
erlautert. Dabei wird der Ubersichtlichkeit halber ebenfalls nach der unterschiedlichen betrachteten
Dimension des jeweiligen Modells vorgegangen.

0D Modell

Mittels OD Modell wurde der grundséatzliche Zusammenhang zwischen der Luftzahl A als
Hauptbetriebsparameter auf die Vergasung untersucht. A beeinflusst dabei wesentlich die im Prozess
erreichte Temperatur, da bei Erhdhung von A mehr Sauerstoff fir die exothermen Reaktionen der
Verbrennung der Flichtigen und eventuell von Teilen des Kokses zur Verfligung steht. Gleichzeitig erhdht
sich der Anteil des eingebrachten Stickstoffs, der im Synthesegas enthalten ist. Abbildung 16 zeigt den
Verlauf der Gaszusammensetzung bei A-Variation.
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Abbildung 16: Einfluss von A auf die Gaszusammensetzung bei autothermer Flugstromvergasung
mit Luft

Dabei wird idealisiert davon ausgegangen, dass der im Brennstoff enthaltene Kohlenstoff nahezu
vollstédndig umgesetzt wird (99% Umsatz), die Gaszusammensetzung wird Uber das chemische
Gleichgewicht der WGS berechnet. Es wird deutlich, dass die Anteile der heizwertreichen Gasbestandteile
Hz2 und CO (und damit der Heizwert des Produktgases) bei hohen A-Werten gering werden und die
Verbrennungsreaktionen dominieren. Die Bildung von Methan kann in dem vorhandenen Modell durch die
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Gleichgewichtsbetrachtung nicht abgebildet werden, eine Steigerung des Gehalts wiirde sich nach
Gleichgewicht erst bei deutlich niedrigeren Temperaturen einstellen.

Aus der Gaszusammensetzung ergibt sich der Heizwert des Produkigases mit dem der
Kaltgaswirkungsgrad bestimmt werden kann. Letzterer stellt das Verhaltnis der chemisch gebundenen
Energie im Produktgas zu der mit dem Brennstoff zugeflihrten dar, wobei beide Werte mit dem unteren
Heizwert berechnet wurden. Abbildung 17 (links) stellt den Einfluss von A auf den Heizwert des
Produktgases dar. AuBerdem ist eine angenommene Mischung des Produktgases mit Luft fir die
Verbrennung im Gasmotor bei einer Stdchiometrie von A=1,2 mit dargestellt. In Abbildung 17 (rechts) sieht
man die erreichbare Temperatur, sowie den theoretisch erreichbaren Kaltgaswirkungsgrad. In einem
autothermen Luft-Vergaser wéren demnach theoretisch hohe Kaltgaswirkungsgrade von Uber 80%
mdglich. Dies wére allerdings nur der Fall, wenn ein vollstédndiger Brennstoffumsatz erreicht wird. Die
erreichte Temperatur bei A=0,3 wiirde dann bei ca. 800°C liegen, in diesem Temperaturbereich finden die
chemischen Reaktionen in Realitat jedoch nicht mehr ausreichend schnell statt, um innerhalb der kurzen
Verweilzeit von ca. 2-3 Sekunden, einen vollstandigen Umsatz zu erreichen.
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Abbildung 17: Einfluss von A auf den erreichten Heizwert des Produktgases (links) und die
Vergaseraustrittstemperatur (rechts) bei jeweils konstanter Luft-Vorwarmtemperatur von 500°C.

Um die weitere Untersuchung nur in einem realistischen Parameterbereich durchzufiihren, wurde
angenommen, dass eine Vergaseraustrittstemperatur von 1.000°C erreicht werden muss, um die Annahme
eines vollstandigen Umsatzes zu rechtfertigen. Davon ausgehend wurde untersucht inwiefern es méglich
ist den Prozess zu optimieren. Da aus Abbildung 17 folgt, dass ein hoher Kaltgaswirkungsgrad prinzipiell
bei einem mdglichst niedrigen A erreicht wird, gleichzeitig die Prozesstemperatur in der Realitat aber nicht
zu niedrig werden darf, wurde eine Mdglichkeit gesucht dies unabhéngig voneinander zu ermdglichen.
Hierzu wurde der Einfluss der Vorheizung der Vergasungsluft ndher betrachtet. Die Vorheizung der
Vergasungsluft fihrt zu einer Erhdhung der Flammen- und Prozesstemperatur und kann durch eine
Ruckgewinnung der sensiblen Warme des Produktgases realisiert werden. Dadurch muss keine zuséatzliche
Energie aufgebracht werden. In Abbildung 18 ist gezeigt, inwiefern A durch die Vorheizung verringert
werden kann, um dennoch die gleiche Vergaseraustrittstemperatur zu erreichen. Die Vorteile hinsichtlich
des Kaltgaswirkungsgrades lassen sich dann wiederum Uber den Zusammenhang in Abbildung 17 (rechts)
nachvollziehen, die Verldufe von Temperatur und Kaltgaswirkungsgrades wirden durch eine weitere
Vorheizung nach oben verschoben.
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Abbildung 18: Einfluss der Luftvorwdarmung auf das erreichbare A (links) und den daraus
resultierenden Heizwert (rechts) bei konstant angenommener Vergaseraustrittstemperatur von
1.000°C.

Zusammenfassend kann durch die OD-Modellierung der grundsatzliche Zusammenhang der autothermen
Luftvergasung gut abgebildet werden. Vorhersagen zum Brennstoffumsatz sind jedoch nicht mdglich und
es missen Annahmen getroffen werden. Besonders durch die vergleichsweise niedrigen Temperaturen der
Luftvergasung ist hier ein groBer Unsicherheitsfaktor enthalten. Bezlglich der simulierten
Gaszusammensetzung ist besonders bei niedrigen A mit Abweichungen zu rechnen, da Methan nicht
zuverlassig abgebildet werden kann. Es konnte gezeigt werden, dass die Vorheizung der Vergasungsluft
einen groBen Einfluss auf den Vergasungswirkungsgrad hat. Hier sollte aus energetischer Sicht fiir einen
realen Prozess eine mdglichst hohe Vorheiztemperatur durch Warmeriickgewinnung aus dem heiBen
Produktgas realisiert werden.

1D Modell

Durch die Verwendung eines Koksumsatzmodells ist es mdglich die bei der Simulation mittels 0D-Modell
getroffenen Annahmen bezlglich des Umsatzes zu Uberprifen. Es wurden, wie oben beschrieben, zwei
unterschiedliche Koksumsatzmodelle beriicksichtigt. Das einfache Modell beschreibt den Koksumsatz
empirisch unter der Annahme, dass dieser nur von der Temperatur abhangt. Die Modellparameter missen
mittels integraler Vergasungsversuche gewonnen werden, indem das Modell an die Messwerte angepasst
wird. Dies erfolgte mit den in AP3.3 gezeigten Messdaten des autothermen Flugstromvergasers. Durch
den einfachen Ansatz ist es mdglich fur alle Brennstoffe ein Modell zu fitten, das im betrachteten
Parameterraum die Vergasung gut abbildet. Eine genauere Darstellung der Validitét findet sich in AP3.4.

Es wurden umfangreiche Simulationen zur Optimierung des Vergasungsbetriebes durchgefiihrt.
Exemplarisch wird hier auf den Einfluss der Betriebsparameter A und der Luftvorheizung eingegangen, um
einen Vergleich zwischen der OD- und der 1D-Simulation zu ermd&glichen. In Abbildung 19 wird der Verlauf
der Vergasungstemperatur und des Koksumsatzes entlang der Vergaserlange bei A-Variation dargestellt.
Eine Erhdhung von A fihrt zu einem Anstieg der Flammentemperatur und in der Folge zu schnellerem
Koksumsatz. Fur A =0,3 wird bei der betrachteten Vergasergeometrie kein vollstdndiger Koksumsatz
erreicht, es zeigt sich, dass fur sehr niedrige A die Reaktionskinetik nicht ausreichend schnell ablduft und
die Modellierung nach 0D-Modell in diesem Bereich nur begrenzt aussageféahig ist.
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Abbildung 19: Einfluss der A-Erh6hung (A = 0,3/0,45/0,6) auf die Vergasungstemperatur und den

Koksumsatz entlang der Reaktorlange fiir SCI_GS bei 300°C Luftvorheiztemperatur nach dem
vereinfachten Umsatzmodell.

Eine Erhéhung der Gas-Vorheiztemperatur flihrt ebenfalls zu einer Anhebung der Vergasungstemperatur,
s. Abbildung 20. Dadurch laufen die heterogenen Vergasungsreaktionen deutlich schneller ab und es kann
ein héherer Umsatz erreicht werden. Der Verlauf des Koksumsatzes sowohl in Abbildung 19, als auch in
Abbildung 20 ist Uber die Reaktorldnge degressiv. Zum Erreichen eines vollstidndigen Umsatzes ist es
daher nicht unbedingt sinnvoll nur die Reaktorldnge zu vergréBern, da hiermit Kosten verbunden sind und
in der Realitat mit zunehmender Lénge die auftretenden Wéarmeverluste ansteigen. Bei der Vergasung in
Luft wird der wesentliche Brennstoffumsatz innerhalb der Flamme erreicht, da die Temperaturen
anschlieBend zu niedrig flir ein Stattfinden der endothermen Reaktionen sind.
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Abbildung 20: Einfluss der Luftvorheizungstemperatur (T =100°C/300°C/500°C) auf die
Vergasungstemperatur und den Koksumsatz entlang der Reaktorléange fiir SCI_GS bei konstantem
A = 0,45 nach dem vereinfachten Umsatzmodell.

Der Einfluss der beiden gezeigten Einflussparameter auf den Kaltgaswirkungsgrad ist in Abbildung 21
dargestellt. Vergleicht man die Ergebnisse mit denen aus der 0D-Betrachtung l&sst sich schlieBen, dass
der Einfluss von A oberhalb von 0,45 im 0D-Fall richtig widergegeben wird, flr niedrige Werte spielt jedoch
der unvollstandige Koksumsatz eine wesentliche Rolle. Im Gegensatz zu z.B. Abbildung 17, wird sich in
diesem Fall ein maximaler Kaltgaswirkungsgrad bei etwa A = 0,4 einstellen, dahingegen hat die Erhéhung
der Luftvorheizungstemperatur einen durchgehend positiven Einfluss. Die Effektivitédt der Vorheizung sinkt
gegen hohe Temperaturen jedoch ab, wahrend gleichzeitig der konstruktive und materialtechnische
Aufwand stark ansteigt. Dementsprechend sollte fiir eine reale Anlage ein Kompromiss gefunden werden.
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Abbildung 21: Einfluss von A (links) und der Vorheiztemperatur (rechts) auf den Kaltgaswirkungsgrad
fur die zuvor gezeigten Fille.

Fir die detailliertere Modellierung des Koksumsatzes sind eine gréBere Anzahl Modellparameter
notwendig, die mit den zum Teil in AP2.1 gezeigten Methoden gewonnen werden kénnen. Hierzu gehdrt
neben der Reaktionskinetik auch das Partikelverhalten wéhrend der Vergasung (Verdnderung von
Partikeldichte und -durchmesser, Porositat, spezifische innere Oberflache, etc.). Ein Vorteil ist, dass das
Modell unabhéngig von Versuchen an der GroBanlage parametriert werden kann. Letztere dient dann nur
noch der Modellvalidierung. Durch dieses Vorgehen ist eine Erweiterung des Parameterbereichs méglich,
da sich die Giiltigkeit des Modells nicht nur auf die untersuchten Betriebspunkte beschrankt. Eine
Validierung des Modells ist in AP3.4 gezeigt. An dieser Stelle wird exemplarisch der Modellaufbau anhand
von zwei Teilmodellen zum Partikelverhalten dargestellt, die verwendeten Parameter der Reaktionskinetik
sind bereits in AP2.1 beschrieben worden.

Der Modellierung des Koksumsatzes unterliegt die Annahme, dass sich die Reaktivitdt des Brennstoffs
darstellen lasst als eine intrinsische Reaktivitdt und der fir die Reaktion verfligbaren reaktiven Oberflache
in den Poren des Brennstoffs, s. Gleichung (2). Dementsprechend ist es neben der Bestimmung der
intrinsischen Reaktivitat wichtig die Entwicklung der Porenoberflache richtig abzubilden. Hierfir wurde ein
Modell von Feng [13] verwendet und fiir die verschiedenen Brennstoffe gefittet. Die Ergebnisse sind in
Abbildung 22 exemplarisch fur RB_BKS (links) und SCI_GS (rechts) dargestellt. Es lasst sich bei RB_BKS
ein leicht ansteigender Verlauf der spezifischen Oberflache mit fortschreitendem Koksumsatz erkennen.
Far SCI_GS streuen die Messwerte wesentlich stérker und es Iasst sich kein eindeutiger Verlauf erkennen.

1000 H 1000 H
— 800 4 — 800 4
oo 1)
~ ~
£ 600 1 £ 600 1 /1,'./
[J] [J]
s °® © S L °
(O (O
T 400 - £ 400 1 % oo
@ @ >
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© 200 - © 200 -
O T T T T 1 O T T T T 1
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Koks-Umsatz [-] Koks-Umsatz [-]
Messung BabiTER ® Messung FSV —— Modell Messung_BabiTER ® Messung_FSV —— Modell

Abbildung 22: Validierung des Modells zur Entwicklung der spezifischen Oberflache in Abhédngigkeit
vom Koksumsatz fiir RB_BKS (links) und SCI_GS (rechts)
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Neben der spezifischen Oberfliche wurde ein Teilmodell fir die Entwicklung der Partikeldichte Uber die
Analyse von Restkoksen validiert. Es wurde das Modell von Ma verwendet [14]. Damit Iasst sich ausgehend
von der Anfangskoksdichte (nach der Pyrolyse) die weitere Entwicklung Uber den fortschreitenden
Koksumsatz beschreiben [11]. Fir die Messdatengewinnung wurden wiederum sowohl Kokse aus dem
BabiTER, als auch vom Flugstromvergaser (FSV) verwendet. Abbildung 23 zeigt die Validierungsergebnisse
exemplarisch fir RB_BKS (links) und SCI_GS (rechts). Die Partikeldichte von RB_BKS ist insgesamt
deutlich héher als die von SCI_GS, fiir beide lasst sich der Verlauf mit dem verwendeten Modell gut
beschreiben.
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800 A
1200
600
800
400

400 200
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Scheinbare Dichte p [kg/m?(daf)]
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0 T 1 T !
0 0,5 1 0 0,5 1
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Messung BabiTER ® Messung FSV —— Modell Messung BabiTER ® Messung FSV —— Modell

Abbildung 23: Validierung des Modells zur Entwicklung der scheinbaren Partikeldichte in
Abhingigkeit vom Koksumsatz fiir RB_BKS (links) SCI_GS (rechts)

2/3D Modell

Mehrere untersuchte Betriebspunkte des in AP3.1 beschriebenen Flugstromvergasers wurden mit einem
detaillierten CFD-Modell simuliert, um ein vertieftes Verstandnis des realen Prozesses zu erhalten und die
Anwendbarkeit des Modells zu Uberprifen. Hierzu wurde zunachst ein Vergleich zwischen 3D- und 2D-
Modellierung des Vergasers durchgefiihrt, mit dem Ziel die notwendige Rechenzeit, wenn mdglich, deutlich
zu verringern. Durch den weitgehend achsensymmetrischen Verlauf des Vergasers zeigte sich, dass eine
2D-Simulation nur geringe Abweichungen zur 3D-Variante aufweist. Das verwendete Modell wurde am
Lehrstuhl vorab entwickelt [15]. Lediglich die Vernetzung wurde auf die Geometrie des Vergasers
angepasst und die entsprechenden Eingangsparameter und Randbedingungen aus den Messdaten
entnommen. Ein beispielhafter Betriebspunkt mit RB_BKS ist in Abbildung 24 dargestellt. Hierin ist ein
Vergleich der Partikel- und Gastemperatur im Vergaser (Strdomung von links nach rechts) dargestellt.

500 1100 1300 1500 0

C Wand | 1329 | 1323 | 1295 | 1270 | 1238 | 0a5 |

Gas 1164 1316 1429 1517 1436 1375 1335 1305 1281 1258 1233 1187 1158

. . Partikel ‘
| .
T —— e, Gas ‘

Abbildung 24: Gas-und Partikeltemperaturen auf der Symmetrieebene des Flugstromvergasers fiir
RB_BKS. Der Vergaser ist jeweils nur im Halbschnitt dargestelit.

Es ist gut erkennbar, dass die Partikel- und Gastemperaturen sich kaum voneinander unterscheiden. Die
héchsten Temperaturen werden im oberen Bereich des Vergasers erreicht, wo sich die Flamme befindet.
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Diese reicht fir den betrachteten Betriebspunkt anndhernd bis zur Halfte der gesamten Vergaserldnge. In
der Abbildung werden auBerdem die gemessenen Wandtemperaturen und die simulierten
Gastemperaturen miteinander verglichen. Durch die Differenz zwischen beiden muss sich rechnerisch ein
Warmestrom von der Ausmauerung in den Vergaser oder andersherum einstellen. Dieser ist ebenfalls in
der Abbildung dargestellt. Es zeigt sich, dass der Prozess insgesamt deutlich verlustbehaftet ist. Dass in
manchen Bereichen Warmeenergie von auBen dem Prozess zugefiihrt wird, kénnte auf eine falsch
berechnete Flammengeometrie hindeuten, da gerade im oberen Bereich die simulierten Gastemperaturen
im Vergleich zur Wandtemperatur zu niedrig erscheinen. Eine Auswertung des Koksumsatzes entlang der
Reaktorldnge flir den betrachteten Betriebspunkt ist in Abbildung 25 dargestellt. Ahnlich wie bei den 1D-
Simulationen zeigt sich, dass der Koks fast ausschlieBlich im ersten Bereich des Vergasers umgesetzt wird,
da die erreichten Temperaturen stromab der Flamme zu niedrig fir einen weiteren Umsatz sind.

Koksumsatz [m.-%]
— [, (%] g un
o o & & b=

=

500 1000 1500
Wegldnge im Reaktor [mm]

Abbildung 25: Auswertung des Koksumsatzes entlang der Reaktorlédnge

In Abbildung 26 sind die Ergebnisse zur Entwicklung der Gastemperatur fur verschiedene Betriebspunkte
gezeigt. Der Einfluss von A und der Brennstoffleistung lasst sich gut nachvollziehen. Bei A\-Erhéhung steigt
die Temperatur und der Flammenbereich vergréBert sich. Eine Leistungserhéhung hat eine ahnliche
Auswirkung auf die Gastemperatur und die rdumliche Verteilung. Dies kann auf die sinkenden spezifischen
Warmeverluste bei Leistungserhdhung zuriickgefihrt werden, da bei gleicher Geometrie mehr
Brennstoffleistung zugefihrt wird.

Abbildung 26: Gastemperatur auf der Symmetrieebene des Flugstromvergasers bei verschiedenen
Betriebspunkten: (1) 80 kW und A=0,46, (2) 80 kW und A=0,36, (3) 80 KW und A=0,55, (4) 70 kW und
A=0,41, (5) 70 kW und A=0,46, (6) 120 kW und A=0,46
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Es lasst sich aus den vorgestellten Simulationsergebnissen schlieBen, dass der Vergaser fir die niedrigen
Leistungen (insbesondere bei geringen A) langer ist, als notwendig. Eine Steigerung der Brennstoffleistung
wlrde durch die spezifische Verringerung von Warmeverlusten zundchst den Vergasungsprozess
verbessern. Bei sehr hohen Leistungen wirden hingegen die Verweilzeiten fir einen vollstédndigen Umsatz
nicht mehr ausreichen.

Weiterhin wurde der Einfluss der Brennergeometrie untersucht. Der verwendete Brenner ist ein
Mehrregister-Drallbrenner, wobei der Drall ausschlieBlich tUber die Sekundéarluft eingebracht wird, siehe
AP3.1. Die Brennergeometrie (rechts) und der Einfluss des Drallwinkels (links) des verwendeten
Drallerzeugers sind in Abbildung 27 dargestellt. Im Vergleich zum Referenzzustand (30° Drallwinkel) erkennt
man eine vom Brenner abgeldste und wesentlich undefiniertere Flammenform bei einem Drallwinkel von
0° aufgrund einer schlechteren Durchmischung, sowie eine aufgeweitete Flammenform mit etwas héheren
Temperaturen fur einen Drallwinkel von 60°. Der Drallwinkel zeigt hier nur einen sehr geringen Einfluss auf
den Kohlenstoffumsatz (ca. +/- 1%). Daraus lasst sich folgern, dass die Durchmischung der zugefiihrten
Gase und Partikel fir die betrachtete Konfiguration (Geometrie und Betriebsparameter) unabhéngig vom
Drallwinkel ausreichend ist.

0° Drall

©34.7

o
2 Primarluft
E

30° Drall

o /// Brennstoff
60° Drall W,

Abbildung 27: Simulierte Gastemperatur auf der Symmetrieebene des Flugstromvergasers mit
Ausmauerung bei drei verschiedenen Drallwinkeln (links), Geometrie der Brennermiindung (rechts)

Fir das Verstdndnis des Vergasungsprozesses ist es interessant die Einflisse der einzelnen
Feststoffreaktionen auf den Umsatz, bzw. die Brennstoffumwandlung zu heizwertreichen
Produktgasbestandteilen zu betrachten. Daftr wurden die Simulationsergebnisse hinsichtlich der CO-
Entstehung durch die in Tabelle 6 aufgeflihrten heterogenen Einzelreaktionen ausgewertet. Das Ergebnis
ist in Abbildung 28 dargestellt. Es zeigt sich, dass der Uber die Luft zugefiihrte Sauerstoff durch die sehr
schnell ablaufende Reaktion sofort verbraucht wird. Die H-O-Reaktion findet ebenfalls insbesondere an der
Flammenfront intensiv statt, erstreckt sich aber tUber die gesamte Reaktorldnge, wahrend die Boudouard-
Reaktion nur unwesentlich zur CO-Produktion beitragt. Letzteres ist dadurch zu erklaren, dass die Reaktion
im betrachteten Temperaturbereich etwa eine GroBenordnung langsamer ablduft als die Reaktion mit
Wasserdampf.

C+02
_/\__7 C+H20
i~ C+CO2

Abbildung 28: Lokal aufgel6ste Darstellung der Intensitat der heterogenen Reaktionen jeweils
bezogen auf die gesamte entstehende CO-Menge.
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AP2.3 Kreislaufrechnungen

Um eine energetische Bilanzierung der gesamten Technologiekette HTC-Biokohleherstellung-
Flugstromvergasung und gasmotorische Nutzung zu ermdéglichen, wurden die wesentlichen
Systemkomponenten in  AspenPlus modelliert und mit den erstellten (Teil-)Modellen
Optimierungsrechnungen durchgefihrt. Die Simulationen teilen sich dabei auf in die HTC-Anlage selbst,
sowie die Kombination und mdgliche Warmeintegration mit dem BHKW. Weiterhin wurden spezielle
Simulationen zur Behandlung der Abwasserproblematik des HTC-Verfahrens durchgefihrt und
Lésungsansatze untersucht. Ein weiterer Fokus lag auf der Ausarbeitung einer geeigneten
Gasreinigungsstufe flr das Produktgas des Vergasers, mit dem Ziel die technischen Anforderungen des
Gasmotors hinsichtlich des Brenngases zu erreichen.

Modellbildung und Optimierung der HTC-Kohleerzeugung

Fir die HTC-Anlage wurde eine Massenbilanz als Grundlage genommen, die in Abbildung 29 dargestellt
ist. Die Biomasse wird dabei mit Dampf auf HTC-Bedingungen vorgewarmt, HTC-Abwasser wird in der
mechanischen Trocknung separiert und teilweise rezirkuliert. Es folgt eine thermische Trocknung, die als
Dampftrockner ausgefihrt ist.

Biomasse: 3256 kg/h
Asche: 362 ka/h

Wasser: 4422 kg/h Inerte:
Asche: 135 kg/h Abgas:
30bar Dampf: 1828 kg/h Wasser. 100 kg/hh Inertgas: 447 kg/h

Kondensat: 1562 kg/h 4 Wasser: 114 kg/h
T TTmmm e 2 T b S e >

Biokohle: 2382 ka/h
Asche: 272 kg/h
Wasser: 10336 kg/h

Wasser: 6387 kg/h

mechanische Wasser: 1435 kg/h KUthng Wasser: 4?;1 ka/h
Entwasserung '

~
Biokohle: 2382 kg/h |
Asche: 195 kg/h |
Wasser: 2514 kg/h |

thermische Prozessdampf: 3336 kg/h J
< Trocknung
5bar Dampf: 1893 kg/h

Kondensat: 1893 kg/h )
Biokohle: 2382 kg/h
Asche: 195 kg/h
Wasser: 130 kg/h

Abbildung 29: Massenbilanz der HTC als Grundlage fiir das erstellte Simulationsmodell

Asche: 32 kg/h 4 Asche: 32 kg/h

Wirbeldampf: 952 kg/h

I'-_-_-_-

Um den Prozess zu optimieren, wurden insbesondere Mdglichkeiten der internen Warmeverschaltung
betrachtet. Eine wesentliche Fragestellung diesbeziiglich war die Bilanzierung der HTC-Reaktionen selbst.
In Tabelle 8 sind Literaturwerte zu verdffentlichten Messungen der Reaktionsenthalpie wahrend der HTC
zusammengestellt. Eine realistische Annahme der Reaktionsenthalpie ist notwendig, um die im Prozess
bendtigte, bzw. freiwerdende Warmeenergie bestimmen zu kénnen.
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Tabelle 8: Ubersicht liber veréffentlichte Reaktionsenthalpien der hydrothermalen Karbonisierung

Biomasse Temperatur  Verweilzeit Reaktionsenthalpie Quelle
[°C] [h] [MJ/Kdfseed,dat]

Cellulose 310 64 -1.8 [4]

Glucose n. a. n. a. -5.8 [16]

Torf 210-400 3-5 ‘ -0.5...-4.3 [17]

Torf 280-300 n. a. -1.7...-3.4 [18]

Torf 220 <0.3 0...-0.2 [19]
(x0.02...0.03)

Lignit 165-310 1 0...-2.1 [20]

Gemischte 180 12 -4.3...-5.7 [21]

Biomasse

Holz 200-260 0.08 +0.3...4+40.6 [22]
(x0.72...0.92)

Cellulose 240 10 ‘ -1,06 (x0,16) [23]

Holz 240 10 -0,76 (x0,27) [283]

Glucose 240 10 -1,06 (x0,11) [23]

Klarschlamm | 180-205 7 -0,534...-0,725 [24]

Basierend auf der in Abbildung 29 gezeigten Energiebilanz wurde ein Grundmodell der HTC entwickelt.
Dieses wurde hinsichtlich des Optimierungspotentials mittels Pinch-Point-Methode untersucht und

optimiert. Die Vorgehensweise der Modelloptimierung ist in Abbildung 30 dargestellt.

Simulationsmodell VO %

"Aspen Plus”

"H

Analyse der
Warmestrome

INT"

/]

N

Bewertung
der méglichen
Modifikationen

Modifikation des

1Simulationsmodells

"Aspen Plus”

optimiertes
Modell

Abbildung 30: Schematische Darstellung des Vorgehens bei der HTC-Prozessoptimierung

Fir die Warmeintegration und die Entwicklung des Warmetauschernetzwerks wurde die Software ,HINT*
verwendet [25]. Die Ausgangssituation VO, sowie die optimalen Prozessschaltbilder V3 und V2o0WG sind in
Tabelle 9 zusammengefasst, weitere mdgliche Prozessschaltungen sind im Anhang aufgeflihrt. Als
wesentliche Potentiale bezlglich der Warmeintegration stellten sich die Vorwarmung der Biomasse, sowie
die thermische Trocknung heraus. Als Hauptwarmequelle stehen die Warme des HTC-Slurrys, sowie der
freiwerdende Dampf aus der thermischen Trocknung zur Verfigung. Die gezeigten besten Ergebnisse
basieren auf einer mehrstufigen Flash-Verdampfung des HTC-Slurrys zur Gewinnung von Prozessdampf,
sowie einer mehrstufigen Dampftrocknung, bei der der Abdampf der ersten Stufe als Heizdampf der

zweiten Stufe verwendet wird.
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Tabelle 9: Ubersicht iiber die erstellten Modelle zur Warmeintegration.
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Die Ergebnisse der Simulation beziiglich der benétigten thermischen und elektrischen Aufwendungen ist
in Tabelle 10 zusammengefasst. Neben den beiden gezeigten Modellen sind die im Anhang aufgeflhrten
Modelle ebenfalls berlcksichtigt. Im Vergleich zu VO kénnen durch die Warmeintegration theoretisch bis
zu 99,5% (V1oWG) der Warme eingespart werden. Dies ist méglich, da in dem Modell die HTC-Reaktion
als exotherm angenommen wurde und diese Warme als nutzbar bewertet wurde. Aus technischer Sicht
sind die Modelle V3 und V2oWG realistischer, da hier keine Warmetauscher zwischen Biomasse und HTC-
Slurry bendtigt werden. Bei diesen Prozessen kdénnen noch 88,7% (V20WG) und 59,2% (V3) der
thermischen Energie eingespart werden. Auf den elektrischen Verbrauch haben die Optimierungen
hingegen nur geringen Einfluss.

Tabelle 10: Bendétigte thermische und elektrische Aufwendungen fiir die simulierten
Prozessvarianten

Version Biomasse- Therm. Mech. Pumpen
vorwarmung Trocknung Trocknung
[kWin] [kWin] [kWel] [kWel]
Vo 1948 1479 11,4 7,6
VAl 112 992 11,4 7,6
V2 659 992 11,4 9,8
V3 406 992 9,5 8
VioWG 17 0 12,3 7,7
V20WG 387 0 10,4 8,2

Simulation der kombinierten Flugstromvergaser/BHKW-Anlage

Auch fir den Flugstromvergaser mit angeschlossenem BHKW ergeben sich unterschiedliche
Mdglichkeiten der Prozessschaltung. Im Wesentlichen werden diese bestimmt durch die verwendete
Kraftmaschine (Gasmotor / Gasturbine, etc.) und das benétigte Temperaturniveau der Luftvorwarmung flr
den Vergasungsprozess. Um den Vergaser mit Luft moglichst effizient betreiben zu kénnen, wird eine
mdglichst hohe Vorheiztemperatur angestrebt, die bendtigte Warme hierfir sollte sinnvoller Weise bei der
Abkiihlung des Synthesegases rickgewonnen werden. Die untersuchten Prozess-Schaltungen sind in
Tabelle 11 zusammengefasst.

Untersucht wurde die Luftvorheizung bis 800°C (VG1), wobei hier als Warmetauschermaterial Keramik
angenommen wurde. Die hohen Kosten, bzw. die geringe Ausgereiftheit dieser Technologie werden als
nachteilig bewertet. Daher ist in VG2 nach der Partikelabscheidung ein partieller Wasserquench
berlcksichtigt, der die Gastemperatur auf 600°C herabsetzt und so den Einsatz eines konventionellen
Warmetauschers erméglicht. Hierdurch verringert sich die erreichbare Vorheiztemperatur auf 500°C. Um
die Vorheiztemperatur zu erhéhen, wurde in VG3 die Mdglichkeit einer Luftvorwarmung mittels partieller
Verbrennung des Produktgases untersucht, woflr ein speziell fir Vergasungsprozesse entwickelter
Luftvorwdrmer angenommen wurde [26]. Durch die verringerte Produktgasmenge, die dem Gasmotor
zugefuhrt wird, sinkt allerdings der elektrische Wirkungsgrad ab.

Als letzte Option VG4 wurde die Vergasung mit angeschlossener Gasturbine untersucht. Hierfir wurde im
Vergleich zu den anderen Optionen ein unter Druck betriebener Vergaser betrachtet. Aufgrund der
mdglichen HeiBgasnutzung, kann in diesem Fall auf eine Abkiihlung des Synthesegases verzichtet werden,
wodurch die exergetischen Verluste minimiert werden kénnen. Trotz des hohen Wirkungsgrades wird diese
Variante als nicht Stand der Technik betrachtet, da es im Gegensatz zu Gasmotoren derzeit noch keine
Mikrogasturbinen auf dem Markt gibt, die fir die Verbrennung von niedrig-kalorischem Gas mit einem
Heizwert von ca. 5 MJ/Nm?3 ausgelegt sind. Auch wenn die Verbrennung von solchem Synthesegas in
Gasturbinenbrennkammern erfolgreich nachgewiesen wurde, bedarf es noch weiteren Untersuchungen,
bevor eine Gasturbine mit diesem Gas betrieben werden kann [27,28]. Die Kosten fur einen druckgeladenen
Vergaser steigen im Vergleich zu den anderen Optionen zudem wesentlich an.
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Tabelle 11: Ubersicht iiber die untersuchten Modelle zur kombinierten Flugstromvergasung und
Verstromung in Kraft-Warme-Kopplung (KWK).
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T s
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Abgas Luft
e Partieller Quench :

e |LuVo durch partie”e ........................... 1000°C
Syngas-Oxidation

1
900°C i
______ Wasser 1
§—Hassel i
- i i
1 1
Cono | i 30°C1
Ne=24 % (M) A -(E)
e | 600°C o E Abgas >
Nen= 56 % |
—— Asche Wasser Luft
VG4

e Gasturbine als
Kraftmaschine

¢ Direkt gefeuert

Ner=28 %
Nen= 64 %

| I—

1000° Asche

Luft @
: Luft

Seite 36



m Technische Universitat Minchen ’( Lehrstuhl fur

Energiesysteme

Bei Betrachtung der Energiebilanzen der HTC-Anlage sowie des BHKWSs bietet es sich an die beiden
Anlagenteile in Kombination zu betrachten. Fir die thermische Trocknung, sowie die Vorwadrmung der
Biomasse wird Warme bendtigt, die im BHKW an mehreren Stellen anfallt. Fir die beiden jeweils
vielversprechendsten Prozessschaltungen wurde daher jeweils berechnet, wie groB ein BHKW am Standort
der HTC-Anlage sein misste, um deren Warmebedarf vollstandig bereit stellen zu kdnnen. Der bendtigte
Anteil der Biokohleverstromung vor Ort, bezogen auf die erzeugte Biokohlemenge in der HTC-Anlage,
sowie die elektrischen und Gesamt-Wirkungsgrade der jeweiligen Kombination sind in Tabelle 12
zusammengefasst. Fir den Gesamtwirkungsgrad wurde angenommen, dass die gesamte Warmeenergie,
abzlglich der fur die HTC-Anlage benétigten, ausgekoppelt werden kann.

Tabelle 12: Elektrische und Gesamt-Wirkungsgrade der kombinierten HTC- und Vergasungs-BHKW-
Anlagen, sowie die jeweiligen Anteile der vor Ort zu verstromenden Biokohle

Version HTC-Anlage V20WG V3
Version Vergaser / BHKW VG2 VG4 VG2 VG4
_Ben6tigtfar Antei_l_ de.r vor (_?rt verstromten 18 13 47 40
Biokohle fiir vollstindige Warmedeckung [%]
el. Wirkungsgrad 1,; [%] 24 25,2 24 25,2
ges. Wirkungsgrad 7., [%] 69,8 79,5 63,1 72,9

Simulation und Bewertung der Abwasserproblematik der HTC

Ein wesentlicher technischer und finanzieller Aspekt der HTC ist die notwendige Behandlung des
Prozesswassers. Wahrend des Prozesses der Inkohlung der Biomasse konzentrieren sich anorganische
und organische Komponenten im Prozesswasser auf. Um dies entsorgen zu kdnnen, muissen die
Voraussetzungen geschaffen werden, damit das Wasser in die Kanalisation oder eine Kléranlage eingeleitet
werden kann, wobei zum Teil erhebliche Kosten entstehen kénnen. Aus diesem Grund wurde eine
detaillierte Betrachtung dieses Aspekts durchgefiihrt, um ein mdéglichst kostengiinstiges und technisch
realisierbares Konzept der Abwasserbehandlung zu entwickeln.

Um Abwasser einleiten zu kénnen, bzw. mégliche Reinigungsmethoden untersuchen zu kénnen, werden
komplexe Abwésser und deren Gehalt an organischer Materie Uber Summenparameter quantifiziert. Die
wichtigsten Summenparameter sind dabei der TOC (Total Organic Carbon), der CSB (Chemischer
Sauerstoffbedarf), sowie der BSB (Biochemischer Sauerstoffbedarf). Diese liefern jeweils eine Aussage
dartber wieviel Kohlenstoff im Abwasser vorliegt und wieviel davon chemisch / biologisch abbaubar ist.
Damit I&sst sich eine Aussage treffen, inwiefern die in Frage kommenden Reinigungsverfahren angewendet
werden kdnnen. Eine Zusammenstellung von veréffentlichten Werten zu TOC- und CSB-Werten von HTC-
Prozesswasser in Abhangigkeit der HTC-Bedingungen und Einsatzstoffe ist in Tabelle 13 aufgefiihrt.

Tabelle 13: Literaturangaben zu TOC- und CSB-Werten von HTC-Prozesswasser

TOC CSB Einsatzstoff Prozessfiihrung Quelle
[g/L] [o/L]
4-9 diverse 190 - 270°C, 6h [29]
17 -39 50 - 101 | Pappel 220°C, 4h, Rezirkulation [30]
12 - 40 Weihrauchkiefer 200 - 260°C, 5 min, Rezirkulation = [31]
24 - 48 Taschentuch 200°C, 16h, Rezirkulation [32]
16 41 Maissilage 220°C, 6h, AVA-CO2 [33]
1-36 14 -70 diverse [21]
7-12 Kiefer&Tanne-Mix 215 - 295°C, 5 - 60 min [34]
61-64 Biertreber 200 - 240°C, 14 h [35]
13-26 diverse >180°C, 4h [36]
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Insbesondere die Rezirkulation des Prozesswassers, welche sich positiv auf den HTC-Prozess auswirkt,
flhrt zu hohen Belastungen des Prozesswassers.

Um das Potential einer biologischen Abwasserbehandlung untersuchen zu kénnen, sind Informationen zu
BSB-Werten und dem Verhdltnis vom biologischen zum chemischen Sauerstoffbedarf hilfreich. Im
Allgemeinen gilt, dass ab einem Wert von BSB5/CSB groBer/gleich 0,5 von einer guten biologischen
Abbaubarkeit auszugehen ist. Tabelle 14 fasst einige verdffentlichte Werte aus der Literatur zusammen. Es
ist zu erkennen, dass die Abbaubarkeit abhdngig vom Einsatzstoff ist, flir viele ist Stoffe sie jedoch
gegeben.

Tabelle 14: Literaturangaben zu BSB-Werte von HTC-Abwiassern und deren biologischer
Abbaubarkeit

BSB:s BSBs/CSB Einsatzstoff Prozessfiihrung Quelle
[9/L]
25 0,595 Maissilage, Rubenschnitzel, Garreste, 180 °C, 12 h [21]
(Mittelwert) Bioabfall, Grunschnitt, Laub,
Lebensmittelreste, Stroh, Gille,
Klarschlamm
- 0,376 Taschentlcher 200 °C, 16 h; | [32]
Rezirkulation
- >0,3 Papier, Lebensmittel -reste, | 250 °C, 20 h [37]
gemischtes Abwasser, Anaerober
Klarschlamm
a7 0,77 Biertreber 200°C, 14 h [35]
51 0,8 Biertreber 240 °C, 14 h [35]

In der klassischen Abwasserbehandlung gibt es eine Vielzahl an Grundoperationen aus denen 2-3
geeignete Verfahren erarbeitet werden sollen, welche das HTC-Abwasser derart behandeln kénnen, dass
entweder eine Direkteinleitung in Gewasser oder eine Indirekteinleitung in Kldranlagen méglich ist. Die
Abwasserbehandlung kann prinzipiell auf physikalische, chemische oder biologische Art und Weise
erfolgen [38]:

Physikalische Verfahren: Die Abtrennung bzw. Aufkonzentration von Abwasserkomponenten erfolgt
aufgrund physikalischer Wechselwirkungen und Kréfte. Typische Verfahren sind Flotation, Flockung,
Sedimentation, Filtration und Adsorption. Den physikalischen Verfahren kdnnen thermische Verfahren, wie
Eindampfen, Extraktion, oder auch Destillation/Rektifikation von stark belasteten Abwéassern zugeordnet
werden.

Chemische Verfahren: Hierunter wird das Entfernen bzw. Umwandeln von Abwasserkomponenten durch
die Zugabe von Chemikalien oder das Ablaufen anderer Reaktionen verstanden. In der
Abwasserbehandlung werden u.a. Desinfektion, Ausfallung, Adsorption, sowie Gastransfer als chemische
Methoden betrachtet.

Biologische Verfahren: Zur biologischen Abwasserbehandlung werden Mikroorganismen eingesetzt, die
primar partikulér oder geldst vorliegende, biologisch abbaubare organische Substanzen entfernen. Diese
werden zu Gasen oder zu biologischem Zellmaterial umgesetzt. Wahrend die Gase in die Atmosphére
abgeflhrt werden, kann das Uberschissige biologische Material mittels Fest-Fllssig-Trennung dem
Wasser entzogen werden. Es kdnnen ebenfalls Phosphor- und Stickstoffquellen biologisch behandelt
werden.

In Abbildung 31 werden verschiedene Verfahren in Bezug auf lhre spezifischen Kosten abh&ngig vom
Wasservolumenstrom (proportional zur AnlagengrdBe) verglichen. Das prinzipiell glinstigsten Verfahren ist
demnach die biologische Behandlung, die Stoffstrome liegen fir die untersuchte AnlagengréBe noch im
Bereich, in dem diese angewendet wird.
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Abbildung 31: Spezifische Kosten verschiedener Behandlungsmethoden in Abhéngigkeit des

Abwasservolumenstroms [39].

Eine detaillierte Bewertung der Vor- und Nachteile der einzelnen Abwasserbehandlungsmethoden fur das
HTC-Abwasser sind in Tabelle 15 und Tabelle 16 zusammengefasst. Um die Auswahl der néher
betrachteten Verfahren zu reduzieren, wurden auf dieser Basis prinzipiell ungeeignete Verfahren
ausgeschlossen. Demnach stellen sich insbesondere die Nassoxidation und die anaerobe Behandlung als
vielversprechende Prozesse zur Erstbehandlung dar. In einem zweiten Schritt werden weiterhin die
Adsorption und die aerobe Behandlung als aussichtsreich bewertet, die angewendet werden kénnen, falls
die primaren MaBnahmen das Reinigungsziel nicht vollstdndig erreichen.

Tabelle 15 : Bewertung der Vor- und Nachteile méglicher Abwasserbehandlungsmethoden fiir HTC-

Abwaisser (Teil 1)

Verfahren Erwarteter Vorteil Erwarteter Nachteil
aerober Abbau | relativ vollstédndiger Abbau Beliftungskosten, ~ 50 % (@]
der organischen Materie Uberschussschlamm, geringe Raumbelastung
anaerober guter Abbau der | unvollstdndige Reinigung, ~ 5 % (C)
Abbau organischen Materie (70-90 = Uberschussschlamm
%), hohe Raumbelastung,
Methangewinnung
Neutralisation pH - Anderung Richtung reduziert organischen Anteil nicht wesentlich
pH7
Nassoxidation | Reduktion des CSB 50-99 | Katalysatorkosten, Investitionsaufwand
%, kein Abfallstrom,
Verbesserung der biolog.
Abbaubarkeit
Reduktion keiner CSB-Parameter erhéht sich eher, keine
Aufarbeitung des HTC-Stroms
Féllung potentiell mégliche Fallung | Erfolg der Flockung von vielen Faktoren
von Huminsauren, | abhdngig, Grad der Abscheidung ungewiss,
Fulvinsduren Kosten fir Flockungsmittel
Eindampfung Gute Reinigung des groBer Energieaufwand, Fouling, hohe
Abwassers Viskositaten, Entsorgung des Konzentrats
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Tabelle 16: Bewertung der Vor- und Nachteile méglicher Abwasserbehandlungsmethoden fiir HTC-

Abwasser (Teil 2)

Verfahren Erwarteter Vorteil Erwarteter Nachteil
Destillation Gute Reinigung des groBer Energieaufwand, Entsorgung des
Abwassers Konzentrats
Strippung keiner geringer Effekt, kaum flichtige organische
Komponenten im HTC-Wasser.
Extraktion geringer Heizbedarf, gute Zusatzlicher Trennschritt zur Regeneration des

(flussig-fllissig) = Abtrennung von
extrahierbaren organischen
Substanzen

Adsorption (auf | Adsorptionsféahigkeit gut fur

Extraktionsmittels/ Isolierung der abgetrennten
Komponente. Hochmolekulare Substanzen
schwer extrahierbar. Hohe Anforderungen an
Extraktionsmittel.

hoher Regenerationsaufwand und Kohlebedarf

Aktivkohle) Aromaten und | fir Einzeleinsatz. Geringe Selektivitat und
hochmolekulare KW | kompetitive Adsorption. Schlechte
(Huminsauren) Adsorptionsfahigkeit flr organische Sauren &

kleine polare Molekile
Membran- gute  Abtrennung von Wartungsaufwand, Kosten fir Membranen,
prozesse geldsten Substanzen = Fahrweise mit kurzen Zyklen wegen Foulings,

(Ultrafiltration/
Nanofiltration)

(anorg. + org.) Entsorgung des Konzentrats

Um die vorgeschlagenen Methoden zur Abwasserreinigung untersuchen zu kénnen, wurde basierend auf
dem Modell V3, s. Seite 34, ein modifiziertes Modell entwickelt, dass die organischen Bestandteile des
Prozesswasser bericksichtigt. Dazu wurden Literaturwerte fir die Anteile von Furfuralen,
Saurebestandteilen, Zuckern, usw. im Wasser angenommen [40]. Die Literaturdaten wurden gemas [30]
umgerechnet, um die Anreicherung der Komponenten durch die Rezirkulation des Prozesswassers
abbilden zu kénnen. Die Modellzusammensetzung des Prozesswassers ist in Tabelle 17 beschrieben. Die
daraus abgeleiteten Summenparameter zur weiteren Verwendung fir die Auswahl der
Reinigungsmethoden ist in Tabelle 18 zusammengefasst. Neben CSB und TOC sind die erwartete
Phenolkonzentration, der Kohlenwasserstoff-Index (KW), sowie die Menge adsorbierbarer organisch
gebundener Halogene (AOX) dargestellt.

Tabelle 17: Modellzusammensetzung des rezirkulierten Prozesswassers

Essig- Ameisen- Glukose Brenz- HMF Organ.
saure saure catechin Rest
g TOC/ g 0,40 0,26 0,40 0,66 0,57 0,5025
Komponente
TOC % \ 34,78 \ 1,93 \ 0,28 2,16 \ 0,85 \ 60,00
Gew. % \ 39,66 \ 3,38 \ 0,32 1,49 \ 0,68 \ 54,46

Tabelle 18: Charakterisierung des Prozesswassersmodells durch Summenparameter

CSB TOC Phenolkonzentration KW-Index AOX
in g/L in g/L in mg/L
26,1 \ 10,0 \ 328 0 \ 0

Die Bewertung der Einleitbarkeit des Abwassers in Gewdsser (Direkteinleitung) wurde anhand der
Abwasserverordnung [41] beurteilt, die relevanten Grenzwerte sind in Anhang 3 zusammengefasst. Fir die
zu erreichende Abwasserqualitat bei der Einleitung in kommunale Kléranlagen (Indirekteinleitung) wurde
das Arbeitsblatt ATV-A 115 [42] herangezogen, die Grenzwerte sind in Anhang 4 zu finden.
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Basierend auf den bestehenden Modellen, wurden 3 Konzepte miteinander verglichen: Die Behandlung
mittels katalytischer Nassoxidation (KNO), die anaerobe biologische Behandlung (ABB1) unter Annahme
der Verstromung des erzeugten Methangases, sowie die anaerobe biologische Behandlung (ABB2) bei der
das erzeugte Methan zur Warmebereitstellung flr die HTC-Anlage verfeuert wird. Die energetische
Auswertung der verglichenen Konzepte ist in Abbildung 32 dargestellt. Im Vergleich zur Ausgangssituation
ohne Reinigung (HTC) steigt der Strombedarf bei der katalytischen Reinigung (KNO) stark an. Durch die
exotherme Reaktion wird andererseits Wéarme auf einem hohen Temperaturniveau frei, die flr die
thermische Trocknung genutzt werden kann. Im Falle der Methanerzeugung und Verstromung (HTC+ABB1)
kann der gesamte Energiebedarf der Anlage Uber die Fermentationsstufe abgedeckt werden. Ob der
Mehrgewinn an Strom bei ABB1, im Vergleich zur hdheren Warmemenge bei ABB2, die Investitionskosten
fir das kostenintensivere BHKW deckt, kann nicht allgemein beantwortet werden. Aus energetischer und
finanzieller Sicht stellt sich die biologische Abbaubarkeit im Vergleich zur KNO als bessere Variante dar.

900 -
700 ~
500 -

300

Energiebedarf [kW]

100 -

==

-100 -
HTC HTC+KNO HTC+ABB1 HTC+ABB2

&3 Biomassevorwarmung & thermische Trocknung O Kiihlbedarf Abwasser @O Strombedarf

Abbildung 32: Energiebedarf / Gewinn des HTC-Modells ohne Abwasserreinigung (HTC) und in
Kombination mit den untersuchten Reinigungsmethoden: Katalytische Nassoxidation (KNO),
Anaerobe biologische Behandlung mit Verstromung (ABB1) oder Verheizung (ABB2) des
gewonnenen Biogases

Hinsichtlich der Reinigungsleistung ist das primare Ziel einen Abbau von 90% des CSB-Wertes zu
erreichen, der eine Direkteinleitung in Gewéasser erméglichen wirde. Im Gegensatz zur KNO erreicht die 1-
stufige biologische Behandlung diesen Wert nicht, wodurch als Option lediglich die Indirekteinleitung in
Frage kommt. Um die Direkteinleitfahigkeit zu erreichen, kann in einer nachgeschalteten aeroben
biologischen Behandlung der CSB-Wert weiter gesenkt werden. Die Kombination dieser beiden Verfahren
wird als zweistufige biologische Behandlung bezeichnet (ZBB). Ein Vergleich der erreichten
Reinigungsleistung, sowie der méglichen Abwasserentsorgungswege wird in Tabelle 19 gezeigt.

Tabelle 19: Vergleich der Reinigungsleistung und Einleitfahigkeiten von katalytischer Nassoxidation
(KNO), anaerober biologischer Behandlung (ABB) und zweistufiger biologischer Behandlung (ZBB)

Verfahren CSB-Abbaurate Indirekt- Direkt-
in % Einleitfahigkeit Einleitfahigkeit
KNO 93,7 ja ja
ABB 70,0 wahrscheinlich nein
ZBB 94,0 ja ja

Die Einschatzungen zur Einleitfahigkeit berlcksichtigen mangels Daten dabei nicht die jeweiligen
Grenzwerte fur Stickstoff, Phosphor und Schwermetalle.
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In einer semiquantitativen Analyse wurden die jahrlichen Abgabekosten der Direkt- und der
Indirekteinleitung miteinander verglichen. Dabei zeigte sich, dass die Direkteinleitung um den Faktor 15
weniger Abgaben verursacht als der Weg Uber die kommunale Klaranlage. Die eingesparten Kosten liegen
in einer GréBenordnung, in dem eine zusétzliche Investition flr die zweistufige Abwasserbehandlung
wirtschaftlich Sinn machen kann. Die Kosten fiir eine KNO liegen sowohl bei der Investition, als auch im
Betrieb deutlich Uber denen einer biologischen Behandlung, womit letztere insgesamt als die beste Option
angesehen wird.

Modellierung der Synthesegasreinigung

Die Reinigung des Synthesegases aus der Flugstromvergasung wird separat betrachtet, da die
verschiedensten Stérkomponenten im Gas vorkommen und eine intensive Betrachtung erfordern. Das Ziel
der Synthesegasreinigung ist die Erreichung der fir den Gasmotor spezifischen Anforderungen beziiglich
der Gasreinheit gemaB Tabelle 1. Darin sind vereinfacht die Hauptstérkomponenten und die maximal
zulassigen Grenzwerte zusammengefasst. Die einzelnen Gasmotorenhersteller haben unterschiedliche
Anforderungen bezlglich der Hauptkomponenten, sowie weiterer Spurenstoffe. Eine umfassendere
Ubersicht findet sich im Anhang auf S. 77. Fiir das betrachtete Szenario wurden nur die wesentlichen
Stérkomponenten beriicksichtigt, um die Komplexitdt im Rahmen zu halten.

Im Folgenden wird zunachst eine kurze Auflistung der einzelnen Stérkomponenten gegeben und deren
mdgliche negative Auswirkungen dargestellt:

e Partikel: Sind Bestandteile des Brennstoffs, die aus nicht umgesetztem Kohlenstoff (Restkoks),
sowie den inerten Aschebestandteilen bestehen. Partikel kdnnen zu Erosion und Ablagerungen in
nachfolgenden Anlagenteilen fihren [43]. Die PartikelgréBen liegen bei Flugstromvergasern etwa
im Bereich zwischen 1-100 pym.

e Teere: Als Teere werden hohere Kohlenwasserstoffe mit einem Molekulargewicht grdBer als
Benzol definiert [44]. Teere werden wahrend der Pyrolyse, insbesondere bei biogenen
Brennstoffen, freigesetzt und kdénnen, je nach Konzentration, beim Abklhlen des Gases
kondensieren, wodurch Leitungen, Leitungseinbauten, etc. verstopft werden kdnnen.

e Schwefel: Schwefel liegt im Brennstoff vor und wird wahrend der Vergasung zum Teil freigesetzt.
Im Vergasungsbetrieb liegt molekularer Schwefel hauptsachlich als H2S vor, in geringerem MaBe
in Form von COS. Obwohl Biomasse, im Vergleich z.B. zu Braunkohle, meist nur geringe
Schwefelanteile hat, kénnen die Mengen relevant werden. Schwefelverbindungen sind korrosiv fur
Apparate und Rohre, weil saure Losungen entstehen kénnen. Zudem wirkt Schwefel als Gift fiir
eventuelle Katalysatoren.

o Stickstoff: Sowohl der Stickstoff im Brennstoff, als auch der Luftstickstoff kdnnen gasférmige
Stickstoffverbindungen bilden. Wéhrend der Vergasung von Biomasse entsteht insbesondere
Ammoniak (NHs), in geringeren Mengen auch HCN und NO. Ammoniak kann die Schmierfahigkeit
des Motoréls nachteilig beeinflussen, auBerdem kénnen die genannten Spezies als NO-Vorlaufer
dazu fUhren, dass die NOx-Abgasgrenzwerte des Motors nicht eingehalten werden kénnen.

e Chlor: Chlor tritt im Vergasungsprozess hauptséachlich als HCI auf und kann in Lésung eine starke
Saure bilden, die zu Anlagenkorrosion flihrt.

e Alkalien: Alkalien kommen in der Asche von festen Brennstoffen vor und kénnen zum Teil unter
Vergasungsbedingungen oberhalb von 800°C flichtig werden. Bei Abklhlen des Gases
kondensieren diese aus und bilden Ablagerungen in Form kleiner Partikel, die zu Schadigungen
fuhren. Typische Vertreter der Alkalien sind Natrium und Kalium [3].

Anhand eines Modell-HTC-Brennstoffs wurde ein Modell, in dem die wichtigsten Stérkomponenten
abgebildet werden, und eine geeignete Reinigungsstrategie entwickelt. Fir die Gasreinigung wird in der
Literatur zwischen der Kaltgas- (< 100°C Verfahrenstemperatur) und der HeiBgasreinigung (400-1300°C
Verfahrenstemperatur) unterschieden [3]. Da fur den betrachteten Prozess das Gas bei Motoreintritt kalt
vorliegen muss, konzentriert sich die Betrachtung auf die Kaltgasreinigung, da diese mit weniger Kosten

Seite 42



m Technische Universitat Minchen ’( Lehrstuhl fir

Energiesysteme

und geringerem technologischem Risiko verbunden ist. Im Folgenden wird kurz auf die Mdglichkeiten der
Reinigung hinsichtlich der einzelnen Komponenten eingegangen.

Partikel

Zur Abscheidung der Partikel kommen verschiedene Mdglichkeiten in Betracht, die sich nach dem
physikalischen Prinzip unterscheiden. Abbildung 33 fasst mégliche Technologien zusammen und stellt die
mdglichen Arbeitsbereiche in Abhangigkeit von Abscheidegrad und PartikelgréBe dar. Fir die
Grobabscheidung von Partikeln bietet sich der Zyklon an, da dieser fir hohe Temperaturen (bis Uber
1.000°C) geeignet ist und vergleichsweise geringe Kosten verursacht. Zum Erreichen der Anforderungen
eines Gasmotors reicht der Abscheidegrad jedoch nicht aus. Hierzu werden filternde Abscheider
(Gewebefilter, Kerzenfilter, etc.) oder Nasswéascher bendtigt. Wascher bieten hierbei die Mdglichkeit neben
den Partikeln auch weitere Verunreinigungen (NHs, H2S, HCI, sowie Teere) abzutrennen [43].
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Abbildung 33: Staubabscheidegrade verschiedener Apparate in Abhédngigkeit von der KorngréBe [1].
Teere

Teerkomponenten sind zum Teil wasserldslich und kénnen mittels Wéascher aus dem Produktgas entfernt
werden. Bei nicht wasserloslichen Teeren ist es zielfihrend die Prozesstemperatur soweit abzukUhlen,
dass diese auskondensieren. In beiden Fallen kommt ein Wa&scher zum Einsatz, da die
Prozesstemperaturen, zumindest beim Wasser-Wascher, in dem Zielbereich der zu erreichenden
Taupunkte liegen.

Schwefel

Schwefel ist nur bedingt wasserldslich, wodurch eine einfache Wéasche nur eine geringe Reduktion bewirkt.
Aus der Kraftwerkstechnik gibt es kommerziell verfligbare Verfahren fur die Abtrennung von Schwefel aus
dem Produktgas basierend auf chemischer Absorption. Beispiele sind das Monoethanolamin- (MEA), das
Diethanolamin- (DEA) und das Methyl-Diethanolamin-(MDEA)-Verfahren. Daneben gibt es die Moglichkeit
Schwefel adsorptiv zu entfernen, wozu meist Aktivkohle verwendet wird, die im Temperaturbereich
zwischen 10-70°C arbeitet. Die Auswahl eines geeigneten Verfahrens hangt im Wesentlichen von der
AnlagengréBe, dem Prozessdruck, sowie der abzutrennenden Schwefelmenge ab [10]. Demnach kommen
fur die Produktgaskapazitat eines atmosphérisch betriebenen Vergasers von < 25.000 Nm3/h und einer
Schwefelmenge von < 10 t/Tag die Adsorption, sowie die trockene Sorption als Methoden in Frage.

Stickstoff

GemaB den Anforderungen der Motorenhersteller liegt der Fokus hinsichtlich der bendtigten Abscheidung
der Stickstoffverbindungen im Produktgas auf der Entfernung von Ammoniak. Dieses ist sehr wasserldslich
und sollte daher mittels Nasswéascher abgetrennt werden.
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Chlor

Chlor, in Form von HCI vorliegend, kann mit Ammoniak zwischen 250-280°C reagieren und
Ammoniumchlorid (NH4CL) bilden. Dieses Salz bildet bei Abkihlung Ablagerungen, die vermieden werden
sollten. Daher sollte die Temperatur bis zur Abscheidung oberhalb von 300°C gehalten werden. Sowohl
HCI, als auch Ammoniumchlorid kénnen im Nasswascher sehr effektiv abgeschieden werden.

Alkalien

Da Alkalien unterhalb von 300°C kondensieren, kénnen sie im Wascher abgeschieden werden, die
Prozesstemperatur sollte demnach bis zur Abscheidung oberhalb dieser Temperatur gehalten werden. Eine
weitere Mdglichkeit ist es den Alkaliengehalt bereits wahrend der Aufbereitung der HTC-Kohle,
beispielsweise durch Auswaschen, zu reduzieren, sodass wahrend der Vergasung die Freisetzung
reduziert wird.

Eine Zusammenfassung der Produktgasverunreinigungen und die jeweils anwendbaren
Reinigungsverfahren ist in Tabelle 20 dargestellt. Abgesehen von Schwefel kdnnen samtliche
Verunreinigungen mittels Nasswésche aus dem Produktgas entfernt oder zumindest reduziert werden.

Tabelle 20: Mégliche Reinigungsverfahren fiir die Reinigung des Produktgases

Verunreinigung Partikel Teere Ammoniak Schwefel Chlor Alkalien
Verfahren Zyklon
Filter
Waéscher | Wéascher  Wéscher Wascher  Wéscher
Reformer z.B.
Aktivkohle

Basierend auf diesen Erkenntnissen wurde das in Abbildung 34 dargestellte Reinigungsschema der Anlage
entwickelt und ndher untersucht. Dieses ist angelehnt an die Anlagenkonfiguration VG2 aus Tabelle 11.
Hierbei werden in einem ersten Schritt die groben Partikel mittels Zyklon aus dem Produktgas
abgeschieden. AnschlieBend wird zur Kihlung Wasser eingespritzt, um das Gas auf 600°C abzukihlen
und in den zulassigen Temperaturbereich eines konventionellen Warmetauschers zu kommen. In einem
anschlieBenden Warmetauscher wird die Luft zur Vergasung auf 500°C vorgeheizt und das Gas
anschlieBend in einem weiteren Warmetauscher auf 300°C abgekihlt. Die Eintrittstemperatur eines
Waschers ist Ublicherweise unterhalb von 100°C [45], in der Literatur finden sich jedoch Beispiele, bei
denen diese bei bis zu 300°C erfolgreich eingesetzt wurden [44].

Wasser

*"—\ Gasmotor

warme Luft
Kiihlwasser O .
Wascher

Zyklon Vorwarmung
— »| FSV A\ N\ Abwasser
Brennstoffe C) '<‘\7 W Teere, HCI, NH3

Y kalte Luft‘ l

Asche

Abbildung 34: Schematische Darstellung des untersuchten Reinigungsverfahrens
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Die wesentlichen Annahmen und Restriktionen des Simulations-Modells sind:

e Fir die Berechnung von NHs wurde aufgrund unzureichender experimenteller Werte angenommen,
dass wahrend der Vergasung maximal 80% des brennstoffgebundenen Stickstoffs in Ammoniak
umgewandelt werden [43]. Danach ergibt sich eine Beladung von ca. 2.500 mg/Nm?3 im
Produktgas. Dieser Wert ist stark brennstoffabhangig und nur eine erste Abschatzung. Messwerte
fir Braunkohle finden sich ab S. 52 in AP3.3. HCN wurde aufgrund der zu erwartenden, sehr
niedrigen Gehalte nicht bericksichtigt.

e Schwefel wurde nur als H2S beriicksichtigt, da sich COS bei niedriger Temperatur in Hz2S
umwandelt und daher nicht messbar auftritt.

e Als Teere wurden nur Toluol (50 mg/Nm3) und Naphthalin (150 mg/Nm?3) angenommen, da diese
als einzige Komponenten bei Messungen in einem sinnvollen Betriebspunkt nachgewiesen werden
konnten.

e Chlor wurde in dem untersuchten Brennstoff nicht nachgewiesen und daher nicht beriicksichtigt.

e Alkalien wurden bei dem Modell vernachlassigt. Da fir den untersuchten Modellbrennstoff die
Summe der Alkalien (Na20, K20) in der Asche im unteren einstelligen %-Bereich liegt, werden keine
diesbeziglichen Probleme erwartet.

Der Wascher wurde so eingestellt, dass eine Ausgangstemperatur des Gases von 65°C erreicht wird. In
diesem Bereich kondensiert Naphthalin bei der angenommenen Beladung aus, wéhrend die belastete
Wassermenge auf ein Minimum reduziert wird. Fiir den praktischen Betrieb kénnte auch eine Rezirkulation
des Abwassers in Betracht gezogen werden und die Temperaturen reduziert werden ohne die benétigte
Menge Waschwasser zu erhéhen. Um die Effizienz der NHs-Abscheidung zu untersuchen, wurde das
Modell einer Siebbodenkolonne implementiert. Abbildung 35 zeigt den Verlauf der NHs-Menge im
Produktgas abhangig von der Anzahl Bbéden fir verschiedene AnlagengrdoBen. Es zeigt sich, dass der
angestrebte Grenzwert fir die Gasmotoreignung bereits nach dem dritten Boden erreicht werden kann.

; 180 [
S~
& @ 160
1.8 MW
S0 |
2120 | 5 MW
g =~ 100 | 20 MW
c (0]
=< 800 N s
c O Grenzwert Gasmotor
F@ 60 Fo .
.EE 40 |
a3 20 |
Z © 1 I )
0
2 3 4 5

Anzahl von Boden (-)

Abbildung 35: Reinigungsleistung der Bodenkolonne hinsichtlich NHs-Abscheidung

Die simulierte Gasqualitat nach der Vergasung, sowie die erzielten Ergebnisse der Gasreinigung mittels
Wascher sind in Tabelle 21 zusammengefasst. In der Wé&sche kann das Naphthalin vollsténdig
abgeschieden werden, das enthaltene Toluol kann den Wéscher hingegen aufgrund des sehr niedrigen
Taupunkts ungehindert passieren. Wie bereits erwéhnt, kann H2S nur bedingt im Wé&scher abgeschieden
werden. Der hauptséchliche Effekt der Gasreinigung liegt damit bei der NHs-Reduzierung. Es lassen sich
demnach mit der untersuchten Synthesegasreinigung alle betrachteten Grenzwerte des Synthesegases fir
die gasmotorische Nutzung einhalten.
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Tabelle 21: Zusammenfassung der simulierten Belastung des Synthesegases mit den
Hauptstérkomponenten vor und nach dem Wascher, sowie das zu erreichende Reinigungsziel
geman [1-3]

Nach der Vergasung Nach dem Wascher  Reinigungsziel

[mg/Nm?3] [mg/Nm?3] [mg/Nm?3]
NHs 2472,5 52,5 <55
H2S 192,1 177,2 <1.150
Toluol 50 50,2
> <100
Naphthalin | 150 0,0

Fazit

Das betrachtete Szenario stellt lediglich eine mdgliche Variante der Synthesegasreinigung dar. Die
Gaszusammensetzung wurde fiir einen Modellbrennstoff untersucht, der bezliglich der Stérkomponenten
sowohl| Literaturwerte, als auch Messdaten von vergleichbaren Brennstoffen enthalt. Fir diesen
betrachteten Fall konnte eine ausreichende Gasqualitat erreicht werden. Eine endgiltige Gasreinigung
sollte auf Grundlage eines bekannten Brennstoffes erfolgen, der hinsichtlich der kritischen GréBen intensiv
untersucht wurde. Die Aschezusammensetzung (Alkalien), der Schwefelgehalt, Chlorgehalt, sowie die
Freisetzung von Brennstoffstickstoff als NHs oder HCN hangen stark vom Brennstoff ab und erfordern eine
differenziertere Betrachtung.
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AP3: Validierung der Grundlagen an einer Flugstrom-Technikumsanlage

In AP3 werden Vergasungsversuche an einer Vergasungsanlage im TechnikumsmaBstab durchgefihrt. Ziel
ist es zum einen wesentliche Elemente einer full-scale Anlage im kleineren MaBstab zu testen. Zum anderen
sollen die in AP2 gewonnenen Grundlagenuntersuchungen und die davon abgeleiteten Modelle mit Hilfe
der Messdaten der GroBanlage validiert werden.

AP3.1 Beschreibung der Versuchsanlage

Im Folgenden wird der Aufbau der Versuchsanlage, im Wesentlichen bestehend aus dem
Flugstromvergaser und der Brennstoffdosierung, vorgestellt. Um eine hohe Gasqualitdt und
Vergasungseffizienz zu erzielen, spielt auBerdem der Vergasungsbrenner eine entscheidende Rolle. Die
diesbezlglich durchgeflihrten Arbeiten werden im Anschluss naher erlautert.

100kW-Flugstromvergaser

Der im Rahmen dieses Projektes entwickelte Vergaser wurde mit der Zielsetzung entwickelt, mdglichst
vergleichbare Vergasungsbedingungen wie bei einer full-scale Anlage zu erreichen. Im Vergleich zu
labormaBstablichen Anlagen, wie den in AP2.1 verwendeten, sollte daher ein autothermer Betrieb erreicht
werden. Ein konstanter Betrieb sollte demnach ohne zusétzliche elektrische oder gasgefeuerte
Zusatzheizung méglich sein. Um den Einfluss der mit sinkender AnlagengrdBe spezifisch zunehmenden
Warmeverluste gering zu halten, wurde daher eine zu erreichende Brennstoffleistung von 100kW als
AuslegungsgréBe verwendet. Die Brennstoffdosierung sollte vom Funktionsprinzip her hochskalierbar sein,
um spezifische und Ubertragbare Erkenntnisse bezliglich der Férdereigenschaften von HTC-Kohle zu
gewinnen. Daher wurde eine pneumatische Dichtstromférderung verwendet, die in hnlicher Funktion auch
bei Flugstromvergasern im MW-Bereich verwendet wird [46-48]. Ein FlieBbild der entwickelten
Anlagentechnologie ist in Abbildung 36 dargestellt.

N>
@—i‘; Brennstoff Reaktionsgase
1 g (9 <=
2 $ ° \
T
3 T2 )
10 11
T3 °
e ° Abgas
4 5 T5
5 T6 | i 4_
» i AN ZN
¢ o 2 -
e klr/

L 4I—» Produktgas

Abbildung 36: Vereinfachtes FlieBbild der Vergasungsanlage. (1) Dosierungs-Druckregelsystem, (2)
Druckbehilter Dosierung, (3) Wagezellen, (4) Fluidisierungsgas, (5) Zusatzgas, (6) Forderleitung, (7)
Brenner, (8) Kamera, (9) Gasvorheizung, (10) Reaktionskammer, (11) Druckbehdlter Vergaser, (12)
Wasserquench, (13) beheizte Probenamelanze, (14) Feuchtesensor, (15) Partikelentnahme und
Gasanalyse, (16) Teerentnahmestelle, (17) Keramikkerzenfilter, (18) Druckregelventil, (19)
Produktgasfackel.
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Der Brennstoff wird im Dosierbehélter gelagert, mit Stickstoff bedrlickt und kontrolliert zum Vergaser
geférdert. Daflr wird im unteren Bereich der Dosierung Fluidisierungsgas eingebracht, das den
staubférmigen Brennstoff flieBfahig macht. Im Verlaufe der Inbetriebnahme der Anlage zeigte sich, dass
eine Fluidisierung des Brennstoffs mit den in AP2.1 gezeigten Eigenschaften méglich ist. Allerdings bildeten
sich in unregelmaBigen Absténden Brlicken oberhalb der Fluidisierungszone oder Kanéle, durch die das
Fluidisierungsgas entweichen konnte. Beides flhrt zu einem Abbruch der Brennstoffférderung. Daher
wurden im Verlauf des Projekts verschiedene Versuche unternommen diese Phdnomene zu unterbinden,
z.B. durch das Auflockern mittels seitlicher Gaseindlisung oder eine vertikale mechanische Auflockerung.
Zielfuhrend war letztendlich eine Auflockerung durch ein mechanisches Rihrwerk, wie in Abbildung 36
schematisch dargestellt.

Der Vergaser selbst besteht aus einem wassergekihlten Druckmantel und einer mehrschichtigen,
hochtemperaturfesten Ausmauerung im Inneren, in die zuséatzlich elektrische Heizer flr den Aufheizprozess
integriert sind. Der Brennstoff wird mit dem vorgeheizten Vergasungsmedium Uber einen Top-Down-
Brenner in den Reaktionsraum eingebracht. Am Ende der Reaktionszone wird das heiBe Gas durch
Eindlisen von kaltem Wasser (Wasserquench) abgekuiihlt. Der Vergaser ist flir einen nichtschlackenden
Betrieb ausgelegt (d.h. ohne Ascheverflissigung) und kann mit verschiedenen Vergasungsmedien
betrieben werden. Im Rahmen dieses Projekts wurden Luft und Wasserdampf verwendet. Das Produktgas
wird mittels eines Keramikkerzenfilters von Partikeln befreit und in einer Produktgasfackel verbrannt. In
Abbildung 37 (links) ist die Gesamtanordnung der Hauptkomponenten als CAD-Modell dargestellt, rechts
ist ein Schnittbild des Vergasers mit der Ausmauerung zu sehen.

Brenner

Biomasse (hier: 100pm)
Luft oder O, (+ H,0)

Druckbehélter
Brenner

Produktgasfilter Reaktionsraum:

1000 - 1500 °C

Wasserquench
(kdbnnte auch
Warmetauscher/
Verdampfer sein)

g |:> Synthesegas:
: CO, H,
(CO,, CH4, N3, HO)

.

Quenchwasser + Gasnutzung
Asche/Schlacke

Quenchwasser-
Sammelbehélter

Dosieranlage

Abbildung 37: Raumliche Anordnung der Hauptkomponenten der 100kW-Versuchsanlage als CAD-
Modell (links) und Schnittansicht des inneren Aufbaus des Vergasers (rechts)

Fir die Gesamtanlage wurde eine zentrale Steuerung auf Siemens Step7-Basis (SPS) implementiert, um
einen hohen Automatisierungsgrad und eine hohe Anlagenlagensicherheit zu ermdglichen. Die
Benutzeroberflache wurde in WinCC programmiert, sie ist in Abbildung 38 dargestellt. Die Datenerfassung
erfolgte ebenfalls iber WinCC, auBerdem wurde ein flexibles Datenerfassungs- und Anzeigetool in Matlab
programmiert, Uber das Daten mittels OPC-Schnittstelle ausgetauscht werden kénnen. Hiermit kénnen
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online die zeitlichen Verldufe beliebiger Variablen Gberwacht und aufgezeichnet werden, eine Darstellung
der graphischen Oberflache befindet sich im Anhang.
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Abbildung 38: Hauptansicht der graphischen Benutzeroberfliche (GUI) der entwickelten
Vergasungsanlage

Entwicklung Brennertechnologie

Der Brenner stellt eine wesentliche Komponente der Vergasungsanlage dar, die mehrere Anforderungen
erfullen muss. Die Anforderungen und die jeweils gewahlte Lésung sind im Einzelnen aufgefihrt:

o Vorheizung des Reaktionsraums: Vor Beginn der Vergasungsversuche muss die thermisch trage
Ausmauerung auf die erwartete Temperatur im stabilen Vergasungsbetrieb gebracht werden.
Hierzu kénnen die elektrischen Heizer in der Ausmauerung verwendet werden, die allerdings
maximal 900°C Reaktortemperatur erméglichen. Die Aufheizung auf Betriebstemperatur wird
darauf aufbauend mit einem Erdgasbrenner erreicht, um den Verbrauch von HTC-Brennstoff fir
die Aufheizung zu reduzieren. Der Erdgasbetrieb ist zudem weniger komplex und leichter zu
automatisieren. Der Erdgasbrenner ist in den Vergasungsbrenner integriert.

e Durchmischung von Brennstoff und Vergasungsmedium: Der Brennstoffstrom von der
Dosierung muss mit dem vorgeheizten Vergasungsmedium durchmischt werden, um eine
gleichmaBige Stochiometrie zu erreichen. Dabei ist es insbesondere wichtig eine kontinuierliche
Strédmung aller Medien zu gewéhrleisten. Der gewahlte Brenner hat daher einen Mehrkanalaufbau:
Der Brennstoff wird zunachst mit einem Teil der vorgeheizten Vergasungsluft vermischt und
unterhalb der Ziindgrenze des Gemisches unverdrallt in den Flammenbereich eingebracht. Die
Stromungsfiihrung ist dabei so ausgelegt, dass sich der Brennstoff an keiner Stelle ablagern und
zu Verstopfungen fihren kann.

o Flammenstabilisierung: Um eine lokal hohe Temperatur zu erreichen und die Partikel mdglichst
lange in der heiBen Zone verweilen zu lassen, werden Flammenstabilisierungen verwendet. Diese
haben zudem die Funktion die Flamme fortlaufend neu zu ziinden. Der verwendete Brenner stellt
dies Uber starke Verdrallung der nicht mit dem Brennstoff eingebrachten Luft in einem
Sekundarluftkanal sicher. Durch den Drall sollen interne Rezirkulationszonen entstehen, die heiBe
Gase an die Flammenwurzel zurlckfihren und hier eine stabile Entflammung ermdglichen.
AuBerdem kommt es durch die drallinduzierte Turbulenz zu einer guten Vermischung.
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Es wurde zunachst ein vorhandenes Brennerdesign verwendet. Um die Eignung fiir die oben genannten
Anforderungen zu Uberpriifen, wurden CFD-Simulationen mit den erwarteten Stoffstrémen im
Vergasungsbetrieb durchgeflihrt. Priméares Ziel war es die Ausbildung von internen Rezirkulationszonen
nachzuweisen. In Abbildung 39 ist links die Mindung des verwendeten Brenners im Schnitt dargestellt.
Rechts sind die Bereiche negativer Strémungsgeschwindigkeit des mittels CFD simulierten
Stromungsfelds im Nahbrennerbereich zu erkennen. Demnach wird eine interne Rezirkulation mit dem
vorhandenen Brennerdesign erreicht.

3.31e+00
3.07e+00
2.83e+00

2.60e+00
2.36e+00
2.12e+00
1.89e+00
1.65¢+00
1.42e+00

1.18e+00
9.44e-01
7.08e-01
4.72e.01
2.36e-01
0.00e+00

Abbildung 39: Schnittbild des urspriinglich verwendeten Brennerdesigns mit den drei
Brennerregistern (links). CFD-Simulation der Ausbildung von Rezirkulationszonen im
Nahbrennerbereich (rechts). Dargestellt sind die Bereiche negativer Geschwindigkeiten

Fir die durchgefiihrten Versuche wurde das oben beschriebene Brennerdesign verwendet. Da der Brenner
nicht speziell fir die verwendete Versuchsanlage konzipiert wurde, mussten einige Beschrankungen
berlicksichtigt werden. Zum einen ist der Brenner ausschlieBlich fiir atmosphérischen Betrieb geeignet.
Zum anderen musste die Vorheiztemperatur der Luft aus Materialgrinden auf 300°C begrenzt werden.
AuBerdem ist die Stréomungsfiihrung zwar geeignet fir die verwendeten Stoffstrome, jedoch nicht darauf
optimiert. Daher wurde aufbauend auf einem &hnlichen Grunddesign ein optimierter Brenner entwickelt
und gefertigt, der einen Betrieb ohne die genannten Restriktionen ermdglicht.

Dazu wurden zunadchst verschiedene Brennerdesigns mit unterschiedlichen Mdglichkeiten der
Flammenstabilisierung nach [49-51] untersucht. Die Bewertung und Auswahl erfolgte anhand der
Strdmungsbilder aus der CFD-Simulation. Die verschiedenen untersuchten Designs zur
Flammenstabilisierung sind im Anhang aufgefiihrt. Die zwei am besten geeigneten Konzepte sind in
Abbildung 40 (links u. Mitte) gezeigt. Links stellt eine Brennermindung mit tangentialen Schlitzen dar,
durch die die Sekundérluft strdmt und dabei verdrallt wird. Die Ldsung in der Mitte ist dhnlich der
urspriinglichen Lésung mit einem optimierten Drallerzeugerdesign. Rechts ist der gesamte Brenneraufbau
mit Schaufelgitter dargestellt.

Abbildung 40: Optimiertes Brennerdesign mit Drallerzeugung durch tangentiale Schlitze (links) oder
Schaufelgitter (Mitte), sowie Gesamtansicht des Vergasungsbrenners (rechts)
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Von den beiden dargestellten Optionen wurde das Design mit optimiertem Schaufelgitter realisiert, wobei
mit dem Brenner ein Austausch der Brennermindung mdglich ist, um zukUlnftig auch alternative Designs
verwenden zu kdnnen.

AP3.2 Versuchsmethodik und durchgefiihrte Versuche

Die Versuche in AP3 haben das Ziel die Eignung unterschiedlicher Brennstoffe fir die Flugstromvergasung
mit Luft zu untersuchen. Es sollen grundsatzliche Zusammenhénge bei der autothermen Vergasung
untersucht und die wesentlichen Einflussfaktoren bestimmt werden. Mit dem entwickelten Versuchsaufbau
und den verfligbaren Messmethoden sind prinzipiell sehr viele Untersuchungen mdglich, daher musste
vorab eine reduzierte Versuchsmatrix entworfen werden. Als die wichtigsten Untersuchungsschwerpunkte
wurden daher der Einfluss der Betriebsparameter, sowie der Brennstoffe selbst auf die Vergasung
bestimmt. Als Hauptbetriebsparameter wurden die Luftzahl A, sowie die Dampfzugabe in den Prozess
variiert. Um eine Vergleichbarkeit der Ergebnisse zu erreichen, wurden Standardbetriebsbedingungen
festgelegt, die bei jeder durchgeflihrten Kombination der Betriebsparameter gleich belassen wurden. Diese
sind in Tabelle 22 zusammengefasst.

Tabelle 22: Standardbedingungen bei den Versuchen am Flugstromvergaser

Vorheiztemp. Brennstoffleistung Solltemp. el. Lanzeneinschub vom
Luft [°C] [kW] Heizung [°C] Quench gemessen [mm)]
300 70 1.050 80

Die wichtigsten MessgroBen sind der Umsatz des Brennstoffes (bzw. des Kohlenstoffs), der
Kaltgaswirkungsgrad, sowie die Teerbeladung des Produktgases. Diese wurden jeweils bei jedem
Betriebspunkt ausgewertet. Tabelle 23 zeigt eine Ubersicht aller durchgefilhrten Versuche. Neben den
Standardversuchen wurden bei manchen Betriebspunkten zusatzliche Messungen bei veranderten
Betriebsbedingungen oder mit weiteren Messmethoden durchgefihrt. Dabei wurde die Leistung des
Vergasers, sowie die L&nge der Reaktionszone ilber den Einschub der Probenahmelanze variiert.
AuBerdem wurden H2S-, NHs-, HCN- und NO-Messungen durchgefihrt.

Tabelle 23: Ubersicht der durchgefiihrten Versuche am autothermen Flugstromvergaser: X sind die
Standardversuche bei Grundeinstellung wie oben beschrieben. Zusatzlich dazu durchgefiihrte
Versuche sind: # bei um 1.2 m eingeschobener Probenahmelanze, * bei 120 kW Brennstoffleistung,
(N) NHz-, HCN- und NO-Messung, (S) H2S-Messung. N beschreibt die Dampfzugabe.

N[kg’kg] RB_BKS SCI_ETC SCIL_GS SCI_BUC ING_SA Maisspindel

A=0,35 ' 0 X X#(S) X X X X
0 X* (N) X X (S) X X X
0,2 X X (S) X
A=0,4 |04 X \ X (S) X
0,6 X X
08 | X(9)
0 X (N) X (S) X# (S) X X X
0,2 X X
A=0,45 0,4 X \ X
0,6 X
0 X# (N) X (S) X#* (S) X X X
A=0,5 | 0,2 X (N) | |
0,4 X (N)
A=0,55 |0 X (N) ‘X(S) \X(S) X X X
A=0,6 O X (N) X (S) X
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Es konnten aufgrund von zeitlicher Begrenzung und Brennstoffverfigbarkeit nicht alle mdglichen
Betriebsparameter untersucht werden. Fir jeden Brennstoff wurde daher zundchst A als
HaupteinflussgroBe variiert. Insgesamt wurden mit SCI_GS, SCI_BUC und RB_BKS die meisten Versuche
durchgefihrt, weil fir diese Brennstoffe in AP2 auch Grundlagenuntersuchungen zur Vergasungskinetik
durchgefihrt wurden. Die Ergebnisse daraus wurden zur Validierung der Vergasungsmodelle verwendet
und sind in AP3.4 dargestellt.

AP3.3 Ergebnisse zur autothermen Flugstromvergasung mit Luft

Die wichtigsten Ergebnisse der oben beschriebenen Versuche werden in AP3.3 vorgestellt. Dabei wurden
Standardversuchsbedingungen gewahlt, die einen Betrieb der elektrischen Heizungen beinhalten.
Hintergrund ist, dass mdglichst vergleichbare Versuchsbedingungen erreicht werden sollten und ein
stabiler Betrieb innerhalb eines Versuchstages erreicht werden sollte. Eine wesentliche Anforderung an den
Vergaser war allerdings das Erreichen eines autothermen Betriebs. Daher wurde zunachst nachgewiesen,
dass ein autothermer Betrieb moglich ist und untersucht welchen Einfluss die elektrische Heizung auf den
Prozess hat. Dazu wurde ausgehend von dem elektrisch vorgeheizten Reaktor ein Betriebspunkt unter
konstanten Vergasungsbedingungen bei ausgeschalteter elektrischer Heizung Uber einen moglichst langen
Zeitraum eingestellt und der Temperaturverlauf im Vergaser ausgewertet. Das Ergebnis ist in Abbildung 41
dargestellt.

Zu Beginn des Versuchstages wurden die elektrischen Heizer abgeschaltet und der Vergaser im
Gasbrennerbetrieb weiter aufgeheizt. Es ist zu erkennen, dass trotz der Aufheizung bereits ein deutlicher
Temperaturabfall an der Position der Heizer zu erkennen ist. AnschlieBend wurde der Gasbrenner
abgeschaltet und der Vergaser mit RB_BKS bei konstanter Leistung und Luftzahl fast 9 Stunden
kontinuierlich betrieben. Die dargestellten Werte T_p1-T_p6 zeigen den zeitlichen Verlauf der Temperaturen
entlang des Reaktionsraums, s. Abbildung 36. Es ist zu erkennen, dass diese im oberen Reaktorbereich
lange Zeit ansteigen, Uber die Reaktorhéhe bildet sich ein abfallendes Temperaturprofil aus. Ab 18:00 Uhr
kam es zu mehrfahren Abbriichen des Betriebes. Nach ca. 9 Stunden stellt sich ein fast konstanter Betrieb
des Vergasers ein, wobei die Temperatur an den Heizern noch weiter abféllt. Es wurde abgeschatzt, dass
diese erst nach weiteren ca. 5 Stunden stabil werden wiirde. Dass der Temperaturverlauf an der
Heizerposition kaum mit dem Verlauf der Reaktionsraumtemperatur korreliert und ein stabiler Betrieb bei
ausgeschalteter Heizung erreicht werden konnte, weist den autothermen Betrieb nach. Die Nutzung der
elektrischen Heizung verringert lediglich die thermischen Verluste, die bei der im Vergleich zur GroBanlage
kleinen LeistungsgréBe sonst Uberproportional wéren.

— \ GasbrenneE>1 (konstanter) Vergasungsbetriet>
\

1000
900

800

Temp. [°C]

700

7:12 9:07 11:02 12:57 14:52 16:48 18:43 20:38 22:33 0:28 2:24
Datum / Uhrzeit

SIMATIC 300(1).CPU 317-2 DP.Tempskaliert.T_p1 SIMATIC 300(1).CPU 317-2 DP.Tempskaliert.T_p2 ——SIMATIC 300(1).CPU 317-2 DP.Tempskaliert.T_p3
——SIMATIC 300(1).CPU 317-2 DP Tempskaliert.T_p4 ——SIMATIC 300(1).CPU 317-2 DP.Tempskaliert.T_p5 ——SIMATIC 300(1).CPU 317-2 DP.Tempskaliert.T_p6

Abbildung 41: Langzeitversuch zum Nachweis des autothermen Betriebes bei deaktivierter
elektrischer Heizung und konstantem Vergasungsbetrieb mit RB_BKS. Gestrichelte Linien sind die
an der Heizerposition gemessenen Temperaturen.
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Einfluss der Betriebsparameter und Brennstoffe auf die Anlagenperformance

Die im Folgenden gezeigten Versuche wurden unter den in Tabelle 22 beschriebenen Betriebsbedingungen
durchgefihrt. Die Daten wurden jeweils an einem konstanten Betriebspunkt des Vergasers ausgewertet.
Im Vergleich zu dem oben gezeigten Langzeitversuch konnte ein stabiler Punkt durch entsprechende
Reaktorvorheizung mit Erdgas und die Verwendung einer konstanten Temperatur der elektrischen Heizer
wesentlich schneller erreicht werden.

Reaktortemperatur

Die im Reaktor vorherrschenden Temperaturen bestimmen wesentlich den Brennstoffumsatz, da die
Reaktionskinetik stark temperaturabhangig ist. In Abbildung 42 sind die Innenwandtemperaturen des
Reaktors in Abhangigkeit von A dargestellt. Es ist zu erkennen, dass mit steigendem A die Temperaturen
besonders im Flammenbereich (T_p1 und T_p2) deutlich ansteigen. Entlang der Reaktorldnge
vergleichmaBigt sich der Verlauf bedingt durch die stattfindenden endothermen Reaktionen und steigende
Warmeverluste. Am Auslass des Reaktors (T_p6) werden nur noch niedrige Werte um 800°C erreicht, da in
diesem Bereich der Wasserquench ist.

1400
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X
X X
. X
1200 > X
X 4 X
le) X %
E
© 1000
9]
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£
K

800 X’—’-—’—__)(__—_)(/'X—\_x_/—')<

600
0,3 0,35 0,4 0,45 0,5 0,55 0,6 0,65
A

XT_pl XT_p2 =T _p3 xT_pd =€T_p5 =>¢T_pb6

Abbildung 42: Einfluss von A auf den axialen Temperaturverlauf im Reaktionsraum bei Verwendung
von SCI_GS

Gaszusammensetzung

Die Gaszusammensetzung des Produktgases bestimmt dessen Heizwert und hat Einfluss auf die weiteren
Nutzungsmdglichkeiten. Im Vergleich zur Vergasung mit reinem Sauerstoff oder Wasserdampf besteht bei
Luftvergasung das Produktgas zu einem hohen Anteil aus Stickstoff. Die daraus resultierend geringen
Heizwerte und Verbrennungseigenschaften miissen bei der Auswahl von geeigneten Kraftmaschinen (z.B.
Gasturbine, Gasmotor) berlcksichtigt werden. Durch Variation der Betriebsparameter lasst sich die
Zusammensetzung des Gases in bestimmten Grenzen beeinflussen. Die Gaszusammensetzung bei
Variation von A und Dampfzugabe sind in Abbildung 43 dargestellt.

Der Stickstoffanteil im Gas gibt dabei qualitativ Aufschluss dartber in welchen A-Bereichen eine
VolumenvergréBerung durch chemische Reaktionen stattfindet, da sich ohne Brennstoffreaktionen bei A-
Erhéhung der Wert theoretisch stetig an den Luftstickstoffgehalt von 79 Vol.-% anndhern wirde. Es ist zu
erkennen, dass die Verdnderung von A im unteren Bereich den Stickstoffanteil kaum beeinflusst, was darauf
schlieBen lasst, dass die Reaktionen besonders in diesem Bereich stattfinden. Zusétzlich entstehen bei
niedrigen A-Werten neben den Hauptgasen noch geringe Mengen Methan als Restprodukt der Pyrolyse.
Ab A=0,5 ist fast kein Methan mehr vorhanden und der Stickstoffanteil im Gas steigt merklich an. Die
Zugabe von Dampf fuhrt zu einer Verschiebung der Gaszusammensetzung zugunsten von Hz, H20 und
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CO:2 und in geringerem MaBe Methan. Gleichzeitig nimmt der Anteil CO ab und der Stickstoffgehalt
verringert sich. Dadurch kénnen die Verbrennungseigenschaften des Gases beeinflusst werden.

100% - 100% -
80% - 80% -
60% - . 60% -
® B

E s
40% - 40% -
20% - 20% -
0% -

0% - ’

0,00 0,20 0,40 0,60 0,80

0,35 0,40 0,45 0,50 0,55 0,60
Dampfzugabe [kg/kg,BS)

A

WN2 WCO2 WH20 WCO WH2 MCH4 EN2 HCO2 WH20 MCO HH2 HCH4

Abbildung 43: Einfluss von A (links) und der Dampfzugabe bei konstanter Luftzahl A=0,4 (rechts) auf
die feuchte Produktgaszusammensetzung am Beispiel SCI_GS

Optimierung von C-Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad

Ziel der Vergasung ist es ein moglichst heizwertreiches Gas bei gleichzeitig hoher Vergasungseffizienz zu
erreichen. Daher ist es nicht ausreichend nur die Gaszusammensetzung zu betrachten. Entscheidend ist,
wieviel der Gber den Brennstoff eingebrachten Leistung nach der Vergasung noch im Produktgas enthalten
ist. Die dies beschreibende GroBe, den Kaltgaswirkungsgrad (CGE), beeinflusst dabei zum einen der
Heizwert (Hu), zum anderen aber auch die Menge des erzeugten Produktgases (die Gasausbeute). Der
gemessene Zusammenhang zwischen diesen GroBen ist in Abbildung 44 (links) dargestellt. Zur
Verdeutlichung ist die Zusammensetzung der jeweils dabei erzielten Heizwerte rechts nochmal
aufgegliedert nach den heizwertreichen Gaskomponenten dargestellt.
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n 1) = ME
_© Z 4
0,7 * ¢« g " 4= = =
- ° E < >
§ [ 3 < ? "3 N
B o0 . sz 5 N
é’o : N IE' 9 f>’~ 2 § S ‘
E A 2 23 > \ \ \
= N5 T 1
a 05 5 fa Tz - \&_ \ \
3 . P8 3, N N
©
¥ 04 0 0,35 0,50 0,55 0,60
0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 A
A
A CGE m® Gasausbeute @ Hu Syngas B HUCH4 KHUCO @O HUH2

Abbildung 44: Zusammenhang zwischen den gemessenen GréBen Heizwert, Gasausbeute und dem
Kaltgaswirkungsgrad (CGE) (links), sowie die erreichten volumetrischen Heizwerte mit den Anteilen
der heizwertreichen Gaskomponenten (rechts), jeweils fiir SCI_GS
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Bei der reinen Luftvergasung ohne Dampfzugabe ist der Hauptenergietrager im Produktgas CO. Trotz der
geringen Gasanteile des Methans, s. Abbildung 43, hat dieses durch die hohe volumetrische Energiedichte
ebenfalls einen wesentlichen Einfluss auf den Gemisch-Heizwert des Gases.

In Abbildung 44 (links) ist gut zu erkennen, dass sich ein Optimum beziiglich des Kaltgaswirkungsgrades
in Abh&ngigkeit von A erreichen lasst — in diesem Fall wurden knapp 60% Kaltgaswirkungsgrad erreicht.
Dieses Optimum ist insbesondere vom verwendeten Brennstoff abhéngig. Daher wurde fir die getesteten
Brennstoffe jeweils eine Parametervariation durchgefiihrt, um dieses Optimum zu finden. Neben dem
Kaltgaswirkungsgrad wurde der Umsatz des Brennstoffkohlenstoffs betrachtet, da dieser die wesentliche
Limitierung bei der Luftvergasung darstellt. Beide GrdBen, der Kohlenstoffumsatz (CC), sowie der
Kaltgaswirkungsgrad (CGE) wurden Uber zwei unterschiedliche Methoden bestimmt. Einerseits wurde die
erzeugte Produktgasmenge Uber einen No-Tracer mittels Gasanalytik (ga) bestimmt und darlber die
Kohlenstoffbilanz geschlossen, sowie der Wirkungsgrad berechnet [52]. Alternativ wurden Partikel aus dem
heiBen Reaktionsbereich entnommen und mittels ash-tracer (at) Methode untersucht [53-55]. Beide
Methoden verwenden weitgehend unterschiedliche MessgréBen und ermdglichen beim Vergleich der
Ergebnisse daher eine Bewertung der Plausibilitdt der Ergebnisse.

In Abbildung 45 sind die Brennstoffe ING_SA (links) und SCI_BUC (rechts) dargestellt. ING_SA stellt dabei
einen prinzipiell problematischen Brennstoff mit sehr hohem Aschegehalt und niedrigem Heizwert dar,
wodurch nur vergleichsweise niedrige Prozesstemperaturen erreicht werden. Dennoch werden hohe
Umsétze und Kaltgaswirkungsgrade von ca. 58% erreicht, was auf eine hohe Reaktivitat, bedingt durch
katalytische Effekte der Asche, schlieBen lasst. Bei SCI_BUC stimmen die Ergebnisse der beiden
Methoden weniger gut Uberein. Der Verlauf des Kaltgaswirkungsgrads ist relativ flach, ein Bestpunkt liegt
zwischen 0,45 <A < 0,5.
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0,2 0,2
0 0
0,3 0,35 0,4 0,45 0,5 0,55 0,6 0,65 0,3 0,35 0,4 0,45 0,5 0,55 0,6 0,65
A A
OCC(ga) ®CGE(ga) DCC(at) @ CGE (at) OCC(ga) ®CGE(ga) oCC(at) e CGE (at)

Abbildung 45: Einfluss von A auf Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad fiir ING_SA und SCI_BUC bei
Standardbedingungen.

Abbildung 46 stellt die Ergebnisse fir SCI_GS und RB_BKS dar. Fir SCI_GS stimmen Gasanalyse- und
ash-tracer-Methode sehr gut Uberein. Es prégt sich ein klares Maximum des Kaltgaswirkungsrad von 60%
bei A=0,45 aus, ein vollstandiger Umsatz wird hingegen erst bei A=0,6 erreicht. Bei RB_BKS werden
unplausible Werte oberhalb von 100% Umsatz erreicht, was auf Messungenauigkeiten wahrend der
Versuche hindeutet.
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Abbildung 46: Einfluss von A auf Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad fiir SCI_GS und RB_BKS bei
Standardbedingungen

Abbildung 47 zeigt die Ergebnisse fur Maisspindel und SCI_ETC. Maisspindel stellt dabei eine
Rohbiomasse dar. Trotz der im Vergleich zu den anderen Brennstoffen groBeren Partikeldurchmesser, s.
Abbildung 1, werden sehr hohe Umséatze bereits bei niedrigen A-Werten erreicht, was auf eine fir
Rohbiomassen charakteristisch hohe Reaktivitat hindeutet.
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Abbildung 47: Einfluss von A auf Umsatz und Kaltgaswirkungsgrad fiir Maisspindel und SCI_ETC bei
Standardbedingungen

Der Einfluss der Zugabe von Uberhitzten Dampf als zusatzlichem Vergasungsmedium wurde flr die
Brennstoffe SCI_GS, RB_BKS, sowie SCI_BUC untersucht. Prinzipiell wére es wiinschenswert jede
Kombination von A und N (also der auf den Brennstoffmassenstrom bezogenen Menge Dampf) zu
untersuchen, um die beste Kombination in Hinsicht auf die Anlagenperformance zu untersuchen. Dadurch
wurden sich allerdings sehr viele Parameterkombinationen ergeben. Um die nétige Versuchszahl zu
begrenzen, wurden daher nur Kombinationen im Bereich des optimalen Betriebs bei reiner A-Variation
bertcksichtigt.

Abbildung 48 zeigt den Einfluss von M auf den erreichten Kaltgaswirkungsgrad, sowie den C-Umsatz fir
RB_BKS als Brennstoff. Wie zuvor werden jeweils die Kennwerte ausgewertet nach ash-tracer-, sowie
nach Ne-tracer-Methode dargestellt. Fir RB_BKS konnte gezeigt werden, dass die Dampfzugabe nach
beiden Methoden zu einer Verbesserung des Kaltgaswirkungsgrades, sowie einer Erhéhung des C-
Umsatzes fuhrt. Der hdchste Einfluss liegt im Bereich 0 <M < 0,2; d.h. bereits eine geringe Menge Dampf
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verbessert den Prozess deutlich. Fir hohe N-Werte flacht der Trend ab und fihrt schlieBlich zu einer
Verschlechterung, da die Temperaturen im Vergaser absinken. Wie bereits weiter oben gezeigt, stimmen
die Ergebnisse von ash-tracer- und Nz-tracer-Methode bei diesen Versuchen nicht gut tberein.
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Abbildung 48: Einfluss der Dampfzugabe N auf den Kaltgaswirkungsgrad (links), sowie den C-
Umsatz (rechts) bei gleichzeitiger A-Variation und RB_BKS als Brennstoff

Die Ergebnisse fir SCI_GS sind in Abbildung 49 dargestellt. Der positive Einfluss von N ist hier ebenfalls
zu erkennen. Wahrend fir A=0,4 die ash-tracer- und die N2-tracer-Methode gut Ubereinstimmen, sind die
Ergebnisse bei héherem A widerspriichlich. Es wird aber deutlich, dass die optimale Dampfzugabe von A
abhangig ist.
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Abbildung 49: Einfluss der Dampfzugabe N auf den Kaltgaswirkungsgrad (links), sowie den C-
Umsatz (rechts) bei gleichzeitiger A-Variation und SCI_GS als Brennstoff

Wie weiter oben bereits gezeigt, hat die Dampfzugabe wesentlichen Einfluss auf die Zusammensetzung
des Produktgases und beeinflusst auch welche Gasanteile den gréBten Einfluss auf den Heizwert des
Gases haben. Dies ist in Abbildung 50 (links) nochmals verdeutlicht. Bezogen auf das trockene Gas, kann
durch Dampfzugabe eine geringfligige Heizwertsteigerung erreicht werden. Entscheidender als der
Heizwert sind, z.B. bei gasmotorischer Nutzung, aber die verbrennungstechnischen Eigenschaften des
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Gasgemisches. Abbildung 50 (rechts) zeigt einen Vergleich der erreichten Heizwerte des Produktgas in
Abhangigkeit des Brennstoffs. Um eine Vergleichbarkeit zu ermdglichen wurden die Werte bei konstantem
A angegeben, demnach ist nicht fir alle Brennstoffe der jeweils beste Betriebspunkt angegeben. Zu
erkennen ist, dass die HTC-Kohlen aus Buche und Siedlungsabféllen, sowie die Maisspindel
vergleichsweise hohe Methanwerte erreichen. Insgesamt liegen die erreichten Heizwerte sehr eng
beieinander.

—° SCI_GS @\=0,4 5 N—04
§4 §4
%3 2,
giz \ N\ N NN %2
“NNNNN -
z § § § § § o
3, z,
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Abbildung 50: Einfluss der Dampfzugabe (N) bei Verwendung von SCI_GS (links), sowie der
Brennstoffe (rechts) auf den erreichten volumetrischen Heizwert des trockenen Produktgases,
aufgeteilt nach den heizwertreichen Gasanteilen bei jeweils konstantem A.

Teerentstehung und Charakterisierung

Die bereits in AP2.1 vorgestellte Methode zur Messung der Teerbeladung wurde bei den Versuchen am
Flugstromvergaser ebenfalls durchgefihrt. Im Vergleich zu den in AP2.1 gewonnenen grundlegenden
Daten koénnen damit Aussagen Uuber die Beladung eines realistischen Produktgases eines
Flugstromvergasers getroffen werden.

Abbildung 51 zeigt eine Ubersicht liber die Teergehalte des heiBen Produktgases bei A-Variation fiir alle
getesteten Brennstoffe. Man sieht, dass die meisten auftretenden Teerspezies identifiziert werden konnten
(known-Anteil). Im Vergleich zu den anderen Brennstoffen werden bei ING_SA sehr hohe Teergehalte
erreicht. Dies ist auf die vergleichsweise niedrigen Flammentemperaturen, bedingt durch den hohen
Aschegehalt, zurickzufihren. Eine A-Erhdhung fihrt dabei zu einer deutlichen Reduzierung des
Teergehalts. AuBer bei ING_SA werden hohe Teergehalte noch bei Maisspindel im unteren A-Bereich
erreicht; bereits ab A = 0,4 sind allerdings auch hier Teere nur noch in sehr geringem MaBe vorhanden.

Vergleicht man die Ergebnisse aus AP2.1 mit den auch am Flugstromvergaser getesteten Brennstoffe, lasst
sich festhalten, dass bei einem realen Vergasungsprozess sehr niedrige Teergehalte erreicht werden. In
AP2.1 wurden SCI_GS, SCI_BUC und RB_BKS untersucht. Bei SCI_BUC lasst sich der groBe Einfluss der
Betriebsparameter reproduzieren, es kann ein fast vollstandig teerfreies Gas erzeugt werden. RB_BKS
verhdlt sich hingegen relativ unabhédngig von A, wie bereits in AP2.1 gezeigt. Die erreichten Werte
entsprechen ungefahr den Ergebnissen aus AP2.1 bei Temperaturen zwischen 1.000-1.300°C.
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Abbildung 51: Einfluss von A auf gemessene Teergehalte im Produktgas fiir die untersuchten
Brennstoffe

Neben den Teergehalten spielt die Zusammensetzung der Teerspezies eine wichtige Rolle, da diese die
Eigenschaften der Teere bestimmen und insbesondere den Teertaupunkt des Produktgases bestimmt. Um
dies zu berlcksichtigen wurde eine Einteilung nach der ECN-Klassifikation vorgenommen [7]. Dies ist eine
géngige Methode, um Teerspezies nach ahnlichen Eigenschaften zusammenzufassen. Im Anhang findet
sich eine tabellarische Ubersicht dazu. In Abbildung 52 ist der Einfluss der Konzentration der Teere auf den
jeweiligen Taupunkt fUr die verschiedenen Klassen gezeigt.
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Abbildung 52: Zusammenhang zwischen Taupunkt und Konzentration fiir die verschiedenen
Teerklassen [10].
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Waéhrend die Klasse 2 im gemessenen Konzentrationsbereich unproblematisch ist, flhren bereits geringe
Konzentrationen der Klasse 5 zur Kondensation. Die in den Versuchen gemessenen Teere kénnen fast
ausschlieBlich der Klasse 4 zugeordnet werden, ein wesentlich kleinerer Anteil der Spezies entspricht
Klasse 3. Spezies der Klassen 2 und 5 wurden hingegen nicht identifiziert. Um eine Aussage Uber zu
erwartende Probleme, bzw. notwendige Gasreinigungsschritte zu treffen, wurden mittels eines Teer-
Taupunktmodells die Taupunkte fir die Teergemische aus Abbildung 51 berechnet [56]. Abbildung 53
(links) stellt diese dar. Es ist zu erkennen, dass die oben bereits diskutierten Betriebspunkte mit Maisspindel
und besonders mit ING_SA bei niedrigen A zu Problemen flhren kénnen. Die restlichen Messpunkte liegen
unterhalb von 10°C. Bei motorischer Nutzung sollte das Gas diesen Wert nicht erreichen, ansonsten kann
eine zusétzliche Beheizung installiert werden. Auch bei Zugabe von Dampf werden Teertaupunkte
unterhalb von 15°C erreicht, wie in Abbildung 53 (rechts) dargestellt.
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Abbildung 53: Einfluss von A (links) und der Dampfzugabe bei konstanter Luftzahl A=0,4 (rechts) auf
den Teertaupunkt des erzeugten Produktgases, berechnet liber Teer-Taupunktmodell des ECN [56].
Taupunkte unterhalb von -20°C sind als -20°C dargestelit.

Sonstige Spurenstoffe

Wie bereits in AP2.3 dargestellt, spielen Verunreinigungen des Produktgases eine wichtige Rolle. Die
Anwendbarkeit von Kraftmaschinen, Synthesen oder Brennstoffzellen hangt neben der
Gaszusammensetzung insbesondere von der Reinheit des Gases ab. Neben den bereits diskutierten
Teeren spielen auch Stickstoff- und Schwefelverbindungen eine wichtige Rolle bei der Einhaltung von
Emissionsgrenzwerten z.B. von Gasmotoren. Daneben existieren viele weitere mdgliche Verunreinigungen,
auf die hier nicht im Einzelnen eingegangen werden kann. Im Rahmen des Projekts wurden bei einigen
Versuchen (s. Tabelle 23) Spurenstoffe basierend auf Stickstoff- und Schwefelverbindungen gemessen.

Stickstoffverbindungen

Bei der gasmotorischen Nutzung des Produktgases missen Grenzwerte bezliglich der NOx-Emissionen
eingehalten werden. NOx wird wéhrend der Verbrennung bei sehr hohen Temperaturen aus dem
Luftstickstoff gebildet, wesentlich héaufiger jedoch aus dem Brennstoff selbst. Bei gasférmigen
Brennstoffen sind dabei neben NO hauptséachlich Ammoniak (NHs) und Blausaure (HCN) die NOx bildenden
Komponenten. Die Beladung des Produktgases mit den drei Komponenten wurde mittels einer
nasschemischen Methode, die von [57] entwickelt wurde, untersucht. Als Brennstoff wurde hierbei nur
RB_BKS verwendet, es wurde sowohl der Einfluss von A, als auch der Dampfzugabe untersucht. Die
Ergebnisse sind in Abbildung 54 dargestellt.

Es ist zu erkennen, dass NHs die Uberwiegende Stickstoffverbindung darstellt. Eine A-Erhdéhung fihrt zu
sinkenden NHs-Gehalten, steigende Dampfzugabe erhdht diese. Vergleicht man die Werte mit den
Grenzwerten aus Tabelle 1, bzw. den im Anhang aufgefihrten, wird klar, dass nur durch die
Betriebsoptimierung eine Einhaltung der Grenzwerte nicht méglich. Fir die Anbindung eines Gasmotors
ist daher eine Gaswésche zwingend erforderlich, wie bereits in AP2.3 festgestellt wurde.
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Abbildung 54: Einfluss von A (links), sowie der Dampfzugabe (rechts) auf die Entstehung von NO,
HCN und NH: bei Verwendung von RB_BKS

Schwefelverbindungen

Neben den in AP2.3 diskutierten problematischen Eigenschaften von schwefelhaltigen Gaskomponenten
bezliglich der Anlagenkomponenten, miissen bei der Verstromung Emissionsgrenzwerte (SO2) eingehalten
werden. SO: entsteht bei der Produktgasverbrennung aus den Vergasungsprodukten COS, bzw. H2S,
wobei praktisch nur letzteres vorkommt. Der H2S-Gehalt wurde fiir einige Betriebspunkte im Rahmen des
Projekts gemessen. Aufgrund der verwendeten Messtechnik konnte nicht aus dem heiBen Gas gemessen
werden, sondern nach Abkuhlung in einer Wasserfalle. Da H2S jedoch wenig wasserldslich ist und sich eine
Sattigung des Wassers einstellte, kdnnen realistische Werte angegeben werden. Die Messungen wurden
fir SCI_ETC und SCI_GS durchgeflhrt. Bei SCI_ETC lag der Wert im Bereich zwischen 364-432 mg/Nm3,
bei SCI_GS etwas niedriger im Bereich zwischen 138-208 mg/Nm3, was mit den unterschiedlichen
Schwefelgehalten im Brennstoff zu erkldren ist. RB_BKS hat einen &hnlich hohen Schwefelgehalt wie
SCI_ETC, daher kdnnen diesbezuglich dhnliche Ergebnisse erwartet werden.

Vergleicht man die gemessenen Werte mit den Grenzwerten der Gasmotorenhersteller, liegen sie im
Bereich des Zuldssigen, bzw. je nach Quelle etwas darlber, bzw. darunter. Problematisch sind die
Anforderungen der Katalysatoren, die fUr die Einhaltung der CO-Emissionen den Motoren heutzutage meist
nachgeschaltet sind. Schwefel wirkt hier als Katalysatorgift. Wird ein Katalysator verwendet, muss daher
vermutlich eine sekundare Schwefelabtrennung aus dem Produktgas, z.B. durch Aktivkohlefilter, erfolgen.

AP3.4 Vergleich der Messdaten mit den verwendeten Vergasungsmodellen

Die vorgestellten Versuchsergebnisse wurden zur Validierung der in AP2.2 vorgestellten
Simulationsmodelle verwendet. Es sollen insbesondere die Vorhersagbarkeit der Gaszusammensetzung,
sowie des C-Umsatzes uUberprift werden. Die grundlegende Annahme bezlglich der
Gaszusammensetzung ist dabei das Erreichen des chemischen Gleichgewichts der Wasser-Gas-Shift-
Reaktion und die vollstédndige Beschreibbarkeit der Gaszusammensetzung Uber dieses. Mit diesem
Modellansatz kann, wie erwahnt, die Entstehung von Methan nicht bericksichtigt werden. Um diese
Annahmen zu Uberprifen, wurde die gemessene Gaszusammensetzung mit der sich theoretisch nach
Wasser-Gas-Shift-Reaktion (WGS) einstellenden verglichen.

Der Vergleich ist in Abbildung 55 dargestellt, dabei wurde die Gaszusammensetzung jeweils unter
Annahme eines konstanten C-Umsatzes (links), sowie unter Berlicksichtigung des tatsdchlich gemessenen
C-Umsatzes (rechts) simuliert. Es ist zu erkennen, dass die gemessene Gaszusammensetzung mit der
simulierten bei hohen A sehr gut tbereinstimmt. Bei niedrigen A ist der Einfluss des C-Umsatzes sehr hoch,
die Annahme eines vollstdndigen Umsatzes fuhrt insbesondere bei der Vorhersage von CO zu einem
groBen Fehler. Bei Berticksichtigung des realen Umsatzes wird der CO-Gehalt hingegen gut abgebildet.
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Die verbleibenden Abweichungen insbesondere bei H2 im niedrigen A-Bereich sind mit dem Anstieg des
Methangehalts zu erklaren. Insgesamt ist insbesondere eine korrekte Vorhersage des C-Umsatzes wichtig,
um die Gaszusammensetzung sinnvoll simulieren zu kénnen.
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Abbildung 55: Vergleich der gemessenen Gaszusammensetzung mit den simulierten Werten liber
GGW der Wasser-Gas-Shift-Reaktion fiir den Brennstoff SCI_GS bei Annahme eines konstanten C-
Umsatzes von 95% (links), sowie bei Beriicksichtigung des gemessenen C-Umsatzes (rechts).

Zur Vorhersage des C-Umsatzes wurden die beiden in AP2.2 beschriebenen 1D-Modellansatze verwendet.
Damit wurden die Versuche aus Tabelle 23 nachsimuliert, wobei fir das einfache Modell alle Versuche
bertcksichtigt wurden und flr jeden Brennstoff eine Optimierung der vereinfachten Kinetik anhand der
Messdaten des Vergasers erfolgte. Flr das detaillierte Modell wurden die in AP2 gewonnenen Submodelle
der grundlegenden Kinetik und des Partikelverhaltens berlcksichtigt, wobei hier nur die Brennstoffe
RB_BKS, SCI_BUC und SCI_GS untersucht wurden. Abbildung 56 zeigt die Ergebnisse der Validierung
des einfachen Modells flir SCI_GS Uber alle durchgefiihrten Versuche. Die verwendete Nomenklatur ist
dabei wie folgt: Brennstoff_Leistung_LA_Stn_Lanzenposition.

12 ‘ CC_Exp CGE_Exp CC_model CGE_model
1 f»]
le. -8~ O
Te-_e _ - oo - -
_ 08 s ln-g t-id °
= T -e
N
g 0,6
=]
&
2 o4
f=
o
<
) 0,2 Lanzenpos. Dampfzugabe Dampfzugabe
—
0 T T T T T T T T T

) \\} N \\) N} \\} \\] \\) ] ] N N} N N N} N} N O N N
3% L 3‘b & L o ® & & 3‘17 3‘b L 3‘b S‘b L& L & L S‘b Q’S‘b

Q

Abbildung 56: Validierung des vereinfachten 1D-Kinetikmodells hinsichtlich C-Umsatz und
Kaltgaswirkungsgrad fiir die Versuche mit SCI_GS

Bei einfacher A-Variation bildet das Modell den C-Umsatz gut ab. Bei zusétzlicher Dampfzugabe wird der
Umsatz hingegen unterschatzt. Dies ist dadurch zu erkldren, dass bei dem einfachen Modell die
Umsatzrate nur von der Temperatur abhangt, diese bei Dampfzugabe jedoch sinkt. Der positive Einfluss
des Dampfes als zusatzlichem Vergasungsmedium erfordert daher eine genauere Betrachtung der Kinetik.
Nachteilig bei dem vereinfachten Modell ist zudem, dass flr die Parametrierung aufwendige Versuche am
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realen Vergaser durchgefiihrt werden missen. Die Ergebnisse des detaillierten Modells sind in Abbildung
57 dargestellt. Sowohl der C-Umsatz, als auch der Kaltgaswirkungsgrad werden bei A-Variation gut
abgebildet. Die Dampfzugabe wirkt sich allerdings auch bei diesem Modellansatz negativ auf beide
KenngroBen aus. Als Griinde daflir kommen demnach Restriktionen des Modells oder Fehler bei der

Messdatenauswertung in Betracht.
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Abbildung 57: Validierung des detaillierten 1D-Kinetikmodells hinsichtlich C-Umsatz und
Kaltgaswirkungsgrad fiir die Versuche mit SCI_GS

Die simulierte Gaszusammensetzung wurde ebenfalls mit den Versuchsergebnissen verglichen, dies ist in
Abbildung 58 dargestellt. Die Ubereinstimmung zwischen Modell und Simulation ist ebenfalls im Bereich
der A-Variation relativ hoch. Die gréBten Abweichungen sind bei H2O flr die Versuche mit Dampfzugabe
und dadurch in diesem Bereich auch bei CO2 und Hz. Da der H.O-Gehalt vom Modell Gberschétzt wird,
wird weniger Hz gebildet und durch die WGS das Verhéltnis von CO/CO: zugunsten von CO: verschoben.
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Abbildung 58: Validierung des vereinfachten 1D-Kinetikmodells hinsichtlich Gaszusammensetzung

fir die Versuche mit SCI_GS
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Fazit:

Die Vorhersage der Zusammensetzung des Produkitgases aus der Flugstromvergasung ist mit den
verwendeten Simulationsmodellen maoglich unter der Einschrinkung, dass der Umsatz des festen
Kohlenstoffs berlicksichtigt wird. AuBerdem steigt die Ungenauigkeit der Vorhersage im unteren A-Bereich
durch die Nichtberlcksichtigung von Methan als Gaskomponente an. Der gemessene positive Einfluss der
Zugabe von Dampf in den Prozess konnte mit den vorhandenen Modellen nicht bestétigt werden.
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AP5: Okologische und 6konomische Systembewertung

In AP5 wird eine Analyse der gesamten Technologiekette (HTC-Biokohleerzeugung, Flugstromvergasung
und Gasnutzung in KWK) hinsichtlich der 6kologischen und 6konomischen Gesichtspunkte durchgefihrt.
Ziel ist ein Vergleich mit bestehenden Konzepten, um Vor- und Nachteile der untersuchten Technologie
bewerten zu kénnen. Dazu werden die entlang der gesamten Verwertungskette anfallenden CO-:-
Aquivalente ermittelt und in Relation zu Vergleichstechnologien gesetzt. AuBerdem erfolgt eine
6konomische Bewertung im Marktumfeld unter Beriicksichtigung der bekannten Kosten des Systems.

Okologische Systembewertung

Flr die 6kologische Betrachtung wurden die bei Brennstoffgewinnung und -transport, sowie bei der Strom-
und Warmeerzeugung freiwerdenden CO.-Aquivalente bestimmt. Hierbei wurden mehrere Szenarien
betrachtet und mit alternativen Systemen verglichen. In Abbildung 59 werden die emittierten CO2-
Aquivalente fiir zwei HTC-Anlagen mit 16 MW Brennstoffleistung mit alternativen Konzepten verglichen.
Dabei werden fir die HTC-Anlage StraBenbegleitgriin und Siedlungsabfille (STB & SA), sowie Stroh als
Einsatzstoffe betrachtet. Die Emissionen werden mit Literaturwerten fir Biogasanlagen (BGA) mit
nachwachsenden Rohstoffen (NAWARO) und einer Mischung aus NAWARO und Hihnermist als Substrat
verglichen. Wie zu erkennen bietet die HTC-Anlage mit STB & SA die gréBten CO:-Einsparpotenziale. Die
beim Anbau anfallenden Emissionen verschlechtern die Bilanz bei den nachwachsenden Rohstoffen. Fur
alle Szenarien ist eine gute Abwarmenutzung entscheidend fiir niedrige CO2-Aquivalente. Negative Werte
des CO»-Aquivalents resultieren aus den CO»-Gutschriften durch die Warmenutzung wodurch die fossile
Erzeugung substituiert werden kann. Im Vergleich zum aktuellen Strommix in Deutschland bieten alle
betrachteten Szenarien hohe COz-Einsparpotenziale.
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Abbildung 59: Spezifische CO:-Emissionen der Stromerzeugung durch die betrachteten HTC-
Anlagen im Vergleich mit alternativen Konzepten und dem deutschen Strommix.

Okonomische Systembewertung

Fir die 6konomische Systembetrachtung wurden die Kosten der HTC Biokohleerzeugung fir verschiedene
Szenarien abgeschatzt und mit Literaturangaben verglichen. Dabei wurden die HTC-Anlage selbst, die
Substrat- und Transportkosten, Lagerkosten, sowie die Aufbereitung, bzw. Entsorgung des HTC-
Abwassers betrachtet. Fir die Kosten der Vergasung wurde der Vergaser, die Synthesegasreinigung, sowie
die Verstromung mittels BHKW betrachtet.

Bei der HTC-Anlage stellt die Abwasserbehandlung einen wesentlichen Kostenfaktor dar. Es wurden
verschiedene Aufbereitungsmethoden untersucht und miteinander verglichen (siehe AP2.3). Dabei wurde
unterschieden, ob das Abwasser einer Klaranlage zugefiihrt werden muss (Indirekteinleitung) oder soweit
aufgereinigt werden kann, dass es direkt in Gewdasser geleitet werden kann (Direkteinleitung). Da die
Kosten einer Indirekteinleitung bei der vorliegenden Verunreinigung des Abwassers sehr hoch sind, zeigte
sich, dass eine Aufbereitung an der Anlage wirtschaftlich vorteilhaft ist. Als hierfir geeignete Verfahren
wurden die katalytische Nassoxidation, sowie eine zweistufige biologische Behandlung identifiziert.
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Letztere stellt die glinstigste Ldsung, bezogen auf das Gesamtsystem, dar. Die Herstellungskosten der
Biokohle liegen bei 172€/t, bzw. 31€/MWh und sind damit vergleichbar mit Literaturwerten, z.B. fir eine
GroBanlage nach [58] (30,2€/MWh) oder eine dezentrale Anwendung nach [59] (zwischen 55-80€/MWh).

Im Folgenden wurden die Gaserzeugungs- und Verstromungskosten basierend auf dem Wert 30,2€/MWh
fir die Kosten der Biokohle bestimmt, um die Stromgestehungskosten der gesamten Technologiekette
abschatzen zu kdnnen. Fir die Weiternutzung des Gases wurde das in Abbildung 34 dargestellte System
angenommen. Die Produktgasreinigung besteht aus einer Abtrennung der Partikel, sowie einer Wasser-
Waésche zur Entfernung von Ammoniak und Rest-Teerkomponenten. Die Verstromung erfolgt in einem
Gasmotor. Die Investitionskosten wurden anhand der in [60] vorgestellten Methode des ,Bare Module
Cost" bestimmt und sind abhéngig von der AnlagengréBe in Abbildung 60 dargestellt. Neben dem Vergaser
und dem BHKW stellen insbesondere die bendtigten Warmelbertrager, sowie die Gaswasche die
Hauptkosten dar.
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Abbildung 60: Zusammengesetzte Investitionskosten fiir die Gaserzeugung, -reinigung und -
nutzung in Abhangigkeit der thermischen Brennstoffleistung.

Mit den zuvor bestimmten HTC-Herstellungskosten und den Investitionskosten fir das
Vergasungskraftwerk lassen sich die spezifischen Kostenanteile und die Gesamtkosten des erzeugten
Stroms berechnen. In Abbildung 61 sind diese dargestellt. Die Gesamtkosten liegen damit abhangig von
der AnlagengréBe zwischen 12,6 — 19,5¢ct/kWhe..
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Abbildung 61: Spezifische Kosten der Verstromung von HTC-Biokohle in Abhéngigkeit der
AnlagengroBe
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Hauptkostenfaktoren sind die hohen Kosten der Biokohle, die hauptsachlich durch die hohen
Investitionskosten, sowie die Transportkosten der Biomasse zur HTC-Anlage bedingt sind. Bei einer
vergleichsweise kleinen Dimensionierung des kombinierten Vergasungs-BHKWs haben zudem die
Personalkosten einen wesentlichen Anteil an den Stromerzeugungskosten. Dem liegt die Annahme
zugrunde, dass die Anlage jederzeit Gberwacht werden muss.

Aus aktuellen Studien, die in [61] zusammengefasst werden, wurden die Stromgestehungskosten von
alternativen und konventionellen Energietréagern als Vergleichswert herangezogen, s. Tabelle 24. Demnach
liegen die Erzeugungskosten der untersuchten Technologie im oberen Bereich am Markt, wodurch eine
wirtschaftliche Umsetzbarkeit derzeit fraglich ist. Bei dieser Betrachtung ist allerdings noch keine
Forderung nach Erneuerbarem Energien Gesetz (EEG) o0.34. berlcksichtigt. Zudem missen bei der
Kostenbewertung der Einsatz in KWK und die dadurch erzielten Wéarmeerldse berlcksichtigt werden,
wodurch die auf den Strom bezogenen Kosten deutlichen gesenkt werden kénnen.

Tabelle 24: Aktuelle Stromgestehungskosten am Markt befindlicher Stromerzeugungstechnologien
nach [61]

Technologie Kosten [ct/kWh]
Wind (onshore) \ 4,5-10,9

Wind (offshore) 12-20

Biomasse ‘ 18,5
Photovoltaik 7,9-16,6
Erdgaskraftwerke ‘ 7,4-12,8
Steinkohle 8-10,3
Braunkohle ‘ ~4-7

Fazit

Der Hauptkostentreiber der untersuchten Technologiekette (HTC-Flugstromvergasung-BHKW) ist die
Kohleerzeugung und -aufbereitung. Die vergleichsweise hohen Kosten sind bedingt durch die Neuartigkeit
der Technologie und deren geringe Standardisierung. Sowohl fur die HTC-Anlage, als auch fir das
Vergasungskraftwerk muss zukinftig ein hoher Grad an Automatisierung erreicht werden, um die
wirtschaftliche Machbarkeit zu erreichen. Entscheidend ist weiterhin eine gute Abwarmenutzung, um
zusétzliche Erldse zu generieren. Die in AP2.3 entwickelten Systemschaltungen zeigen Abwarmequellen
und Nutzungsoptionen auf.
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7 Veroffentlichungen im Rahmen des Projekts

Erfolgt:

Artikel in Zeitschriften und Biichern

Briesemeister, L,; Siemon, D.; Fendt, S.; Spliethoff, H. (2015): Flugstromvergasung von Biokohlen aus der HTC.
Innovationsforum Hydrothermale Prozesse, S. 54-58

Konferenzbeitrage

Pfeiffer, D.; Blimel, R.; Clemens, A.; Gaderer, M.; Briesemeister, L; Spliethoff, H.; Kietzmann, F.; Klemm, M.; Thomas,
S.; Wittmann, T.: Hydrothermal Carbonisation of Biomass Residues from Municipalities. 21st European Biomass
Conference, 2013

Briesemeister, L.; Wittmann, T.; Gaderer, M,; Spliethoff, H.: Study of a Decentralized Entrained-Flow Gasification Plant
in Combination with Biomass from Hydrothermal Carbonization for CHP. In: Proceedings of the 22th European
Biomass Conference and Exhibition. Hamburg (2014)

Briesemeister, L.; Kremling, M.; Gaderer, M.; Spliethoff, H. (2015): Autotherme Flugstromvergasung von HTC-Kohle
im kleinen Leistungsbereich. Experimenteller Konzeptnachweis. In: Verbrennung und Feuerung. Clausthal-Zellerfeld,
16. und 17. September 2015. Deutscher Flammentag. Nichtred. Ms.-Dr. Disseldorf: VDI-Verl. (VDI-Berichte, 2267),
S. 705-708,,

Briesemeister, L.; Kremling, M.; Gaderer, M.; Fendt, S.; Spliethoff, H. (2015): SMALL SCALE ENTRAINED-FLOW
GASIFICATION OF BIOCOALS MADE BY HYDROTHERMAL CARBONIZATION. In: G. de Santi (Hg.): Proceedings of
Asian bioenergy conference and international bioenergy (Shanghai) Exhibition 2015. Shanghai, 21-23.10.15, S. 41—
44,

Briesemeister L. (2015) Flugstromvergasung von hydrothermal karbonisierter Biomasse. 6. Statuskonferenz,
Bioenergie — Mehr als eine sichere Reserve!?, Leipzig, 11.-12.11.15

Briesemeister, L.; Kremling, M.; Gaderer, M,; Spliethoff, H. (2015): Pneumatic conveying of biocoal from hydrothermal
carbonization: An approach for small scale entrained-flow gasification. In: Renewable Energy Technology
International AB (Hg.): REGATEC 2015. Conference Proceedings 2nd International Conference on Renewable Energy
Gas Technology. Unter Mitarbeit von J. Held und F. Scholwin. REGATEC 2015. Barcelona, 7-8.05.2015: Renewable
Energy Technology International AB.

Briesemeister, L,; Kremling, M.; Fendst, S.; Spliethoff, H. (2016): Experimental Investigation of the Gasification of HTC
Biocoal in a 100 kW Air-Blown Entrained-Flow Reactor. In: Renewable Energy Technology International AB (Hg.):
REGATEC 2015. Conference Proceedings 3rd International Conference on Renewable Energy Gas Technology. Unter
Mitarbeit von J. Held und F. Scholwin. REGATEC 2016. Malmé.

Geplant:

Briesemeister, L., Kremling, M., Fendt, S., Spliethoff, H. (2016). Air-blown entrained flow gasification of biocoal from
hydrothermal carbonization — eingereicht bei der Zeitschrift Chemical Engineering & Technology

Briesemeister, L.: Luftgeblasene Flugstromvergasung vorbehandelter Biomasse, Dissertation
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Anhang 1: Weitere untersuchte HTC-Prozessschaltungen.

Vo

¢ Indirekte
Vorwéarmung der
Biomasse

o 1-stufige
Wirbelschicht-
Trocknung

V2

¢ Indirekte
Vorwérmung des
rezirkulierten
Prozesswassers

o 1-stufige
Wirbelschicht-
Trocknung

V1oWG

¢ Indirekte
Vorwéarmung der
Biomasse

o 2-stufige
Wirbelschicht-
Trocknung

Biomasse

Biomasse

AN

Lehrstuhl fur
Energiesysteme

Abwasser,

Biomasse

(1)

| I
= T
3 bar (5) 1 bar

Abwasser

[
Biokohle
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Anhang 2: Axiales Geschwindigkeitsprofil im Flammenbereich bei verschiedenen

’7 _| Lehrstuhl flr

AN Energiesysteme

Brennergeometrien aus CFD-Simulation.

a) Platte als Staukérper

b) Deflektor

c) Schaufelgitter

v

d) 4 tangentiale Schlitze gy

3,5 bar

3,5 bar

3,5 bar

6 bar

6 bar

6 bar

Velocity () [mis)

2.000
1714
1.429
1.143
0.857
0571
0.286
0
-0.286
-0.571
-0.857
-1.143
-1.429
-1.714
-2.000

Velocity (¥) [mis)

2.000
1.714
1.429
1.143
0.857
0571
0.286
0
-0.286
-0571
-0.857
-1.143
-1.429
-1.714
-2.000

Velocity (Y) [m/s]

2.000
1714
1429
1143
0.857
0571
0.286
0
-0.286
-0.571
-0.857
-1.143
-1.428
-1.714
-2.000
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Anhang 3: Relevante Anforderungen an das Abwasser nach AbwV Anhang 22 [41]

AN

Lehrstuhl fur
Energiesysteme

Parameter

Anforderungen fur die Einleitstelle

in mg/L (falls nicht anders angemerkt)

CSB-Konzentration am >50000 | CSB = 2500
Entstehungsort in mg/L >750 | Verminderung der CSB-Konz. um 90%
<750 | CSB=75
<75 CSB <75
Stickstoff (gesamt) 50 mg/L bzw. 75mg/L wenn eine
Verminderung der Stickstofffracht um 75%
eingehalten wird
Phosphor (gesamt) 2
AOX 1
Quecksilber 0,001
Cadmium 0,005
Kupfer 0,1
Nickel 0,05
Blei 0,05
Chrom (gesamt) 0,05
Zink 0,2
Zinn 0,2
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Anhang 4: Relevante Richtwerte fiir Einleitungen nicht hduslichen Abwassers in

Lehrstuhl fur
Energiesysteme

(j

offentliche Abwasseranlagen gemaB [42]

Parameter Richtwert Bemerkung

Temperatur 35°C

pH-Wert 6,5-10,0

Kohlenwasserstoffindex 100 mg/L Kohlenwasserstoff-Index nach DIN EN ISO 9377-
2

AOX 1 mg/L Hohere Werte u.U. moglich

Phenolindex 100 mg/L Gilt fur halogenfreie phenolische Verbindungen

Organische halogenfreie | 10 g/L als | Gilt fir mit Wasser ganz oder teilweise mischbare

Losemittel TOC und geméaB OECD 301 biologisch leicht
abbaubare Lésemittel

Stickstoff aus 200 mg/L Klaranlagen > 5000 Einwohner

Ammonium/Ammoniak 100 mg/L Klaranlagen < 5000 Einwohner

Phosphor 50 mg/L

Quecksilber 0,1 mg/L

Cadmium 0,5 mg/L

Kupfer 1 mg/L

Nickel 1 mg/L

Blei 1 mg/L

Chrom / Chrom -VI 1/0,2 mg/L

Zink 5 mg/L

Zinn 5 mg/L

Aerobe biologische
Abbaubarkeit

Kein Richtwert vorgegeben. Anforderungen fir
nicht abbaubaren CSB/TOC kdénnen gestellt
werden. Falls in Einzelféllen der biologische
Abbau nicht hinreichend ist, sollte ein Richtwert
von 75% DOC-Abbau innerhalb von 24 Stunden
festgelegt werden.
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Anhang 5: Normierte Grenzwerte fiir

—

Lehrstuhl flr

Energiesysteme

ein _erwartetes Synthesegas bei

gasmotorischer Nutzung (Hu=1,4kWh/m?3, A = 1,8)

Gasbegleitstoffe

Schwefel S gesamt
Phosphor P
Halogene gesamt
Chlor Cl

Fluor F

Silizium Si
Ammoniak NH3
Quecksilber Hg
Arsen As

Antimon Sb

Blei Pb

Zink Zn

Cadmium Cd
Schwermetalle ges.
Naphthalin

Benzol

Teer

Oldampfe
Kondensat

Staub
Gaseigenschaften
Gasdruck

max. Gasdruckanderg.
Filterfeinheit pm
Feuchte (rel.)%
Taupunkt °C
Gaseintr.Temp.Mot.°C
Methanzahlanderung
Heizwertdnderung
Wasserst. H2-Anderg
Methan CH4-Anderg.
Rest-Anderung

GEJ Gasmotoren
mg/m?
28 (mit Kat)

O(mit Kat)
O(mit Kat)
0O(mit Kat)
O(mit Kat)
5,5

0,7
0
7 b. Korngr.<3um

10mbar/sec
<3um
<50%

<40°C
10MZ/30sec
<1% /30sec

MWM Gasmotoren
mg/m?
308 (ohne Kat)

14
14

2,8
42

28
3500
0,07
35
0
1,4 b. Korngr. 3-10um

150-200mbar

+/- 10% f. <3/min
<lpm

<80% b. min. Lufttemp.

<60°C >35°C
10MZ/min
<5%/min

<3%

<3%

Caterpillar Gasm.
mg/m?
322 (ohne Kat)

14

1,4
14

0
4,2 b. Korngr.<lum

+/-10%
<lum

<10°C
>30°C

<5%

MTU Gasm
mg/m?
168 (ohne Kat)

14

0,7
8,4

30 bis 50 mbar
1mbar /sec

<70%
<40°C

<0,3% /min

MAN Gasm.
mg/m?
42

14
14
7
0,7

56
0
1,4 bei <5um

<60%

Johns. M. Kat
mg/m?

12,5

2,5

2,5

2,5

250
2,5ug/Nm?
2,5ug/Nm?

2,5ug/Nm?
125pg/Nm?
25ug/Nm3

Stidch. Kat
mg/m?
12,5
25
62,5
62,5
12,5
2,5
250
2,57??
2,5ug/Nm3
2577
2,5ug/Nm?3
50ug/Nm?

25
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Anhang 6: Entwickeltes Matlab Datenerfassungs- und Anzeigetool (GUI)

--

|
1
: Ausleserate: 5s [ Tabelle anzeigen ] [ Grafik anzeigen I _
1
| Status: kein Livetracking
1
H Archiv aufzeichner
1
| Ausleserate: 30s Anzahl Werte: Inf
1
: | Status: keine Archiv Aufzeichnung
bl ——-—--—--—-—---—---—----—------——----=-====
Einstellungen
[ Host ———————--======77°%
1
: Host ID: 123.456.789.0
1 .
\ OPC-Server ID- OPC SimaticNET 1
1
[N
| . . Einstellungen speichern
| Livetracking Archiv Aufzeichnung
1
| Speicherori Livetracking
|
1 Pfad:
! =
1 )
\ Dateiname: 20150410_Flugstrom_Live
}
: Variablen Livetracking
1 SIMATIC 300(1).CPU 315-2 DP (BabyHPR).DB_KohleParameter.FC_coal_BucheH ~
! SIMATIC 300(1).CPU 315-2 DP (BabyHPR).DB_KohieParameter. Hu_coal BucheH™ |
: SIMATIC 300(1).CPU 315-2 DP (BabyHPR).DB_KohleParameter VI4_coal BucheH aus Archiv laden
| SIMATIC 300(1).CPU 315-2 DP (BabyHPR).DB_KohleParameter.ash_coal_Buchet
: SIMATIC 300(1).CPU 315-2 DP (BabyHPR).DB_KohieParameter.c_coal_BucheHT( ™ Bearbeiten
) 1 b
H [ |
1
S g p——p—————

B Auswertungstool ujn=

Variablen  Daten umwandlen  Offline Grafik erstellen

Livetracking

& &

Insert  Tools

Desktop  Window Help

ODE L3 0B e

Kaltgaswirkungsgrad
Kohlenstoffumsatz
Luftverhaltnis

-
n Figure 1: Kennwerte
File Edit View
Dade|h %
0
Wl 10:36:08
1L -

1 1
13:18:06 14:12:06
Uhrzeit

|
11:30:07 15:06:06
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Anhang 7: Beriicksichtigte Teerklassifikation nach [6,7]

(j

Teer- Bezeichnung Beschreibung Berilcksichtigte
klasse Komponenten
1 GC- Sehr schwere Teere -
undetektierbar
Nicht mit GC detektierbar
2 Heterozyklisch Teere mit Heteroatomen Phenol, o-
Kresol, m-
stark wasserldslich Kresol
3 Leichte 1-Ring Aromaten Toluol, o-Xylol,
Aromaten Styrol
Unproblematisch hinsichtlich Kondensation
und Léslichkeit
4 Leichte Poly- 2/3-Ring Aromaten Inden,
Aromaten Naphthalin,
Kondensieren bei niedrigen Temperaturen Biphenyl,
auch bei niedriger Konzentration Fluoren,
Anthracen,
Phenanthren
5 Schwere GroBer als 3-Ring Aromaten Fluoranthren,

Polyaromaten

Kondensieren bei hohen Temperaturen
auch bei niedriger Konzentration

Pyren, Perylen

Lehrstuhl fur
Energiesysteme
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