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Kurzfassung

Der Anteil an erneuerbaren Energien am gesamten Energieverbrauch soll in Deutsch-
land bis zum Jahr 2020 auf 20 % und mehr gesteigert werden. Da im Gegensatz zu
den Technologien vieler erneuerbarer Energien im Gas und Dampfprozesse (GuD) mit
integrierter Biomassevergasung (IGCC) bereits Wirkungsgrade von > 50 % erreichbar
sind, wird die Bedeutung der thermochemischen Nutzung biogener Festbrennstoffe zur
Energiegewinnung zunehmen.

Als Brennstoffe fiir die Biomassevergasung bieten sich dabei vor allem Holzabfille,
schnell wachsende Energiepflanzen und Erntereste (keine Nahrungsmittel) an. Die Ver-
unreinigung der Produktgase (Synthesegase) mit korrosiven Verunreinigungen wie Alkali-
, Schwefel- und Chlorspezies stellt vor allem bei den grasartigen Biomassen eine beson-
dere Herausforderung dar.

Um eine energieeffiziente Reinigung der Synthesegase auf dem Temperaturniveau des
Biomassevergasers zu ermoglichen, wurden im Rahmen dieser Arbeit sorptive Heifsgas-
reinigungskonzepte fiir die allotherme, wassergestiitzte Vergasung bei 850 °C und 1 bar
(Giissing-Prozess) sowie fiir die autotherme, wasser- und sauerstoffgestiitzte Vergasung
bei 950 °C und 18 bar (Varnamo-Prozess) entwickelt. Sowohl fiir die Alkalisorption als
auch fiir die Schwefelsorption gilt, dass zwar eine grofe Anzahl an Sorbentien sowie der-
en Einbindungsmechanismen bereits bekannt sind, die entscheidende Erkenntnis iiber
die bei Vergaserbedingungen im Synthesegas verbleibende Verunreinigungskonzentra-
tion aber noch fehlt.

Zur Bestimmung der Sorptionsgrenzen wurde zunéchst mit SimuSage ein thermoche-
missches Modell zur Berechnung der erzeugten Synthesegase aus verschiedenen Bio-
massen sowie der sorptiven Heifigasreinigung erstellt. Die Einbeziehung der Synthese-
gaserzeugung in die Simulation war notwendig, da die bisherige Kenntnis der bei der
Biomassevergasung erzeugten Synthesegaszusammensetzung beschrankt war. Bei der
Simulation der Synthesegaserzeugung wurde die Abhéngigkeit der Synthesegaszusam-
mensetzung vom Hy/C-Verhéltnis sowie vom ROC' (Relative Ozygen Content) festge-
stellt.

Anschlieffend wurden die Sorptionsgrenzen experimentell ermittelt. Zur Detektierung
der hochtemperaturkondensierenden Alkalispezies im Synthesegas wurde ein Moleku-
larstrahlmassenspektrometer (MBMS) verwendet. Da die Sorptionsgrenzen der bisher
bekannten Sorbentien die geforderte maximale HS-Konzentration von 1 ppmv nicht
unterbieten, wurde ferner eine Sorbentoptimierung auf der Basis von Mischphasen
durchgefiihrt.

Abschlieftend wurden die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen mit denen
der Simulation verglichen und Heifigasreinigungskonzepte fiir den Giissing- sowie den
Viarnamo-Prozess entwickelt.






Abstract

The German goverment decided to increase the percentage of renewable energy up to 20
% of all energy consumed in 2020. The development of biomass gasification technology
is advanced compared to most of the other technologies for producing renewable ener-
gy. So the overall efficiency of biomass gasification processes (IGCC) already increased
to values above 50 %. Therefore, the production of renewable energy attaches great
importance to the thermochemical biomass conversion.

The feedstock for biomass gasification covers biomasses such as wood, straw and fur-
ther energy plants. The detrimental trace elements released during gasification of these
biomasses, e.g. KCl, HyS and HCI, cause corrosion and harm downstream devices.
Therefore, gas cleaning poses an especial challenge.

In order to improve the overall efficiency this thesis aims at the development of gas
cleaning concepts for the allothermic, water blown gasification at 800 °C and 1 bar
(Giissing-Process) as well as for the autothermic, water and oxygen blown gasification
at 950 °C and 18 bar (Vérnamo-Process). Although several mechanisms for K Cl- and
HsS-sorption are already well known, the achievable reduction of the contamination
concentration is still unknown.

Therefore, calculations on the produced syngas and the chemical hot gas cleaning were
done with a thermodynamic process model using SimuSage. The syngas production was
included in the calculations because the knowledge of the biomass syngas composition
is very limited. The results of these calculations prove the dependence of syngas com-
position on Hy/C-ratio and ROC' (Relative Oxygen Content).

Following the achievable sorption limits were detected via experiments. The K C1l con-
taining syngases were analysed by molecular beam mass spectrometry (MBMS). Fur-
thermore, an optimised HsS-sorbent was developed because the examined sorbents
exceeded the sorption limit of 1 ppmv.

The calculated sorption limits were compared to the limits achievable in experiments.
Finally, the hot gas cleaning concepts for both processes were developed on the basis
of these results.
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1. Einleitung

Der momentane Lebensstil der westlichen Welt ist dufserst energieintensiv. Bedingt
durch den rasanten wirtschaftlichen Aufschwung der sogenannten bevolkerungsreichen
yEntwicklungslander® wie China, Indien und Brasilien wird der globale Energiever-
brauch in den kommenden Jahren deutlich ansteigen. So gehen Prognosen davon aus,
dass der Energiebedarf weltweit bis zum Jahr 2030 im Vergleich zu 2002 um 60 % zu-
nehmen wird [1].

In naher Zukunft werden wohl die fossilen Energietriger den weltweiten Energiemix
weiterhin dominieren. Allerdings trégt ein in den letzten Jahrzehnten zunehmendes
Bewusstsein fiir den Klimawandel sowie fiir die Abhéngigkeit von endlichen, fossilen
Energietréagern zur Intensivierung von Forschungsanstrengungen zu regenerativen Ener-
giequellen bei. So ist in Deutschland ein deutlich stédrkerer Anstieg an erneuerbaren
Energien zu verzeichnen, als er noch vor wenigen Jahren prognostiziert wurde. Zu den
erneuerbaren Energiequellen zéhlen dabei die Wind-, Wasser- und Solarenergie sowie
die Nutzung von Biomasse.

Die Nutzung von Ernteresten, Holz und einigen schnell wachsenden Energiepflanzen
der zweiten Generation ermoglichen des Weiteren eine moralisch vertretbare (keine
Verwendung von Nahrungsmitteln) sowie eine kohlendioxidneutrale (kein Abholzen
von Urwildern fiir Palmolplantagen) Energiegewinnung aus Biomasse. Eine weitge-
hend C'Og-neutrale Energiegewinnung ergibt sich beim Energietréger Biomasse aus ei-
ner gleichzeitig nachhaltig gefiihrten Forst- und Landwirtschaft. Diese ermoglichen die
anndhernd vollkommene Aufnahme des bei der Energiegewinnung freigesetzten C'Oq
wahrend des Pflanzenwachstums. Ferner tragen die Diingung und Ernte der Biomasse
zur C'Oz-Anreicherung in der Atmosphére bei. Im Vergleich zur COs-Anreicherung bei
der Nutzung fossiler Energietriager ist diese allerdings gering.

Die Nutzung von Biomasse als regenerativer Energietriger ermdglicht die Verringerung
des C'Oy-Ausstofes. Im Rahmen des Kyotoprotokolls hat sich Deutschland dazu ver-
pflichtet, den Ausstof von Treibhausgasen bis 2012 um 21 % im Vergleich zu 1990 zu
verringern. Das COs-Einsparpotenzial durch die Nutzung erneuerbarer Energien ist in
Abbildung 1.1 dargestellt.

Hinzu kommt, dass die Technologie zur Brennstoffvergasung bereits in den ersten Jahr-
zehnten des vorigen Jahrhunderts entwickelt und auch angewendet wurde, so dass ein
breiter Anwendungsstand an Vergasungstechnologien bereits zur Verfiigung steht. So
zeichnet sich die Brennstoffvergasung neben der Energiegewinnung durch eine flexi-
ble Energiespeicherung aus, da neben Wérme und Strom auch Treibstoffe gewonnen
werden konnen. Da bei der thermischen Biomassevergasung eine hohere Umsetzung
der enthaltenen Kohlenwasserstoffe erreicht werden kann, weist diese im Vergleich zur
bakteriellen Biogasgewinnung eine héhere Effizienz auf. Die Biomasse kann dabei, wie
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Abbildung 1.1.: Treibhausgasreduktion durch erneuerbare Energien [2]

in Gleichung 1.1 beschrieben, als Zwischenspeicher solarer Energie verstanden werden,
auch wenn die Umsetzung der Strahlungsenergie durch Fotosynthese mit bis zu 2 %
cher gering ausfillt [3].

icht

6002+6H20L—>06H1206+602 (1.1)

Zur Deckung von Grundlasten ist die Biomassevergasung lediglich eingeschriankt geeig-
net, da ein dezentrales Energiegewinnungsnetz notwendig ist. Auf Grund des geringeren
Energiegehalts der Biomasse sind zentralisierte Kraftwerksblocke, wie sie derzeit bei der
Stromgewinnung aus Kohle eingesetzt werden, ungeeignet. Des Weiteren schriankt die
hohe Bevolkerungsdichte Deutschlands bei einem gleichzeitig begrenzten Anteil an zur
Verfiigung stehenden Wald- und Ackerflichen die Energiegewinnung aus Biomasse stark
ein. Nichtsdestotrotz gehen Schitzungen davon aus, dass 16 % des Priméren- und 24
% des Endenergiebedarfs in Deutschland durch die Energiegewinnung aus Biomasse
gedeckt werden konnen [4]. Somit bietet die thermische Biomassevergasung das Poten-
zial, einen wichtigen Anteil an einer kurzfristig benotigten Versorgungssicherheit aus
erneuerbaren Energien zu leisten.
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Bei der Energiegewinnung aus Biomasse mittels Gas- und Dampfturbinenprozess (GuD)
mit integrierter Vergasung (IGCC) sind heutzutage bereits Wirkungsgrade > 50 %
erreichbar [5]. Im Gegensatz zur Verbrennung wird die Biomasse bei der Vergasung
unterstochiometrisch (A < 1) thermisch umgesetzt. Das dabei erzeugte Synthesegas
kann je nach Verfahrensfiihrung zu iiber 90 Vol-% aus Hs und CO bestehen. Nach
dem Verlassen des Vergasers wird das Synthesegas zusammen mit vorkomprimierter
Luft in einer Gasturbine thermisch umgesetzt. In den hinteren Stufen der Gasturbine
wird das Rauchgas entspannt und einem Abhitzedampfprozess zugefiihrt [6]. Prognosen
schétzen, dass mittels liberkritischer Dampfparameter mittelfristig mit einer deutlichen
Steigerung des Wirkungsgrads auf iiber 60 % zu rechnen ist |7, §|. Die IGCC Synthe-
segase, welche noch mit Spurstoffen belastet sind, kénnen gereinigt zur Warme- und
Stromgewinnung, aber auch zur Produktion synthetischer Treibstoffe sowie Wasserstoff
genutzt werden [9].

Die bei der Biomassevergasung freigesetzten Spurstoffe wie Alkalien, Schwefel und Chlor
konnen bei hoher Konzentration zu Schadigungen von Anlagenteilen, welche sich im
Anschluss an den Vergaser befinden, fiihren. Zudem sind umweltrechtliche Mafgaben
einzuhalten. Ein zuverlissiger Anlagenbetrieb benotigt daher ein effektives Reinigungs-
konzept, welches auf der Kenntnis, der Art und Menge der freigesetzten Schadstoffe
beruht.

Die Gewinnung synthetischer Treibstoffe bzw. des Wasserstoffs sind die Ansatzpunkte
sowohl des CHRISGAS- [10, 11] als auch des UNIQUE-Projekts [12], in deren Rahmen
diese Arbeit eingebettet ist. Das CHRISGAS-Projekt ( Clean Hydrogen-Rich Synthesis
Gas) wurde initiiert, um zum einen eine energieeffiziente sowie kostengiinstige Produk-
tion eines wasserstoffreichen Synthesegases aus Biomasse zu demonstrieren. Zum ande-
ren soll die mogliche Weiterverarbeitung des Synthesegases zu Treibstoffen, z. B. mittels
Fischer-Tropsch-Synthese, bzw. zu reinem Wasserstoff aufgezeigt werden. Als Demons-
trationsanlage dieses Projekts dient das VVBGC ( Vaxjo Virnamo Biomass Gasification
Center), welches sich im schwedischen Vérnamo befindet. Vor dem Projektbeginn ge-
staltet sich die Gasreinigung im Anschluss an die Druckwirbelschichtvergasung derart,
dass kondensierbare Verunreinigungen wie Alkalien mittels Warmetauscher aus dem
Synthesegas auskondensiert werden. Die so gebildeten Partikel werden mittels Heifsgas-
filter abgeschieden und das Synthesegas zur katalytischen Reformierung wieder erhitzt.
Da sowohl die Abkiihlung als auch die anschliefsende Erwarmung des Synthesegases die
Effizienz des Gesamtprozesses verringern, wird eine Synthesegasreinigung bei vergaser-
ghnlichen Bedingungen angestrebt.

Im Rahmen des UNIQUE-Projekts soll die Produktion eines gereinigten, reformierten
und somit wasserstoffreichen Synthesegases demonstriert werden, welches zur Energie-
gewinnung direkt in eine SOFC-Brennstoffzelle (Solid Ozide Fuel Cell) geleitet wird.
Sowohl die Heiftgasreinigung als auch die Reformierung des Synthesegases werden da-
bei noch im Vergaser durchgefiihrt. Die Demonstrationsanlagen des UNIQUE-Projekts
befinden sich im Osterreichischen Giissing und im italienischen Trisaia.
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Das Ziel dieser Arbeit ist die Erstellung eines Heifsgasreinigungskonzepts fiir den Giissing-
sowie fiir den Varnamo-Prozess. Im Giissing-Vergaser wird die Biomasse bei 850 °C und
1 bar, im Vérnamo-Vergaser bei 950 °C und 18 bar vergast. Der Schwerpunkt der Un-
tersuchungen liegt dabei auf der Einbindung von Alkalien und Schwefel.

Vorangegangene Untersuchungen zum Freisetzungsverhalten haben bereits gezeigt, dass
die Belastungen der IGCC Synthesegase durch Spurstoffe, bedingt durch die enormen
Inhomogenitaten der Biomassen, eine weite Variation aufweisen [13]. Die Daten zu
den freigesetzten Spurstoffkonzentrationen der im Rahmen der Projekte untersuchten
Biomassen sind zu Beginn der vorliegenden Arbeit dufserst eingeschrankt. Daher sollen
zunéchst Prozessmodelle zur Simulation der Vergasung im Giissing- sowie im Varnamo-
Vergaser erstellt werden. Diese sollen anschlieffend um die Betrachtung einer sorptiven
Einbindung von Alkalien und Schwefel aus der Gasphase erweitert werden. Die Struktur
der erstellten Prozessmodelle soll dabei auch eine Einflussanalyse verschiedener Verga-
sungsparameter auf die Freisetzung und die Einbindung der Spurstoffe erlauben.

Auf der Basis der bei der Simulation gewonnen Erkenntnisse sollen anschlieftfend experi-
mentelle Untersuchungen zur sorptiven K Cl- und HyS-Heiftgasreinigung durchgefiihrt
werden. Zur Untersuchung der sorptiven Einbindung werden synthetisch zusammenge-
mischte Synthesegase mit einer K Cl- bzw. HS-Verunreinigung beladen und bei atmo-
sphérischem Druck im Temperaturbereich von 800-900 °C durch eine Sorbentschiittung
geleitet. Die Analyse der gereinigten Synthesegase geschieht mittels Massenspektrome-
trie. Da Alkalien wie NaCl und KCI einen Schmelzpunkt von 801 °C bzw. 773 °C
aufweisen, werden die mit KCl beladenen Synthesegase mittels Molekularstrahlmas-
senspektrometrie analysiert.

Im Anschluss an die Vorstellung und die Diskussion der Ergebnisse werden diese auf
den Giissing- sowie Véarnamo-Prozess iibertragen und Reinigungskonzepte fiir beide
Prozesse vorgestellt.



2. Grundlagen der Biomassevergasung
und der chemischen HeiBgasreinigung

In diesem Kapitel werden die Grundlagen der Biomassevergasung sowie der Heifsgas-
reinigung vermittelt. Zu Beginn wird hierzu der Begriff der Biomasse genauer definiert,
bevor auf dessen Potenzial als zukiinftige Energiequelle weiter eingegangen wird. Im
Anschluss an die unterschiedlichen Vergasertypen wird eine Kennzahlanalyse zur Bio-
massevergasung vorgestellt, welche eine brennstoffabhéngige Beschreibung der resul-
tierenden Synthesegase ermoglicht. Abschliefend wird auf die Bedeutung der in den
Synthesegasen enthaltenen Spurstoffe eingegangen und die Grundlagen der sorptiven
Heiftgasreinigung vorgestellt.

2.1. Biomasse und dessen Potenzial als Energietrager der
Zukunft

Da der Begriff der Biomasse nicht iiber Landesgrenzen hinweg einheitlich definiert ist,
wird dieser zunédchst eingehender vorgestellt. Dabei gilt es vor allem, die Biomasse von
den fossilen Brennstoffen abzugrenzen. So wird z. B. Torf in Schweden unter dem Begriff
der Biomasse gefasst, wiahrend dieser in Deutschland bereits als fossiler Energietréger
gilt.

Im Rahmen dieser Arbeit wird Biomasse als kohlenstofthaltige bzw. organische Substanz
verstanden, welche wie folgt unterteilt werden kann [14].

abgestorbene nicht fossile Zoo- und Phytomasse (z.B Holz, Stroh)
e die in der Natur lebende Zoo- und Phytomasse

e die daraus resultierenden Riickstédnde (z. B. Exkremente)

durch stoffliche Nutzung sowie durch technische Umwandlung entstandene Stoffe
wie Papier, Schwarzlauge, Zellstoff, Pflanzenole, Schlachtabfille und Hausmiill

Somit ist Biomasse in Primér- und Sekundarprodukte einteilbar. Unter den Primérpro-
dukten werden dabei die durch Fotosynthese gewonnenen Stoffe wie Pflanzen gefasst.
Die sekundire Biomasse entsteht durch den Um- bzw. Abbau organischer Stoffe in
hoheren Lebewesen. Diese umfasst daher die gesamte Zoomasse, wie auch deren umge-
setzte Substanzen.

Im Rahmen der thermischen Umsetzung von Biomasse werden meist sogenannte biogene
Festbrennstoffe verwendet, welche zu den Primérprodukten zéhlen. Verwendbare bioge-
ne Festbrennstoffe ergeben sich aus dem gezielten Anbau von Energiepflanzen sowie aus
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Riickstédnden der Forst- und Landwirtschaft. Fiir den Anbau von Energiepflanzen gilt
es, zum einen eine Konkurrenz zwischen Energie- und Nahrungsmittelgewinnung aus
moralischen Griinden zu vermeiden und zum anderen den Energiegewinn pro Hektar zu
maximieren. Daher ist Abstand von der Verwendung von Feldfriichten zur Energiege-
winnung zu nehmen und stattdessen die Nutzung der gesamten Pflanze zu férdern. Holz
aus dem Wald oder aus Schnellwuchsplantagen (Weide, Pappel) sowie Energiepflanzen
(Miscanthus, Switchgrass) stellen daher eine bessere und einfacher zu handhabende
Alternative dar [15]. In Abbildung 2.1 sind Quellen fiir energetisch nutzbare biogene
Festbrennstoffe dargestellt.

Biogene
Festbrennstoffe
Riickstande Energiepflanzen
I | |
Holzartige Halmgutartige Holzartige Halmgutartige
Biomasse Biomasse Biomasse Biomasse
I
[ | |
Riickstéande Rickstande
Bestands- aus der nachder
riickstande Weiter- Ernte
verarbeitung

Wald- Industrie- Unbehandel- Stroh Holz aus Getreide-
restholz restholz tes Altholz Kurzumtrieb ganzpflanzen
Schwach- Sagerest- Behandeltes Heu aus Land- Energie-
holz holz Altholz schaftspflege gréser
Strassen- Strassengras-
randholz schnitt
Landschafts-
pflegeholz

Abbildung 2.1.: Unterteilung von biogenen Festbrennstoffen

Im Jahr 2009 lag der Verbrauch an Primérenergie bei ca. 2400 TWh [2]. Mit knapp
89 % wurde der weitaus groRte Teil dieser Energie aus fossilen Brennstoffen gewonnen.
Wie in Abbildung 2.2 dargestellt, prognostiziert die Energiebranche ein Wachstum der
erneuerbaren Energien auf 28 % bis 2020, was beinahe einer Verdreifachung des heutigen
Anteils entspréche.

Ein aktueller Vergleich von Prognosen in Abbildung 2.3 zeigt allerdings, dass die Aus-
baudynamik der erneuerbaren Energien die Erwartungen der letzten Jahre deutlich
iibertroffen hat, sodass selbst ein Ubertreffen der 28 % nicht ausgeschlossen werden
kann. Mafgeblich hierfiir wird die Entwicklung des Olpreises sein. Dieser hat bereits
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Abbildung 2.2.: Prognose des Anteils erneuerbarer Energien am gesamten Energiever-
brauch bis 2020 [2]

durch den rasanten Anstieg der letzten Jahre in Kombination mit einer gleichzeitigen
Kostensenkung der erneuerbaren Energie-Technologien die Entwicklung der regenera-
tiven Energien deutlich beschleunigt [16].

Neben der Gesamtmenge an Energie ist in den letzten Jahren vor allem die Energie-
sicherheit bei der Entwicklung eines zukiinftigen Energiekonzepts fiir Deutschland in
den Vordergrund getreten. Aufgrund der weitgehenden Analogie zwischen der Energie-
gewinnung aus Kohle und der thermischen Energiegewinnung aus Biomasse sind die in
Abbildung 2.4 dargestellten, regelintensiven und bedarfssynchronen Schwankungen der
Wind- und Sonnenenergie vermeidbar.

Da die Technologie der Brennstoffvergasung bereits in der ersten Hélfte des vergan-
genen Jahrhunderts entwickelt wurde, ist diese weitgehend ausgereift. So bietet die
Energiegewinnung mittels IGCC die Mdglichkeit der flexiblen Strom-, Warme- sowie
Kraftstoffgewinnung aus Biomasse, sodass dieses Verfahren zum kurzfristig initiierten
Abfangen von Nachfragespitzen im Stromverbrauch (Mittellastversorgung) geeignet ist.
Die in Abbildung 2.5 dargestellte Entwicklung der anteilig gewonnenen Energieformen
aus Biomasse in Deutschland belegt das breite Anwendungsspektrum.

Im Bereich der Warmegewinnung steuert die Biomasse bereits, wie in Abbildung 2.6
dargestellt, mit knapp 83 % den deutlich groften Anteil aller erneuerbaren Energien
bei.

Bedingt durch die in Deutschland niedrige, pro Kopf zur Verfiigung stehende Anbauflé-
che fiir Energiepflanzen, ist der Energieertrag aus Biomasse auf 350-400PJ /a allerdings
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Abbildung 2.3.: Vergleich der Prognosen mit der tatséchlichen Energiebereitstellung
aus erneuerbaren Energien in Deutschland [16]
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Abbildung 2.4.: Schwankungen in der Energieversorgung durch Windenergie 2]



2.1. Biomasse und dessen Potenzial als Energietréiger der Zukunft
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Abbildung 2.5.: Entwicklung der Energiegewinnung aus Biomasse in Deutschland [16]

Warme aus Erneuerbaren Energien 2008
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Abbildung 2.6.: Warmebereitstellung aus erneuerbaren Energien 2008 in Deutschland
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begrenzt [18]. Dies entspricht laut Tabbele 2.1 in etwa 2,5 % des Primérenergiebedarfs
von 2005. Noch ist nicht entschieden worden, wie die mittels biogener Festbrennstof-
fe zur Verfligung stehende Energie in Deutschland am sinnvollsten eingesetzt werden
soll. Die Griinde hierfiir sind vielschichtig. Unter anderem ist die Wirtschaftlichkeit der
Fliissigtreibstoffgewinnung aus Biomasse noch nicht ausreichend nachgewiesen, sodass
die EU verschiedene Nutzungsmoglichkeiten dieser Ressource iiberpriift.

Tabelle 2.1.: Abgeschétzte, in Deutschland zur Verfiigung stehende Menge an biogenen
Festbrennstoffen [18] sowie deren Anteil am Primérenergieverbrauch von

2005
Verfiligbare Menge Technisches Theoretischer Anteil
pro Jahr Energiepotenzial an Primérenergie
[PJ/a] von 2005 [%]

Waldrestholz 16 Mio.m? 142 1,00

Altholz 8-10 Mio.m? 81 0,57

Landschaftspflegeholz 1 Mio.m3 7 0,05

Industrieholz 2,2 Mio.t 40 0,28

Stroh 8 Mio.t 104 0,73

> - 374 2,63

Zusammenfassend gilt, dass die Ressource Biomasse in bevolkerungsreichen Léndern
wie Deutschland nicht ausreichend vorhanden ist, um den gesamten Energiebedarf der
Bevolkerung decken zu koénnen. Allerdings ist die Technik zur Energiegewinnung aus
Biomasse aufgrund ihrer langen Entwicklung ausgereift und damit sofort verfiigbar.
Diese Technik ermoglicht eine flexible Strom-, Warme- und Treibstoffgewinnung und
ist nicht wie andere erneuerbare Energien von dufteren Einfliissen abhéngig. Daher stellt
die Biomasse ein Energiepotenzial dar, das zukiinftig auch in Deutschland genutzt wer-
den sollte. Ein belastbares Energiekonzept fiir die Zukunft Deutschlands besteht aber
aus der Kombination verschiedener erneuerbarer Energien.
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2.2. Biomassevergasung und Vergaserbauarten

Der Begriff der Biomassevergasung beschreibt die thermische Umwandlung eines Brenn-
stoffs (Biomasse) zusammen mit einem Vergasungsmedium (Wasserdampf, Luft oder
Sauerstoff) bei unterstochiometrischen Bedingungen (Stoffmengenverhiltnis von Sau-
erstoff zu Brennstoff < 1). Diese Umwandlung dient der Herstellung eines brennbaren
Gases (Synthesegas), welches zur Treibstoffproduktion oder der Strom- bzw. Warmeer-
zeugung verwendet wird. Wahrend der Vergasung wird die Biomasse, bedingt durch den
Wirmeeintrag und das Zufiihren des Vergasungsmediums, partiell oxidiert. Die leicht-
fliichtigen Komponenten entweichen der Biomasse und der verbleibende Kohlenstoff
wird zu Kohlenmonoxid bzw. je nach Zugabemenge an Vergasungsmedium zu Kohlen-
dioxid umgesetzt. Somit entsteht bei der Biomassevergasung ein Synthesegas, bestehend
aus Hy, CO und CHy als gewiinschte Komponenten und ferner aus H2O, COy sowie
hoheren Kohlenwasserstoffen (Teeren). Die Mengenanteile der einzelnen Synthesegas-
komponenten sind dabei von den Vergasungsbedingungen wie Art der verwendeten
Biomasse, Quantitit des zugefithrten Vergasungsmediums sowie der Reaktionstempe-
ratur und Druck abhéngig. Dient Luft als Vergasungsmedium, so liegt das Synthesegas
in verdiinnter Form vor.

Die zur Biomassevergasung benotigte Wéarme kann entweder iiber einen Warmestrom
von aufen eingetragen (allotherme Vergasung) oder durch eine Teilverbrennung des
Synthesegases erzeugt (autotherme Vergasung) werden. Letzteres ist mit einer Verhéalt-
nisverschiebung der Synthesegaskomponenten zu den oxidierten Spezies (CO2 sowie
H>0) verbunden. Im Wesentlichen ldsst sich die Biomassevergasung in vier Teilschritte
unterteilen [19]:

1. Trocknung
2. Pyrolyse
3. Oxidation

4. Reduktion

Auch im vorgetrockneten Zustand enthalten Biomassen mindestens 10 wt-% Wasser.
Daher beginnt jede Biomassevergasung mit der Trocknung, welche beim anfénglichen
Aufheizen der Biomasse bis ca. 200 °C stattfindet. In diesem Temperaturbereich wird
jegliche chemische Reaktion durch die stark gehemmte Kinetik unterdriickt.

Beim weiteren Aufheizen der Biomasse bis 500 °C kommt es zur endothermen Py-
rolyse, bei der die volatilen (leichtfliichtigen) Anteile der Biomasse emittiert werden.
Unter volatile Bestandteile werden zum einen hochmolekulare Polymere wie Lignin,
Cellulose und Hemicellulose und zum anderen anorganische Spezies wie Alkalichlori-
de (KCIl und NaCl) und Schwefelwasserstoff (H2S) zusammengefasst. Wahrend der
Pyrolyse werden die organischen Biomassebestandteile infolge der Wérmezufuhr unter
Sauerstoffabschluss in kiirzere Molekiile (Teere) aufgespalten. Die Kettenlinge und Zu-
sammensetzung der Teere variieren dabei in einem weiten Bereich. Bei Temperaturen
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2.2. Biomassevergasung und Vergaserbauarten

oberhalb von 500 °C sind bereits bis zu 90 % der volatilen Bestandteile als Wasserdampf
und kondensierbare Teere verdampft.

Die verbliebene Biomasse enthélt weiterhin noch geringe Wasserstoff- und Sauerstoffan-
teile, mit 85 wt-% besteht diese aber zum groften Teil aus Kohlenstoff. Je nach Sauer-
stoffgehalt der umgebenden Atmosphére wird die verbliebene Biomasse bei steigender
Temperatur teilweise oder vollstindig oxidiert. Somit ist die Prozesstemperatur iiber
den Vergasungsmediumsstrom steuerbar. Ein Erhohen des Vergasungsmediumsstroms
fordert die Oxidation der verbliebenen Biomasse, dies sorgt bei der autothermen Ver-
gasung fiir die benotigte Prozesswarme. Diese entsteht {iberwiegend bei den folgenden
Reaktionen [20]:

C (s) + 02 () <= CO5 (g -394 kJ/mol (2.1)
C(s) +1/2 05 (g) <= CO (yy - 111 kJ/mol (2.2)
CO (g) +1/2 Oy (g <= CO;4 () - 283 kJ/mol (2.3)
Hy (g) + 1/2 0y () < H30 () - 242 kJ /mol (2.4)

Die beiden letztbeschriebenen Gleichungen 2.3 und 2.4 sind bei der Vergasung uner-
wiinscht, da diese zu einer Minderung des Heizwerts im erzeugten Synthesegas fiihren.
In der Reduktionszone der Vergasung sind weitere Gas-Gas- bzw. Gas-Feststoff-Reak-
tionen moglich, welche durch die Variation von Temperatur und Druck beeinflusst wer-
den:

C(s) + H20 () <= CO (4 + Hy () +131 kJ/mol (2.5)
C (5) + COq () < 2C0 (g +173 kJ/mol (2.6)
CO (4 + H20 () < COy (4 + H () - 41 kJ/mol (2.7)
C (s +2Hy () < CHy () - 75kJ /mol (2.8)

Anhand von Gleichung 2.6 (Boudouard-Reaktion) und 2.5 (Wassergas-Reaktion) ist
erkennbar, dass ein Anheben der Temperatur sowie ein Senken des Drucks eine Ver-
schiebung zugunsten von CO und Hy bewirkt.

Parallel zur Wassergas-Reaktion findet allerdings die Wassergas-Shift-Reaktion in Glei-
chung 2.7 statt, sodass bei einer Temperaturerh6hung auch Wasser entsteht. Da die
Temperaturerhhung die Methanbildung nach Gleichung 2.8 verringert, wirkt sich die-
se fordernd auf den C'O- und Hs-Gehalt im Synthesegas aus.

Neben dem Bestreben, ein moglichst Ha- und C'O-reiches Synthesegas zu erhalten, wird

12
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ein moglichst niedriger Kohlenstoffgehalt in der Biomasseasche angestrebt, da dieser die
Prozesseffizienz erheblich beeinflusst. Ferner stellen eine niedrige Teerkonzentration so-
wie niedrige Alkali-, Chlor- und Schwefelgehalte Giitekriterien fiir das Synthesegas dar.
Diese Synthesegaskomponenten bergen die Gefahr der Belagbildung und Korrosion an
Prozessbauteilen, welche sich im Anschluss an den Vergaser befinden (Warmetauscher,
Turbinen). Eine effiziente Beseitigung solcher Synthesegasverunreinigungen ist daher
notwendig. Die Bedeutung von Spurstoffen und die Heifigasreinigung bei der Biomas-
severgasung werden in Kapitel 2.4 bzw. 2.5 eingehender beschrieben.

Das Bestreben nach Unabhingigkeit von Olvorkommen fiihrte bereits in den 40er Jah-
ren des vorigen Jahrhunderts zur grofttechnischen Anwendung der Brennstoffvergasung.
Seither ist eine Vielzahl unterschiedlicher Vergasertypen entwickelt worden. Von der
prinzipiellen Funktionalitdt lassen sich allerdings sémtliche Vergaser auf die drei in
Tabelle 2.2 angegebenen Verfahren zuriickfiithren [20].

Tabelle 2.2.: Verfahren zur Brennstoffvergasung

Festbettverfahren Bewegtbettverfahren Mehrstufige Verfahren
Gleichstromverfahren Stationdre Wirbelschicht Kombination Festbett-
Gegenstromverfahren Zirkulierende Wirbelschicht | und/oder Bewegtbett-
Weitere Festbettverfahren | Flugstromverfahren verfahren

Der Vergaser selbst setzt sich oft aus einem Stahlbehélter und einer Schutzschicht wie z.
B. einer Ausmauerung zusammen. Diese dient dem Behélter als Schutz vor den hohen
Temperaturen sowie vor Korrosion.

Entscheidend fiir die Verfahrensauswahl ist die Wirtschaftlichkeit des Prozesses. Diese
wird durch den Leistungsbereich sowie die Grofe der Anlage vorgegeben. Aufgrund
der geringen Betriebs- und Investitionskosten werden luftbetriebene Festbettvergaser
im Bereich niedriger Brennstoffwirmeleistungen (BWL) bis 5MW gy, eingesetzt. Bei
den Festbettvergasern wird zwischen Gegenstromvergasern und Gleichstromvergasern
(s. Abb. 2.7) unterschieden.

Brennstoff Brennstoff
Ten;tpe_:lratu.r- | @ | | |
verteilung: o> r>L g SytNESE- P —
— gas Trocknung
<300°C Trocknung = o Pyrolyse
<600°C Pyrolyse | 3 - 2 L
— — Luft m=> 2 Oxidation ¢ <= Luft
1000°C O | Reduktion | & Rost = g, 2
< ° v os
. . H
Oxidation | Reduktion
— A Synthese-
== Luft S \ampSy
che gas

Abbildung 2.7.: Stoffstromfiihrungen beim Gegenstrom- und Gleichstromvergaser
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Der Vorteil des Gegenstromverfahrens bei der Festbettvergasung ist der geringe An-
spruch an den Brennstoff. Dieser kann von geringer Qualitét sein, einen hohen Was-
sergehalt (bis zu 50 wt-%) und eine grobe Stiickigkeit aufweisen. Ferner liegt auch bei
relativ grofer Anlagengroéfie eine homogene Durchmischung der Vergaseratmosphére
vor. Der Nachteil dieses Verfahrens liegt im hohen Teer- und Partikelgehalt des Syn-
thesegases (10 000 — 100 000 mg/m? (i. N.)), welcher in der Art der Stoffstromfiihrung
begriindet ist. So werden die bei der Pyrolyse erzeugten Teere aufgrund der Gasstro-
mungsrichtung nicht weiter thermisch gecrackt oder oxidiert. Ferner stellt sich eine hohe
Partikelbeladung infolge der Trocknungszonendurchstromung ein, da dort ein Grofsteil
des Staubs entsteht.

Eine Verringerung der Synthesegasbelastung mit Teeren und Partikeln wird durch die
Umkehrung der Gasstromrichtung erreicht. Wie in Abbildung 2.7 dargestellt, durch-
stromen die Pyrolysegase die Oxidationszone, sodass die enthaltenen Teere thermisch
gecrackt oder oxidiert werden. Der Teergehalt im Synthesegas sinkt somit auf lediglich
0,1-2 % der Teermenge im Gegenstromvergaser. Da der Brennstoff im Gleichstrom-
verfahren die Oxidationszone ebenfalls durchquert, nimmt auch die Staubbeladung im
Synthesegas ab. Der Nachteil der gleichgerichteten Gasstromrichtung ist der verringer-
te Kaltgaswirkungsgrad 7 i¢ges Dach Gleichung 2.9. Dieser sinkt infolge der hoheren
Synthesegasaustrittstemperatur.

Eprennst
TNKaltgas = ELM (29)
Synthesegas
Dabei gilt:
NKaltgas Temperaturbereinigter Kaltgaswirkungsgrad
EBrennstof Energiegehalt des Brennstoffs
Egynthesegas Energiegehalt des Synthesegases

Trotz des gesunkenen Kaltgaswirkungsgrads und der geringeren Brennstofftoleranz
iiberwiegen die Vorteile der Synthesegasreinheit beim Gleichstromverfahren. Somit ver-
deutlicht sich der Stellenwert eines reinen bzw. gereinigten Synthesegases.

Bei Anlagengroften oberhalb von 5 MW gy stellt sich eine gleichméfige Sauerstoff-
verteilung im Vergaser als limitierender Faktor heraus. Da mit Bewegtbettverfahren
sowohl eine homogene Sauerstoffverteilung als auch ein problemloser Scale-up realisiert
werden konnen, wird dieses Verfahren bis zu einer Anlagengrofe von 100 MW gy p,
angewendet. Allerdings sind Anlagen mit einer Leistung oberhalb von 50 MW gy r,
welche ausschliefslich mit Biomasse betrieben werden, als kritisch zu sehen, da infolge
von verldngerten Transportwegen weder ein umweltfreundlicher noch ein wirtschaftli-
cher Betrieb moglich ist.

Unter Bewegtbettverfahren werden die 1926 von WINKLER entwickelte Wirbelschicht-
technik (stationdr und zirkulierend) sowie der in den 1940er Jahren von KOPPERS-
ToTzZEK entwickelte Flugstromreaktor gefasst. Beide Verfahren wurden zur Kohle-
vergasung entworfen. Aufgrund von Betriebsproblemen der Festbettreaktoren bei der
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Biomassevergasung wird diese meist im Wirbelschichtreaktor durchgefithrt. Bei der
Wirbelschichtvergasung wird zwischen der mit stationdrer und der mit zirkulierender
Wirbelschicht unterschieden. Wie in Abbildung 2.8 dargestellt, wird das Wirbelbett-
material mit dem Brennstoff vermischt und dem Fluidisierungsmedium durchmischt.

Synthesegas Synthesegas

t

Wirbelschicht
Freeboard
Asche
Brennstoff Brennstoff
Wirbelschicht @
[ v
\ Rost ———

v
t¥ R 2
Luft Asche Luft Asche

Abbildung 2.8.: Stoffstromfiihrungen beim stationdren und zirkulierenden Wirbel-
schichtvergaser

Aufgrund der hohen Gasgeschwindigkeit sowie der fehlenden Oxidationszone in den
Wirbelschichtvergasern ist der Partikel- und Teergehalt der erzeugten Synthesegase
recht hoch. Die Partikel bestehen aus Bettmaterial, Asche und unverbranntem Brenn-
stoff und werden am Zyklon abgeschieden. Wéahrend bei der stationdren Wirbelschicht
sdmtliche Partikel dem Prozess entzogen werden, wird das abgeschiedene Bettmate-
rial zusammen mit den groferen Partikeln bei der zirkulierenden Wirbelschicht iiber
einen Siphon wieder in den Vergaser geleitet. Somit wird ein héherer Umsatz der Bio-
masse erreicht, was eine Verbesserung des Anlagenwirkungsgrads zur Folge hat. Als
Bettmaterial werden meist inerter Quarzsand (Si03) oder zur Erhéhung der Teerspal-
tung katalytisch wirkende Olivinsande ((Cu,Mg,Fe)2S5i04) eingesetzt. Mit Gehalten
von 200-50 000 mg/m? (i. N.) bei der stationdren und 1000-20 000 mg/m? (i. N.) bei
der zirkulierenden Wirbelschicht ist der Teeranteil zwar im Vergleich zum Gegenstrom-
vergaser deutlich reduziert, allerdings geht dadurch dennoch weiterhin ein hoher Anteil
des eingebrachten Energiegehalts verloren.

Bei der Flugstromvergasung wird die Teer- sowie Partikelproblematik durch eine Be-
triebstemperatur von bis zu 1600 °C umgangen. Bedingt durch die hohe Temperatur
kénnen sowohl die Teere im ausreichenden Mafse gecrackt als auch die Partikel verfliis-
sigt und in Form von Schlacke abgeschieden werden. Ferner zeigen Untersuchungen,
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dass die Schlacke Schwermetalle aus der Gasphase aufnimmt [22]-[24]. Ein weiterer
Vorteil der Flugstrom- und der Wirbelschichtvergasung ist die Moglichkeit der druck-
aufgeladenen Vergasung, welche sich forderlich fiir einen GuD (Gas und Dampf Prozess)
auswirkt.

Des Weiteren besteht die Moglichkeit, die beschriebenen Verfahren zu kombinieren.

2.2.1. Biomassevergasung im Giissing-Prozess

Wie in Abbildung 2.9 dargestellt, handelt es sich beim Giissing-Prozess um einen FICFB
(Fast Internally Circulating Fluidised Bed)-Gasification Process. Dieser stellt eine Mo-
difikation des bereits in Kapitel 2.2 vorgestellten zirkulierenden Wirbelschichtreaktors
dar. Die Modifikation besteht in der Riickfiihrung des am Zyklon abgeschiedenen Fest-
stoffs (Bettmaterial und unverbrannte Biomassebestandteile). Im Gegensatz zum be-
reits vorgestellten Verfahren durchstromt dieser abgeschiedene Feststoff eine Brenn-
kammer, bevor dieser in den Vergaser zuriickgeleitet wird. Bei der Durchstromung der
Brennkammer wird das Bettmaterial infolge der exothermen Umsetzung der unver-
brannten Biomassebestandteile an Luft erhitzt. Die Biomasse wird somit in einer Kom-
bination aus Vergaser und Brennkammer umgesetzt [21] und sorgt durch die Zirkulation
des Bettmaterials selbst fiir den Warmeeintrag in den Vergaser. Beim Giissing-Vergaser
handelt es sich daher um einen allothermen Vergaser, der dennoch seine Warmeenergie
aus der Biomasse bezieht.

Die Ubergiinge des Bettmaterials sind so angeordnet, dass ein Gasaustausch zwischen
Vergaser und Brennkammer nicht moglich ist. Ferner werden trotz fehlender Luftzer-
legung stickstoffarme und teerreduzierte Synthesegase gewonnen. Bedingt durch den
erhohten Brennstoffumsatz sowie die Einsparung der Luftzerlegung ergibt sich eine
Wirkungsgraderhohung fiir den FICFB-Prozess.

Werden Holzpellets (Wood Pellets Giissing), deren Zusammensetzung in Tabelle 2.4
angegeben ist, im Giissing-Prozess zusammen mit Wasserdampf bei 880 °C und at-
mosphérischem Druck vergast, so ergibt sich die in Tabelle 2.3 beschriebene feuchte
Synthesegaszusammensetzung.

Tabelle 2.3.: Zusammensetzung des Synthesegases aus Wood Pellets Giissing [25]
[Vol-%)]

Hy CO Hy;O COy CHs Ns
36 25 17 11 7 4

Neben dem Vergaser ist auch das bisherige Gasreinigungsverfahren in Abbildung 2.9
dargestellt. Das Synthesegas wird im direkten Anschluss an die Vergasung gekiihlt
und anschliefend gefiltert. In Abhéngigkeit vom weiteren Verwendungszweck wird das
Synthesegas entweder mittels Motor bzw. Turbine verstromt oder zur weiteren Verar-
beitung wieder erhitzt.
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Abbildung 2.9.: Fliefbild des derzeitigen Giissing-Prozesses [21]
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Wie bereits in Kapitel 1.2 beschrieben, soll im Rahmen des UNIQUE-Projekts (s. Kap.
1.1) ein Heifigasreinigungskonzept fiir den Giissing-Prozess entwickelt werden. Auf die
dabei geplanten Modifikationen am Giissing-Vergaser wird in Kapitel 2.5.1 néher ein-
gegangen. Die Zusammensetzungen der in diesem Projekt betrachteten Biomassen sind
in Tabelle 2.4 angegeben.
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2.2. Biomassevergasung und Vergaserbauarten

2.2.2. Biomassevergasung im Virnamo-Prozess

Das Fliefibild des Viarnamo-Prozesses in Abbildung 2.10 zeigt einen Vergaser mit zirku-
lierender Wirbelschicht. Die Biomasse wird im Vérnamo-Vergaser zusammen mit einem
Gemisch aus Wasserdampf und Luft bei 950 °C und 18 bar umgesetzt.

FLARE

GASIFIER WATER/STEAM SYSTEM = BLUE
FUEL GAS/FLUE GAS = RED
AIR = GREEN
ﬁ-w
I
|

GAS COOLER

|
‘ BOOSTER HOT GAS FILTER
COMPRESSOR
CHIMNEY
STEAM TURBINE

MV W W_>

HEAT RECOVERY
STEAM GENERATOR

DISTRICT HEATING

Abbildung 2.10.: Fliekbild des urspriinglichen Varnamo-Prozesses [10]

Neben den bereits erwéhnten Anlagenteilen ist in Abbildung 2.10 auch das urspriing-
liche Gasreinigungskonzept des Varnamo-Prozesses dargestellt, welches aus Gaskiih-
lung mit anschlieRender Gasfilterung besteht. Im Rahmen des CHRISGAS-Projekts (s.
Kap. 1.1) wird dem Vergaser eine Luftzerlegung vorgeschaltet sowie eine Modifikation
des Gasreinigungskonzepts vorgenommen, welche in Kapitel 2.5.1 eingehender erldutert
wird. Die Zusammensetzungen der in diesem Projekt betrachteten Biomassen sind in
Tabelle 2.5 angegeben.

Theoretische Betrachtungen von ALBERTAZZI et al. [26] ergeben fiir das Synthesegas
aus Wood A im modifizierten Varnamo-Prozess die in Tabelle 2.6 angegebene Zusam-
mensetzung. Unter KW werden dabei sémtliche Kohlenwasserstoffe mit Ausnahme des
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2.2. Biomassevergasung und Vergaserbauarten

Methans zusammengefasst.

Tabelle 2.6.: Synthesegaszusammensetzung bei Verwendung von Wood A [Vol-%)]

Hy, CO H,O CO; CH, Ny KW
11,8 11,9 37,7 279 82 01 22
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2.3. Kennzahlanalyse der Biomassevergasung

Bei einem Grofteil der heutzutage verwendeten Vergasungsbrennstoffe handelt es sich
um duferst inhomogene Materialien wie Kohle, Biomasse oder Abfille. Daher stellen die
Angaben iiber die Eingangsbedingungen eines Vergasers eine wichtige Information zur
Wahrung der Vergleichbarkeit der Synthesegaszusammensetzungen und der Ubertrag-
barkeit auf unterschiedliche Vergasungsbedingungen dar. Ferner bildet eine fundierte
Kenntnis moglicher Synthesegaszusammensetzungen die Grundlage einer strukturier-
ten Diskussion iiber die chemische Heifsgasreinigung im Brennstoffvergaser.

Modelle zur Bestimmung von Synthesegaszusammensetzungen aus der Biomasseverga-
sung existieren zwar bereits, allerdings werden zur Darstellung stets brennstoffabhéngi-
ge Kenngrofen wie das relative Brennstoff/Luft-Verhéltnis F,., und die relative Feuch-
tigkeit des Brennstoffs h verwendet [27]-[32]. Eine brennstoffunabhéngige Anwendbar-
keit dieser Kennzahlen ist nicht moglich. Die gemeinsame Darstellung von Synthesegas-
zusammensetzungen aus verschiedenen Brennstoffen gibt nur ein verzerrtes Bild wie-
der, da die Eingangsbedingungen, bedingt durch die brennstoffabhéngigen Kenngrofen,
nicht einander entsprechen. Ein direkter Vergleich von erreichbaren Synthesegaszusam-
mensetzungen aus verschiedenen Brennstoffen ist somit nicht zu erreichen.

Neben der Verwendung der brennstoffabhéngigen Kenngrofen wird stets von einem
vollstdndigen Umsatz des Kohlenstoffs ausgegangen, sodass der in der Asche gebundene
Kohlenstoff sowie Teere in diesen Modellen nicht beriicksichtigt werden. Eine Modell-
anpassung an reale Begebenheiten wird somit erschwert.

Zur Uberwindung dieser Probleme wird im Folgenden eine Kennzahl definiert, durch
deren Verwendung die Synthesegaszusammensetzung eines realen Vergasers, unabhén-
gig vom verwendeten Brennstoff, eindeutig beschreibbar ist.

2.3.1. Definition des ‘Relative Oxygen Content’ (ROCy,;c)

Wie in Kapitel 2.2 bereits erlautert wird, findet eine Vergasung bei unterstochiometri-
schen Bedingungen statt. Mithilfe der bereits erwdhnten Kenngrofen F.; und h, werden
der Sauerstoff- bzw. Wassereintrag in den Vergaser beschrieben. Wird der Sauerstoff-
eintrag auf die stochiometrische Zusammensetzung des Brennstoffs bezogen, ergibt sich
die Luftiiberschusszahl A, deren Definition in Gleichung 2.10 angegeben ist.

Stoffmenge Oy aus Oxidationsmittel

= 2.10
Stochiometrische Stoffmenge O aus Oxidationsmittel ( )
Dabei gilt:
A=0 Pyrolyse oder Entgasung
0<A<1 Vergasung (unterstéchiometrisch)
A>1 Verbrennung ({iberstéchiometrisch)

Doch schon bei dieser Definition des A\ unterscheiden sich die Angaben in der Lite-
ratur. So geht z. B. bei der wassergestiitzten Vergasung der eingeleitete Wasserstrom
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2.3. Kennzahlanalyse der Biomassevergasung

oftmals nicht in die A-Berechnung ein. Da Wasser allerdings ein Sauerstofftréiger ist,
wird in einem solchen Fall die Verschiebung der Vergasungsbedingungen zu einer sau-
erstoffreicheren Atmosphére nicht durch A wiedergegeben. Unabhéngig vom Problem
der Beachtung sémtlicher Sauerstoff tragender Eingangsstrome ist A zur eindeutigen
Beschreibung eines Synthesegases ungeeignet, da lediglich der Abstand bis zum FEr-
reichen der stochiometrischen Gaszusammensetzung beriicksichtigt wird. Riickschliisse
auf den Gesamtsauerstoffgehalt des Vergasers konnen durch die Angabe von A nicht
gezogen werden. Da aber der Gesamtsauerstoffgehalt des Vergasers die Oxidationsrate
des Kohlenstoffs und Wasserstoffs vorgibt, bildet dieser die Grundlage zur Beschreibung
der Synthesegaszusammensetzung. Zur eindeutigen Bestimmung der Bedingungen im
Vergaser ist somit eine Kennzahl notwendig, welche den gesamten Sauerstoffgehalt im
Vergaser berticksichtigt. Bei Betrachtung der in Gleichung 2.11 angegebenen Definition
des ‘Relative Oxygen Content’ (ROC) ist die Bezugnahme auf den Gesamtsauerstoff-
gehalt im Vergaser offensichtlich. Bedingt durch die Bezugnahme des Gesamtsauer-
stoffgehalts auf den stéchiometrischen Sauerstoffgehalt, ergeben sich auch fiir ROC
spezifische Werte. Der Bereich der ROC-Werte steht dabei in Analogie zu dem bereits
fir A angegebenen Wertebereich in Gleichung 2.10.

ROC = Stoffmenge Oy aus Oxidationsmittel + Menge O3 aus Brennstoff

2.11
Stochiometrische Stoffmenge O, ( )

Zur eingehenderen Abgrenzung des ROC von A werden beide Definitionen im Folgen-
den gegeniibergestellt. Unter Beriicksichtigung der stochiometrischen Sauerstoffmenge,
welche sich aus der Addition des bereits im Brennstoff vorhandenen Sauerstoffs mit
einer maximalen Sauerstoffzugabemenge ergibt, lassen sich ROC und A auf Geraden-
gleichungen der Form y = ma + b zuriickfithren. Um eine brennstoffunabhéingige Dar-
stellung zu erreichen, wird die zugegebene Sauerstoffmenge auf die stéchiometrische
Sauerstoffmenge normiert.

02,5t = 02 Zmaz + O2.B (2.12)
O O O
ye 2z _ 2,5t 22 (2.13)
02 zmaz  O2,5t =025 Oa5¢
0] o) O O
ROC = 2,z+Uzp 1 2,7 + 2,B (2714)

02, 7maz + O2.B O25t  Oas¢

Beim Vergleich der Steigungsfaktoren der A-Geraden in Gleichung 2.13 und der ROC-
Geraden in Gleichung 2.14 ist ersichtlich, dass diese lediglich bei Verwendung eines sau-
erstofffreien Brennstoffs parallel verlaufen, bzw. einander entsprechen. Somit bewirkt
der ausschliefiliche Bezug auf den Abstand zur stochiometrischen Zusammensetzung
eine Brennstoffabhéngigkeit des Steigungsfaktors in der A-Geraden. Des Weiteren be-
sitzen beide Geraden unterschiedliche Urspriinge, wie an den verschiedenen Abschnitten
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2.3. Kennzahlanalyse der Biomassevergasung

der Ordinate erkennbar ist.

Die Auswirkungen dieser Differenzen kénnen am Beispiel zweier Brennstoffe mit un-
terschiedlichen Sauerstoffgehalten verdeutlicht werden. Dabei wird angenommen, dass
der zweite Brennstoff einen hoheren Sauerstoffgehalt als der erste Brennstoff aufweist,
sodass gilt Oz g1 < Oz, p2. Um eine doppelt spezifische Auftragung zu erhalten, sind die
A-Geraden sowie die ROC-Gerade in Abbildung 2.11 in Abhéngigkeit des normierten
Vergasersauerstoffgehalts dargestellt.

ROC [] AL

14

ROC,,
ROC,,
—
e -
0 7 2,781 . ,
0 02.B1/OZ,Sl'OEMOZEZ/OZ‘S‘DchQ 1
140z, OZ,Gasi/OZ,Stéch Y

Abbildung 2.11.: Verldufe von A und ROC in Synthesegasen aus unterschiedlichen
Brennstoffen

Als Folge der brennstoffspezifischen Steigungsfaktoren treten Unterschiede in den A-
Verldufen der beiden Brennstoffe auf. Die Abweichungen der A-Verldufe nehmen dabei
mit wachsender Differenz der Brennstoffsauerstoffgehalte AO3 g1 2 zu. Aufgrund dieser
Abhéngigkeit konnen trotz eines einheitlichen A\-Wertes grofse Unterschiede im Sauer-
stoffgehalt der Synthesegase auftreten, sodass einem Synthesegassauerstoffgehalt kein
eindeutiger A-Wert zugeordnet werden kann.

Im Gegensatz dazu resultiert aus den Eingangsbedingungen, bedingt durch den Be-
zug auf den Gesamtsauerstoffgehalt im Vergaser, stets ein eindeutiger ROC-Wert, wel-
cher vom verwendeten Brennstoff unabhéngig ist. Die Abschnitte des ROC auf den
A-Ordinaten ergeben sich dabei aus den Sauerstoffgehalten der verwendeten Biomas-
sen. Wird der Verlauf des ROC {iber die A-Ordinaten hinaus verlangert, was einem
Sauerstoffentzug des Brennstoffs entsprédche, so schneidet die ROC-Gerade den Ur-
sprung des Koordinatensystems. Die Ursache des winkelhalbierenden ROC-Verlaufs ist
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2.3. Kennzahlanalyse der Biomassevergasung

die Folge der Auftragung iiber den normierten Vergasersauerstoffgehalt, welcher dem
ROC entspricht.

Der ROC stellt eine Gesamtsauerstoffbilanz dar, daher ist dieser sowohl auf die Ein-
gangsstrome als auch auf die Synthesegaszusammensetzung eines Vergasers anwendbar.
Unter Beachtung der Annahme einer ausreichend grofen Verweilzeit des Brennstoffs im
Vergaser werden zeitliche Abhéngigkeiten der Synthesegaszusammensetzung, bedingt
durch den stationdren Zustand, in Gleichung 2.15 nicht berticksichtigt. Da die im Ver-
gaser haufig eingesetzten Brennstoffe meist zu weit tiber 90 mol-% aus Kohlenstoff,
Wasserstoff und Sauerstoff bestehen, bildet die Vernachléssigung der iibrigen Brenn-
stoffbestandteile eine zuldssige Vereinfachung.

Eingangsbedingungen Synthesegaszusammensetzung
Roc = O2ptOuz Ut €0y + 522 (2.15)
- Hy p+H304 - Hy veri+H20+H> ’
Cp+—"5—= Cvery + CO2+ CO + —=rg——

Weitere Annahmen sind, dass der Brennstoff die einzige Kohlenstoffquelle im Vergaser
darstellt und Wasser sowie Sauerstoff als Vergasungsmedium dienen. Ferner wird eine
Vergasung im Folgenden als vollstdndig betrachtet, wenn sowohl der eingeleitete Koh-
lenstoff komplett zu CO oder COs als auch der eingeleitete Wasserstoff komplett zu
Hjy oder HyO umgesetzt wird. Das Auftreten eines unvollstdndigen Stoffumsatzes wird,
wie in Gleichung 2.15 bereits geschehen, mittels Verlustvariablen wie z. B. in Cyy
bzw. Hy v beriicksichtigt. Liegt ein solcher unvollsténdiger Stoffumsatz vor, so muss
dessen Umfang im Rahmen der Vergaserrandbedingungen vorgegeben sein, da dieser
nicht aus den sonstigen Zusammenhingen erschlossen werden kann.

Die Verwendung des ROC nach Gleichung 2.15 ermdoglicht zwar die eindeutige Be-
stimmung der Oxidationsrate eines Synthesegases, die Zusammensetzung eines Synthe-
segases ist durch dessen alleinige Angabe allerdings nicht bestimmbar. Dies ist eine
Folge der unzureichenden Informationen iiber die Zusammensetzung der Stoffstrome,
die in den Vergaser eingeleitet werden. Daher soll im Weiteren geklart werden, ob eine
Erweiterung des ROC um das Hs/C-Verhiltnis aller eingeleiteten Stoffstrome zur Be-
stimmung der Synthesegaszusammensetzung ausreichend ist. Hierzu wird versucht den
Wasserstoffgehalt eines Synthesegases xp, auf die Eingangsgrofien wie ROC, Gleich-
gewichtskonstanten und das Hy/C-Verhiltnis der Eingangsstrome zuriickzufiihren. In
die Betrachtung geht dabei sowohl die Kohlenstoftbilanz in Gleichung 2.16, als auch die
Wasserstoffbilanz in Gleichung 2.17 ein.

Cp =Cges =Cyer+COy+CO (2.16)
HZ,Ges = H2,Ve7“l + Ho0 + Ho (2.17)

Unter Verwendung der Kohlenstoff- sowie der Wasserstoffbilanz um den Vergaser ist
Gleichung 2.15 nach den Hs- sowie CO-Stoffmengen des Synthesegases auflosbar. Dieser
Zusammenhang ist in Gleichung 2.18 dargestellt.
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2.3. Kennzahlanalyse der Biomassevergasung

H2 = (1 - ROC) (2 CGes + HQ,GeS) -2 CVerl - H?,Verl -CO (2~18)

Zur Bestimmung der CO-Stoffmenge gehen im Folgenden die bereits in Kapitel 2.2 be-
schriebenen Gleichgewichte des Kohlenstoffs und des Wasserstoffs ein. Die vorliegenden
Gleichgewichtskonstanten stellen dabei Eingangsgrofen der Vergasung dar.

“7 {(CO) Je(O) (2.19)
c(H20) (2.20)

Ky=— 227
1 o(Hy) \/e(02)

Da sich sémtliche Gase im Vergaser bzw. im selben Gesamtvolumen befinden, ist der
Quotient aus den Gleichgewichtskonstanten auch durch die Stoffmengen der Gase be-
stimmbar. Das Verhéltnis der Gleichgewichtskonstanten, wie es Gleichung 2.21 be-
schreibt, resultiert in der Gleichgewichtskonstanten der WGS-Reaktion in Gleichung
2.7. Im Folgenden wird diese als ’Syngas Equilibria Ratio’ (SER) bezeichnet.

Co,
spp.Bc _covo, COxHy

HyO  ~—
Ky Hzf/@ CO H>0

= Kwas (2.21)

Da K¢ und Ky lediglich von der im Vergaser herrschenden Temperatur abhéngen, gilt
dies auch fiir SER. Dies bedeutet, dass SER sowohl bei variierender Gaszusammenset-
zung, als auch bei variierendem Druck einen konstanten Wert aufweist. Der temperatur-
abhéngige Verlauf des SER ist in Abbildung 2.12 dargestellt. Unter Verwendung des
SER in Gleichung 2.21 und der gleichzeitigen Beriicksichtigung der Kohlenstoftbilanz
in Gleichung 2.16 sowie der Wasserstoftbilanz in Gleichung 2.17 ist die Stoffmenge des
CO im Synthesegas nach Gleichung 2.22 bestimmbar.

(CGes = Cvert) Ha

Co =
(H2,Ges — Havert) SER+ (1 - SER) Hy

(2.22)

Das Einfiigen des fiir CO gefundenen Zusammenhangs in Gleichung 2.15 ergibt die
quadratische Funktion in Gleichung 2.23.

0=Hy?+pHay+q (2.23)
mit:
p = CommrattGhea v e SER (1~ ROC) (2 Cges + Hages) =2 Overt = Haven
_ _SERH3 ges (1-ROC) (2 Cges+Ha Ges)
- 1-SER
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Abbildung 2.12.: Temperaturabhéngiger Verlauf des 'Syngas Equilibria Ratio’ (SER)

Die Losung der quadratischen Funktion ist in Gleichung 2.24 angegeben.

2
p p
H21,2 = —5 + (5) —-q (224)

Fiir die weitere Verwendung des Synthesegases ist meist nicht die Optimierung der Hs-
Stoffmenge, sondern die des molaren H-Gehalts g, von Interesse. Da die Mengen an
Kohlenstoff und Wasserstoff bekannt sind, welche aus dem Brennstoff ins Synthesegas
entweichen, kann zp, nach Gleichung 2.25 ermittelt werden. Im Falle eines unvoll-
standigen Stoffumsatzes im Vergaser ist die Gesamtgasstoffmenge Ng.s um die bereits
vorgestellten Verlustvariablen zu verringern. Verdiinnend wirkende Gasbestandteile wie
z. B. inerter Stickstoff werden im Folgenden in einer V G-Variablen zusammengefasst.

H21,2 H21,2

T . = = (225)
1.2 NGes CGes - CVerl + HQ,Ges - H27Verl +VG

Mit Bezug auf die Gleichungen 2.23 und 2.24 wird deutlich, dass die Berechnung des x 7,
in Abhéangigkeit des SE R-Verlaufs bzw. der Vergasertemperatur steht. Laut Definition
des SER sind negative Werte nicht zuléssig. Im Wertebereich 1 > SER > 0 ergeben
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sich fiir die Subtraktion in Gleichung 2.25 negative Ha-Stoffmengen, welche aus physi-
kalischen Griinden nicht zuléssig sind. Der Wertebereich SER > 1 ergibt sowohl bei der
Subtraktion als auch bei der Addition positive zp,. Da bei der Addition die xp, die
100 % {iberschreiten, ist allerdings lediglich die Subtraktion zuldssig. Bei einer Verga-
sertemperatur von 827 °C gilt SER = 1, sodass der z g, nicht direkt aus Gleichung 2.25
bestimmbar ist. Da der rechts- und der linksseitige Grenzwert allerdings existieren und
gleich sind, ist der Grenzwert des zp, fiir SER =1 ebenfalls existent und vorgegeben.
Somit ist zp, in Abhéngigkeit von SER vollstdndig wie folgt definiert.

1

+— [-5+/(B)2-q] : 0<SER<1
* SER) ={ Nges 2 2 2.26
; (SER) {]\ém_g_m] : 1<SER (2.26)

In Abbildung 2.13 ist der Verlauf eines x, in Abhéngigkeit des SER bzw. der Tempera-
tur exemplarisch fiir ein Hy/C-Verhéltnis der Eingangsstrome von 1,5 und ROC = 0,4
wiedergegeben. Dieser weist bei 785 °C ein Maximum auf. Die maximale Anderung iiber
den betrachteten Temperaturbereich betriagt lediglich zwei Prozent. Des Weiteren be-
stétigt der Verlauf von zp, die Gleichheit des rechts- und linksseitigen Grenzwerts bei
einer Vergasertemperatur von 827 °C. Daraus folgt eine vollsténdige Bestimmbarkeit
des zp, nach Gleichung 2.26 bzw. der Synthesegaszusammensetzung nach den Glei-
chungen 2.15 bis 2.26 {iber das betrachtete Temperaturintervall. Da diese Bestimmung
in ausschlieflicher Abhéngigkeit von den Eingangsbedingungen erfolgt, ist die Eignung
des erweiterten ROC zu ROCH, ¢ als Vergaserkennzahl nachgewiesen.

2.3.2. Darstellung von Synthesegasen im H,/C-ROC-Diagramm

Wie in Kapitel 2.3.1 gezeigt, ermoglicht die hergeleitete Vergaserkennzahl ROCy, ¢
die eindeutige Bestimmung einer Synthesegaszusammensetzung unter ausschliefslicher
Kenntnis der Vergasereingangsbedingungen. Somit sind Synthesegaszusammensetzun-
gen unter der alleinigen Verwendung des ROCp, ¢ eindeutig bestimmt und darstell-
bar. Zur Darstellung von Synthesegaszusammensetzungen eignet sich das Hy/C-ROC-
Diagramm. Unter der Annahme einer vollstindigen Vergasung bei 850 °C und atmos-
phérischem Druck ergeben sich die in Abbildung 2.14 gezeigten Verldufe des g, und
des xco im Synthesegas.

Sowohl z g, als auch zco nehmen mit steigendem ROC, d. h. mit steigendem Sauer-
stoffgehalt ab, da sie zu COs bzw. HoO umgesetzt werden. Das Verhiltnis aus Hy/CO
im Synthesegas weist hingegen lediglich eine geringe Abhangigkeit vom ROC' auf d. h.,
dass die Hy/C-Verhéltnisse der Eingangsstrome nahezu auf die Ha/CO-Verhéltnisse
im Synthesegas tibertragbar sind. Dies resultiert zum einen aus der Lage der Gleich-
gewichte und zum anderen aus der getroffenen Annahme, dass bei einer vollstdndigen
Vergasung sowohl der eingeleitete Kohlenstoff, als auch der eingeleitete Wasserstoff
komplett als CO und CO3 bzw. als Hy und H20O abgegeben werden. Die eindeutige
Darstellbarkeit einer Synthesegaszusammensetzung im Hy/C-ROC-Diagramm ist ex-
emplarisch fiir ROCy 76 = 0,57 und ROC1 56 = 0,41 wiedergegeben.

Darstellungen im Hy/C-ROC-Diagramm sind allerdings nicht nur auf die alleinige Ab-
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Abbildung 2.13.: SER- bzw. temperaturabhéngiger Verlauf des Ho-Gehalts bei Hy/C =
1,5 und ROC =0,4

bildung von Synthesegaszusammensetzungen beschriankt, sondern lassen sich auf er-
reichbare Synthesegasbereiche erweitern. Der Bereich der erreichbaren Synthesegaszu-
sammensetzungen (BeS) ist sowohl durch den verwendeten Brennstoff als auch durch
das eingesetzte Vergasungsmedium vorgegeben. In Abbildung 2.15 sind die erreichba-
ren Synthesegaszusammensetzungen fiir die Vergasung der Steinkohle ST-N-1 sowie der
Biomasse Wood Pellets Giissing unter Verwendung von Sauerstoff und Wasser darge-
stellt. Die Zusammensetzung der Steinkohle ST-N-1 ist im Anhang A.1 einsehbar, die
der Wood Pellets Giissing ist in Tabelle 2.4 angegeben. Wie in Abbildung 2.15 erkennbar
ist, bildet die Brennstoffzusammensetzung den Ursprung sowohl der griin dargestellten
Sauerstofflinie (SL) als auch der pink dargestellten Wasserlinie (WL). Diese Linien ge-
ben diejenigen Synthesegaszusammensetzungen wieder, welche sich bei Verwendung des
jeweiligen Vergasungsmediums ergeben. Da die Zugabe von Sauerstoff eine Erhéhung
des ROC bei konstantem Hs/C-Verhiltnis bewirkt, weisen die Sauerstofflinien einen
senkrechten Verlauf auf. Durch die Zugabe von Wasser hingegen wird zusétzlich zur
Erhohung des ROC das Hy/C-Verhiltnis verschoben, sodass die Wasserlinien diagonal
verlaufen.

Die Punkte dieser Linien markieren diejenigen Synthesegaszusammensetzungen, welche
sich bei der Erhéhung des Vergasungsmediums um 0,1 kg/kgprennstofs €instellen. Die
in Abbildung 2.14 dargestellten Synthesegaszusammensetzungen von ROCq 76 = 0,57
und ROC 56 = 0,41 konnen somit aus der Vergasung von Wood Pellets Giissing mit
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Abbildung 2.14.: xco- und zp,-Verldufe im Synthesegas einer vollstandigen Vergasung
in Abhéngigkeit vom Hy/C-Verhiltnis und vom ROC bei atmosphé-
rischem Druck und 850 °C Vergasertemperatur

0,6 kg Sauerstoff bzw. 0,6 kg Wasser erzeugt werden. Des Weiteren ist aus Abbildung
2.15 ersichtlich, dass sowohl die Vergasung der Steinkohle als auch die der Biomasse
ohne Zugabe eines zusétzlichen Sauerstofftriagers zur Bildung von Grafit fiithrt. Eine
Abschétzung des zusétzlichen Sauerstoffbedarfs zur Unterbindung der Grafitbildung
wird ebenfalls durch die Angabe von Sauerstofflinien und Wasserlinien erméglicht. Da
die Biomasse bereits einen ROC' von 0,23 aufweist, belduft sich der Vergasungsmedi-
umbedarf zur Unterbindung der Grafitbildung auf lediglich 0,26 kgo,/k9Biomasse und
0,28 kgm,0/kgBiomasse- Bei der Steinkohle hingegen betrégt der Vergasungsmedium-
bedarf 1,1 kgo,/kgsteinkonie und 1,2 kgr,0/kgsteinkohie- Da die Durchmischung der
Vergaseratmosphére mit dem Sauerstofftrager meist sehr inhomogen ist, stellen die er-
mittelten Werte lediglich einen mindest einzuleitenden Sauerstofftrigerstrom dar. Die-
ser vermindert zwar die Gefahr der Aufkohlung am Vergasermantel, vermeidet diese
aber nicht génzlich.

Wie aus Abbildung 2.15 ersichtlich ist, beschriankt sich der Bereich der erreichbaren
Synthesegaszusammensetzungen (BeS) nicht nur auf die SL und die WL, sondern wird
von diesen abgegrenzt. Das bedeutet, dass durch Kombination der Vergasungsmedien
sdmtliche Synthesegaszusammensetzungen mit einem héheren ROC' als die WL und
einem hoheren Hy/C-Verhéltnis als die SL aus dem Brennstoff erzeugt werden kénnen.
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Abbildung 2.15.: Bereiche erreichbarer Synthesegaszusammensetzungen (BeS) bei Ver-
wendung von Biomasse (WoPeGii) und Steinkohle (ST-N-1)

Der so abgegrenzte Bereich ist, wie in Abbildung 2.16 dargestellt, mittels Ursprungs-
vektoren mathematisch beschreibbar. Diese Vektoren werden, wie in Gleichung 2.27
angegeben, im Folgenden als ’Stemmler Vektor’ (SteVe) bezeichnet. Fiir den bereits
abgegrenzten BeS sind somit diejenigen Synthesegaszusammensetzungen zuléssig, wel-
che die Bedingungen in Gleichung 2.28 erfiillen.

SteVe = ( ;bo/g ) (2.27)

(2.28)

BeS > SteVe = ( Hs[Csyngas > H2/Cs1L )

ROCSyngas > fWL(H2/C)

Die Steinkohle weifit im Vergleich zur Biomasse sowohl ein niedrigeres Ho/C-Verhéltnis
als auch einen niedrigeren Sauerstoffgehalt auf. Infolgedessen ist bei der Steinkohlever-
gasung eine weitere Variation an Synthesegaszusammensetzungen moglich als bei der
Biomassevergasung. So sind im Rahmen der Steinkohlevergasung mit ausschlieflicher
Verwendung von Sauerstoff CO-Synthesegasgehalte von iiber 64 mol-% erreichbar. Die
ausschliefliche Verwendung von Sauerstoff im Rahmen der Biomassevergasung fiihrt
lediglich zu einem maximalen C'O-Gehalt von 53 % im Synthesegas.

Fiir eine weitere Verarbeitung des Synthesegases zu Treibstoffen wird meist ein Ho/CO-
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Abbildung 2.16.: Bereichsbegrenzung im Ha/C-ROC-Diagramm mittels SteVe

Verhiltnis von 2:1 als ideal angesehen [33]. Bei der Biomassevergasung kann dieses
Verhaltnis durch die Zugabe von 0,97kgr,0/k9Biomasse direkt erreicht werden, wobei
sich ein zg, von 46 % im Synthesegas ergibt. Im Rahmen der Vergasung von Stein-
kohle sind zp, von bis zu 53 % erreichbar. Allerdings ist zu beachten, dass dabei mit
1,8kgm,0/kgsteinkonie fast der doppelte Einsatz an Wasser notwendig ist.

Mithilfe eines Ho/C-ROC-Diagramms sind erreichbare Synthesegaszusammensetzung-
en bei der Brennstoffvergasung eindeutig und direkt abbildbar. Da die Erstellung eines
solchen Hy/C-ROC-Diagramms lediglich auf der Kenntnis der Vergasereingangsbeding-
ungen beruht, stellt ein Hy/C-ROC-Diagramm ein sinnvolles Hilfsmittel zur Planung
von Brennstoffvergasungen dar. In den Kapiteln 4.5.1 und 4.5.2 werden an reale Bedin-
gungen angepasste Vergasungen in Hy/C-ROC-Diagrammen dargestellt und diskutiert.
Die dabei gewonnenen Kenntnisse bilden die Grundlage zur Diskussion der sorptiven
Heiftgasreinigung in Kapitel 4.6.
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2.4. Bedeutung von Spurstoffen bei der
Biomassevergasung

Neben den organischen Verunreinigungen wie Teere werden auch anorganische Spurstof-
fe bei der Biomassevergasung freigesetzt [34]-[36]. Die Art und Menge der freigesetzten
Spurstoffspezies variiert dabei stark je nach Pflanzentyp und Wachstumsgeschwindig-
keit. Hinzu kommt, dass Standortmerkmale wie Bodenzusammensetzung und klimati-
sche Bedingungen den Spurstoffgehalt einer Pflanze beeinflussen. Somit kann es selbst
beim selben Pflanzentyp in Abhingigkeit vom Erntejahr zu starken Schwankungen in
der Spurstoftkonzentration kommen [37].

Die Freisetzung von Spurstoffen wéihrend der Biomassevergasung kann massive Ein-
fliisse auf den Vergaser selbst sowie auf einzelne Anlagenteile des Folgeprozesses haben.
Durch die Anwesenheit von Spurstoffen wie Chlor (C1), Kalium (K), Natrium (Na)
und Schwefel (S) werden folgende Phénomene initiiert bzw. verstérkt:

e Hochtemperaturkorrosion
— Aufkohlung
— Chlorierung

— Sulfidierung
e Deaktivierung von Katalysatoren

e Ablagerung durch Agglomeration

Aufgrund ihrer Werkstoff verdndernden Eigenschaft stellt die Hochtemperaturkorro-
sion eine Gefahr fiir sdmtliche heiffen Werkstoffgrenzflichen des Prozesses dar. Das
Phénomen der Hochtemperaturkorrosion tritt dabei nicht ausschlieflich infolge hoher
Spurstoffkonzentrationen auf. Da es sich um metallphysikalische, elektrochemische und
chemische Vorgénge handelt, wirken sich auch Oberflichentemperatur sowie Sauerstoff-
partialdruck darauf aus. Bei der Biomassevergasung besteht die Gefahr von Aufkohlung,
Chlorierung sowie Sulfidierung.

Das erst genannte Problem besteht unabhéngig vom Spurstoffgehalt. Zur Aufkoh-
lung kommt es in Folge einer erhthten Kohlenstoffaktivitdt im Vergasersynthesegas,
die durch das Verhéltnis CO2/CO bestimmt wird. Diese bewirkt die Bildung von
Eisen- bzw. Chrom-Carbiden in der Oxidationsschutzschicht des Werkstoffs, wodurch
der Werkstoff die Oxidationsbesténdigkeit verliert. Die einsetzende Versprodung des
Materials fithrt iiber die Rissbildung hin zum ,metal dusting”, bei dem der Werkstoff
zu Metall- und Grafitstaub zerféllt.

Die Sulfidierung tritt sowohl in Nickel- als auch in Eisenbasiswerkstoffen im Tempera-
turbereich von 300-700 °C auf [38]. Neben den Nickel- (N4S) sowie Eisensulfiden (FeS)
bilden sich auch Chromsulfide CryS3. Da im Grundwerkstoff ein hoherer Diffusionsko-
effizient vorliegt als in der Oxidschicht, wird der Vorgang nach deren Durchdringung
beschleunigt und es tritt Zunderbildung auf.

Wihrend des Anfahrens liegen im Vergaser oxidierende Bedingungen vor, womit Glei-
chung 2.29 zufolge eine Sulfatierung der kondensierten Alkalichloridbeldge begiinstigt
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wird [39, 40]. Sulfatische Beldge bergen die Gefahr von Oxidschichtauflésung sowohl
bei Nickelbasislegierungen als auch bei Stahlen [41].

2 AlkCl+ H20 + SO +1/2 Og «— AlksSO4+2 HCI (2.29)
Dabei gilt:
Alk=Na; K

Je nach Temperatur und Partialdruck der einzelnen Komponenten wird zwischen Kor-
rosion des Typs I und II unterschieden. Die Korrosion von Typ I liegt im Tempera-
turbereich von 800-950 °C bei gleichzeitig niedrigen SOs-Partialdriicken sowie hohen
NaoO-Aktivitdaten vor. Unter diesen Bedingungen wird die Bildung von Na/NiO; ther-
modynamisch begiinstigt, welches in NaySOy 16slich ist. Die Korrosion des Typs II
hingegen liegt bei Temperaturen unterhalb von 800 °C bei gleichzeitig hohen SOs-
Partialdriicken vor. Unter diesen Bedingungen wird die Bildung von Nickelsulfat aus
dem Schwefeloxid und dem Nickeloxid thermodynamisch begiinstigt. Zusammen mit
dem sulfatierten Belag Na2SO4 bildet das Nickelsulfat ein niedrig schmelzendes Eu-
tektikum mit einem Schmelzpunkt von 671 °C aus, was wiederum ein deutlich beschleu-
nigtes Materialversagen zur Folge hat.

Bei der Chlorierung des Werkstoffs kommt es infolge verschiedener Mechanismen zwi-
schen mehreren Komponenten wie HC1, Cl, O2, H5O etc. zur Bildung von Eisenchlorid
(FeCls). Wie in den Abbildungen 2.17 und 2.18 dargestellt, ist die Korrosionsgeschwin-
digkeit dabei sowohl vom Chlorgehalt des Brennstoffs als auch von der Werkstofftem-
peratur abhéngig.

Beim IGCC-Prozess kommen Katalysatoren meist nicht direkt im Vergaser, sondern
erst bei der Weiterbehandlung des Synthesegases zum Einsatz. Da das Synthesegas im
Anschluss an die Vergasung gefiltert wird, ist die Katalysatordeaktivierung durch Par-
tikel bereits eingeschriankt. Eine Belagbildung, das sogenannte "fouling"[43], auf der
Katalysatoroberflache ist allerdings weiterhin mdoglich, da das Synthesegas Alkalispezi-
es beinhaltet, welche bereits bei Temperaturen iiber 800 °C auskondensieren kénnen.
Als Folge der Belagbildung sinkt dann die aktive Oberfliche des Katalysators, wodurch
die Reformierung des Synthesegases gemindert wird.

Neben der Belagbildung kann es auch durch direkte chemische Reaktion mit dem Ka-
talysatormaterial zu dessen Deaktivierung kommen. Hierbei handelt es sich meist um
Sulfidierung sowie Chlorierung des Katalysatormaterials [44]-[46].

Je nach Biomassezusammensetzung und Temperaturverlauf wird neben der Belagbil-
dung durch Kondensation auch die Ascheagglomeration sowie die Bildung von Ablager-
ungen begiinstigt. Dies gilt vor allem fiir die Vergasung grasartiger Biomassen, welche
gleichzeitig neben den hohen Alkali- auch hohe Silikatgehalte aufweisen. Die Folgen
sind Ascheerweichung sowie Schmelzbildung [47]. Erweichte Aschepartikel erschweren
die Abscheidung mittels Filterkerzen, da diese die Poren verstopfen oder direkt mit dem
Kerzenmaterial reagieren. Des Weiteren kann es zur Bildung von glasigen Uberziigen
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Abbildung 2.17.: Korrosionsrate in Abhéngigkeit vom Chlorgehalt des Brennstoffs [42]
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auf Wiarmetauscheroberflichen kommen, wodurch der Warmefluss deutlich reduziert
wird.

Der schmelzpunktsenkende Einfluss von Alkalien auf Silikate wird im Folgenden an-
hand der Betrachtung eines reinen SiOy-Kristalls in Abbildung 2.19 erldutert. Auf der
linken Seite der Abbildung ist eine vollkommen polymerisierte Struktur dargestellt, d.
h. jedes Si**-Ion ist von vier O 2~-Ionen umgeben, wodurch SiO4-Tetraeder entstehen.
Diese Struktur bildet die Grundlage eines Si-Glases. Urséchlich fiir den hohen Erwei-
chungspunkt einer Si0Oz-Schmelze sind dabei die starken Si-O-Bindungen.

Das silikatische Netzwerk wird beim Einbau von Kationen wie Na* bzw. K* durch den
anderweitigen Ausgleich der Sauerstoffladung depolymerisiert [48]. Wie in Abbildung
2.19 dargestellt, konnen die entstandenen Trennstellen wiederum mittels Zugabe von
AlyO3 geschlossen werden.
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Abbildung 2.19.: Struktur eines SiO2-Kristalls und eines silikatischen Glases/Schmelze
mit Netzwerkwandlern (Alkalien) und dem Netzwerkbildner Alumini-
um
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2.5. HeiBgasreinigung bei der Biomassevergasung

Wiéhrend der Vergasungsprozess selbst bereits technisch ausgereift ist (Biomassever-
gaser wurden bereits mehrfach groftechnisch realisiert und betrieben) stellt die Ent-
wicklung einer kostengiinstigen, energieeffizienten und ressourcenschonenden Heifigas-
reinigung das grofste Hindernis zur Produktion eines hoch reinen Synthesegases dar
[49]-[51]. Dabei wird bereits bei der Erlauterung der unterschiedlichen Vergasungsver-
fahren in Kapitel 2.2 deutlich, dass der Reinheitsgrad des erzeugten Synthesegases
entscheidend fiir die Wahl des Vergasertyps sein kann. Die Art und Menge der Verun-
reinigungen im Synthesegas héngen sowohl vom eingesetzten Verfahren als auch vom
eingesetzten Brennstoff ab. Mittels Gasreinigung kann die Reinheit des erzeugten Syn-
thesegases verbessert werden, sodass die Gasreinigung einen bedeutenden Ubergang
von Gaserzeugung zur Gasnutzung darstellt. Entscheidend fiir die Anforderungen an
die Gasreinigung ist dabei die beabsichtigte Gasnutzung.

Als Synthesegasverunreinigung werden allgemein diejenigen Gaskomponenten betrach-
tet, die ohne Reinigung die Grenzwerte iiberschreiten und somit eine Gefahr fiir die
Umwelt oder fiir Anlagenteile von ihnen ausgeht. Darunter fallen bei der Biomasse-
vergasung Partikel, Teere, Stickstoffspezies (sofern mit Luft vergast wird) und Spur-
stoffspezies wie Cl, K, Na und S. Die Grenzwerte fiir die Verunreinigungen eines
Synthesegases sind in Tabelle 2.7 nach den einzelnen Anlagenteilen sortiert angegeben.

Tabelle 2.7.: Grenzwerte fiir Synthesegasverunreinigungen in den Anlagenteilen [52]

Verunreinigung Gasturbine Kraftstoffsynthese Brennstoffzelle
Teere [mg/Nm?| <1 <1 <0,1

Partikel [mg/Nm?] < 1 < 0,2 < 10
Alkalimetalle [ppmv] < 0,1 < 0,1 < 0,1

HyS, COS [ppmv] <1 <1 <1

HC! [ppmv] <1 <1 <1

Um die Emission von Verunreinigungen bei der Vergasung zu reduzieren, kann entwe-
der der Brennstoff vorbehandelt oder das Synthesegas nachbehandelt werden. Durch
die Vorbehandlung von Biomasse wie Auswaschen und Trocknen ist vor allem bei den
wasserloslichen Alkalien eine deutliche Senkung der Emissionen bei der Strohvergasung
erreichbar [49, 53]. Somit l4sst sich der spétere Reinigungsaufwand der Synthesegase der
grasartigen Biomassen durch eine verzogerte Verwendung (Auswaschung durch Regen)
erheblich vermindern. Bei den holzernen Biomassen sind die Alkalien meist organisch
gebunden, sodass sich ein Auswaschen lediglich geringfiigig auswirkt.

Die Nachbehandlung von Synthesegasen ist wiederum in Verunreinigungsriickhaltung
und Gasreinigung unterteilbar. Zur Riickhaltung von Verunreinigungen wird der Brenn-
stoff zusammen mit einem Additiv im Vergaser umgesetzt. Vergasungszusitze wie
Kalk, Dolomit, Kaolin oder Titandioxid bewirken eine Verminderung der freigesetz-
ten Schwefel- und Alkalispezies [54]-[57].
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Bei der Teerabscheidung sind nur wenige Verfahren bekannt. Stand der Technik ist es
die Teere entweder durch autotherme Reformierung oder durch partielle Oxidation zu
cracken.

Zur Partikel- und Ascheabscheidung existiert eine grofe Vielfalt an unterschiedlichen
Verfahren. Die technisch bedeutenden Verfahren lassen sich in Wische und Filtration
aufteilen:

e Nasswische (Nasse Gasreinigung)
e Elektrostatische Filtration
e Zyklonfiltration

e Barrierefiltration

Die bisher effektivste Art der Gasreinigung stellt die Nasswésche dar. Deren Nachtei-
le sind allerdings die notige Gaskiihlung, welche den Gesamtwirkungsgrad der Anlage
verringert, sowie die anfallende Entsorgung von Abwiéssern.

Bei der elektrostatischen Filtration werden die Partikel in einem elektrischen Feld auf-
geladen und anschliefend an einer Niederschlagselektrode abgeschieden. Diese Form der
Partikelabscheidung ist allerdings anfillig fiir Belagbildung. Daher ist deren Einsatz auf
Biomassen mit hochtemperaturschmelzenden Aschen beschrankt.

Die Abscheidung mittels Zyklon entfernt bis zu 98 % der Partikel mit einem Durchmes-
ser > 5 pum und stellt ein robustes Verfahren dar, welches auch bei hohen Temperaturen
eingesetzt werden kann.

Fiir die Abscheidung von Partikeln mit einem Durchmesser < 1pm kann ein Barriere-
filter verwendet werden. Die Barrierefilter sind in Gewebefilter, Festbett- bzw. Schiit-
tungsfilter sowie Filterkerzen unterteilbar. Die iiblichen Gewebefilter sind aus Poly-
meren, Naturfaser oder Glasfasern aufgebaut, wodurch deren Einsatztemperatur auf
maximal 350 °C beschrénkt ist [20]. Als Festbett- bzw. Schiittungsfilter dienen meist
Sagespine, keramische Kugeln oder Sand. Der Einsatz dieser Filter bei der Biomasse-
vergasung wird allerdings durch die mégliche, bei niedrigtemperaturschmelzender Asche
wahrscheinliche Akkumulation von Asche und Teeren dufserst eingeschrénkt. Filterker-
zen konnen aus Metallen oder Keramiken gesintert werden und weisen ein weites Spek-
trum an moglichen Formen auf. Die Porositdt sowie die mechanischen Eigenschaften
der Filterkerzen hingen dabei von der Beschaffenheit des Ausgangsmaterials ab. Durch
das Aufbringen (Beschichten) oder Einbringen (Schiittungen) von katalytisch aktiven
Komponenten ermoglicht der Einsatz von Filterkerzen eine kombinierte Teerspaltung
und Partikelabscheidung. Da es sich um eine Kuchenfiltration handelt, ist ein soge-
nanntes zyklisches Backpulsing notwendig, um die Filterkerzen zu regenerieren. Zum
Losen der Partikelschichten auf der Filterkerzenoberfliche wird beim Backpulsing der
Gasstrom umgekehrt. Die Partikelabscheidung mittels Filterkerze ist weit verbreitet,
wobei keramische Filterkerzen bereits ein hohes Abscheidungspotenzial aufweisen [58].
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Die derzeit bei der Biomassevergasung eingesetzten Synthesegasreinigungskonzepte fiir
weitere Schadstoffe wie Alkalien, Schwefel, Chlor und Schwermetalle basieren grof-
tenteils auf konventionellen Methoden wie Kondensation oder Wische. Um z. B. ein
Abfiltrieren von Alkalien zu ermdglichen, wird das Synthesegas zwischen Zyklon und
Barrierefilter durch Warmetausch auf 350-700 °C abgekiihlt und die auskondensier-
ten Alkalien zusammen mit den restlichen Partikeln abgeschieden [59]. Schwefelhaltige
Synthesegase werden meist in nassen Gasreinigungsverfahren gereinigt. Diese Verfah-
ren nehmen bis zu 50 % des Anlagenvolumens ein und tragen somit erheblich zu den
Kosten des Gesamtprozesses bei [50].

Die Entwicklung eines umfassenden Reinigungsverfahrens bei Vergasertemperaturen
stellt daher einen entscheidenden Fortschritt fiir den Vergasungsprozess dar [49]. Ver-
schiedene Betrachtungen eines kompletten Vergasungsprozesses zeigen, dass durch die
Integration einer Heifsgasreinigung sowohl der Gesamtwirkungsgrad um mehrere Pro-
zent gesteigert [60] als auch der Exergieverlust gesenkt werden kann [61]. Innovative
Verfahren zur HeiRgasreinigung oberhalb von 800 °C werden noch entwickelt [19]. Ein
mogliches Reinigungskonzept zur umfassenden Gasreinigung bei Vergasertemperaturen
beinhaltet eine kombinierte Heiffgasreinigung aus Sorption und Filtration [58]. Bei der
sorptiven Heifigasreinigung werden die anfallenden Schwefel- und Alkalispezies (Sorba-
te) durch die Zugabe von Sorbentien aus dem Synthesegas entfernt und das verbrauchte
Sorbent anschliefsend zusammen mit den Partikeln am Heifsgasfilter abgetrennt. Je nach
Prozessverlauf ist eine Sorbentzugabe im Anschluss an oder direkt im Vergaser méoglich.
Dabei gelten folgende Anforderungen fiir das Sorbent [62]:

e Hoher und schneller Umsatz

e Hohe Selektivitit beziiglich der Sorbate

Hohe chemische und mechanische Besténdigkeit

e Stabiles und regenerierbares oder zumindest deponierbares Produkt

Hohe Verfiigharkeit und kostengiinstig

2.5.1. Sorptive HeiBgasreinigung im Giissing- und im Virnamo-Prozess
bei 750-950 °C

Die im Rahmen des UNIQUE-Projekts abgeéinderte Fiithrung des Giissing-Prozesses
ist in Abbildung 2.20 dargestellt. Um die angestrebte Zusammenfithrung von Verga-
ser, Heiftgasfilter und Reformer zu erreichen, werden katalytisch aktive Filterkerzen im
Gasauslass des Giissing-Vergasers montiert. Die Filterkerzen sind dabei derart dimen-
sioniert, dass diese lediglich in den freien Gasraum des Vergasers hineinragen.

Zur sorptiven Heifgasreinigung werden die Sorbentien zusammen mit dem Brennstoff in
den Vergaser eingeleitet. Somit findet die sorptive Einbindung bei Vergaserbedingungen,
850 °C und 1 bar, statt. Durch das Anbringen des Heifsgasfilters am Gasauslass wer-
den Partikel, das Bettmaterial und die Sorbentien im Vergaser zuriickgehalten, sodass
diese zwischen Vergaser und Brennkammer zirkulieren. In der Brennkammer werden
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Abbildung 2.20.: Fliefbild des Giissing-Prozesses im Rahmen des UNIQUE-Projekts

die Sorbentien ggf. regeneriert oder zusammen mit der Biomasseasche aus dem Prozess
ausgeschleust.

Vor dem Umbau des Virnamo-Prozesses befindet sich im Anschluss an den Druck-
wirbelschichtvergaser eine Kombination aus Wéarmetauscher und Heifsgasfilter. Ziel des
Umbaus ist die Integration einer sorptiven Heifgasreinigung zur Steigerung der Prozess-
energieeffizienz. Das Fliefbild des umgebauten Véarnamo-Prozesses in Abbildung 2.21
weist eine Sorbentdosierung anstelle des Warmetauschers auf. Dadurch wird zwischen
Zyklon und Heiftgasfilter eine sorptive Alkali- sowie Schwefelreduktion im Synthesegas
ermoglicht. Die sorptive Heifsgasreinigung findet im Véarnamo-Prozess bei den Bedin-
gungen des Heifsgasfilters, 900 °C und 10 bar, statt.

Um die Reinigungskonzepte des UNIQUE- sowie des CHRISGAS-Projekts umsetzen zu
koénnen, muss nun nach geeigneten Alkali- und Schwefelsorbentien gesucht werden. Im
Folgenden werden dazu die bisher durchgefiihrten Untersuchungen zur sorptiven Alkali-
sowie Schwefelheifsgasreinigung vorgestellt.

PUNJAK et al. [63] haben 1988 den Mechanismus fiir die Einbindung von Alkalien an
alumosilikatische Sorbentien vorgestellt (s. Gl. 2.30).
Eingehendere Untersuchungen von UBEROI et al. [65] zeigen den genauen Ablauf der
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Alkalieinbindung in das SiOs-Netzwerk, wie er in Abbildung 2.22 dargestellt ist. Bei
der Chemisorption wird die Si-O-Si-Bindung mittels der Anlagerung von Wasser auf-
gebrochen (Hydrolyse) und die Bindungsenden durch Hydroxylgruppen abgeséttigt.
Anschlieffend wird der Wasserstoff unter Bildung von HC!I durch die Alkalien substi-

tuiert.

2AlkCI (9) + Al203 . Z’SiOQ (s) + HQO (9) < Alk‘QO . Al203 .’L‘SiOg (s) +2HCI (9) (2.30)

Dabei gilt:
Alk=Na; K
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Abbildung 2.21.: FlieRbild des umgebauten Varnamo-Prozesses [10]

Die bereits erwdhnten und weitere Untersuchungen sind allerdings, bedingt durch das
Fehlen von geeigneter Gasanalytik, auf die Untersuchung der beladenen Sorbentien
beschriankt [63]-[69]. Als geeignete Sorbentien werden unter anderem Kaolin, Bauxit,
Dolomit, Emathlit und Flugasche beschrieben [70].

Das Kriterium zur Beurteilung der Reinigungsgiite stellt allerdings die im Synthesegas
verbleibende Alkalikonzentration dar. Wie Tabelle 2.7 zu entnehmen ist, liegt der zu
erreichende Alkaligrenzwert bei 0,1 ppmv, dies entspricht 0,0001 mol-% der Gesamtat-
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Abbildung 2.22.: Erlduterung des Alkalieinbaus in das silikatische Gitter

mosphére. Seriose Riickschliisse auf bzw. Berechnungen von solch geringen Gaskon-
zentrationen sind nicht durchfithrbar. Daher wird das Analysespektrum bei weiteren
Untersuchungen um die Alkalikondensatanalyse erweitert [71]-[75]. Allerdings ist das
kontrollierte Kondensieren von Alkalien ein schwieriger Vorgang, da die Kondensation
von den duberen Bedingungen abhingt. Dies erschwert die vollstindige Abscheidung
des Kondensats an der dafiir vorgesehenen Stelle.

Dabher ist eine Heiftgasanalyse fundamental fiir die Bestimmung der erreichbaren Alka-
lireduktion im Synthesegas. Zur in situ Analyse von hochtemperaturkondensierenden
Gasen haben sich dabei der Oberflichenionisationsdetektor (SID) [76] sowie die Mole-
kularstrahlmassenspektrometrie [77]-[80] bewéhrt. Allerdings hat die Produktion von
Synthesegasen durch Biomassevergasung erst mit dem Bestreben der COs-Reduktion
in den letzten Jahren an Interesse gewonnen. Daher sind die bisher vorliegenden Un-
tersuchungen entweder auf die sorptive NaCl-Einbindung in Synthesegasen aus Kohle
[81]-[84] oder auf die K CI-Einbindung in Verbrennungsatmosphéren [85] ausgerichtet.

Die sorptive Schwefelreinigung in Vergasersynthesegasen wird seit iiber 30 Jahren er-
forscht. Bereits 1976 stellten WESTMORELAND et al. [86], basierend auf thermodyna-
mischen Berechnungen, geeignete Metalloxide und deren Einsatztemperatur vor. Die
Sorbentien und deren Einsatztemperaturbereiche sind in Abbildung 2.23 dargestellt.

Der Schwefeleinbindungsmechanismus in reduzierenden Synthesegasen ist in Gleichung
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Abbildung 2.23.: HyS-Sorbentien mit Einsatztemperaturbereich [86]

(2.31) angegeben.

yHyS + Me,Oy «— Me,S, +yH>0 (2.31)

Dabei gilt:
Me = Ca;Ce;Cu; Fe; Mn; Zn

Seither sind zahlreiche Untersuchungen zur sorptiven Schwefelreinigung in Vergaser-
synthesegasen durchgefithrt worden. Im Temperaturbereich bis ca. 700 °C sind bereits
mehrere Sorbentien auf Ca-, Ce-, Cu-, Fe-, Mn- und Zn-Basis mit hoher Schwefelkapa-
zitét entwickelt worden [87]-[103]. Dabei wird den Zn-basierten Sorbentien das gréfite
Potenzial zugeordnet, da sowohl Synthesegasreinheiten unterhalb von 10 ppmv erreicht
werden als auch eine hohe Regenerierbarkeit vorliegt [104]-[108]. Allerdings ist der Ein-
satz der Zn-basierten Sorbentien aufgrund des stark ansteigenden Zn-Dampfdrucks
auf Temperaturen unterhalb von 650 °C beschrénkt. Zwar kann die Einsatztemperatur
mittels Stabilisierung in einem Zn-T4-O-Mischoxid erhdht werden [109]-[112], allerdings
weisen LEW et al. einen erhohten Zn-Dampfdruck bei 800 °C nach [113].

Die Untersuchungen zur sorptiven Schwefelreinigung ab 800 °C und héher beschranken
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sich zum groften Teil auf Ca-basierte Sorbentien [114]-[123]. Bemerkenswert ist aller-
dings, dass sich diese Untersuchungen lediglich auf den Umsatz des Sorbents zum Sulfid
fokussieren. So sind bereits die Regenerierbarkeit, der Einfluss anderer Sorbentbestand-
teile auf den Umsatz, die Calzinierung bzw. Carbonatisierung sowie die Diffusion des
Schwefels innerhalb des Sorbents bekannt [124]-[130]. Die erreichbare Schwefelsenkung
im Synthesegas, welche das ausschlaggebende Ergebnis fiir die Verwendbarkeit des Sor-
bents darstellt, wird hingegen nicht gemessen.

Neben experimentellen Untersuchungen haben sich in den letzten Jahren vor allem
thermodynamische Modellierungen zur Bestimmung von erreichbaren Schwefelkonzen-
trationen in Synthesegasen etabliert. Beschrankten sich die Modelle zu Beginn lediglich
auf die Bestimmung von Gleichgewichtskonstanten, so sind diese inzwischen auch auf
die Wechselwirkung mehrerer Gleichgewichte erweitert worden [131]-[133]. So bestim-
men van der HAM et al. bei Verwendung eines Ca-basierten Sorbents die erreichbare
Schwefelreduktion auf 20 ppmv im Temperaturbereich von 815-845 °C [134]-[136]. Diese
Angabe bezieht sich allerdings auf eine Synthesegaszusammensetzung, welche sich aus
der Vergasung von Kohle ergibt. Daher gilt es noch zu priifen, inwiefern dieser Wert
auch in Synthesegasen aus Biomassen seine Giiltigkeit behélt. Des Weiteren sind die
vorgestellten Modelle meist auf eine Synthesegaszusammensetzung beschrankt, sodass
die Auswirkungen einer Zusammensetzungsinderung bedingt etwa durch den Wechsel
des Brennstoffs oder der Variation des Vergasungsmediums noch weitgehend unbekannt
sind. Die im Rahmen dieser Arbeit noch zu entwickelnden Prozessmodelle sollen diese
Liicke schliefsen. Durch die Verwendung der in Kapitel 2.3.1 bereits vorgestellten Kenn-
zahlen soll dabei eine brennstoffunabhéngige Interpretation der Ergebnisse ermdglicht
werden.

Werden bei den experimentellen Untersuchungen mit fehlender Angabe zur Gasrein-
heit fast ausschlielich Ca-basierte Sorbentien verwendet, so ist deren Présenz bei den
Untersuchungen mit der Angabe der Gasreinheit eher gering. Neben den Ca-basierten
sind bereits Ce-, Cu-, Cr-, Mn-, Mo- und La-basierte Sorbentien untersucht wor-
den [137, 138]|. Zur eindeutigeren Bewertung der Relevanz fiir das UNIQUE- sowie
das CHRISGAS-Projekt sind die Randbedingungen dieser Untersuchungen sowohl in
Tabelle 2.8 als auch in Abbildung 2.24 dargestellt.

In Abbildung 2.24 sind die Gleichgewichtssynthesegaszusammensetzungen der bisher
durchgefithrten Untersuchungen im Ha/C-ROC-Diagramm dargestellt. Die eingezeich-
neten Verschiebungen mancher Synthesegase ergibt sich dabei aus den verdnderten
Randbedingungen. So sind die eingezeichneten Hs- und C'O-Konzentrationsverléaufe fiir
vollstdndig umgesetzte, pure Synthesegaszusammensetzungen bei 850 °C giiltig. Wie al-
lerdings Tabelle 2.8 zu entnehmen ist, weisen sdmtliche verwendeten Synthesegase einen
Inertanteil von 40-90 mol-% aus. Dieser bewirkt eine Reduzierung in den restlichen Gas-
komponenten wie Hy und C'O. Um diese Reduktion dennoch realitdtsnah einzeichnen
zu konnen, werden die Punkte entsprechend der He- und CO-Konzentrationen verscho-
ben.

Neben der Verdiinnung kommt es in manchen Synthesegasen zu Verdnderungen der
Komponentenkonzentrationen, da die eingeleitete Zusammensetzung nicht der im Gleich-
gewicht entspricht. Trift dies zu, so sind in Tabelle 2.8 neben den eingeleiteten Synthe-

44



2.5. Heifsgasreinigung bei der Biomassevergasung

Yi (H,/C = 10;
N . . x, =0.1)
. iH,/CO<1'H,/CO> 1 H./CO<2H,/CO>2 g
oo P 1M, 12 1 e \
0.9 o ! xHVOY1 :
3
xH:0.2 °
%93 Awarez-
Rodriguez
—_ (13 % 04 (H2IC = 5
(L) a | e ROC =0.84)
g : . h ’ ° e /, 5 t——l"*_”; zzzzzzzz v ;xHVOS
o + Flytzani-Stephanopoulos .+
+ ISt e J o ....x,06
i + WoPeG . - - )
] ; o .
0.2 4 + o - -
. o .
01 : L Wang Graphit
ST—N-1:‘ s :
0.0 lomrptoro m - rm-———pm—m——p——4———r—-+——"—"—"
04 06 1).8 10 12 14 16 18 20 22 24
H,/C
Z st HZ/C [-]

Abbildung 2.24.: Randbedingungen bisheriger ~Untersuchungen im Hs/C-ROC-
Diagramm

segaszusammensetzungen auch die mittels FactSage ermittelten Gleichgewichtszusam-
mensetzungen angegeben. Des Weiteren wird fiir die Untersuchungen von YT et al. die
Temperaturabhéngigkeit der Ha- sowie CO-Konzentrationsverldufe vernachlissigt.
Die Untersuchungen von BAKKER et al. [145], BEN-SILMANE et al. [140], HU et al. [146]
sowie WANG et al. [141] erfiillen nicht die Bedingung in Gleichung 2.32 und gehéren
somit nicht zum Bereich der erreichbaren Synthesegaszusammensetzungen (BeS). Dies
bedeutet, dass die verwendeten Synthesegaszusammensetzungen nicht durch die Verga-
sung von Wood Pellets Giissing erreicht werden kénnen. Daher sind die dort ermittelten
Ergebnisse flir das UNIQUE- sowie CHRISGAS-Projekt nicht relevant.

H2/CSyngas > HQ/CSL

Hy/C (2.32)
ROCsyngas > ROC' = -0,72 e-178 +0,71

BeS 5 SteVewopeGii = (

Ferner sind die von ALVAREZ-RODRIGUEZ et al. [144] und YT et al. [148] gewihlten Syn-
thesegaszusammensetzungen zwar erreichbar, allerdings miisste die eingeleitete Menge
an Wasser die der Biomasse um ein Vielfaches iibersteigen. Dies erscheint daher als
nicht sinnvoll.

Da das bei LI et al. [147] eingesetzte Synthesegas lediglich aus 20 mol-% Hj besteht,
werden nur fiir Hy sensitive Einbindungsmechanismen die Bedingungen im Giissing-
Vergaser anndhernd wiedergegeben. Da im Giissing-Synthesegas allerdings Ha-Konzen-
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trationen von ca. 35 mol-% vorliegen, ist im Falle eines solchen Einbindungsmechanis-
mus mit einer erheblich ausgeprégteren Inhibierung zu rechnen. Die Synthesegase bei
ALTIMTAY et al. [143], GASPER-GALVIN et al. [142] und FLYTZANI-STEPHANOPOULOS
et al. [150] enthalten zwar ein Giissing &hnliches Hs/C-Verhiltnis, die Auspriagung
moglicher Einbindungsinhibierungen weicht aber aufgrund der immer noch vorhande-
nen Konzentrationsunterschiede weiterhin deutlich ab. Fiir die im Giissing-Prozess vor-
liegende Synthesegaszusammensetzung konnte daher keine Referenz ausfindig gemacht
werden, die die vorliegenden Bedingungen ausreichend berticksichtigt.

Die Bedingungen der verbliebenen Untersuchungen von ABAD et al. [139] und ZENG et
al. [149] dhneln denen am Heifgasfilter im Varnamo-Prozess (CHRISGAS). Da aber kei-
ne vollkommene Ubereinstimmung zwischen den verwendeten Gaszusammensetzungen
und dem Varnamo-Synthesegas vorliegt, ist die Giiltigkeit der erzielten Ergebnisse auch
hier in Zweifel zuziehen.

Da die Einhaltung der Grenzwerte aus Tabelle 2.7 bisher weder fiir die Bedingungen
des Giissing- noch die des Varnamo-Prozesses nachgewiesen ist, werden im Rahmen
dieser Arbeit zunéchst Prozessmodelle erstellt, um die Grenzen und Potenziale der
sorptiven Heiftgasreinigung abzuschétzen. Da selbst die Sorptionsgrenzen der bereits
umfangreich untersuchten C'a- und Cu-basierten Sorbentien nicht bekannt sind, werden
diese zu Beginn simuliert. Die Simulation der Alkalisorption konzentriert sich auf die
Einbindung an Alumosilikaten. Abschlieffend werden die ermittelten Sorptionsgrenzen
experimentell {iberpriift.
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3. Untersuchungsmethodik und
experimentelle Aufbauten

Um die Giite der fiir den Giissing- und den VArnamo-Prozess angedachten Heiflgasrei-
nigungskonzepte zu priifen, werden experimentelle Untersuchungen in synthetisch zu-
sammengemischten Synthesegasen durchgefiihrt. Bevor allerdings die experimentellen
Aufbauten eingehender beschrieben werden, wird die Untersuchungsmethodik zunéchst
genauer erlautert.

3.1. Untersuchungsmethodik

Die Zusammensetzung der Synthesegase wird sowohl bei den Untersuchungen der Hy.S-
Sorption als auch bei denen der K Cl-Sorption mittels Massenspektrometrie bestimmt.
Da das KCI bereits bei 800 °C einen geringen Sattigungspartialdruck aufweist, ist fiir
die direkte Analyse der K Cl-beladenen Synthesegase ein Molekularstrahlmassenspek-
trometer notwendig. Auf die Besonderheiten eines Molekularstrahlmassenspektrometers
(MBMS) wird im Anschluss an die Beschreibung der Massenspektrometrie eingegangen.

3.1.1. Gasanalytik mittels Massenspektrometrie

Zur Analyse der HaS-beladenen Synthesegase wird ein handelsiibliches Massenspektro-
meter (Questor GP IV) von der Firma Extrell verwendet. Das zu analysierende Gas
wird unter Ausbildung eines Gasstrahls iiber eine feine Glaskapillare (@ 30 pm) in
die Messkammer des Massenspektrometers eingesogen. Der Kammerdruck betragt <
3-10""mbar. Dieser wird mittels einer Pumpenkaskade (Vorvakuumpumpe und Turbo-
molekularpumpe) erzeugt.

Nach dem Eintritt in die Messkammer passiert der Gasstrahl einen Ionisator, welcher
iiber ein Wolframfilament thermionisch Elektronen emittiert. Mittels elektrostatischer
Felder (10V) werden die Elektronen aus dem elektrisch beheizten Filament extrahiert,
zu einem Strahl geformt und in den Gasstrom geleitet. Im Kreuzungsbereich des Elek-
tronenstrahls mit dem Gasstrom (Ionisierungsbereich) wird jedes zehn- bis hunderttau-
sendste Gasteilchen durch die Kollision mit einem Elektron (Elektronenstof) ionisiert
[151, 152)].

Uber die Potenzialdifferenz zwischen dem Ionisierungsbereich und der Extraktorlinse
(-6V) werden die Ionen aus dem Ionisierungsbereich gezogen. In unmittelbarer Néhe
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des Extraktors befinden sich zwei elektrostatische Linsen, welche die ionisierten Gasteil-
chen zu einem Strahl formen und in den Quadrupol-Massenfilter leiten [82, 153, 154].
Im Quadrupol-Massenfilter werden die ionisierten Gasteilchen nach dem Verhaltnis der
Masse zu Ladung (m/z) getrennt [155]-[157]. Das Wirkungsprinzip eines Quadrupol-
Massenfilters ist in Abbildung 3.1 dargestellt.

B WaWa

Abbildung 3.1.: Ablenkung positiv geladener Ionen durch die elektrischen Wechselfelder
eines Quadrupol-Massenfilters

Ein Quadrupol-Massenfilter ist aus vier quadratisch angeordneten Metallstiben aufge-
baut, welche paarweise diagonal elektrisch miteinander gekoppelt sind. An die beiden
Stabpaare wird jeweils eine um 7 verschobene Wechselspannung sowie eine positive
bzw. negative Gleichspannung angelegt.

In Folge der Wechselspannung werden alternierend positiv bzw. negativ geladene Wech-
selfelder relativ zur Mittelachse erzeugt. Wird nun der Strahl aus positiv geladenen
Ionen in den Quadrupol-Massenfilter eingeleitet, so werden diese wahrend der Negativ-
phase zu den Stédben hin und wéhrend der Positivphase zur Mittelachse hin gezogen
(s. Abb. 3.1). Der positive Anteil der Wechselspannung wirkt sich dabei stabilisie-
rend auf die Flugbahn der leichteren Ionen aus. Die parallel angelegte Gleichspannung,
welche als Pole Bias (12V) bezeichnet wird, bewirkt hingegen eine Ausschwingungs-
verstarkung der leichteren Ionen, sodass deren Entladung durch die Kollision mit dem
Stabsystem gefordert wird. Ferner wird die Flugbahn der schwereren Ionen stabilisiert.
In einem Quadrupol-Massenfilter findet somit eine Separation positiv geladener Ionen
durch hochfrequente elektrische Felder statt.

Zur Detektierung einzelner Massen wird die Spannung dieser Felder so abgestimmt, dass
lediglich die Ionen eines Masse zu Ladungsverhéltnisses den Quadrupol-Massenfilter
durchqueren kénnen. Nach dem Passieren des Quadrupol-Massenfilters werden die lo-
nen entweder iiber eine Faradayplatte direkt detektiert oder mittels Dynode und Multi-
plier erst verstirkt und anschliefend gemessen. Bei Uberlagerung verschiedener Spezies
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auf der gleichen nominellen Masse, wie z. B. HyS und 3404 kénnen die Anteile iiber
die dazugehorigen Isotopenverhaltnisse bestimmt werden.

3.1.2. Gasanalytik mittels Molekularstrahlmassenspektrometrie

Neben dem von TRAN et al. [76, 85| vorgestellten Oberflichenionisationsdetektor (SID)
eignet sich vor allem die Molekularstrahlmassenspektrometrie zur in situ Analyse hoch-
temperaturkondensierender Gase. Im Gegensatz zur SID erméglicht die Molekular-
strahlmassenspektrometrie die parallele Analyse verschiedener Spezies, sodass diesem
Verfahren der Vorzug gegeben wird. Die Besonderheit der Molekularstrahlmassenspek-
trometrie liegt in der weiten Variation an analysierbaren Gasen. So kénnen mit einem
Molekularstrahlmassenspektrometer (MBMS) Gase bei Temperaturen bis 1500 °C und
Driicken bis 15 bar untersucht werden. In Abbildung 3.2 ist der Aufbau des MBMS,
wie es am IEF-2 betrieben wird, schematisch dargestellt.

Multiplier  Faradayplatte / Dynode

Molekular-
strahl

Chopper Skimmer
\

Quadrupol-
Massenfilter

Frontoffnung

Turbopumpe 3
A

10 mbarT \ 10® mbar

\
| lonisator Il

Deflektor

Turbopumpen 1+2

Abbildung 3.2.: Schematischer Aufbau des MBMS am IEF-2

Wie in Abbildung 3.2 gezeigt, besteht der Rezipient des MBMS aus drei differenziell
gepumpten Vakuumkammern. Bedingt durch diesen von KANTROWITZ [158, 159] ent-
wickelten mehrstufigen Aufbau ist es moglich, hochtemperaturkondensierende Gase zu
analysieren [77]-[80]. Um einen Gasstrom analysieren zu konnen, muss dieser auf die
Front6ffnung (@ 0,3 mm) des MBMS gerichtet werden. Aufgrund des Druckunterschieds
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3.1. Untersuchungsmethodik

zwischen dem Gasraum und dem Inneren der ersten Kammer (1-1072 mbar) wird das
Gas ins MBMS gesaugt.

Essenziell fiir die Analyse hochtemperaturkondensierender Gase mit dem MBMS ist
die Freistrahlexpansion. Der Begriff der Freistrahlexpansion beschreibt die Expansion
von Teilchen in einer Uberschallstrémung, wobei der Kern der Strémung von externen
Faktoren unbeeinflusst bleibt. Dies bedeutet, dass die Stromungsgeschwindigkeit die
Geschwindigkeit der Molekulardiffusion iibersteigt und infolgedessen Reibungsverluste,
Transporteffekte sowie Warme- und Stoffiibertragungen vernachléssigbar sind. KAN-
TROWITZ et al. betrieben bereits in den 1950er hierzu grundlegende Forschungen [159].
Wie in Abbildung 3.3 dargestellt, beruht das Prinzip der Freistrahlexpansion auf dem
Stromen eines Gases durch eine feine Diise (@ 0,1 mm) in einen Raum mit geringem
Druck. Die beschriebenen Aufbauten entsprechen dabei der bereits vorgestellten Kom-
bination aus Frontéffnung und erster Kammer des MBMS. Der Versuch des Gases sich
an den niedrigen Kammerdruck anzupassen, bewirkt dessen schlagartige Expansion,
sodass die thermische Energie des Gases in kinetische Energie iibergeht [160, 161].

B0 enschock

Mach’sche

Zone der Stille
<~ Scheibe

Kammerdruck p,

Abbildung 3.3.: Schockstruktur bei der Freistrahlexpansion im Kontinuum [163, 168§]

Damit sich im Anschluss an die Durchstréomung der Diise eine Uberschallstromung
ausbildet, muss das kritische Verhéltnis Gy, aus Gasstaudruck (pg) vor der Diise und
dem Kammerdruck (p,) hinter der Diise den Wert 2,1 {ibersteigen. Wie aus Gleichung
3.1 zu entnehmen ist, ist G+ lediglich vom Isentropenexponenten des jeweiligen Gases
abhéngig.

K

Ghrit = (@) = (HI)H (3.1)

P/ Ma=1 B 2

Der Isentropenexponent seinerseits hangt von den spezifischen Warmekapazitédten des
Gases ab (k = Cp/Cy). Dieser nimmt den maximalen Wert von 1,67 fiir 1-atomige Gase
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3.1. Untersuchungsmethodik

(z. B. Ar, Kr, Xe) an. Daher wird die Schallgeschwindigkeit (Ma=1) bei Uberschreiten
von 2,1 bei allen Gasen am Diisenaustritt erreicht. Der Gasdruck im Austrittsquer-
schnitt der Diise (p,) ist dann wesentlich hoher als der Kammerdruck (p, >> pp) und
infolgedessen von diesem unabhéngig. Der Gasstrom befindet sich daher zunéchst in
einem ,unexpandierten Zustand, versucht sich aber anschlieftend schnellstméglich dem
Kammerdruck anzupassen. Hinter der Diise steigt mit dem Querschnitt der Strémung
auch der Wert der Machzahl Ma auf iiber 1 an, sodass der Druck im Kern der Stro-
mung stark abfillt. Unterschreitet G+ hingegen den Wert von 2,1 so verbleibt die
Gasstromung im Unterschallbereich und der Druck am Austrittsquerschnitt der Diise
entspricht in etwa dem Kammerdruck [162]-[164]. Ahnliches gilt fiir die Randbereiche
der Uberschallstrémung. Sobald die Strémungsgeschwindigkeit auf Ma < 1 fallt, findet
eine direkte Anpassung des Gases an die Kammerbedingungen statt.

Da die Weitergabe von Informationen im Gasstrom an den Unterschallbereich gekop-
pelt ist, ist die Ausdehnung des Gases bei der Freistrahlexpansion unabhéngig von
aukeren Randbedingungen. Somit stellt sich eine ,Uberexpansion* des Gases ein, so-
dass der Druck im Kern der Strémung unter den Kammerdruck féllt. In Folge der
abermaligen Anpassung des Gases an den Umgebungsdruck bildet sich ein System von
Schockwellen aus, wie dies in Abbildung 3.3 dargestellt ist. Das System der Schockwel-
len ist eine Kombination aus Bogenschock und Mach’scher Scheibe. Der Bogenschock
entsteht radial um den Kern der Stromung, wahrend die Mach’sche Scheibe eine axiale
Ausrichtung hat und senkrecht auf der Mittelachse der Stromung steht. Sinkt der Kam-
merdruck auf unter 1-10™! mbar, so verlieren die Konturen dieses Schockwellensystems
an Schérfe. Nahert sich der Kammerdruck dem perfekten Vakuum an, so 16sen sich
die Schockwellen vollkommen auf [160, 161]. Durch die Wandlung vom Kontinuumfluss
zum freien Molekularfluss néhert sich der Gasstrom fortlaufend dem Kammerdruck an.
Der Gasdruck sowie die Temperatur und die Dichte des Gases nehmen deutlich ab,
sodass aufgrund der gesunkenen Teilchenkollisionsfrequenz die Interaktionen zwischen
den Gaskomponenten zum Erliegen kommen [160, 162, 163, 165]. Auch nach der Wand-
lung zum Molekularfluss sinkt die Dichte des Gasstroms mit zunehmender Weglénge
(1/2%) weiter ab [166]. Die Geschwindigkeiten der Gasteilchen passen sich in simtlichen
Raumrichtungen an, sodass diese nahezu identisch sind. Der erreichte Zustand wird
auch als Quenchen (Einfrieren) bezeichnet.

Neben dem Quenchen bewirkt die Freistrahlexpansion auch eine Trennung der leichten
und schweren Gasteilchen an der Frontéffnung des MBMS. Bei der negativen Separa-
tion werden die leichten Gasteilchen nach aufen abgelenkt, wiahrend sich die Schweren
auf der Strahlachse aufkonzentrieren. Die Ursache dieser Separation ist eine Druck-
diffusion [167], welche sich STEARNS [162] zufolge vor allem direkt stromabwérts ei-
ner Einlassdiise im Bereich von z/d<5 ereignet (s. Abb. 3.4). Die Anreicherung von
schweren Gasteilchen auf der Strahlenachse wird durch den Membraneffekt zur Inva-
sionsseparation, welcher sich stromabwiérts ereignet, noch verstirkt [168]. Damit die
beschriebenen Trennungseffekte des MBMS die zu analysierenden Gasgemische nicht
zu sehr entmischen, werden stark verdiinnte Gase verwendet. Da Helium eine geringe
Masse aufweist, bietet sich dies als inertes Tragergas an, welches bis tiber 90 % des
Gesamtgasvolumenstroms einnimmt [78].
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Abbildung 3.4.: Extraktion eines Molekularstrahls aus der ,Zone der Stille“ mittels
Skimmer

Wie bereits erwahnt, wirken sich die dufieren Randbedingungen der Kammer auf den
Kern der expandierten Stromung laut Abbildung 3.3 ,Zone der Stille“ nicht aus. Dies
bedeutet, dass in der ,Zone der Stille* keine Informationsweitergabe stattfindet, sodass
isentrope Bedingungen vorliegen. Durch das Reinragen eines Skimmers, einer diisen-
gleichen Offnung, in dieses Gebiet wird ein Molekularstahl, bestehend aus gequenchten
Gasteilchen, extrahiert. Der Skimmer bildet gleichzeitig den Ubergang in die zweite
Kammer des MBMS (s. Abb. 3.2). Um die Eigenschaften des Molekularstrahls zu er-
halten, muss der Skimmer einige Anforderungen nicht nur in Bezug auf die Position,
sondern auch auf das Design erfiillen [169]-[171]:

e Der Skimmer sollte moglichst kurz sein
e Die Eintrittskante sollte moglichst scharf sein

e Um die weitere Expansion des Stroms nicht zu beeinflussen, sollte der innere
Mantel in einem méglichst grofsen Winkel auslaufen

e Der dufsere Mantel des Skimmers sollte in einem moglichst spitzen Winkel von
der Offnung weglaufen

Weist der Skimmer z. B. eine zu stumpfe oder beschédigte Kante auf, konnen in Folge
der Bogenschock-Separation massive positive Trennungseffekte auftreten. Die optimale
Skimmerspitze verfligt daher lediglich {iber eine Materialstirke von 1 pm [158, 172].

CAMPARGUE beschreibt die optimale Skimmerposition bei einem Kammerdruck von

5-1073- 5.107! wie folgt:
1/3
o [(5) 2] 2
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Dabei bezeichnet 2z die Weglénge zwischen der Frontéffnung und der Mach’schen
Scheibe, kp einen Vorfaktor mit Wert 0,125, d den Durchmesser der Frontéffnung und
Ao die mittlere freie Wegldnge der Gasteilchen vor der Frontoéffnung.

Wie in Abbildung 3.2 dargestellt, wird der Molekularstrahl aufgrund der abermaligen
Drucksenkung auf 1-107% mbar durch den Skimmer in die zweite Kammer des MBMS
gesogen. Die Verschaltung von drei Druckstufen zu einer Kaskade dient unter ande-
rem dem Zweck, in der dritten Kammer einen Druck von 1-107® mbar zu erreichen.
Nachdem der Molekularstrahl die Blende zwischen zweiter und dritter Kammer pas-
siert, gelangt dieser in einen ringférmigen Ionisator (Igm;ssion = 1 mA). Die ionisierten
Teilchen (s. Kap. 3.1.1) werden anschlieffend mittels einer Extraktorlinse aus dem Io-
nisierungsbereich in den Deflektor geleitet. Dieser ist aus vier Polen aufgebaut, wobei
auf den diagonal angeordneten Polen dasselbe Potenzial von 430 bis 70 V, bzw. -150
bis -250 V anliegt. Mithilfe des Deflektors werden die ionisierten Teilchen um 90° in
das Stabsystem abgelenkt. Die Funktionsweise der anschliefenden Kombination aus
Quadrupol-Massenfilter und dem Multiplier mit Detektor, wird bereits in Kapitel 3.1.1
beschrieben. Die nicht ionisierten Anteile des Molekularstrahls werden iiber die Turbo-
molekularpumpe der dritten Kammer abgesaugt. Da unter anderem auch partikelhal-
tige Rauchgase mit dem MBMS analysiert werden, dient die Ablenkung der ionisierten
Teilchen um 90° dem Schutz des Detektors vor Verschmutzung.
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3.2. Experimentelle Aufbauten

Bis auf die Gasanalytik sind die experimentellen Aufbauten bei den Untersuchungen
der KCl-Sorption und der HsS-Sorption nahezu identisch. Bei beiden Sorptionsunter-
suchungen wurde das synthetisch zusammengemischte, mit den Verunreinigungen bela-
dene Synthesegas durch eine Sorbentschiittung gefiihrt, welche sich in einem Rohrofen
befand. Diese Art des Versuchsaufbaus hat sich bereits in mehreren Untersuchungen
bewihrt [82]-[84]. Die genauen Aufbauten werden im Folgenden eingehender beschrie-
ben.

3.2.1. Experimentelle Aufbauten zur KCI-Sorption

Zur Bestimmung der durch Sorption erreichbaren K Cl-Konzentration in Synthesegasen
wurde der in Abbildung 3.5 dargestellte Versuchsaufbau verwendet. Das Synthesegas
wurde dabei aus 4 mol-% Hy und 94 mol-% He synthetisch zusammengemischt. Beim
Durchstromen eines Verneblers wurde der Gasstrom weiterhin mit 2 mol-% HO be-
laden und stromte anschliefend iiber einen Flansch mit 4 1/min (i. N.) ins kalte Ende
eines AlyO3-Rohres ein.

Zusatzheizung ALO.-Fritte 5-Zonenofen

ALO,-Rohr

R R
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Hochtemperatur- Sorbent- Al,0.-Schiffchen
isolation schiittung  (KCI-Quelle)
800°C, 850°C oder 900°C 30°C
\ I

Temperaturprofil wahrend des Versuchs

Abbildung 3.5.: Versuchsaufbau K Cl-Sorptionsuntersuchungen

Das AlsO3-Rohr mit einem inneren Durchmesser von 25 mm und einer Lange von 850
mm war waagerecht in einen 5-Zonenofen mit Zusatzheizung eingebracht. Das Synthe-
segas wurde kurz nach dem Einstromen ins AlyO3-Rohr durch das Uberstromen eines
700 °C heifen, mit KCI befillten AlyOs-Schiffchens (Alkaliquelle) mit ca. 20 ppmv
KCl beladen. Die Kontaktoberfliche des K Cl mit dem Synthesegasstrom betrug dabei

ca. 960 mm?.
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In einem Abstand von 250 mm durchstrémte das K Cl-beladene Synthesegas anschlie-
fend die Schiittung eines alumosilikatischen Sorbents. Um den Rohrquerschnitt mit
der Sorbentschiittung vollkommen abzudecken, wurde diese zwischen zwei Fritten aus
AlsO3 aufgeschiittet und verdichtet. Die Fritten wiesen eine Materialstirke von 10 mm
auf und bestanden aus einem grobporigen Hochtemperaturschaum (1800 °C). Ferner
wurde die Sorbentschiittung zur Reduzierung des Stromungswiderstands auf eine Korn-
grofe von 2-4 mm fraktioniert. Pro Schiittung wurden ca. 30 g Sorbent, dies entsprach
einer Schiittungsldnge von 50 mm, eingebracht.

Die Sorptionstemperatur wurde zwischen 800-900 °C variiert. Zur in situ Bestimmung
der erreichbaren K Cl-Konzentration im gereinigten Synthesegas wurde ein MBMS ver-
wendet. Der Ofen war daher auf der Gasauslassseite iiber eine Dichtung mit dem MBMS
verbunden. Wie in Kapitel 3.1.2 bereits beschrieben, diente das He-Trégergas der Auf-
konzentrierung der schwereren KCl-Komponenten auf der Strahlachse wéhrend der
negativen Separation. Mittels thermodynamischer Berechnung mit FactSage wurde im
Rahmen von vorhergehenden Untersuchungen bereits festgestellt, dass die Substitution
eines simulierten Rauchgases durch Helium keinerlei Einfluss auf die K Cl-Sorption aus-
ibt [169].

Die experimentellen Randbedingungen wie Synthesegaszusammensetzung, Synthese-
gasvolumenstrom sowie die Einstellungen des MBMS (Skimmerposition, Ionisations-
spannung usw.) wurden wihrend aller Messungen und auch wihrend der Kalibration
konstant gehalten. Genauere Angaben zu den MBMS-Einstellungen sind im Anhang
A5 wiedergegeben.

3.2.2. K(CI-Sorbentien und deren Vorbereitung

Die Alkaliaufnahme durch unterschiedliche alumosilikatische Sorbentien, wie Bauxit,
Kaolin und Bentonit, wurde bereits in verschiedenen Untersuchungen bestatigt (s. Kap.
2.5.1). Die nachfolgenden Untersuchungen zur Bestimmung der im Synthesegas verblei-
benden K Cl-Konzentration sind daher zunéchst auf den Einsatz von natiirlich vorkom-
menden Sorbentien fokussiert. Neben den bereits erwdhnten Sorbentien werden noch ein
Klinoptilolith (Klin), eine Mischung aus Klinoptilolith und Montmorelolith (KlinMon),
ein PC-Zeolith (PC) und eine Mischung mit 85 % Klinoptilolith (Klin85) untersucht.
Diese Sorbentien gehoren sdmtlich zu den natiirlich vorkommenden Zeolithen, welche
aus alumosilikatischen Gittern aufgebaut sind.

Neben den natiirlichen Sorbentien werden auch synthetisch hergestellte Zeolithe vom
Typ A untersucht. Diese sind ebenfalls aus alumosilikatischen Gittern aufgebaut und
bieten ferner die Moglichkeit zur Einstellung eines definierten Porendurchmessers je
nach eingelagertem Metall-Ion. Die Primérelemente eines Zeolithen bilden die kristalli-
nen AlOy4- und SiO4-Tetraeder, aus denen durch unterschiedliche Verkniipfungsweisen
Sekundérstrukturen aufgebaut werden kénnen. Die Anordnung von acht Kubookta-
edern zu einem Wiirfel bildet die Struktur eines Zeolith-Kristalls des Typs A.

Der A-Zeolith wird zur physisorptiven Kaltgasreinigung bereits vielseitig eingesetzt
[173]. Allerdings geht BETTKE [174] zufolge, die zeolithische Struktur oberhalb von 600
°C verloren (s. Abb. 3.6).
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Abbildung 3.6.: DTA-Verldufe des A-Zeolithen Na [174]

Da die Regeneration eines mit KC! beladenen Alumosilikats aufgrund des Einbin-
dungsmechanismus nicht durchfithrbar ist, ist ein vollkommener Erhalt der zeolithi-
schen Struktur keine notwendige Voraussetzung fiir die K Cl-Einbindung. Um die KCI-
Aufnahme des A-Zeolithen bei 800 °C bis 900 °C zu bestimmen, werden die Untersu-
chungen um die synthetischen A-Zeolithe Na und Ca erweitert.

Die thermische Stabilitdt der {ibrigen Sorbentien wurde mittels Differenzial Thermo-
analyse (DTA) untersucht und bestétigt.

Zur Vervollstandigung der Sorbentcharakterisierung wurden weiterhin noch die che-
mische Zusammensetzung sowie die spezifische Oberfliche aller Sorbentien bestimmt.
Diese sind in den Tabellen 3.1 und 3.2 angegeben. Die chemischen Analysen wurden in
der Zentral-Abteilung fiir chemische Analysen des Forschungszentrums Jiilich durchge-
fiihrt. Dabei werden die Materialien mit Lithiumborat bei 1000 °C aufgeschlossen, die
Schmelze anschliefend mit HC! (5 %) gelost und eine Atomemissionsspektroskopie mit
induktiv gekoppeltem Argonplasma (ICP-OES) durchgefiihrt. Die spezifische Oberfla-
che wurde mittels BET-Analyse bei atmosphérischem Druck am Institut fiir Energie-
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forschung IEF-1 bestimmt. Bei der BET-Analyse wird die spezifische Oberfliche durch
die vom Material aufgenommene Menge an No ermittelt. Simtliche Sorbentien wurden
ohne weitere Vorbehandlung zur K Cl-Einbindung verwendet.

Tabelle 3.1.: Chemische Zusammensetzung der K Cl-Sorbentien [wt-%)]

Sorbent AlyO3 CaO FesO3 KO MgO NayO SiOy Total
Bauxit 57,04 0,04 8,58 0,02 0,04 0,04 6,43 72,19
Kaolin 3891 0,07 0,40 1,75 0,12 0,08 48,64 89,96
Bentonit 15,11 7,13 5,43 1,00 3,65 1,19 63,86 97,37
Klin 11,71 2,66 1,23 3,01 0,68 0,57 63,43 83,29
KlinMon 12,09 2,10 1,29 3,13 0,63 1,35 63,00 83,58
PC 17,19 4,20 3,43 7,83 0,81 1,75 52,560 87,71
Klin85 13,22 6,44 3,00 1,69 1,26 1,48 54,21 81,30

A-Zeolith Na 31,92 0,36 0,86 0,14 1,82 17,52 45,21 97,85
A-Zeolith Ca 27,01 8,95 0,66 0,25 1,66 5,03 37,07 81,13

Tabelle 3.2.: Spezifische Oberflichen der K Cl-Sorbentien [m?/g]

Sorbent Spezifische Oberfliache
Bauxit 25

Kaolin 5

Bentonit 34

Klin 20

KlinMon 12

PC 9,3

Klin85 14
A-Zeolith Na 381
A-Zeolith Ca 381

3.2.3. Quantifizierung und Kalibrierung von K Ci-Konzentrationen
mittels MBMS

Um die am MBMS gemessene Signalintensitdat mit den jeweiligen K Cl-Konzentrationen
korrelieren zu kénnen, wurden Kalibrierungsmessungen durchgefiihrt. Wie in Abbil-
dung 3.7 dargestellt, entsprach der apparative Aufbau dem Versuchsaufbau zur KCI-
Sorption, mit Ausnahme der nicht vorhandenen Sorbentschiittung (Leerrohrmessung).
Ferner wurde die Temperatur der K Cl-Quelle iiber mehrere Leerrohrmessungen schritt-
weise entsprechend der gewiinschten Synthesegasbeladungen variiert. Die K Cl-Kon-
zentration im Synthesegas einer Leerrohrmessung wurde dabei iiber den Gewichts-
verlust der KCIl-Quelle und die Messdauer bestimmt. Die Dauer einer Leerrohrmes-
sung hing von der gew#hlten Temperatur ab. Aufgrund der duferst niedrig gewdhlten
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Abbildung 3.7.: Versuchsaufbau K Cl-Kalibrierung

K Cl-Konzentrationen (< 0,1 ppmv) dauerte eine Leerrohrmessung bis zu 120 h. Zur
Aufnahme des korrelierenden Messsignals wurden zyklisch Massenspektren am MBMS
aufgenommen.

Da die detektierten Teilchen vorher nicht nur separiert, sondern auch ionisiert werden,
treten auch Molekiilfragmente auf. Die Quantitdt der generierten Molekiilfragmente
héngt dabei von der Ionisierungsenergie ab. In Abbildung 3.8 sind die zur K Cl-Sorption
relevanten Spezies mit den auftretenden Fragmenten exemplarisch dargestellt.

Die Massen 74 und 76 sind dem K3°Cl* bzw. K37CI* direkt zuzuordnen. Ferner wei-
sen die Massen 35, 37 und 39 die Anwesenheit der KCl-Fragmente 3°CI*, 37CIl* und
39K+ nach. Da Chlor bei Anwesenheit von Wasser zu HC! reagiert, sind auch Signale
auf den Massen 36 und 38 messbar. Auf den Massen 56 und 58, welche dem KOH
bzw. K'8OH entsprechen, sind allerdings keine nennenswerten Signalanstiege zu be-
obachten. Obwohl das Signal der Masse 39 die hochste Intensitédt aufweist, erfolgt die
Quantifizierung des Kaliumchlorids iiber die Masse 74 (KCI*), da das K*-Fragment
bei K Cl-Konzentrationen unterhalb von 0,5 ppmv nicht mehr vom Untergrund zu un-
terscheiden ist.

Da die anschlieftenden Untersuchungen kléaren sollen, ob die angestrebte K Cl-Konzen-
tration mittels sorptiver Heifgasreinigung unterschritten werden kann, konzentrieren
sich die Leerrohrmessungen auf diesen Konzentrationsbereich. Die Leerrohrmessungen
zur Erstellung der Intensitéts-Konzentrations-Korrelation wurden bei 500 °C (Versuchs-
dauer = 114 h), 525 °C (Versuchsdauer = 117 h), 540 °C (Versuchsdauer = 70 h) und
566 °C (Versuchsdauer = 114 h) durchgefiihrt. Dabei stellten sich K Cl- Konzentratio-
nen von 0,01 ppmv, 0,055 ppmv, 0,082 ppmv und 0,396 ppmv im Synthesegas ein. Die
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Abbildung 3.8.: Massenspektrum bei 7 ppmv KCI in He/Hy/Hy0

sich aus diesen Messpunkten ergebende Korrelation ist in Abbildung 3.9 dargestellt.
Wihrend der beschriebenen Leerrohrmessungen konnte eine Intensitétskonstanz der
Masse 74 nachgewiesen werden, bei der sich das Signal der Masse 74 selbst bei einer
KCl-Beladung von lediglich 0,01 ppmv dauerhaft vom Untergrund abhob.

Die Kombination der gemessenen Signale auf Masse 74 mit den parallel auftretenden
Konzentrationen fiihrt zu einem exponentiellen Verlauf (s. Abb. 3.10).
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Abbildung 3.9.: Verlauf der Korrelation zwischen Temperatur und K Cl-Konzentration
im Synthesegas
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Abbildung 3.10.: Verlauf der Korrelation zwischen Signalintensitat auf Masse 74 und
K Cl-Konzentration im Synthesegas
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3.2.4. Experimentelle Aufbauten zur H,S-Sorption

Der in Abbildung 3.5 wiedergegebene Versuchsaufbau zur Bestimmung der sorptiven
H3S-Aufnahme in Heifigasen stellt eine Kombination aus den in den Kapiteln 3.2.1 und
3.2.3 bereits beschriebenen Versuchseinrichtungen dar. Da HsS bereits als Gasmischung
eingeleitet wurde, war die Platzierung einer Quelle stromaufwérts der Sorbentschiittung
nicht notwendig.
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Abbildung 3.11.: Versuchsaufbau zur Untersuchung der HsS-Sorption in Heifsgasen

Fiir die HsS-Sorptionsuntersuchungen wurde ein Synthesegasstrom von 0,2 1/min (i.
N.) mit 36 mol-% CO, 25,5 mol-% Ha, 26,5 mol-% H20O und 12 mol-% Ar synthetisch
zusammengemischt. Das H2S war mit 0,1 mol-% dem CO beigemengt, d. h. die HyS-
Eingangskonzentration betrédgt 360 ppmv. Laut thermodynamischer Berechnung mit
FactSage ergab sich daraus bei 850 °C die Synthesegaszusammensetzung des Giissing-
Vergasers (s. Tab. 2.3). Der Ar-Anteil substituierte dabei den inerten Na- sowie den
thermodynamisch nicht stabilen C' Hy-Anteil der Giissing-Synthesegaszusammensetzung.
Wahrend das CO, Hy und Ar bereits vor dem Einstromen in das AlaO3-Rohr (@ 35 mm,
Linge 800 mm) zusammengemischt wurden, wurde H2O aufgrund des hohen Gehalts
per Peristaltikpumpe (PD 5201) der Firma Heidolph direkt in den heiffen Gasraum ein-
geleitet. Da eine stark differenzierte Temperaturverteilung iiber die Rohrlénge bedingt
durch das Fehlen einer Quelle nicht notwendig war, war ein Ofen mit drei Heizzonen aus-
reichend. Die Sorptionstemperatur wurde im Rahmen der HyS-Sorptionsuntersuchung
zwischen 750-900 °C variiert.

Fiir die Messung wurden ca. 30 g des Sorbents zwischen zwei AloOs-Fritten plaziert
und verdichtet (s. Kap. 3.2.1). Zur Begrenzung des Stromungswiderstands war die Korn-
groke der Schiittung auf 2-4 mm fraktioniert. Nach dem Durchstrémen der Sorbent-
schiittung wurde das gereinigte Synthesegas zur Analyse in ein handelsiibliches Mas-
senspektrometer (Questor GP IV) der Firma Extrell (s. Kap. 3.1.1) eingeleitet. Um
ein Auskondensieren des Wassers zwischen dem Ofen und dem Massenspektrometer zu
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verhindern, wurden die Ubergangsleitungen mittels Heizband auf ca. 200 °C erhitzt.
Ferner wurde zum Schutz des Massenspektrometers ein Partikelfilter mit Maschenweite
7 pum in die Ubergangsleitung eingebaut. Dies war notwendig, da sich am Ofenausgang
sowie in der Verbindungsleitung in Folge der Temperatursenkung Grafit niederschlug.
Der nicht vom Massenspektrometer analysierte Anteil des Synthesegases wurde iiber
eine weiterhin beheizte Leitung in eine Kondensatfalle geleitet. Dort kondensierte das
noch im Gasstrom enthaltene Wasser aus und das restliche Synthesegas wurde iiber
einen Abzug abgeleitet.

Wihrend der Autheiz- sowie der Abkiihlphasen wurde der Versuchsraum mit Inertgas
(Ar) gespiilt. Diese Gasstrome wurden {iber den Bypass und die Kondensatfalle direkt
in den Abzug geleitet.

3.2.5. H,S-Sorbentien und deren Vorbereitung

Die Untersuchungen folgten zunéchst dem Ansatz, ein moglichst kostengiinstiges HsS-
Sorbents fiir den Giissing- und den Varnamo-Prozess zu ermitteln. Daher wurden vor-
nehmlich natiirlich vorkommende Materialien wie Dolomit und natiirlicher Zeolith mit
einem Klinoptilolithanteil von 85 % (Klin85) sowie bei technischen Anwendungen anfal-
lende Materialien wie Hiittenkalk als C'a-basierte HoS-Sorbentien verwendet. Zum Ver-
gleich wurden ferner die Sorptionseigenschaften eines kommerziell erhéltlichen Brand-
kalks (Sorbacal) der Firma Rheinkalk untersucht.

Als Cu-basiertes HyS-Sorbent kam ein Cu-Olivin zum Einsatz, welches im Rahmen
des UNIQUE-Projekts von der Universitét Strasbourg zur Verfiigung gestellt wurde.
Da der Cu-Olivin in der Brennkammer des Giissing-Prozesses regeneriert werden soll,
wurde neben der erreichbaren HsS-Reduktion noch das Alterungsverhalten des Mate-
rials untersucht.

In Analogie zu den KCI-Sorbentien wurden auch die HsS-Sorbentien mittels chemi-
scher Analyse (Zentral-Abteilung fiir chemische Analysen des Forschungszentrums Jii-
lich) und spezifischer Oberflache (Institut fiir Energieforschung IEF-1) charakterisiert.
Die chemische Zusammensetzung sowie die spezifischen Oberflichen sémtlicher HyS-
Sorbentien sind in den Tabellen 3.3 und 3.4 wiedergegeben.

Tabelle 3.3.: Chemische Zusammensetzung der HaS-Sorbentien [wt-%)]

Sorbent Al2O3 BaO CaO CuO Fex03 KO MgO NaxO SiO2 SrO Total

Dolomit 1,0 - 29,0 - 2,9 01 221 0,1 0,8 - 56,0
Kling5 13,2 - 6,4 - 3,0 1,7 1,3 15 54,2 - 81,3
Hiittenkalk 22,1 . 44,4 . 7.7 0,1 7,6 0,1 8,6 . 90,6
Sorbacal 0,2 - 93,1 - 0,2 00 08 0,0 0,5 - 99,8
Cu-Olivin - - - 8,9 - - 50,6 - 41,9 - 1014
90Cal0Ba . 233 76,7 . - . . . . . 100
90Cal10Sr - - 83,0 - - - - - - 17,1 100,1
10Ca90Sr . . 5,7 . - . . . . 94,3 100

Als Anmerkung zur chemischen Analyse des Dolomits sei noch erwéhnt, dass dieser
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Tabelle 3.4.: Spezifische Oberflichen der HyS-Sorbentien [m?/g]
Sorbent Spezifische Oberfléche

Dolomit 0,4
Klin85 14
Hiittenkalk 1,2
Sorbacal 2,6
Cu-Olivin < 0,1

urspriinglich tiberwiegend aus CaCO3 sowie M gCO3 besteht. Da die Probe allerdings
wahrend der chemischen Analyse auf 1000 °C erhitzt wurde, wurden auf Grund des
Carbonatzerfalls lediglich die Oxide detektiert.

Da eine Vorbehandlung der Sorbentien mit weiteren Kosten verbunden wére, wurden
die Materialien im bereits vorliegenden Zustand verwendet. Einzig eine Fraktionierung
der Materialien auf eine Korngrofe von 2-4 mm wurde vorgenommen, um den von der
Sorbentschiittung ausgehenden Stromungswiderstand ausreichend gering zu halten (s.
Kapitel 3.2.4).

3.2.6. Quantifizierung und Kalibrierung von H,S-Konzentrationen
mittels Massenspektrometrie

Wie bereits mehrfach beschrieben wurde das HoS-Signal mittels Massenspektrometrie
erfasst. Vor Beginn der HsS-Untersuchungen wurden die Signalintensitdten mit den
entsprechenden HsS-Konzentrationen korreliert. In Analogie zur K Cl-Kalibrierung (s.
Kap. 3.2.3) wurden dazu Leerrohrmessungen durchgefiihrt. Die Aufbauten der Leer-
rohrmessungen entsprachen dabei der in Kapitel 3.11 beschriebenen Vorgehensweise.
Lediglich die Sorbentschiittung wurde nicht in das AlsOs-Rohr eingefiillt.

Erste Kalibrationsmessungen zeigen, dass beim Masse zu Ladungsverhéltnis (m/z) von
32, welches dem Oz-Hauptisotop entspricht, ein Signal anliegt (s. Abb. 3.12).
Allerdings betriigt das Os-Isotopenverhiltnis von 34Oq zu 3204 lediglich 0,4 %. Dies be-
deutet, dass die Uberlagerung des 3 H,S-Hauptisotops mit dem 3*0s-Nebenisotop ver-
nachlissigbar gering ist. Die Quantifizierung des HoS* erfolgte daher iiber das 3* H,S-
Hauptisotop. Um eventuelle Sauerstoffleckagen dennoch detektieren zu kénnen, wurde
withrend sdmtlicher Messungen parallel das Messsignal m/z = 33 (HS™) aufgezeichnet.
Dies war allerdings aufgrund seiner geringen Signalstérke auf Konzentrationen oberhalb
10 ppmv beschréankt.

Als Kalibrierungsgrenzen wurden 0 ppmv und 360 ppmv (H»S-Eingangskonzentration
wahrend der Sorptionsuntersuchungen) festgelegt. Da eine Synthesegasreinheit von un-
ter 1 ppmv HS angestrebt wurde, wurden HyS-Konzentrationen von 0 ppmv, 1 ppmv,
6 ppmv, 11 ppmv, 22 ppmv, 45 ppmv und 360 ppmv als Kalibrationspunkte gewéhlt.
Da HsS dem CO beigemengt war, ging eine Verringerung des HsS-Eingangsstroms
mit einer Verringerung des CO-Eingangsstroms einher. Der durch die Reduzierung der
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Abbildung 3.12.: Signalstérken auf den Massen der HsS-Isotope

HsS-Konzentration fehlende Synthesegasanteil wurde durch inertes Ar dquivalent sub-
stituiert. Die zur Kalibrierung verwendeten Synthesegaszusammensetzungen sind in

Tabelle 3.5 angegeben.

Tabelle 3.5.: Zur HyS-Kalibrierung verwendete Synthesegaszusammensetzungen mit ei-
nem Volumenstrom von 0,2 1/min (i. N.)

HsS5-Konzentration

CO [Vol-%|  Ar [Vol-%| Hy [Vol-%| Hz0 [Vol-%]

0 ppmv

1 ppmv

6 ppmv
11 ppmv
22 ppmv
45 ppmv
360 ppmv

0

0,01
0,6
1,1
2,2
4,5
36

48 25,5 26,5
48 25,5 26,5
47,4 25,5 26,5
46,9 25,5 26,5
45,8 25,5 26,5
43,5 25,5 26,5
12 25,5 26,5

Die Leerrohrmessungen mit den Synthesegasen aus Tabelle 3.5 ergeben die in Abbildung
3.13 dargestellte Korrelation zwischen der HyS-Konzentration und der Signalintensitét

auf Masse 34.
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Abbildung 3.13.: Verlauf der Korrelation zwischen der Signalintensitét vom Masse zu
Ladungsverhéltnis 34 und der HyS-Konzentration im Synthesegas
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4. Thermodynamische Modellierungen

Die Kenntnis von Spurstoffkonzentrationen in Synthesegasen aus Biomassen wie Switch-
grass und Corn Stover ist duferst eingeschriankt [137]. Da diese aber fundamental fiir
die Spurstoffeinbindung ist, wird im Folgenden ein Modell zur Beschreibung sowohl der
Freisetzung als auch zur Einbindung von Spurstoffen in Synthesegasen erstellt.

Das Ziel ist es, die Grenzen der sorptiven Alkali- und Schwefelreinigung in den heifen
Synthesegasen des Giissing- und des Varnamo-Prozesses zu ermitteln. Mit FactSage,
wird dabei auf ein Programm zuriickgegriffen, welches sich bereits bei der Modellierung
des Freisetzungsverhaltens von KCI, NaCl, H2S und HC! bewéhrt hat [175, 176]. Fer-
ner sollen die erzielten Simulationsergebnise eine optimierte Experimentplanung ermog-
lichen sowie die Ubertragbarkeit der unter Laborbedingungen erreichten Gasreinheiten
auf die Bedingungen eines realen Vergasers bewerten.

4.1. Thermodynamische Berechnungen bei Verwendung
von SimuSage/FactSage

Aufgrund der grofen Vielfalt an Synthesegaskomponenten, stellt die sorptive Heifsgas-
reinigung im Rahmen der Biomassevergasung ein komplexes chemisches System dar. Bei
SimuSage und FactSage handelt es sich um thermodynamische Rechentools, mit deren
Hilfe sich die thermodynamischen Gleichgewichte in chemischen Systemen berechnen
lassen. Beide Programme sind Produkte der Firma GTT-Technologies und bauen auf
ChemApp. bzw. ChemSage [177] auf. Unter Verwendung von FactSage Modulen kénnen
thermodynamische Berechnungen von Mehrkomponentensystemen zu vielschichtigen
chemischen Systemen mit bis zu 48 verschiedenen Ausgangsspezies durchgefiihrt wer-
den. Die chemischen Gleichgewichte werden mittels Minimierung der Gibb’schen Freien
Energie ermittelt. Dies geschieht unter Verwendung verschiedener Algorithmen [177].
Die ermittelten Gleichgewichte kdnnen unter Verwendung von SimuSage verkniipft wer-
den. Durch den modularen Aufbau von SimuSage ist es moglich, komplexe Prozessab-
laufe nachzubilden. Dabei kann auf Module wie Gleichgewichtsreaktoren, Stoffstrome,
Mischeinheiten, Trenneinheiten und Iteratoren zugegriffen werden. Das so entstande-
ne Rechenmodell kann durch das Einfligen von eigenen Programmzeilen nach Bedarf
modifiziert und erweitert werden. Wahrend der Berechnung eines Modells bindet Si-
muSage die Rechenoperatoren von ChemSage und eine spezifisch definierte Datenbank
ein.

Als Grundlage fiir die thermodynamischen Daten bei der Modellierung des Giissing
und Varnamo-Prozesses wurde eine Datenbank aus Fact 5.3 [178] entwickelt. Fact 5.3
enthélt unter anderem thermodynamische Daten wie Standardbildungsenthalpie, Stan-
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dardentropie, Warmekapazitat, Magnetisierungskoeffizienten und molares Volumen von
reinen Komponenten. Eine reine Komponente ist als stochiometrisch reine Spezies in
den drei Aggregatzustianden definiert. Die in der entwickelten Datenbank enthaltenen
Phasen sind im Anhang A.4 aufgefiihrt. Die Datenbank stellt eine Fokussierung auf
die anorganischen Spezies der Biomassen dar, indem organische Bestandteile mit einer
Kettenldnge von mehr als zwei Kohlenstoffatomen nicht beriicksichtigt werden. Da die
Anzahl der berechenbaren Spezies im Modell beschriankt ist, stellt dies eine notwen-
dige Einschrankung dar. Neben der entwickelten Datenbank gehen auch die bereits in
den Tabellen 2.4 und 2.5 vorgestellten chemischen Analysen der Biomassen in die Mo-
dellberechnungen ein. Bei der Modellierung werden die Biomassezusammensetzungen
allerdings auf 100 % normiert.
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4.2. Aufbau der Prozessmodelle

Unter Verwendung von SimuSage werden sowohl die Eingangsbedingungen des Giissing-
sowie des Varnamo-Prozesses eingebunden als auch deren Randbedingungen nachge-
stellt. Da die kinetischen Aspekte des chemischen Systems in den Gleichgewichtsbe-
rechnungen der Modelle keine Beriicksichtigung finden, konnen Abweichungen zu den
Bedingungen im Inneren eines realen Vergasers auftreten. So wird im realen Vergaser
das thermodynamische Gleichgewicht in der Regel nicht vollstandig erreicht. Dies wird
z. B. durch den Methananteil von 7 mol-% im Synthesegas des Giissing-Prozesses be-
legt. Der Methananteil eines sich im Gleichgewicht befindlichen Synthesegases bei 850
°C und atmosphérischem Druck betrigt laut thermodynamischer Berechnung lediglich
0,01 mol-%. Um also eine Biomassevergasung moglichst realistisch nachstellen zu kon-
nen, sind zunédchst Modellanpassungen vorzunehmen.

Im Folgenden werden zunéchst die angepassten Eingangsbedingungen der Modelle vor-
gestellt, bevor anschlieffend auf die Struktur der Prozessmodelle eingegangen wird.

4.2.1. Randbedingungen des Giissing-Prozesses

Da keine thermodynamischen Daten zur Anpassung des Giissing-Modells an das nicht
Erreichen des Gleichgewichts vorliegen, wird der Kohlenstoffanteil des Methans am
Gesamtkohlenstoffgehalt im Folgenden als konstant angenommen. Der eingehende Bio-
massenstrom stellt die einzige Kohlenstoffquelle der Vergasung dar. Dies ermdglicht die
Bestimmung des Kohlenstoffanteils im Methan auf 17,3 mol-% des Biomassenkohlen-
stoffs. Aufgrund der bekannten Stochiometrie ist der zur Bildung des Methans beno-
tigte Wasserstoff ebenfalls ermittelbar, sodass die bendtigte Methanstoffmenge mittels
Eingangsstrom in den Vergaser eingeleitet werden kann. Um das Hs/C-Verhéltnis im
Synthesegas zu wahren, werden gleichzeitig die Wasserstoff- und die Kohlenstoffgehalte
der Biomassen um die Methananteile reduziert. Des Weiteren ist der Si-Anteil des Rice
Husk, Wheat Straw, Corn Stover, Miscanthus und Straw 1997 so hoch, dass bei den
thermodynamischen Gleichgewichtsberechnungen der Sauerstoffgehalt der Synthesega-
se durch die Oxidation des S7 zu SiOs mafkgeblich reduziert wird. Da der Sauerstoff
des Si03 nicht in den Sauerstoffgehalten der Biomasseanalysen enthalten ist, wird zum
Erhalt des urspriinglichen Synthesegassauerstoffgehalts der Sauerstoffgehalt dieser Bio-
massen entsprechend erhoht. Die an die Bedingungen des Giissing-Prozesses angepass-
ten Zusammensetzungen der Biomassen sind in Tabelle 4.1 angegeben.

Da eine Simulation mit SimuSage das Erreichen des Gleichgewichts voraussetzt, ist
eine Erhaltung des Methananteils im Synthesegas mit fortlaufender Berechnung nicht
moglich. Die Erhaltung des Methananteils wird daher mittels Aquimolarer Substitution
durch inertes Argon erreicht. Somit ist die Beriicksichtigung der vom Methanpartial-
druck induzierten Einfliisse auf das restliche Synthesegas gewéhrleistet.

Da der Stickstoffgehalt der Biomassen lediglich einen Stickstoffanteil von 0,05 mol-%
im Synthesegas zur Folge hétte, wird im Rahmen der Modellierung der entsprechen-
de Stickstoffstrom zum Erhalt der 4,17 mol-% in den Vergaser eingeleitet. Neben der
verwendeten Biomasse haben weitere Eingangsbedingungen wie das verwendete Verga-
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sungsmedium, Vergaserdruck sowie Vergasertemperatur Einfluss auf die Synthesegas-
zusammensetzung. Mithilfe einer Wasserstoff- sowie einer Sauerstoffbilanzierung ist der
Vergasungsmediumstrom zu 0,6kg,0/KkgBiomasse bestimmbar. Die Synthesegaszusam-
mensetzungen im Giissing-Vergaser werden im Folgenden bei atmosphérischem Druck
und 850 °C berechnet.

4.2.2. Randbedingungen des Virnamo-Prozesses

In einem zweiten Prozessmodell werden die Betrachtungen auf die sauerstoffgestiitzte
Druckwirbelschichtvergasung im Varnamo-Prozess erweitert. Dies dient unter anderem
zur Einflussevaluierung des Kohlenstoffumsatzes, des Vergasungsmediums, der Verga-
sungstemperatur und des Vergasungsdrucks auf die sorptive Heifgasreinigung. Beim
Vergleich der Synthesegaszusammensetzungen im Giissing- und im Varnamo-Prozess
ist der um die langkettigen Kohlenwasserstoffe erweiterte Bereich des Varnamo-Syn-
thesegases aufféllig. Da auch im Varnamo-Prozess keine weiteren Informationen iiber
den Umsatz der Kohlenwasserstoffe bei variierenden Bedingungen vorliegen, wird der-
en Gehalt im Folgenden ebenfalls als konstant angenommen. Ferner stellt die Biomasse
die einzige Kohlenstoffquelle im Varnamo-Prozess dar, so dass der Kohlenstoffanteil der
Kohlenwasserstoffe auf 28 % des Gesamtkohlenstoffgehalts bestimmt werden kann.
Die mittlere Ho/C-Stochiometrie aller aufgefiihrten Kohlenwasserstoffe betragt 1,374,
somit ist der Wasserstoffgehalt der Kohlenwasserstoffe ebenfalls ermittelbar. Erste Si-
mulationen in SimuSage mit den um die Kohlenwasserstoffanteile reduzierten Biomas-
sestromen weisen fiir das Synthesegas eine Ha/C-Stochiometrie von 0,73 aus. Die Hy/C-
Stochiometrie der Viarnamo-Synthesegaszusammensetzung betrégt allerdings lediglich
0,54. Derjenige Kohlenstoff, welcher sich aus der Differenz der Hs/C-Stéchiometrien
ergibt, betriigt 18,3 % des Gesamtkohlenstoffs. Dies steht in guter Ubereinstimmung
mit einem in der Asche gebundenen Kohlenstoffanteil von 20 %, wie er von Zhang [180]
beschrieben wird. Nach der Reduktion der Wasserstoff- und Kohlenstoffanteile in den
Biomassen um die entsprechenden Anteile wird der Kohlenwasserstoffanteil des Synthe-
segases auch hier dquimolar durch inertes Argon ersetzt. Infolge der hohen Si-Gehalte
des Miscanthus und Straw 1997 werden deren Sauerstoffanteile wie schon bereits im
Giissing-Modell erhéht. Die an die Bedingungen des Varnamo-Prozesses angepassten
Zusammensetzungen der Biomassen sind in Tabelle 4.2 angegeben.

Aufgrund einer der Varnamo-Vergasung vorgeschalteten Luftzerlegung ist keine wei-
tere Einleitung von Stickstoff in den Vergaser im Prozessmodell vorzusehen. Die Ein-
gangstrome des Vérnamo-Vergasers werden zu 0.252 kgr,0/kgBiomasse und zu 0.195
kgo, /kgBiomasse bestimmt. Bei der Berechnung der Synthesegaszusammensetzungen im
Viarnamo-Vergaser gehen im Folgenden ein Vergaserdruck von 18 bar und eine Vergaser-
temperatur von 950 °C ein. Nachfolgend werden sowohl die Struktur der Prozessmodelle
als auch die thermodynamischen Berechnungsergebnisse zur Freisetzung und sorptiven
Einbindung présentiert und erldutert.
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4.2. Aufbau der Prozessmodelle

4.2.3. Grundlagen des Giissing-Vergasers

Das Giissing-Modell ist, wie in Abbildung 4.1 dargestellt, modular aus mehreren Gleich-
gewichtsreaktoren aufgebaut. Die Gleichgewichtsreaktoren sind dabei {iber Stoffstrome
miteinander und mit der Umgebung verbunden. Wie ein Vergleich mit Abbildung 2.9
aufzeigt, bildet die Struktur des Modells das Heifsgasreinigungssystem des Giissing-
Prozesses nach. Die Besonderheit dieses Systems stellen die katalytisch aktiven Fil-
terkerzen dar, welche direkt am Gasauslass des Vergasers angebracht sind. Durch die
Anreicherung der Filterkerzen mit Nickel soll sowohl eine Heifigasreinigung als auch
eine Synthesegasreformierung noch im Vergaser ermdoglicht werden.

Alkali- & Nickel-
Schwefelsorbent katalysator
Biomasse @ @
Wasser
|::> Reaktor Phasentrennér S'Li)kt"tr Phasentrennér| Reaktor
P PTGasifier oroent- FilterkerZen Katalytische
Argon GB?SSOI?(e;r |:> 9°C |:> zugabe |::> 0°C |::> Filterkerzen
1bar 850°C 1bar 850°C
1bar 1bar 1bar
Stickstoff
|:> Asche % Q Verbrauchtes
Sorbent
Reaktor
1 Gasifier
. Priifung
. Reaktion Reaktor | strom
| Feststoffe KZ;?;”' Ausgang
850°C
- 1bar 850°C bis
1 Tyon 1bar
1 Luftstrom ﬁ @
) Reaktor <:| Iterator
1 Rezyklierung Brenn- Senkt T bis
_________ < ::I kammer Kondensationstemperatur,
1200°C Abgasstrom 1bar

1bar |:>

Abbildung 4.1.: Struktureller Aufbau des Giissing-Modells

Ein Modelldurchlauf beginnt mit der Einleitung der Eingangsstoffstrome Wasser, Bio-
masse, Argon und Stickstoff in den Vergaser. Anschliefend werden diese Strome bis
zum Erreichen des Gleichgewichts bei 850 °C und atmosphérischem Druck umgesetzt.
Mithilfe eines Phasentrenners wird die Gasphase von der Festphase getrennt, sodass
bei der sorptiven Heiftgasreinigung im Vergaser vorerst lediglich die Gasphase wéh-
rend der Gleichgewichtsberechnung beriicksichtigt wird. Auf diese Art soll der wesent-
lich schneller ablaufenden Gas-Feststoffreaktion zwischen den Sorbaten (Alkali- und
Schwefelspezies) und dem Sorbents Vorrang vor den wesentlich langsamer ablaufenden
Feststoff-Feststoffreaktionen zwischen den Aschebestandteilen der Biomasse und dem
Sorbents gegeben werden.
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4.2. Aufbau der Prozessmodelle

Dem Gasstrom werden nach Verlassen des Phasentrenners Sorbentien zur Reduktion
des Alkali- und des Schwefelgehalts zugegeben. Als Alkalisorbents wird ein Alumosili-
kat mit einem Verhaltnis von 80 %-wt SiOs und 20 %-wt AlsO3 verwendet, welches in
den Abbildungen 4.2 und 4.3 bereits als optimale Zusammensetzung zur Alkalisorption
ausgewiesen wird.

log(P,/bar)
DWSF | Experiment
Phase  P,~=10 bar Pme——l bar
@ KALLO,, -6.50 -7.33
0 KAI,O, -5.82 -6.65
OKAIO, -5.49 -6.32
@ ALSIO, -3.90 -4.80
o (K,0)(Si0,) -3.82 474
0 (K,0)(SIO,), -3.65 -4.32
@ KAISi,Oq
@ KAISi,O,
@ KAISIO,
0.9
1.0 T T T T T T T T « S
00 0.1 02 03 04 05 06 07 08 09 1.0
Al,O,

Abbildung 4.2.: KCl-Partialdriicke iiber den Phasengebieten des KoO — SiOy — Al3Os-
Systems in reduzierender Atmosphére [169]

Zur sorptiven Einbindung von Schwefel wird die Zugabe von unterschiedlichen Metall-
oxiden simuliert. Nach Westmoreland [86] sind C'aO, CuO und FezO3 im angegebenen
Temperaturbereich thermisch stabil.

Im Anschluss an die Sorbentzugabe wird das gereinigte Synthesegas mittels eines Pha-
sentrenners vom verbrauchten Sorbent getrennt. Durch die Zugabe von Werkstoffen,
wie sie bei einer SOFC-Brennstoffzelle verwendet werden, konnen bei der nachfolgen-
den Gleichgewichtsberechnung eventuell auftretende Reaktionen mit dem Modell auf-
gedeckt werden. Abschlieffend wird der Gasstrom mittels Kombination aus Kondensa-
tor und Iterator schrittweise bis zum Ausfall von Feststoffen abgekiihlt. Anhand der
erreichten Kondensationstemperatur und der aus dem Synthesegas ausfallenden Fest-
stoffe ist eine Beurteilung der Alkalireduzierung moglich. Als Kondensationstemperatur
wird diejenige Temperatur definiert, bei der das Kondensat eine Stoffmenge von 1-1078
mol iiberschreitet.

Die Prozessfithrung im Giissing-Prozess ermoglicht eine Rezyklierung der Sorbentien,
sodass sich eine Kontaktzeiterhthung zwischen der Biomasseasche und dem Sorbents
ergibt. Zur der Ermittlung von eventuell auftretenden Fest-Feststoffreaktionen zwischen
den Sorbentien und der Biomasseasche werden die abgetrennten Feststoffstrome in einen
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4.2. Aufbau der Prozessmodelle

log(Py.e/bar)
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Abbildung 4.3.: NaCl-Partialdriicke iiber den Phasengebieten des NasO — SiOy —
AlyO3-Systems in reduzierender Atmosphére [169]

Reaktor mit Vergaserbedingungen weitergeleitet. Anschliefsend werden die Feststoffe zu-
sammen mit Luft in eine Brennkammer eingeleitet und bei 1200 °C umgesetzt. Nach
dem Abtrennen der Brennkammergasphase, welche das Abgas des Giissing-Vergasers
darstellt, besteht im Modell die Moglichkeit, das regenerierte Sorbent wie im Giissing-
Prozess zu rezyklieren. Da zum jetzigen Zeitpunkt keinerlei Daten zu Alterungspro-
zessen der verwendeten Sorbentien vorliegen, wird im Rahmen dieser Arbeit auf die
Simulation der Sorbentrezyklierung nicht weiter eingegangen.

4.2.4. Grundlagen des Virnamo-Vergasers

Auch das Varnamo-Modell ist, wie in Abbildung 4.4 gezeigt, modular aufgebaut und bil-
det die bereits in Kapitel 2.5.1 vorgestellte Struktur der Heiffgasreinigung im Varnamo-
Prozess nach. Ein wesentlicher Unterschied zum Giissing-Modell liegt in der moglichen
Aufteilung der Gasreinigung auf zwei Gasfilter bei unterschiedlichen Bedingungen. Der
Modelldurchlauf beginnt mit der Zugabe der Eingangsstrome Wasser, Sauerstoff, Bio-
masse und Argon in den Vergaser. Dort werden diese bei 950 °C und einem Vergaser-
druck von 18 bar bis zum Erreichen des Gleichgewichts umgesetzt. Da der Vergaser
und der Heifgasfilter rdumlich getrennt sind, ist sowohl die Sorbentzugabe als auch
die Sorbentabscheidung im Varnamo-Prozess im Anschluss an die Vergasung moglich.
Die sorptive Heifsgasreinigung wird daher bei den im Heiftgasfilter vorliegenden Bedin-
gungen von 10 bar und 900 °C simuliert. Somit werden der Gasstrom und die Asche
der Biomasse nach dem Verlassen des Vergasers mittels Phasentrenner separiert. Der
Feststoffstrom wird aus dem Modell ausgeschleust, wahrend dem Synthesegasstrom
Sorbentien zur Alkali- und Schwefelreduktion zugesetzt werden. Sowohl die Schwefel-
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Abbildung 4.4.: Modularer Aufbau des Varnamo-Modells

als auch die Alkalisorbentien entsprechen denen im Giissing-Modell. Die nachfolgende
Abtrennung des verbrauchten Sorbents mittels Heiftgasfilter wird durch einen Phasen-
trenner nachgestellt.

Waéhrend das verbrauchte Sorbent aus dem Modell ausgeschleust wird, wird das gerei-
nigte Synthesegas dem Reformer zugefiihrt. Im Reformer wird die Besténdigkeit des
Reformerkatalysators gegeniiber den verbliebenen Schwefelspezies des Synthesegases
tiberpriift. Hierzu wird gleichzeitig ein Nickelstrom in den Reformer geleitet. Nach der
Abtrennung des Nickels mittels Phasentrenner wird das Synthesegas in einer Kom-
bination aus Kondensator und Iterator bis zum Ausfall von Feststoffen schrittweise
abgekiihlt. Als Kondensationstemperatur wird auch hier diejenige Temperatur verstan-
den, bei der die Stoffmenge des Kondensats 1-10~® mol iiberschreitet. Anschliefend wird
dem Synthesegas NaosC' O3 zur HCI-Sorption zugesetzt und die Temperatur wieder bis
auf 300 °C gesenkt. Dem Synthesegas wird nach dem Verlassen der Sorbentzugabe das
verbrauchte HCl-Sorbent wieder mittels Phasentrenner entzogen. Nach dem Eintritt
in den Water Gas Shift-Reaktor wird dem Synthesegas der Shiftkatalysator zugesetzt,
sodass im Rahmen des Modells eine Uberpriifung der Shiftkatalysatorbestindigkeit er-
moglicht wird. Abschliefend wird das Synthesegas zusammen mitdem Shiftkatalysator
in den Modellausgang geleitet.
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4.3. Simulationsergebnisse der Biomassevergasung

4.3. Simulationsergebnisse der Biomassevergasung

Neben der Sorptionstemperatur und dem Sorptionsdruck beeinflusst vor allem die Syn-
thesegaszusammensetzung die Giite der sorptiven Heiffgasreinigung. Bisher sind ledig-
lich die in den Kapiteln 2.2.1 und 2.2.2 bereits vorgestellten Synthesegaszusammenset-
zungen bekannt. Diese beschranken sich jeweils auf die Verwendung einer einzelnen Bio-
masse, Wood Pellets Giissing im Giissing-Vergaser und Wood A im Varnamo-Vergaser.
Um den Einfluss verschiedener Biomassen auf die Synthesegaszusammensetzung und
damit auf die sorptive Heifgasreinigung zu verdeutlichen, wird zunéchst die Freisetz-
ung, aus den bereits in den Tabellen 4.1 und 4.2 vorgestellten Biomassen, simuliert.

4.3.1. Synthesegaszusammensetzungen im Giissing-Vergaser

Mit Bezug auf die in Kapitel 4.2.1 beschriebenen Eingangsbedingungen des Giissing-
Vergasers und den bereits vorgestellten Biomassen ergibt die Simulation die in den
Abbildungen 4.5 und 4.6 dargestellten Synthesegaszusammensetzungen. Aufgrund der
hohen Konzentrationsunterschiede sind die Hauptbestandteile der Synthesegaszusam-
mensetzungen separat von den Spurstoffen aufgefiihrt.

40 < [ AlmondShellsENEA
[ AlmondShellsUniAq
[ PineSeedShells
[ HazelNutShells
[ WoodPelletsGiissing
[ WoodChipsGiissing
[ WoodChipsTUV
[ WillowWoodChips
[ PelletsUPT

[ TurkeyOak

[ Oak

[ Poplar

[ OlivePruningFresh
3 OlivePruningWeathered
[ OliveHusk

[ CoreKenaf

[ Switchgrass

[ RiceHusk

[ WheatStraw

[ CornStover

[ \WoodA

3 WoodB

[ Miscanthus

B Straw1997

Konzentration [mol-%]
S
|

Abbildung 4.5.: Synthesegaszusammensetzungen des Giissing-Vergasers
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4.3. Simulationsergebnisse der Biomassevergasung

Die Simulationsergebnisse der Biomassevergasung weisen eine gute Ubereinstimmung
mit der bereits in Kapitel 2.2.1 vorgestellten Synthesegaszusammensetzung auf. Der
iiberwiegende Teil der Synthesegaszusammensetzungen weicht lediglich um bis zu 5
mol-% in den einzelnen Spezies voneinander ab. Mit Hs-Konzentrationen von bis zu
38 mol-% und C'O-Konzentrationen von bis zu 27 mol-% weisen bereits die erzeugten
Synthesegase ein hohes Potenzial zur Verwendung in Brennstoffzellen auf. Lediglich das
aus Olive Pruning Weathered erzeugte Synthesegas zeigt eine deutliche Abweichung zu
den restlichen Synthesegasen.

1000

R [ AimondShellsENEA
900 ] [ AlmondShellsUniAq
[ PineSeedShells

4 [ HazelNutShells

800 4 I " [ WoodPelletsGiissing
> [ WoodChipsGiissing

600 4 [ WoodChipsTUV

[ WillowWoodChips

E I PelletsUPT

[ TurkeyOak

500 4 [ Oak

[ Poplar

4 [ OlivePruningFresh

[ OlivePruningWeathered|
. [ OliveHusk

400 [ CoreKenaf

N\

[ Switchgrass
[ RiceHusk
[ WheatStraw
300 [ CornStover
I \WoodA

1 [ WoodB
[ Miscanthus
200 I Straw1997

Konzentration [ppmv]

HCI KCI NaCl HS COS NaOH KOH

2

Abbildung 4.6.: Konzentration der Alkali-, Chlor- und Schwefelspezies im freigesetzten
Synthesegas

Die Darstellung der Spurstoffe in Abbildung 4.6 beschrinkt sich auf diejenigen Sorbate
(Alkali- und Schwefelspezies) sowie Chlorspezies, welche eine Konzentration von iiber
0,010 ppmv aufweisen. Eine vollstdndige Liste aller auftretenden Spurstoffe bis zu einer
Konzentration von 0,001 ppmv ist im Anhang A.2 einsehbar. Bedingt durch die immen-
sen Konzentrationsunterschiede in den einzelnen Spurstoffspezies ist die Abhéngigkeit
von der verwendeten Biomasse direkt erkennbar. Diejenigen Synthesegase mit hohen
Konzentrationen einer Spurstoffspezies {iberragen die mit niedrigen Konzentrationen
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4.3. Simulationsergebnisse der Biomassevergasung

meist um ein Vielfaches. So variiert die KCl-Konzentration im Synthesegas von 25
ppmv aus Pine Seed Shells bis 900 ppmv aus Corn Stover. Auch die HCl-Konzentration
im Synthesegas aus Straw 1997 iiberragt mit 835 ppmv die der holzartigen Biomassen
deutlich. Mit Ausnahme der KO H-Konzentrationen iibersteigen die Alkali-, Schwefel-
und HCI-Konzentrationen der grasartigen Biomassen die der holzartigen Biomassen.
Die um ein Vielfaches hohere Kaliumbelastung im Vergleich zur Natriumbelastung ist
hingegen sédmtlichen Synthesegasen gemein.

Bedingt durch die reduzierende Atmosphére im Vergaser wird die Oxidation des in
der Biomasse gebundenen Schwefels fast vollstdndig unterbunden. Infolgedessen wird
der Schwefel, wie aus Abbildung 4.6 deutlich ersichtlich ist, zum iiberwiegenden Teil
in Form von Schwefelwasserstoff (H2S) ins Synthesegas abgegeben. Die freigesetzten
HyS-Konzentrationen reichen von 40 ppmv im Synthesegas aus Olive Pruning Wea-
thered bis iiber 800 ppmv im Synthesegas aus Corn Stover. Weiterhin ist zu beobach-
ten, dass HyS-Konzentrationen oberhalb von 300 ppmv ausschlieflich in grasartigen
Biomassen auftreten. Aufgrund der Gleichgewichtsreaktion mit C'O9 wird ein geringer
Teil des Schwefels als Carbonylsulfid (COS) ins Synthesegas abgegeben. Die COS-
Konzentrationen reichen von 0.9 ppmv im Synthesegas aus Olive Pruning Weathered
bis 20 ppmv im Synthesegas aus Corn Stover.

Sowohl das Schwefel- als auch das Alkalifreisetzungsverhalten belegen eine Abhéngig-
keit von der Zusammensetzung der verwendeten Biomasse.

4.3.2. Synthesegaszusammensetzungen im Virnamo-Vergaser

Das Freisetzungsverhalten im Varnamo-Vergaser wird anhand der simulierten Synthese-
gaszusammensetzungen aus Wood A, Wood B, Miscanthus und Straw 1997 untersucht.
Die Simulationsergebnisse zur Biomassevergasung im Varnamo-Vergaser bei 950 °C und
18 bar sind in den Abbildungen 4.7 und 4.8 dargestellt.

Der Vergleich mit der im Kapitel 2.2.2 vorgestellten Synthesegaszusammensetzung weist
eine weitgehende Ubereinstimmung auf. So ergeben sich Hp-Konzentrationen von 11-
13 mol-% und CO-Konzentrationen von 11-14 mol-% sowie HoO-Konzentrationen von
35-40 mol-% und COs-Konzentrationen von 27-28 mol-% in den Synthesegasen. Die
Konzentration der Kohlenwasserstoffe (KTW) und von N3 stehen mit 10 mol-% und 0,2
mol-% ebenfalls in guter Ubereinstimmung mit der Vorgabe aus Kapitel 2.2.2.

Wie bereits bei der drucklosen Vergasung im Giissing-Prozess beschrankt sich die Dar-
stellung der Spurstoffe in Abbildung 4.8 auf diejenigen Sorbate (Alkali- und Schwefel-
spezies) und Chlorspezies, welche eine Konzentration von iiber 0,010 ppmv aufweisen.
Die Abweichungen in den Spurstoffkonzentrationen der einzelnen Synthesegase betra-
gen bis zu mehrere 100 Prozent. Im Gegensatz zum Giissing-Prozess iiberragen die
Alkalichloridkonzentrationen in sdmtlichen Synthesegasen die Alkalihydroxidkonzen-
trationen. Dabei stellt das KCl mit Konzentrationen von 54 ppmv aus Wood A bis
421 ppmv aus Miscanthus die grofite Alkaliverunreinigung der Synthesegase dar. Die
hochste Spurstoffbelastung stellt sich mit 1884 ppmv HC1 bei der Vergasung des Straw
1997 ein.

Obwohl die druckaufgeladene Vergasung im Varnamo-Prozess auch sauerstoffgestiitzt
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Abbildung 4.7.: Synthesegaszusammensetzungen des Varnamo-Vergasers bei 950 °C
und 18 bar

ist, reicht dessen Konzentration nicht aus, um eine erhohte Oxidation des in der Biomas-
se gebundenen Schwefels zu bewirken. Daher wird dieser Schwefel auch im Varnamo-
Vergaser, wie aus Abbildung 4.8 deutlich ersichtlich, fast ausschlieklich als HsS ins
Synthesegas abgegeben. Die HyS-Konzentrationen reichen von 116 ppmv im Synthe-
segas aus Wood A bis 959 ppmv im Synthesegas aus Straw 1997. Mit 4 ppmv im
Synthesegas aus Wood A bis 30 ppmv im Synthesegas aus Straw 1997 stellen die
COS-Konzentrationen eine wesentlich geringere Verunreinigung dar. Wie bereits bei
der Biomassevergasung im Giissing-Prozess tibersteigen auch im Varnamo-Prozess die
Spurstoffkonzentrationen in den Synthesegasen aus den grasartigen Biomassen die der
Synthesegase aus den holzartigen Biomassen.

Die sorptive Heifsgasreinigung wird im Varnamo-Prozess unter den Bedingungen des
Heikgasfilters durchgefiihrt. Daher bilden die gerade ermittelten Synthesegaszusammen-
setzungen des Vergasers nicht die Eingangsbedingung der sorptiven Heifigasreinigung
ab. Hierzu werden erneut thermodynamische Gleichgewichtsberechnungen bei 900 °C
und 10 bar durchgefiihrt. Die Zusammensetzungen der Synthesegase bei den Bedingun-
gen des Heiftgasfilters sind in den Abbildungen 4.9 und 4.10 dargestellt.

Unter den Bedingungen des Heifigasfilters ergeben sich Ho-Konzentrationen von 11-14
mol-% und CO-Konzentrationen von 10-14 mol-% sowie HyO-Konzentrationen von 34-
40 mol-% und COy-Konzentrationen von 27-28 mol-%. Die Spurstoffkonzentrationen
der einzelnen Synthesegase weichen weiterhin stark voneinander ab, wobei die Alka-
lichloridkonzentrationen immer noch die Alkalihydroxidkonzentrationen in sdmtlichen
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Abbildung 4.8.: Konzentrationen der Alkali-, Schwefel- und Chlorspezies in den freige-
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Abbildung 4.9.: Synthesegaszusammensetzungen vor dem Heifigasfilter (900 °C, 10 bar)
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Abbildung 4.10.: Spurstoffkonzentrationen in den Synthesegasen bei 900 °C und 10 bar

Synthesegasen iiberragen. Die K Cl-Belastung reicht von 57 ppmv aus Wood A bis 364
ppmv aus Miscanthus, wiahrend die NaCl-Konzentrationen im Bereich von 7-35 ppmv
variieren. Nach wie vor stellt die HCl-Belastung des Synthesegases aus Straw 1997 mit
1884 ppmv die hochste Spurstoffverunreinigung dar.

Die HS-Konzentrationen reichen von 116 ppmv im Synthesegas aus Wood A bis 963
ppmv im Synthesegas aus Straw 1997. Die COS-Konzentrationen variieren von 4-27
ppmv.

Bei der Biomassevergasung im Vérnamo-Prozess ist die Abhéngigkeit der Alkali- so-
wie Schwefelfreisetzung von der Zusammensetzung der verwendeten Biomasse deutlich
erkennbar.
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4.4. Simulationsergebnisse der Heillgasreinigung

Durch die Anpassung der Prozessmodelle an die Randbedingungen des Giissing- bzw.
des Varnamo-Prozesses wird im vorangegangenen Kapitel die quantitative Bestimmung
der freigesetzten Alkali- und Schwefelspezies ermoglicht. Somit sind die Eingangsbe-
dingungen der nachfolgenden chemisch-sorptiven Heiflgasreinigungen bekannt. Diese
werden durch Zugabe von Alumosilikaten zur Alkalisorption und von Metalloxiden wie
Calciumoxid (CaO), Kupferoxid (CuO) und Eisenoxid (FegOs) zur Schwefelreduk-
tion nachgestellt. Die Kenntnis der erreichbaren Synthesegasreinheiten soll sowohl die
Bestimmung der Kondensationstemperaturen alkalihaltiger Kondensate als auch eine
Abschitzung der Gefahr einer Katalysatorvergiftung im weiteren Prozess durch den im
Synthesegas verbliebenen Schwefel ermdglichen.

4.4.1. Sorptive Heilgasreinigung im Giissing-Prozess

Wie in Kapitel 4.3.1 bereits beschrieben, ist KCl mit Konzentrationen von bis zu 900
ppmv die meist freigesetzte Alkalispezies bei der Biomassevergasung. Bedingt durch die
hohen Kondensationstemperaturen des K CI mit 780 °C sowie des NaCl 810 °C (beide
bei atmosphérischem Druck) werden die Kondensationspunkte der Synthesegase durch
diese Alkaliverunreinigungen vorgegeben. Bei einer angestrebten Absenkung der Syn-
thesegaskondensationstemperatur kommt daher der K Cl- sowie der NaCl-Reduktion
eine besondere Bedeutung zu. Die Simulationsergebnisse der sorptiven Alkaliheifgas-
reinigung an Alumosilikaten sind in Abbildung 4.11 dargestellt.

Aufgrund der erheblich geringeren Alkalihydroxidkonzentrationen von maximal
0.0004 ppmv sind in Abbildung 4.11 lediglich die Alkalichloride in Kombination mit der
HCl-Konzentration angegeben. Die NaCl-Konzentrationen reichen bis zu 3,6 ppmv,
wihrend die maximale KCl-Konzentration 0,6 ppmv betriagt. Mit Konzentrationen
von bis zu 1465 ppmv stellt HC! die einzige Chlorspezies dar, deren Konzentration
sich im gereinigten Synthesegas deutlich erhoht hat. Die Synthesegase der grasartigen
Biomassen weisen die hochsten Chloridkonzentrationen aller Synthesegase auf.

Die aus den verbleibenden Alkalikonzentrationen resultierenden Kondensationstempe-
raturen sind in Abbildung 4.12 dargestellt. Der Bereich der Kondensationstemperaturen
variiert zwischen 525-630 °C und stellt eine Absenkung von 200-300 °C dar. Kondensa-
tionstemperaturen oberhalb von 580 °C treten dabei ausschliefslich in den Synthesegasen
der grasartigen Biomassen auf.

Mit Konzentrationen von bis zu 823 ppmv ist HsS, wie bereits in Abbildung 4.6 gezeigt,
die meist freigesetzte Schwefelspezies in sémtlichen Synthesegasen. Der Vergleich mit
den in Abbildung 4.13 dargestellten HyS-Konzentrationen der Synthesegase, welche
aus der Zugabe des CaO-Sorbents resultieren, zeigt lediglich eine Abnahme in sieben
Synthesegasen. Die Bildung einer CaS-Festphase tritt ausschlieflich bei der Simula-
tion von Poplar, Core Kenaf, Switchgrass, Wheat Straw, Corn Stover, Miscanthus und
Straw 1997 auf. Dabei werden HsS-Konzentrationen von 225 ppmv im Synthesegas
aus Poplar und bis 305 ppmv im Synthesegas von Straw 1997 erreicht. Gleichzeitig
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Abbildung 4.11.: Erreichbare NaCl-, KCI- und HCl-Konzentrationen nach der sorp-
tiven Heiflgasreinigung
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Abbildung 4.12.: Erreichbare Kondensationstemperaturen in den gereinigten Giissing-
Synthesegasen
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ist eine Verringerung der C'OS-Konzentrationen dieser Synthesegase auf 5,8 ppmv zu
beobachten. In den Synthesegasen mit einer HsS-Konzentration unterhalb von 200
ppmv ist die Bildung von C'aS nicht zu beobachten.
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Abbildung 4.13.: Erreichbare HsS- und COS-Konzentrationen nach Sorption an CaO

Zur Detektierung geeigneterer Sorbentien wird die Simulation der Heiflgasreinigung um
die Verwendung eines Kupfer- und eines Eisenoxidsorbents (CuO und FeyO3) erweitert.
Doch ergeben bereits die in den Abbildungen 4.14 und 4.15 gezeigten Simulations-
ergebnisse mit den sieben schwefelreichsten Synthesegasen aus Poplar, Core Kenaf,
Switchgrass, Wheat Straw, Corn Stover, Miscanthus und Straw 1997 eine Erhohung
der erreichbaren H5.S- und COS-Konzentrationen.

Durch die Erhohung der erreichbaren HsS-Konzentrationen auf 321 ppmv bei Ver-
wendung des CuO-Sorbents werden lediglich die HyS-Konzentrationen der Synthese-
gase aus Corn Stover, Miscanthus und Straw 1997 reduziert. Die erreichbare COS-
Konzentration erhoht sich parallel auf 6,7 ppmv. Bei Verwendung des FeaO3s-Sorbents
erh6hen sich die erreichbare HjS-Konzentration auf 660 ppmv und die erreichbare
COS-Konzentration auf 15 ppmv. Eine HS-Reduktion ist daher lediglich im Syn-
thesegas aus Corn Stover zu beobachten.

Im Kapitel 4.6.1 wird sowohl den Ursachen der weiten Kondensationstemperaturvaria-
tion als auch denen der eingeschrankten Schwefelsorption nachgegangen.
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Abbildung 4.14.: Vergleich erreichbarer HS-Konzentrationen bei Verwendung eines
CaO-, CuO- und Fey0O3-Sorbents
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Abbildung 4.15.: Vergleich erreichbarer C'OS-Konzentrationen bei Verwendung eines
CaO-, CuO- und Fey03-Sorbents

87



4.4. Simulationsergebnisse der Heikgasreinigung

4.4.2. Sorptive Heilgasreinigung im Varnamo-Prozess

Die Simulation der Biomassevergasung im Varnamo-Prozess in Kapitel 4.3.2 zeigt ei-
ne deutliche Uberschreitung der angestrebten Alkalikonzentration von 0,1 ppmv. Im
Folgenden werden daher die erreichbaren Alkalikonzentrationen bei der sorptiven Heifs-
gasreinigung am Heifsgasfilter ermittelt. Die Simulationen der sorptiven Alkalireduk-
tion an einem alumosilikatischen Sorbent ergeben die in Abbildung 4.16 dargestellten
Konzentrationen. Aufgrund der geringen Alkalihydroxidkonzentrationen unterhalb von
0,0006 ppmv in den gereinigten Synthesegasen, werden diese nicht weiter aufgefiihrt. In
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Abbildung 4.16.: Erreichbare NaCl-, KCI- und HCI-Konzentrationen nach der sorp-
tiven Heifsgasreinigung in den Synthesegasen aus dem Vérnamo-
Vergaser

sdmtlichen gereinigten Synthesegasen ergeben sich fiir NaCl die hochsten Konzentra-
tionen aller Alkalichloridspezies. Mittels sorptiver Heiffgasreinigung ist eine Konzentra-
tionsreduktion des NaCl bis auf 0,07 ppmv im Synthesegas aus Wood A moglich. Im
Synthesegas aus Straw 1997 betrégt die erreichbare NaCl-Konzentration 2,36 ppmv.
Gleichzeitig steigen die H Cl-Konzentrationen der gereinigten Synthesegase auf 65 ppmv
im Synthesegas aus Wood A und auf 2173 ppmv im Synthesegas aus Straw 1997. Die in
Abbildung 4.17 dargestellten, resultierenden Kondensationstemperaturen reichen von
583 °C im Synthesegas aus Wood A bis zu 692 °C im Synthesegas aus Straw 1997. Da-
mit steigen die erreichbaren Kondensationstemperaturen in sémtlichen Synthesegasen
trotz der im Vergleich zum Giissing-Prozess niedrigeren Alkalibeladungen um ca. 50 °C
an.
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Abbildung 4.17.: Erreichbare Kondensationstemperaturen in den gereinigten Varnamo-
Synthesegasen

Wie Abbildung 4.18 belegt, ist keine Verringerung der Schwefelspezies durch die Ver-
wendung eines C'aO- oder FeaOs-Sorbents zu beobachten. Eine deutliche Reduzierung
der Schwefelspezies ist lediglich bei Verwendung eines CuO-Sorbents zu beobachten.
Die HsS-Reduktion betragt in den Synthesegasen aus Wood B 162 ppmv, aus Miscan-
thus 152 ppmv und aus Straw 1997 136 ppmv. Nach Abbildung 4.19 verringern sich die
COS-Konzentrationen dieser Synthesegase gleichzeitig auf 4-5 ppmv.

Die Schwefelbeladung des Synthesegases aus Wood A hingegen bleibt unabhingig vom
verwendeten Sorbent konstant bei 116 ppmv H3S und 4 ppmv COS.
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Abbildung 4.18.: Erreichbare HsS-Konzentrationen in den Synthesegasen bei Verwen-
dung eines CaO-, CuO- und FesOs-Sorbents
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Abbildung 4.19.: Erreichbare COS-Konzentrationen in den Synthesegasen bei Verwen-
dung eines CaO-, CuO- und FesOs-Sorbents
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4.5. Diskussion der simulierten
Synthesegaszusammensetzungen

Die in den Kapiteln 4.3.1 und 4.3.2 vorgestellten Synthesegaszusammensetzungen lassen
neben dem Einfluss der Eingangskonzentration noch weitere Einfliisse auf das Freisetz-
ungsverhalten vermuten. Die vorliegenden Freisetzungsmechanismen werden im Folgen-
den genauer diskutiert.

Ferner werden die Giissing-Bedingungen schrittweise in die Virnamo-Bedingungen iiber-
fiihrt, um die Auswirkung von Temperatur-, Druck- und Eingangsstromvariation auf
die Synthesegaszusammensetzung beschreiben zu kénnen.

4.5.1. Diskussion der simulierten Synthesegaszusammensetzungen im
Giissing-Vergaser

Mit Bezug auf die in Abbildung 4.5 dargestellten Synthesegaszusammensetzungen ist
eine deutliche Abweichung des Olive Pruning Weathered zu den restlichen Synthese-
gaszusammensetzungen erkennbar. Diese Abweichung wird durch den im Vergleich zu
den anderen Biomassen hohen relativen Sauerstoffgehalt verursacht. Der relative Sau-
erstoffgehalt einer Biomasse wurde bereits als ‘ROC” in Kapitel 2.3.1 hergeleitet. In
Tabelle 4.3 sind die Hy/C-Verhéltnisse sowie der ROC' der modellierten Biomassen
angegeben.

Da das nicht vorbehandelte Olive Pruning Fresh einen mit den anderen Biomassen
vergleichbaren ROC' aufweist, scheint der erhohte ROC' des Olive Pruning Weathered
eine Folge der bereits eingesetzten Biomasseverwitterung zu sein. In Ubereinstimmung
damit, dass die Biomasse mit dem hoéchsten ROC den hochsten Oxidationsgrad im
Synthesegas aufweist, folgen die hochsten CO- und Ha-Gehalte aus der Vergasung des
Olive Husk. Diese Biomasse besitzt den niedrigsten ROC. Aufgrund der engen ROC-
Verteilung in den iibrigen Biomassen, betragen die Abweichungen der Hauptkompo-
nenten in den Synthesegasen lediglich bis zu 5 mol-%.

Bei der Darstellung der Biomassen im Hs/C-ROC-Diagramm in Abbildung 4.20 ist di-
rekt erkennbar, dass bei der Vergasung der Biomassen ohne zusétzliches Vergasungsme-
dium Grafit gebildet wird. Lediglich bei der Vergasung des bereits beschriebenen Olive
Pruning Weathered kénnte die Grafitbildung im Falle einer vollstdndig durchmischten
Vergaseratmosphére gerade vermieden werden. Neben dem Bereich der Biomassen sind
die Sauerstofflinie des Corn Stover sowie die Wasserlinien des Olive Pruning Weathered
und des Olive Husk abgebildet. Der durch die Sauerstofflinie des Corn Stover und die
Wasserlinie des Olive Husk abgetrennte Bereich stellt diejenigen Synthesegaszusam-
mensetzungen dar, welche bei der Vergasung der modellierten Biomassen im Giissing-
Vergaser erreichbar sind. Da die Simulation der Biomassevergasung im Rahmen dieser
Arbeit auf die Vergasung mit Wasser beschrinkt ist, wird der Bereich der erreichbaren
Synthesegaszusammensetzung von den Wasserlinien des Olive Pruning Weathered und
des Olive Husk eingegrenzt.

Im Gegensatz zur Freisetzung der Hauptkomponenten ist beim Freisetzungsverhalten
der Spurstoffe, wie es in Abbildung 4.6 dargestellt ist, keine Abhéngigkeit vom ROC
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Tabelle 4.3.: Ha/C sowie ROC' der Biomassen und der erzeugten Synthesegase [-]

Biomasse HQ/CBiom ROCBiom HQ/CGﬁS ROCGﬂS
Almond Shells ENEA 0,80 0,24 1,63 0,42
Almond Shells UniAq 0,76 0,24 1,57 0,41
Pine Seed Shells 0,74 0,22 1,52 0,39
Hazel Nut Shells 0,71 0,23 1,49 0,40
Wood Pellets Giissing 0,76 0,24 1,56 0,41
Wood Chips Giissing 0,76 0,25 1,58 0,42
Wood Chips TUV 0,79 0,25 1,61 0,42
Willow Wood Chips 0,78 0,25 1,62 0,42
Pellets UPT 0,79 0,23 1,60 0,40
Turkey Oak 0,79 0,23 1,60 0,40
Oak 0,77 0,24 1,59 0,41
Poplar 0,77 0,24 1,59 0,41
Olive Pruning Fresh 0,80 0,25 1,64 0,42
Olive Pruning Weathered 0,76 0,31 1,68 0,48
Olive Husk 0,76 0,21 1,52 0,38
Core Kenaf 0,79 0,24 1,61 0,41
Switchgrass 0,81 0,24 1,65 0,42
Rice Husk 0,80 0,23 1,65 0,41
Wheat Straw 0,68 0,25 1,53 0,43
Corn Stover 0,67 0,25 1,53 0,44
Wood A 0,78 0,27 1,63 0,44
Wood B 0,75 0,25 1,58 0,43
Miscanthus 0,77 0,26 1,63 0,44
Straw 1997 0,81 0,27 1,73 0,45

der Biomassen zu erkennen. Die starke Freisetzung der Kaliumspezies in die Synthe-
segase ist vielmehr eine Folge des hohen Kaliumgehalts in den Biomassen. Allerdings
ist das Freisetzungsverhalten der Alkalien aus den Biomassen nicht allein mit der Ab-
héngigkeit vom Eingangsalkaligehalt der Biomassen zu erkléren. So scheint zwar der
Vergleich der freigesetzten Spurstoffe mit den in den Tabellen 4.1 und 4.2 angegebenen
Biomassezusammensetzungen aufzuzeigen, dass Biomassen mit geringer Alkalibeladung
Alkalihydroxide emittieren, wihrend Biomassen mit einem hohen Alkalianteil Alkali-
chloride freisetzen. Dieser Eindruck wird allerdings von der Alkalifreisetzung des Pine
Seed Shells widerlegt. Obwohl diese Biomasse einen geringen Alkaligehalt aufweist, setzt
sie ebenso ausschlieflich Alkalichloride frei wie Straw 1997, welches die alkalireichste
Biomasse ist. Bei der Beriicksichtigung der gleichzeitig in der Biomasse vorliegenden
Chlorkonzentration wird der Einfluss auf die Art der freigesetzten Alkalispezies deut-
lich. Ist der Chlorgehalt der Biomasse nicht ausreichend, um die vorhandenen Alkalien
vollsténdig als Alkalichloride freizusetzen, so wird der nicht abgedeckte Anteil als Al-
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Abbildung 4.20.: Hy/C-ROC-Diagramm des Giissing-Vergasers bei 850 °C und atmos-
phérischem Druck

kalihydroxid emittiert.

Bei Addition der freigesetzten Alkalichloride und Alkalihydroxide ist allerdings auf-
fallig, dass die Menge an freigesetzten Alkalien nicht mit der iiber die Biomasse in
den Vergaser eingeleiteten Alkalimenge korreliert. So setzt Straw 1997 als alkalireichs-
te Biomasse nicht die héchste Alkalikonzentration frei. Da aufser der Biomasse keine
alkalihaltigen Stoffstrome in den Vergaser eingeleitet werden, lasst dies einen Alkalirtick-
haltemechanismus in der Asche der Biomasse vermuten. Wie bereits in Kapitel 2.5.1
beschrieben, ist die Bildung alkalihaltiger Festphasen in Alumosilikaten im Tempera-
turbereich < 1000 °C moglich. Des Weiteren werden vereinzelt geringe Mengen fester
Natriumphosphat- und Natriumtitanatphasen vom Modell ausgegeben. Da die Alka-
lirtickhaltung durch die Alumosilikate wiederum vom Calciumgehalt in der Biomasse
beeinflusst wird, flieft auch das Verhaltnis aus Calcium zu Silizium in die Betrachtung
ein. Somit ist eine kombinierte Betrachtung aus Chlorgehalt, dem Verhéltnis des Alkali-
sowie des Calciumgehalts zum Siliziumgehalt der Biomasse notwendig. Die im Vergleich
zum Kaliumgehalt der Biomasse geringe Kaliumemittierung von Wheat Straw ist unter
Berticksichtigung der in Tabelle 4.4 angegebenen Verhéltnisse dem stark ausgepriagten
Riickhaltemechanismus zuzuschreiben.

Die in diesem Kapitel bereits beschriebenen Phinomene zur Alkalifreisetzung bzw. Al-
kaliriickhaltung konnen wie folgt zusammengefasst werden. Ubersteigt der Alkaligehalt
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Tabelle 4.4.: Verhaltnisse Alkali zu Silizium und Calcium zu Silizium

Biomasse Cl [mol] (K + Na) [mol (Kgijzva) [] % [-] S [mo]]
Almond Shells ENEA 0,005 0,156 3,997 1,144 0,009
Almond Shells UniAq 0,008 0,139 3,641 1,486 0,008
Pine Seed Shells 0,005 0,018 0,310 0,122 0,004
Hazel Nut Shells 0,007 0,064 6,503 4,424 0,007
Wood Pellets Giissing 0,003 0,105 2,463 4,588 0,008
Wood Chips Giissing 0,004 0,017 3,048 11,390 0,010
Wood Chips TUV 0,003 0,018 3,103 7,230 0,013
Willow Wood Chips 0,005 0,025 3,577 13,059 0,013
Pellets UPT 0,003 0,033 0,701 0,863 0,004
Turkey Oak 0,003 0,026 4,481 29,605 0,007
Oak 0,012 0,033 2,286 3,153 0,010
Poplar 0,006 0,027 0,769 2,032 0,025
Olive Pruning Fresh 0,003 0,069 3,176 3,971 0,014
Olive Husk 0,006 0,044 2,762 1,605 0,008
Core Kenaf 0,017 0,091 1,743 1,966 0,022
Switchgrass 0,015 0,248 0,796 0,455 0,026
Rice Husk 0,009 0,064 0,034 0,011 0,014
Wheat Straw 0,017 0,200 0,237 0,092 0,029
Corn Stover 0,13 0,346 0,485 0,108 0,075
Wood A 0,003 0,010 1,497 3,231 0,006
Wood B 0,012 0,017 0,468 1,121 0,016
Miscanthus 0,064 0,202 0,985 0,163 0,035
Straw 1997 0,110 0,478 0,379 0,072 0,050

die freie Alumosilikatkapazitét, indem nicht ausreichend Alumosilikat in der Biomas-
se vorhanden ist oder dieses durch das parallel in der Biomasse vorliegende Calcium
blockiert wird, so werden Alkalien ins Synthesegas abgegeben. Wie in Abbildung 4.6
dargestellt, libersteigt der Alkaligehalt die freie Alumosilikatkapazitdat bei sdmtlichen
simulierten Biomassevergasungen.

Ubersteigt der Alkaligehalt die freie Alumosilikatkapazitit und ist kein Chlor vorhan-
den, so werden die Alkalien als Alkalihydroxide emittiert. Dieses Freisetzungsverhalten
ist bei den holzartigen Biomassen zu beobachten. Deckt der Chlorgehalt den Alkalige-
halt vollsténdig ab oder iibersteigt er diesen sogar, so werden die Alkalien als Alkali-
chloride und im Fall des Chloriiberschusses des Weiteren noch HCI freigesetzt. Dieses
Freisetzungsverhalten tritt laut Simulation bei den grasartigen Biomassen auf und deckt
sich mit bereits vorangegangenen Untersuchungen [13].

Da unter Vergaserbedingungen die Moglichkeit besteht, dass Calciumoxid (CaO) un-
ter Anwesenheit von HaS eine feste Calciumsulfidphase (CaS) bildet, wirkt sich das
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bereits beschriebene Abbinden des Calciums durch das Silizium der Biomasse auch
auf die Schwefelsorption aus. Dadurch, dass allerdings weder die Biomassen mit hoher
Schwefelemittierung einen ausreichenden Calciumgehalt aufweisen noch die calcium-
reichen Biomassen ausreichend HoS emittieren, ist keine Calciumsulfidphase im Aus-
gangsstrom des Vergasers aufzufinden. Dies bedeutet, dass sémtlicher Schwefel der Bio-
massen freigesetzt wird. Auf die Grenzen und Potenziale des CaO als H2S-Sorbent im
Giissing-Prozess wird in der Diskussion zur Heiffgasreinigung in Kapitel 4.6.1 genauer
eingegangen.

4.5.2. Diskussion der simulierten Synthesegaszusammensetzungen im
Varnamo-Vergaser

Der Vergleich der Giissing-Synthesegaszusammensetzungen in Abbildung 4.5 mit den
Zusammensetzungen der Varnamo-Synthesegase am Heifsgasfilter in Abbildung 4.9
zeigt deutliche Unterschiede. Um die Ursachen dieser Unterschiede eindeutig zuordnen
zu kénnen, wird zunédchst das Freisetzungsverhalten einer Vergasung unter “Giissing-
Randbedingungen‘ bei 900 °C und 10 bar simuliert und mit dem Freisetzungsverhalten
im Vérnamo-Prozess verglichen. Die beim Vergleich verwendeten Biomassen sind Wood
A, Wood B, Miscanthus und Straw 1997.

Die Simulation der Vergasung unter Giissing-Randbedingungen bei 900 °C und 10 bar
ergibt die in der Abbildung 4.21 dargestellten Synthesegaszusammensetzungen.
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Abbildung 4.21.: Synthesegaszusammensetzungen nach der Biomassevergasung bei 900
°C und 10 bar unter Giissing-Randbedingungen
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Aus Griinden einer einheitlichen Nomenklatur mit dem Varnamo-Prozess ist die C Hy-
Phase bei der Darstellung der Synthesegaszusammensetzungen als Kohlenwasserstoff
(KW) ausgewiesen. Beim Vergleich der Synthesegaszusammensetzungen in Abbildung
4.21 mit denen bei 850 °C und 1 bar in Abbildung 4.5 ergeben sich lediglich minimale
Unterschiede. Ein weiterer Vergleich der Synthesegaszusammensetzungen im Varnamo-
Vergaser in Abbildung 4.7 mit denen am Heifigasfilter in Abbildung 4.9 ergibt ebenfalls
geringe Unterschiede. Der geringe Einfluss einer Temperatur- oder Druckvariation auf
die Synthesegaszusammensetzungen wird durch die Reaktionsgleichung 2.7 bestétigt.
Demnach ist die Lage des druckunempfindlichen Gleichgewichts der WGS-Reaktion in
den betrachteten Intervallen nahezu konstant.

Die Auswirkungen dieser geringen Gleichgewichtsverschiebungen sind durch den Ver-
gleich des Hy/C-ROC-Diagramms im modifizierten Glissing-Prozess in Abbildung 4.22
mit dem im nicht modifizierten Giissing-Prozess in Abbildung 4.20 deutlich erkenn-
bar. Sowohl die Verldufe der molaren C'O-Konzentrationen als auch die der molaren
H>-Konzentrationen flachen im modifizierten Prozess leicht ab. Somit verschieben sich
die Synthesegaszusammensetzungen mit einem Hs/CO-Verhéltnis von eins und zwei zu
hoheren Hy/C-Verhéltnissen der Eingangsstrome. Des Weiteren ist infolge des gestie-
genen Drucks eine Anhebung der Grafitbildung zu einem héheren ROC zu beobachten.

ROC [

0.1 Graphit

ot vr-— 1
04 06 08 10 12 14 16 18 20 22 24

H,/C [

Abbildung 4.22.: Hy/C-ROC-Diagramm der Giissing-Synthesegase bei 900 °C und 10
bar
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Der Vergleich der Giissing-Synthesegase bei 900 °C und 10 bar in Abbildung 4.21 mit
den Varnamo-Synthesegasen in Abbildung 4.7 zeigt eine deutliche Verlagerung der Syn-
thesegaszusammensetzungen vom Hs und CO hin zum H>0 und COs. Die Ursache
dieser Verschiebung ist die Erhéhung des ROC in den Vérnamo-Synthesegasen, wie
diese aus Tabelle 4.5 eindeutig zu entnehmen ist.

Tabelle 4.5.: Hy/C' sowie ROC der Biomassen sowie der Giissing- und Vérnamo-

Synthesegase [-]
Biomasse HQ/CG@S ROCgqiys Hs/Cvyir ROCy;,
Wood A 1,63 0,44 1,05 0,46
Wood B 1,58 0,43 1,02 0,45
Miscanthus 1,63 0,44 1,05 0,46
Straw 1997 1,73 0,45 1,11 0,48

Neben der Verschiebung zu sauerstoffreicheren Synthesegasen ist auch eine Verédnderung
der Hy/CO-Verhiltnisse in den Varnamo-Synthesegasen zu beobachten. Die Abnahme
des CO-Gehalts in den Synthesegasen ist im Hy/C-ROC-Diagramm des Virnamo-
Prozesses in Abbildung 4.23 deutlich erkennbar. Dies ist den in Kapitel 4.2.2 beschriebe-
nen Randbedingungen des Varnamo-Prozesses geschuldet, welche neben einem hoheren
Kohlenwasserstoffanteil im Synthesegas noch einen Anteil an gebundenem Kohlenstoff
berticksichtigen. Der Vergleich der Abbildung 4.23 mit Abbildung 4.22 zeigt deutlich,
dass bei gleichem Hy/C-Gehalt der Eingangsstrome im Varnamo-Prozess weniger Koh-
lenstoff auf die Gasphase entféllt als im Giissing-Prozess. Bedingt durch die Kohlen-
stoffriickhaltung im Feststoff ergibt sich beim Vérnamo-Prozess ein geringeres Gasge-
samtvolumen. Infolgedessen ist die vollstdndige Oxidation der Varnamo-Synthesegase
bereits bei einem ROC von ca. 0,6 erreicht. Des Weiteren setzt die Grafitbildung be-
dingt durch den geringeren Kohlenstoffgehalt erst bei niedrigerem ROC' ein.

Die eingezeichnete Lage der Varnamo-Synthesegase verdeutlicht, dass hinsichtlich eines
wasserstoffreichen Synthesegases eine ausschlieflich wassergestiitzte Biomassevergasung
vorteilhaft ist.

Auch der Vergleich der Spurstoffkonzentrationen am Heiflgasfilter des Varnamo-Prozes-
ses in Abbildung 4.10 mit denen im Giissing-Prozess in Abbildung 4.6 weist erhebliche
Abweichungen auf. Zur Klarung der Ursachen dieser Differenzen sind in Abbildung
4.24 die Auswirkungen eines Temperatur- und Druckanstiegs auf 900 °C und 10 bar im
Giissing-Prozess dargestellt.

Der Vergleich der Giissing-Synthesegase bei 850 °C und 1 bar in Abbildung 4.6 mit
denen bei 900 °C und 10 bar in Abbildung 4.24 weist keine Unterschiede im Freiset-
zungsverhalten der Schwefelspezies auf. Des Weiteren ist aus den Tabellen des Anhangs
A.3 zu entnehmen, dass keine Zunahme des in der Biomasseasche gebundenen Schwe-
fels stattfindet. Somit ergeben sich die in Abbildung 4.10 dargestellten Zunahmen der
H,S- und COS-Konzentrationen im Varnamo-Prozess infolge der verringerten Gasge-
samtstoffmengen. Der gleichzeitige Anstieg der H2O- und C'Oz-Konzentrationen in den
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Abbildung 4.23.: Hy/C-ROC-Diagramm des Viarnamo-Vergasers

1100
1000 + . WoodA
1 [ WoodB
900 == Miscanthus
] I Straw1997
E 800 ]
Q 7004
2 ]
5 600 ]
© 500
"El':; J
8 400+
c J
S 3004
200 +
100
0- T f T T ]
HCI KCl NaCl H.S COos NaOH KOH

2

Abbildung 4.24.: Konzentrationen der Alkali-, Schwefel- und Chlorspezies nach der Bio-
massevergasung im Giissing-Vergaser bei 900 °C und 10 bar
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Viarnamo-Synthesegasen bewirkt lediglich eine geringe Verschiebung des in Reaktions-
gleichung 4.1 beschriebenen Gleichgewichts auf die CO.S-Seite.

H2S(g) + 002 (9) «~— COS (9) + HQO (9) (4.1)

Ein weiterer Vergleich der Giissing-Synthesegase bei 850 °C und 1 bar in Abbildung
4.6 mit denen bei 900 °C und 10 bar in Abbildung 4.24 zeigt die Abnahme der Alka-
lichloridkonzentration bei steigendem Druck. Bedingt durch die Druckerhéhung wird
eine Verstarkung der bereits in Kapitel 4.5.1 vorgestellten Alkaliriickhaltung erreicht.
In Folge der gestiegenen Kaliumriickhaltung steigt gleichzeitig die HCl-Konzentration
in den Synthesegasen. Die daraus resultierende Gleichgewichtsverschiebung in Reak-
tionsgleichung 4.2 bewirkt eine Verringerung der KO H-Konzentration im Synthesegas
aus Wood A.

KCl (g)+H20(g) <—>KOH(g)+2HCZ (9) (4.2)

Da die grasartigen Biomassen Miscanthus und Straw 1997 sowohl einen deutlich héheren
Alkali- als auch Siliziumgehalt aufweisen, ist in diesen Synthesegasen mit einem wesent-
lich umfangreicheren Anstieg der HCl-Konzentration im Vergleich zu den holzartigen
Biomassen zu rechnen. Allerdings weist Abbildung 4.24 lediglich fiir das Synthesegas aus
Straw 1997 einen deutlichen Anstieg der HCl-Konzentration auf. Aufgrund des erhoh-
ten Ca/Si-Verhiltnisses im Miscanthus, welches in Tabelle 4.4 angegeben ist, ist die Al-
kalirtickhaltung in der Asche dieser Biomasse eingeschrankt. Die erhebliche Minderung
der KCl-Konzentration im Synthesegas aus Miscanthus resultiert aus der Uberschrei-
tung des K Cl-Sattigungsdampfdrucks, welche sich infolge des erhohten Prozessdrucks
ergibt. Dadurch kondensiert eine K Cl(liq.)-Phase aus dem Miscanthus-Synthesegas aus.
Diese wird durch die Uberpriifung der Festphasen bei der Miscanthus-Vergasung be-
statigt (s. Anhang A.3). Somit handelt es sich bei den 364 ppmv um den Sattigungs-
dampfdruck des Kaliumchlorids. Der anschliefsende Vergleich der Alkalichlorid- und
HCl-Konzentrationen im Giissing-Prozess bei 900 °C und 10 bar mit denen am Heift-
gasfilter im Vérnamo-Prozess zeigt wie schon bei den Schwefelspezies eine Zunahme
infolge der geringeren Gasgesamtstoffmenge.

Im Rahmen dieses Kapitels konnten die Auswirkungen unterschiedlicher Randbeding-
ungen auf das Freisetzungsverhalten bei der Biomassevergasung verdeutlicht werden.
Hierzu wurden die Randbedingungen des Giissing-Prozesses denen des Varnamo-Pro-
zesses schrittweise angeglichen. So bewirkt z. B. eine Erhohung der Temperatur sowie
des Drucks lediglich eine geringe Verdnderung in der Synthesegaszusammensetzung. Ei-
ne Variation der Vergasungsmedien sowie die Verlagerung des Kohlenstoffs zur Bildung
von Kohlenwasserstoffen und einer in der Asche gebundenen Kohlenstoffphase wirkt
sich hingegen deutlich auf die Synthesegaszusammensetzung aus.

Bei der Spurstofffreisetzung sind Einfliisse durch Druck- und Randbedingungsvariation
erkennbar. So bewirkt eine Druckerhohung eine gesteigerte Alkaliriickhaltung in den
Biomasseaschen. Dies hat eine erhohte H Cl-Freisetzung zur Folge. Bei den chlorarmen,
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holzartigen Biomassen bewirkt dies eine Verlagerung der freigesetzten Alkalihydroxide
zu den Alkalichloriden. Bei den alkalireichen Biomassen kann es in Folge der Uberschrei-
tung des KCl-Sattigungsdampfdrucks zur Bildung von Fliissigphasen kommen. Eine
Verringerung der Gesamtgasstoffmenge, wie sie aus den verdnderten Randbedingungen
resultiert, bewirkt eine Zunahme sdmtlicher Spurstoffkonzentrationen. Die Variation
der Vergasungsmedien hingegen ergibt lediglich geringe Anderungen bei der Spurstoff-
freisetzung.

Die abschliefenden Vergleiche der Synthesegaszusammensetzungen sowie der Spurstoff-
konzentrationen im Vergaser und am Heifsgasfilter zeigen nur geringe Verénderungen.
Lediglich die KCl-Konzentration im Synthesegas aus Miscanthus sinkt deutlich. Da
dieses Synthesegas im Vergaser mit K Cl abgeséttigt ist, kommt es bedingt durch die
Temperatursenkung zwischen Vergaser und Heifsgasfilter zu einer Senkung des Sétti-
gungsdampfdrucks. Somit birgt bereits die Senkung der Temperatur um 50 °C zwischen
dem Vergaser und dem Heiftgasfilter bei der Vergasung alkalireicher Biomassen mit un-
zureichender Alkaliriickhaltung die Gefahr von Belagbildung durch K Cl-Kondensation.
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4.6. Diskussion der sorptiven HeiBgasreinigung bei der
Biomassevergasung

Durch den Vergleich der in Kapitel 4.3 ermittelten erzeugten Synthesegaszusammen-
setzungen mit den in Kapitel 4.4 ermittelten gereinigten Synthesegaszusammensetzun-
gen werden im Folgenden die Potenziale und Grenzen der chemischen Heifigasreinigung
im Giissing- und im Vérnamo-Prozess aufgezeigt.

4.6.1. Diskussion der sorptiven Heilgasreinigung im Giissing-Vergaser

Wie in Kapitel 4.4.1 bereits beschrieben, verbleibt in den gereinigten Synthesegasen
eine hohere NaCl-Konzentration, obwohl die KCl-Konzentration im ungereinigten
Synthesegas die des NaCl noch um ein Vielfaches iibersteigt. Dies ist eine Folge des
im Vergleich zum K CI- hoheren NaCl-Patialdrucks iiber dem alumosilikatischen Sor-
bent, sodass die erreichbare Kondensationstemperatur durch die im gereinigten Syn-
thesegas verbleibende NaCl-Konzentration vorgegeben wird. Hinzu kommt ein héherer
Dampfdruck von KCl im Vergleich zu NaCl, wodurch bei gleicher Konzentration die
NaCl-Kondensationstemperatur hoher als die K Cl- Kondensationstemperatur ist. Der
Vergleich der NaCl-Konzentrationen im unbehandelten Synthesegas mit denen im ge-
reinigten Synthesegas zeigt auferdem klare Unterschiede in der Verteilung iiber die
Biomassen. Weist das Vergasersynthesegas aus Wood Pellets Giissing mit 8,6 ppmv
noch eine deutlich héhere NaCl-Konzentration als sdmtliche Schalen-Biomassen auf,
so verzeichnet dessen gereinigtes Synthesegas mit 0,08 ppmv eine deutlich niedrigere
NaCl-Konzentration. Daher ist eindeutig, dass die Alkalisorption nicht ausschlieflich
von der Eingangskonzentration der Sorbate abhingig ist, sondern dass weitere Einfliisse
durch die Synthesegaszusammensetzung vorliegen.

Bei kombinierter Betrachtung der NaCl- und K Cl-Konzentrationen in den gereinigten
Synthesegasen ist eine gleichformige Aufteilung auf die Biomassen erkennbar. Auch der
Abgleich der Alkalikonzentrationen in Abbildung 4.11 mit den gleichzeitig im gerei-
nigten Synthesegas vorliegenden HCl-Konzentrationen zeigt diese gleichférmige Auf-
teilung tiber die Biomassen. Dies ldsst eine zunehmende Inhibierung der Alkalisorption
bei einer ansteigenden H Cl-Konzentration vermuten. Der Alkaliriickhaltemechanismus,
wie er in Kapitel 2.5.1 angegeben ist, weist HCI als Reaktionsprodukt aus und ist
somit HCl-sensitiv. Die Sensitivitdt des Alkalirlickhaltemechanismus gegeniiber HCI
wurde bereits in verschiedenen Untersuchungen nachgewiesen [181, 182, 64|. Ferner ha-
ben KRISHNAN et al. [81] eine erste Quantifizierung der NaCl-Konzentrationszunahme
durch eine HCI-Anreicherung bei 950 °C in oxidierender Atmosphére vorgenommen.
Mit der Biomassevergasung und der sorptiven Alkalireinigung existieren zwei Mecha-
nismen, welche HCI freisetzen. Zur Evaluierung der Auswirkung einer Chlorkonzen-
trationsreduktion sind in Abbildung 4.25 die Kondensationstemperaturen als Folge der
Heifigasreinigung sowie als Folge der Kombination aus Vergasung und Heifsgasreini-
gung dargestellt. Da nicht alle Biomassen wéhrend der Vergasung HCI freisetzten,
beschrankt sich die Darstellung auf die Synthesegase aus Pine Seed Shells, Rice Husk,
Wheat Straw, Corn Stover, Wood B, Miscanthus und Straw 1997. Wie bereits in Abbil-
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Abbildung 4.25.: Einfluss des bei der Vergasung freigesetzten HCl auf die erreichbaren
Kondensationstemperaturen

dung 4.12 gezeigt, bewirkt eine niedrige HCl-Konzentration eine verringerte Kondensa-
tionstemperatur. Allerdings wirkt sich das Verhéltnis aus verbleibendem zu reduziertem
HC ebenfalls auf die Verringerung der Kondensationstemperatur aus. So hat die Ab-
nahme um 35 ppmv HC1 bei einem Gesamtchlorgehalt von 55 ppmv im Synthesegas aus
Pine Seed Shells ebenso eine Minderung der Kondensationstemperatur um 25 °C zur
Folge, wie die Abnahme um 125 ppmv bei einem Gesamtchlorgehalt von 195 ppmv im
Synthesegas aus Wheat Straw. Die prozentuale Differenz des Chlorgehalts entscheidet
also liber die Quantitit der Kondensationstemperaturabnahme. Dieses Verhalten deckt
sich mit dem Massenwirkungsgesetz des NaCl-Sorptionsmechanismus in Gleichung 4.3.
Demnach geht die HoO-Konzentration, welche nach Abbildung 4.6 zwischen 13-24 mol-
% wvariiert, linear in die Gleichgewichtslage ein. Die NaCl- und HCI-Konzentrationen
hingegen gehen quadratisch in die Gleichgewichtslage ein und reichen laut Abbildung
4.11 von 0,08-3,6 ppmv bzw. 30-1465 ppmv. Aufgrund des vergleichsweise geringen Ein-
flusses der HyO-Konzentration wirkt sich eine Reduktion des HC!I daher direkt auf die
im gereinigten Synthesegas verbleibende NaCl-Konzentration aus.

c(HCI)

c2(NaCl) ¢(H50) (43)

KAlumosil =

In Abbildung 4.26 sind die Verlaufe der im gereinigten Synthesegas erreichbaren NaC'-
Konzentrationen und der daraus resultierenden Kondensationstemperaturen in Ab-
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héngigkeit des Gesamtchlorgehalts und der Temperatur dargestellt. Um die erreichbaren
NaCl-Konzentrationen den Synthesegasen zuordnen zu kénnen, sind die Synthesegas-
chlorgehalte ebenfalls abgebildet. Zwar sind Ungenauigkeiten der Darstellung aufgrund
der Diskrepanz in den HoO-Konzentrationen vernachléssigbar, um diese dennoch mog-
lichst gering zu halten, wird mit Wood Pellets Giissing ein gereinigtes Synthesegas
mit einer mittleren HoO-Konzentration von 17 mol-% zur Erstellung der erreichbaren
NaCl-Konzentrationen verwendet.
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Abbildung 4.26.: Verlaufe der erreichbaren NaCl-Konzentrationen im gereinigten Syn-
thesegas des Giissing-Prozesses in Abhéngigkeit vom Chlorgehalt des
Synthesegases und der Temperatur

Da bei Verwendung von Wood Pellets Giissing, Wood Chips TUV, Pellets UPT, Tur-
key Oak, Olive Pruning Fresh und Weathered ein Gesamtchlorgehalt von 33 ppmv in
den Synthesegasen unterschritten wird, kann bei 850 °C eine NaC'l-Konzentration von
unter 0.1 ppmv im gereinigten Synthesegas erreicht werden. Dies entspricht einer Kon-
densationstemperatur unterhalb von 535 °C. Die NaCl-Konzentration von 0,1 ppmv
konnte im Falle einer Temperaturreduktion wéahrend der sorptiven Heiffgasreinigung auf
750 °C in fast allen Synthesegasen erreicht werden. Lediglich die grasartigen Biomassen
wie Switchgrass, Core Kenaf, Wheat Straw, Miscanthus, Straw 1997 und Corn Stover
iibersteigen auch dann die NaCl-Konzentration von 0,1 ppmv.

Um die Giite der simulierten erreichbaren NaCl-Konzentrationen grob abschétzen zu
konnen, sind in Abbildung 4.26 die von KRISHNAN et al. [81] bei 950 °C in oxidierender
Atmosphére gemessenen NaCl-Konzentrationen ebenfalls eingezeichnet. Der Vergleich
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der simulierten Werte mit den gemessenen Werten weist der Simulation mit 606 ppmv
bei NaCl-reichen Brennstoffen einen um ca. 45 % hoheren Wert im Vergleich zur Mes-
sung mit 356 ppmv zu. Im Synthesegas aus NaCl- armen Brennstoffen unterschreitet
hingegen der Wert der Simulation mit 8,1 ppmv den Messwert von 14 ppmv um ca.
45 %. Griinde fiir die Abweichung sind in der oxidierenden Atmosphére zu suchen.
Ferner handelt es sich bei den Untersuchungen von KRISHNAN et al. um Freisetzungs-
versuche aus teilweise NaCl-angereicherten Kohlen. Da leider keinerlei Angaben iiber
die gebildeten Festphasen der Kohleasche vorliegen, ist weiterhin unklar, welcher Ein-
bindungsmechanismus den Messwerten zugrunde liegt. Um die Giite der Simulation
verlasslich abgleichen zu konnen, sind NaCl-Sorptionsmessungen in reduzierender At-
mosphére an unterschiedlichen Sorbentien bei verschiedenen Temperaturen notwendig.
Zusammenfassend ist festzuhalten, dass die Giite des Modells zwar noch gepriift wer-
den muss, die Tendenzen der erreichbaren NaCl-Konzentrationen in sorptiv gereinigten
Synthesegasen mittels Simulation aber bestimmbar sind. Weiterhin zeigt die Simu-
lation, dass der parallel vorliegende K OH-Gehalt mittels sorptiver Heifigasreinigung
auf Konzentrationen unterhalb von 0,04 ppmv reduziert werden kann. Somit wirkt
sich die KOH-Konzentration bei ausreichender Sorbentdosierung nicht auf die Lage
der Kondensationstemperatur aus. Diese ist vielmehr vom HCI-Gehalt im Synthese-
gas abhéngig, da dieser die erreichbare NaCl-Konzentration vorgibt. Eine eingehende
Uberpriifung dieses Zusammenhangs zeigt, dass bei Einbindungstemperaturen von 850
°C die Kondensationstemperatur von 530 °C im gereinigten Synthesegas lediglich dann
unterschritten wird, wenn gleichzeitig eine Chlorkonzentration von 35 ppmv nicht iiber-
schritten wird. Die erreichbaren NaCl-Konzentrationen der Synthesegase variieren je
nach HCl-Konzentration zwischen 0,07 ppmv und 3,6 ppmv. Dies entspricht Kondensa-
tionstemperaturen von 525 °C bzw. 625 °C. Somit ist eine deutliche Reduktion der Kon-
densationstemperaturen in den Synthesegasen mittels sorptiver Heiftgasreinigung mog-
lich. Da die Prozessfithrung des UNIQUE-Projekts bis zum Durchstrémen der SOFC
keinen Abfall der Gastemperatur vorsieht, stellen die erreichbaren Reduktionen der
Kondensationstemperaturen eine ausreichend hohe Sicherheit dar. Sollten die Reduk-
tionen dennoch nicht ausreichend sein, so ist eine Minderung der HCl-Konzentration
erforderlich.

Mit HCI-Konzentrationen von mindestens 30 ppmv wird bei der Vergasung sémtli-
cher betrachteter Biomassen die aufgrund der Besténdigkeit der SOFC-Materialien
geforderte HCl-Konzentration von 1 ppmv deutlich iiberboten. Eine Option die Al-
kalichloridemissionen wahrend der Biomassevergasung grasartiger Biomassen effektiv
zu senken, stellt die bereits in Kapitel 2.5.1 vorgestellte Vorbehandlung der Biomasse
dar. So zeigen unter anderem die Untersuchungen von DAYTON et al. [77] sowie von
DAVIDSSON et al. [53] eine Reduktion sowohl der K-, Na- als auch der Cl-Emissionen
um bis zu tiber 90 %. Obwohl die K-, Na- und Ci-Gehalte durch die Vorbehandlung
der grasartigen Biomassen auf das Niveau der holzartigen Biomassen verringert werden
konnen, besteht dennoch die unbedingte Notwendigkeit einer H Cl-Heifgasreinigung im
Giissing-Prozess, da die 1 ppmv weiterhin verfehlt werden.

Thermodynamische Untersuchungen haben gezeigt, dass bei der HCI-Sorption an cal-
ciumbasierten Sorbentien tiber 800 °C lediglich eine Konzentration von 600 ppmv er-
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reicht werden kann [183]. FUJITA et al. [184, 185] ist es bereits gelungen die HCI-
Konzentration bei bis zu 950 °C mittels Calciumstabilisierung in einer Alumosilikat-
phase (Hydrogrossular) in trockener Atmosphére auf unter 1 ppmv zu reduzieren. Wei-
tere Untersuchungen in feuchter Atmosphire haben in Ubereinstimmung mit Gleichung
4.4 eine deutlich verschlechterte HCl-Aufnahme durch den Hydrogrossular aufgedeckt
[186].

CCLO(S)+2HCl ) <—>CCLCZ2 (s)+H2O(g) (44)

(9

Die durch den Hydrogrossular erreichbare HCl-Konzentration in einer feuchten, re-
duzierenden Atmosphére, gilt es allerdings noch durch weitere Untersuchungen zu be-
stimmen. Ferner sind drohende CaClo-Konzentrationen in den UNIQUE-Synthesegasen
abzuschétzen.

Die Validitédt der vorgestellten Simulationsergebnisse gilt es noch, mithilfe geeigneter
Untersuchungen, zu verifizieren. Die Ergebnisse dieser Experimente sind in Kapitel 5
wiedergegeben.

Ein Vergleich von Abbildung 4.6 mit Abbildung 4.13 zeigt deutlich, dass die in den Syn-
thesegasen erreichbaren HyS-Konzentrationen nicht ausreichend durch die Abhéngig-
keit von der HsS-Eingangskonzentration beschrieben werden. So emittiert Straw 1997
nicht die hochste Schwefelmenge ins Synthesegas bei der Vergasung, weist aber im
Anschluss an die sorptive Heiffgasreinigung die hochste HsS-Konzentration auf. Dies
bedeutet, dass noch weitere Einfliisse der Synthesegaszusammensetzung auf die HaS-
Sorption vorliegen.

Zur Evaluierung dieser Einfliisse und einer moglichen Optimierung der HaS-Sorption
an C'aO wird auf den Sorptionsmechanismus im Folgenden genauer eingegangen. Bei
der Betrachtung der Sorptionsreaktion, welche bereits in Kapitel 2.5.1 beschrieben wur-
de, ist die Bildung von HyO auffillig. Die Darstellung der Schwefeleinbindung mittels
Massenwirkungsgesetz in Gleichung 4.5 verdeutlicht deren Sensitivitéit gegeniiber HoO.

_ C(HQO)
CaO = C(HQS)

(4.5)

Da K¢q0 lediglich von der Temperatur abhéngt, korrelieren die Verlaufe des H2S mit
denen des HoO. Unter Verwendung der Zusammenhénge aus Gleichung 4.5 und Gleich-
ung 2.26 sind die HyS-Konzentrationen in Abhéngigkeit des SER, des ROC und der
Hy- sowie der C-Eingangskonzentrationen (Hg ges) bzw. (Cges) nach Gleichung 4.6
bestimmbar.

THyO N p; TH,
TH,S = 2 = Ges (4.(3)
2 KC o) K, o)
a Cal
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Die Verldufe der erreichbaren HyS-Konzentrationen bei der Sorption an CaO sind in
Abbildung 4.27 dargestellt.

0.7 4

3 H,/CO<1!H,/CO>1 H,/CO <2 H,/CO>2
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0.1+ Graphit
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Abbildung 4.27.: Verldufe der erreichbaren HaS-Konzentrationen im Hy/C-ROC-
Diagramm bei der Sorption an CaO

Da im Giissing-Prozess Wasser als Vergasungsmedium verwendet wird, stellen sich
H;0-Konzentrationen von 13-24 mol-% in den Synthesegasen ein. Der Bereich der
erreichbaren HyS-Konzentrationen erstreckt sich infolge der vorliegenden HoO-Kon-
zentrationen, von 205 ppmv im Synthesegas aus Olive Husk bis 325 ppmv im Synthe-
segas aus Olive Pruning Weathered. Da lediglich die Synthesegase aus Poplar, Core
Kenaf, Switchgrass, Wheat Straw, Corn Stover, Miscanthus und Straw 1997 die je-
weils erreichbaren HyS-Konzentrationen iiberschreiten, ist die C'aS-Bildung auf diese
Synthesegase beschriankt. Die HoS-Konzentrationen der iibrigen gereinigten Synthese-
gase sind aufgrund ihrer niedrigeren Betrdge unabhéngig von den erreichbaren HyS-
Konzentrationen.

Eine Verringerung der erreichbaren HaS-Konzentration bei der Sorption an CaO ist
lediglich durch eine Reduktion der HoO-Konzentration im Synthesegas erreichbar. Die
Reduktion der HyO-Konzentration im Synthesegas wire z. B. durch die Variation des
Vergasungsmediumstroms moglich. Eine angestrebte HyS-Konzentration unterhalb von
1 ppmv wére allerdings auch bei ausschlieflicher Verwendung von Sauerstoff nicht zu
erreichen. Somit beschrankt sich der sinnvolle Einsatz eines CaO-Sorbents bei 850 °C
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Synthesegastemperatur auf schwefelreiche Biomassen.

Der Einfluss der Temperatur auf die HoS-Sorption an CaO ist am Verlauf der Gleich-
gewichtskonstanten abschétzbar. Abbildung 4.28 zufolge ermdglicht das Absenken der
Sorptionstemperatur eine geringere erreichbare HyS-Konzentration im Synthesegas.
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Abbildung 4.28.: Verlauf der Gleichgewichtskonstanten Kc,0 bei der Schwefelsorption
an C'aO

Nach Gleichung 4.6 ergeben sich die in Abbildung 4.29 dargestellten HyS-Konzentrationen
in Abhéangigkeit der Temperatur und der HoO-Konzentration.

Demnach ermoglicht eine Temperaturreduktion ein Absinken der erreichbaren HjS-
Konzentration bei der Sorption an CaO. HsS-Konzentrationen unterhalb von 100 ppmv
sind zwar in einigen Synthesegasen erreichbar, allerdings verhindert die einsetzende Car-
bonatisierung des CaO eine weitere Minderung. Nach der Reaktionsgleichung 4.7 und
des sich ergebenden Massenwirkungsgesetzes in Gleichung 4.8, wird die Carbonatisie-
rung durch den Druck, die Temperatur und die C'Os-Konzentration beeinflusst. Die
Carbonatisierung des C'aO ergibt sich daher in Synthesegasen mit hohem ROC' bereits
bei 760 °C, wihrend diese in Synthesegasen mit niedrigem ROC' erst bei 720 °C ein-
setzt. Des Weiteren bleibt noch festzuhalten, dass eine angestrebte HaS-Konzentration
unterhalb von 1 ppmv auch ohne einsetzende Carbonatisierung nicht durch Sorption
an CaO in den Giissing-Synthesegasen zu erreichen ist.

CaO(s)+COQ (9) <—>CaC’03(S) (4.7)
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Abbildung 4.29.: Verlaufe der erreichbaren HsS-Konzentrationen in Abhéngigkeit der
Temperatur bei der Sorption an CaO

Kcarb = c(CO2) (4.8)

Neben der HyS-Reduktion ist auch in Abbildung 4.15 eine Reduzierung der COS-
Konzentration in den sieben schwefelreichsten Synthesegasen zu beobachten. Da das
Carbonylsulfid iiber die Reaktion 4.1 im Gleichgewicht mit der HS-Konzentration
steht, liegen in diesen Synthesegasen gleichzeitig die héchsten C'OS-Konzentrationen
vor. Zu kléren bleibt allerdings noch, ob das COS direkt vom CaO-Sorbent aufge-
nommen wird. Bedingt durch die erwéhnte Kopplung wére auch eine Umwandlung des
COS zu HyS moglich, welche eine indirekte COS-Sorption iiber das H2S zur Folge
hétte. Bei Beriicksichtigung der Synthesegaszusammensetzung in Abbildung 4.5 kann
eine Abhéngigkeit der erreichbaren C'OS-Konzentrationen von der COz-Konzentration
belegt werden. Diese ergibt sich aus der direkten Einbindung des COS nach Reaktion
4.9.

COS(9)+CaO (s) <—>CaS(s)+COQ (9) (4.9)

Zur Detektierung geeigneterer Sorbentien wird die Simulation der Heiflgasreinigung um
die Verwendung eines Kupfer- und eines Eisenoxidsorbents (CuO und FesO3) erwei-
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xzCu (S)+H25(g) <—>CuxS(s)+H2 (9) (410)

Dabei gilt:
r=1;2

tert. Die Simulationsergebnisse in Abbildung 4.18 weisen allerdings eine Erhéhung der
verbleibenden HyS-Beladung in den gereinigten Synthesegasen aus. Eine Betrachtung
der Festphasen ergibt, dass unter den Bedingungen des Giissing-Prozesses sowohl das
CuO-Sorbent zu Cu als auch das FeaOs-Sorbent zu FeO reduziert werden. Dies fiihrt
zu den in den Gleichungen 4.10 und 4.11 gezeigten H2S-Einbindungsmechanismen.

FeO (s) +HQS(9) <—>F€S(S) +HQO (9) (4.11)

Die Verldufe der Gleichgewichtskonstanten in Abbildung 4.30 deuten auf eine Verbes-
serung der HyS-Einbindung durch die Absenkung der Temperatur hin.
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Abbildung 4.30.: Verldufe der Gleichgewichtskonstanten bei der Schwefelsorption an Cu
und FeO

Des Weiteren weisen beide Gleichgewichtskonstanten einen niedrigeren Betrag als die
des CaO in Abbildung 4.28 auf. Dies ist gleichbedeutend mit einer Verschiebung der
Einbindungsreaktionen auf die Eduktseite. Da bei der HyS-Sorption an FeO gleichzei-
tig derselbe Einbindungsmechanismus wie beim CaO-Sorbent vorliegt, ist keine Ver-
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besserung der HsS-Einbindung im Giissing-Prozess zu erwarten. Daher wird das FeO-
Sorbent im Folgenden nicht weiter betrachtet.

Der HyS-Sorption durch das Cu-Sorbent liegt hingegen ein verénderter Einbindungs-
mechanismus zugrunde, sodass die erreichbare HsS-Konzentration nicht direkt ersicht-
lich ist. Die Verldufe der erreichbaren HsS-Konzentrationen sind unter Verwendung
von Gleichung 2.26 und der Kenntnis des Gleichgewichtsverlaufs in Abbildung 4.30 be-
stimmbar. Infolge des verdnderten Mechanismus bei der HsS-Sorption an C'u ergibt sich
eine Invertierung der Sorptionsgrenzen im Vergleich zum CaO-Sorbent. Diese in Ab-
bildung 4.31 dargestellte Umkehrung bewirkt eine Verschiebung der Sorptionsgrenzen
zu Synthesegasen mit einem héheren ROC. Bei Verwendung des Cu-Sorbents wird die
HjS-Konzentration von 300 ppmv somit lediglich bei Verwendung des Olive Pruning
Weathered unterschritten.
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T H,/CO <1 /%, 100PPMYV— H,/CO <2/ H,/CO>2
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Abbildung 4.31.: Erreichbare HyS-Konzentrationen bei Verwendung eines CaO- und
eines C'u-Sorbents im Giissing-Prozess

Allgemein gilt nach Gleichung 4.12, dass das Cu-Sorbent das geeignetere Sorbent dar-

stellt, sobald das Verhéltnis aus xy, zu 2,0 das Verhéltnis der Gleichgewichtskonstan-

ten Koy zu Koo unterschreitet. Unter den Bedingungen des Giissing-Prozesses ist dies

ca. bei ROC > 0,48 erfiillt. Der Verlauf dieser Grenze wird dabei nach Abbildung 4.31

vom Hy/C-Verhiltnis des Synthesegases nur geringfiigig beeinflusst.
2y Kew

(4.12)
o  Kcao
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Ein Vergleich der in den Synthesegasen erreichbaren HyS-Konzentrationen in Abbil-
dung 4.32 mit denen in Abbildung 4.29 zeigt, dass im gesamten betrachteten Tempe-
raturintervall das CaO-Sorbent das geeignetere ist.

X, s10ppmv

X, ¢100ppmv

0.9+ X,, 200ppmv

X, 4300ppmv

0.8

xH7 s400ppmv

0.7 1

1-x, [

0.6 _7siy;|ﬁvésieigas OIHu

0.54

Graphit
0.4

T T T T T T T T T T T T T T T 1
750 775 800 825 850 875 900 925 950
Temperatur [°C]

Abbildung 4.32.: Verldufe der erreichbaren HyS-Konzentrationen in Abhéngigkeit der
Temperatur bei der Sorption an C'u

Die Diskussion zur sorptiven Heifsgasreinigung zeigt deutlich, dass die bisher betrach-
teten Sorbentien unter Giissing-Bedingungen die geforderte Synthesegasreinheit von 1
ppmv deutlich verfehlen. Auch die Verwendung schwefelarmer Biomassen stellt auf-
grund einer mindest HS-Konzentration im Synthesegas von 40 ppmv keine Option
dar.

Da die angestrebte HsS-Konzentration von 1 ppmv lediglich einen Richtwert darstellt,
der nicht auf experimentellen Daten oder Berechnungen beruht, soll zum Abschluss des
Kapitels eine kritische HyS-Konzentration abgeschitzt werden. Der Betrag des einzu-
haltenden Richtwertes wird stets mit dem Versagen des Nickelkatalysators im Reformer
begriindet. Bei Beriicksichtigung des Nickel-Stabilitdtsdiagramms in Abbildung 4.33 ist
eine irreversible Schédigung des Katalysators durch die Bildung einer Ni3Ss-Phase un-
ter den Bedingungen des Giissing-Prozesses nicht zu erkennen.

Demnach wéren die unter Verwendung des C'aO-Sorbents erreichbaren HaS-Konzentra-
tionen von 40 ppmv in den Synthesegasen ausreichend niedrig, um irreversible Schéden
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Abbildung 4.33.: Abschétzung einer kritischen HsS-Konzentration im Nickel-Stabili-
tétsdiagramm mittels erreichbarer HyS-Konzentrationen in Giissing-
Synthesegasen

an Reformer-Katalysatoren zu vermeiden. Da anhand des Phasendiagramms aber le-
diglich die irreversible Schidigung des Reformer-Katalysators beurteilt werden kann,
ist eine Beeintréchtigung der Katalysatoraktivitéit bei wesentlich geringeren HyS-Kon-
zentrationen nicht auszuschliefen. So haben Untersuchungen an stabilisierten Nickelka-
talysatoren bei 850 °C bereits gezeigt, dass ein messbarer Riickgang des Teerumsatzes
ab einer HyS-Konzentration von 50 ppmv einsetzt [187]. Ab 900 °C ist ein Riickgang
des Teerumsatzes unabhéngig von der HsS-Konzentration nicht mehr detektierbar.

Somit erscheint die Entwicklung eines neuartigen Sorbents als notwendig. In Kapitel
4.6.3 wird daher auf die Simulationsergebnisse alternativer Sorbentien eingegangen.
Die Validierung sédmtlicher Simulationsergebnisse wird in Kapitel 6 mittels geeigneter
experimenteller Untersuchungen durchgefiihrt.

4.6.2. Diskussion der sorptiven Heillgasreinigung im Virnamo-Prozess

Wie schon im Giissing-Prozess stellt die NaCl-Konzentration aufgrund des hoheren
Partialdrucks iiber dem alumosilikatischen Sorbent die héchste Alkalibelastung im
gereinigten Synthesegas dar. Somit gibt die NaCl-Konzentration auch im Varnamo-
Prozess die erreichbare Kondensationstemperatur vor.
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Die Ergebnisse der sorptiven Heifsgasreinigung in Kapitel 4.4.2 zeigen deutlich, dass der
Druckanstieg im Varnamo-Prozess sich positiv auf die erreichbare Alkalikonzentration
auswirkt. Dies geht auf die Druckempfindlichkeit des in Kapitel 2.5.1 vorgestellten Al-
kalieinbindungsmechanismus zuriick. Dieser ist anhand des Gleichgewichts in Gleichung
4.3 darstellbar. Eine eingehendere Betrachtung des Gleichgewichts verdeutlicht, dass die
Alkalieinbindung durch den Einfluss der HyO-Zunahme in den Varnamo-Synthesegasen
noch verstarkt wird.

Ein Vergleich, der in den Abbildungen 4.11 und 4.16 dargestellten erreichbaren Alkali-
konzentrationen, zeigt jedoch, dass die NaCl-Reduktion in den einzelnen Synthesega-
sen unterschiedlich stark ausféllt. Der Einfluss der Synthesegaszusammensetzung auf
die erreichbare NaCl-Konzentration geht auf die bereits im Kapitel 4.6.1 beschriebene
HCl-Inhibierung des Alkalieinbindungsmechanismus zuriick. Allerdings bewirkt die be-
reits erwdhnte Steigerung der Alkalireduktion in Folge der Druckerhéhung gleichzeitig
eine verbesserte HCl-Vertréglichkeit. Daher ist im Varnamo-Prozess selbst im Synthe-
segas aus Straw 1997, welches mit 2173 ppmv eine deutlich héhere HCl-Konzentration
aufweist als im Giissing-Prozess, eine Reduzierung der NaCl-Konzentration auf 2,4
ppmv moglich. Die Erhéhung der HCI-Vertraglichkeit im Varnamo-Prozess kann mit-
tels Vergleich der kritischen Cl-Konzentrationen belegt werden. So reicht Abbildung
4.26 zufolge in den Giissing-Synthesegasen bereits eine Cl-Konzentration von 33 ppmv
aus, um eine verbleibende NaC'l-Konzentration von 0,1 ppmv zu bewirken. Am Heifigas-
filter des Varnamo-Prozesses hingegen ergibt sich nach Abbildung 4.34 eine dquivalente
NaCl-Konzentration erst bei einer C'l-Konzentration von 90 ppmv. Mit 65 ppmv unter-
schreitet das Synthesegas aus Wood A diese Cl-Konzentration, sodass sich gleichzeitig
eine NaCl-Konzentration von 0,07 ppmv im Synthesegas einstellt. Bei der drucklosen
Vergasung ergibt sich eine NaCl-Konzentration von 0,09 ppmv im gereinigten Synthe-
segas aus Wood A.

Die Reduktion der verbleibenden NaCl-Konzentrationen lésst auf ein Absinken der
Kondensationstemperatur in den gereinigten Varnamo-Synthesegasen schliefsen. Ein
Vergleich der Kondensationstemperaturen in Abbildung 4.17 mit denen in Abbildung
4.12, weist allerdings auf eine Erhéhung um ca. 50 °C hin. Bewirkt eine NaCl-Konzen-
tration von 0,1 ppmv in den Giissing-Synthesegasen noch eine Kondensationstempe-
ratur von 535 °C, so resultiert in den Virnamo-Synthesegasen bei dquivalenter NaCl-
Beladung eine Kondensationstemperatur von 592 °C. Die Ursache dieser Kondensation-
stemperaturerhohung ist der erhéhte Druck im Varnamo-Prozess, welcher ein fritheres
Erreichen samtlicher Sattigungsdampfdriicke zur Folge hat. Mit einer Zunahme um le-
diglich 40 °C féllt die Erhohung der Kondensationstemperatur im Synthesegas aus Mis-
canthus etwas geringer aus als in den iibrigen Synthesegasen. Dies wird durch die Uber-
schreitung des K Cl-Sattigungsdampfdrucks im Varnamo-Vergaser bewirkt, infolge de-
rer die K Cl-Konzentration im Synthesegas aus Miscanthus verringert wird. Bei der an-
schliefenden sorptiven Heifigasreinigung ist daher eine geringere NaCl-Konzentration
erreichbar.

Somit induziert eine Druckerhéhung bei der sorptiven Heifgasreinigung mit einer ge-
steigerten HCl-Vertriglichkeit und einem gleichzeitig erhdhten Risiko der Sattigungs-
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Abbildung 4.34.: Kritische Chlorkonzentration im gereinigten Synthesegas zum FEr-
reichen der 0.1 ppmv Alkalichloridkonzentration im Varnamo-
Synthesegas

dampfdruckiiberschreitung zwei gegenliufige Effekte. Da das frithere Uberschreiten
des NaCl-Sattigungsdampfdrucks in sdmtlichen Synthesegasen die gesteigerte HCI-
Vertraglichkeit iiberdeckt, geht eine Erhohung des Systemdrucks stets mit einer Erhéh-
ung der Kondensationstemperatur einher. Im weiteren Prozessverlauf ist erst im An-
schluss an den Reformer eine Temperaturabsenkung vorgesehen. Da sich dort allerdings
ein weiterer Gasfilter mit 300 °C Betriebstemperatur befindet, besteht die Moglichkeit
einer  kalten“ Gasreinigung, bei der die noch im Synthesegas verbliebenen Alkalien aus-
kondensiert und abfiltriert werden kénnen.

Des Weiteren belegen die ermittelten HCl-Konzentrationen von bis zu 2173 ppmv die
Notwendigkeit einer HCl-Reduktion. Fiir die sorptive HCI-Reinigung bei 900 °C und
10 bar sind keinerlei Referenzen aufzufinden. Untersuchungen im Temperaturbereich
von 400-650 °C zeigen, dass ein Druckanstieg bis auf 20 bar keinen messbaren Einfluss
auf die HC!-Einbindung an calcium- sowie natriumbasierten Sorbentien hat [188, 189].
Diese und weitere Untersuchungen weisen ebenfalls eine erreichbare H Cl-Konzentration
unterhalb von 1 ppmv in feuchter Atmosphére aus [190]-[197]. Ferner belegen die Un-
tersuchungen von DoOU et al. [75] die Funktionalitdt eines kombinierten Reinigungs-
konzepts, bestehend aus einer sorptiven NaCl-Heifigasreinigung bei 840 °C sowie aus
einer sorptiven HCl-Reinigung bei 550 °C. Somit liegt ein vollstédndiges Synthesegas-
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reinigungskonzept fiir die Alkali- und HCl-Reduktion im Varnamo-Prozess vor.

Ein Vergleich der erreichbaren HyS- und C'OS-Konzentrationen der gereinigten Syn-
thesegase im Giissing-Prozess mit denen am Heiftgasfilter des Varnamo-Prozesses weist
deutlich erkennbare Unterschiede auf. Zwar werden die COS-Konzentrationen auch
im Védrnamo-Prozess von den HyS-Konzentrationen iiberragt, allerdings ist eine ver-
schobene Wirksambkeit der Schwefelsorbentien auszumachen. Wie in den Abbildungen
4.14 und 4.15 dargestellt, werden im Giissing-Prozess die niedrigsten Schwefelbelas-
tungen durch die Verwendung eines C'aO-Sorbents erreicht. Im Varnamo-Prozess hin-
gegen treten, den Abbildungen 4.18 und 4.19 zufolge, die geringsten Schwefelkonzen-
trationen beim Einsatz des Cu-Sorbents auf. Ferner ist mit einer erreichbaren HsS-
Konzentration von 136 ppmv im Synthesegas aus Straw 1997 die gréfste HaS-Reduktion
aller Varnamo-Synthesegase zu beobachten. Im Giissing-Prozess hingegen betrigt die
erreichbare HS-Konzentration im Synthesegas aus Straw 1997 305 ppmv und stellt
die hochste verbleibende HoS-Verunreinigung aller Synthesegase dar. Die deutliche Re-
duktion im Varnamo-Prozess ist eine Folge des verdnderten, in Kapitel 2.5.1 vorgestell-
ten und in Kapitel 4.6.1 bereits diskutierten, HoS-Einbindungsmechanismus. Dieser
weist keinerlei Druckabhingigkeit auf, sodass die erhohte Wirksamkeit des verdnder-
ten Einbindungsmechanismus einzig auf die abgednderten Gaszusammensetzungen des
Viarnamo-Prozesses zuriickzufithren ist. In Abbildung 4.35 sind die Verldufe der im
Viarnamo-Prozess erreichbaren HsS-Konzentrationen im Hs/C-ROC-Diagramm dar-
gestellt.

Die Verlaufe der erreichbaren HyS-Konzentrationen bestétigen eine verbesserte HsS-
Aufnahme des Cu-Sorbents infolge der erhhten ROC' in den Varnamo-Synthesegasen.
Um eine angestrebte HyS-Konzentration unterhalb von 1 ppmv zu erreichen, miissten
die ROC' der Varnamo-Synthesegase auf ca. 0,6 erhoht werden. Dies ist durch eine
vermehrte Os-Zugabe auf 0,4-0,5kg/KgBiomasse moglich. Allerdings gilt es zu bertick-
sichtigen, dass die Hs-Konzentration eines solchen Synthesegases auf unter 1 mol-%
fallt, sodass eine solche Mafnahme nicht sinnvoll erscheint.

Ferner belegt Abbildung 4.35 die geringe Eignung des C'aO-Sorbents unter den Be-
dingungen des Véarnamo-Prozesses. So schriankt unter anderem die einsetzende Car-
bonatisierung den Wirkungsbereich des CaO-Sorbents erheblich ein. Eine angestrebte
HsS-Konzentration von unter 1 ppmv im Synthesegas ist allerdings unabhéngig von der
einsetzenden Carbonatisierung bei der Verwendung des C'aO-Sorbents nicht erreichbar.
Da die Sorptionsgrenzen eine Unstetigkeit an der Grenze zur Carbonatisierung aufwei-
sen (Sprung auf ROC' 0,4-0,5), sind diese lediglich aukerhalb des Carbonatisierungsbe-
reichs eingezeichnet. Untersuchungen zur parallelen HyS- und COz-Sorption an calci-
umbasierten Sorbentien weisen einer Druckerhohung eine verminderte HyS-Aufnahme
zu [198, 199].

Zur Optimierung der Ho.S-Sorption am C'u-Sorbents im Varnamo-Prozess ist deren Ab-
hangigkeit von der Temperatur sowie vom Hs-Gehalt des Synthesegases in Abbildung
4.36 dargestellt.
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4.6. Diskussion der sorptiven Heilgasreinigung bei der Biomassevergasung

0.7 1 H,/CO<1{H,/CO>1 H,/CO <2 H,/CO>2 X, $10pmv

- .

Ca0o

ROC []

06 p_n W

N |

1 OOp;wv_

0.1+ Graphit
0.0 +———"+—"F—+—F—"—"—"—F—"—TF—"—T—"———1——
04 06 08 10 12 14 16 18 20 22 24
H,/C [

Abbildung 4.35.: Verlaufe der im Varnamo-Prozess erreichbaren HsS-Konzentrationen
eines C'aO- und eines C'u-Sorbents
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Abbildung 4.36.: Verlaufe der erreichbaren HyS-Konzentrationen in Abhéngigkeit der
Temperatur und des Hs-Gehalts bei Verwendung eines C'u-Sorbents
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4.6. Diskussion der sorptiven Heilgasreinigung bei der Biomassevergasung

Anhand des eingezeichneten Ha-Verlaufs im Synthesegas aus Wood A ist eine Reduktion
der erreichbaren HyS-Konzentration auf 80 ppmv durch ein Absenken der Temperatur
auf 750 °C erkennbar. Da Untersuchungen von ALBERTAZZI et al. [200] belegen, dass
die HS-Vertréglickeit des Reformers durch eine Temperaturerhthung sowie die Zu-
gabe von Sauerstoff auf bis zu 100 ppmv gesteigert werden kann, ist die beschriebene
Reduktion der erreichbaren HyS-Konzentration ausreichend.

Die Simulationen zur sorptiven Heiffgasreinigung unter den Bedingungen des Varnamo-
Prozesses zeigen zwar eine gerade ausreichende HsS-Reduktion durch den Einsatz des
Cu-Sorbents, allerdings ist die Senkung der erreichbaren Hs-Konzentration weiterhin
erstrebenswert. Aufgrund dessen werden die Ansétze zur Entwicklung eines alternativen
HyS-Sorbents in Kapitel 4.6.3 auch auf die Anwendbarkeit im Varnamo-Prozess hin
untersucht.

4.6.3. Optimierung der sorptiven H,S-HeiBgasreinigung in
Synthesegasen bei 750-950 °C

Im Rahmen der Diskussionen zur sorptiven Heiffgasreinigung im Giissing-Prozess in
Kapitel 4.6.1 sowie zur Heiftgasreinigung im Vérnamo-Prozess in Kapitel 4.6.2 wird ge-
zeigt, dass weder durch den Einsatz eines CaO- noch eines Cu-basierten Sorbents eine
HsS-Konzentration von 1 ppmv unterschritten werden kann. Dies erfordert die Ent-
wicklung eines neuartigen Sorbents, welches unter Giissing- und Varnamo-Bedingungen
eine HsS-Konzentration unterhalb von 1 ppmv erméglicht oder diese zumindest weiter
herabsetzt. Zur Detektierung geeigneter Materialien werden im Folgenden weitere Si-
mulationsergebnisse vorgestellt und diskutiert.

Sorbentien, die unter Giissing &hnlichen Bedingungen bereits HyS-Konzentrationen im
einstelligen ppmv-Bereich bewirkt haben, wie diese in YT et al., WANG et al., BAKKER
et al., LI et al. und FLYTZANI-STEPHANOPOULOS et al. bereits beschrieben werden,
finden bei den folgenden Simulationen keine Beriicksichtigung. Dies ist eine Folge der
stets vorliegenden Sorbentstabilisierung in einer Matrix, welche aufgrund von Liicken
der verwendeten Datenbanken nicht nachgestellt werden kann. Einer Sorbentstabilisier-
ung in einer Mischphase wird allerdings ein grofies Potenzial zur Sorbententwicklung
zugeschrieben [137].

In Abbildung 4.29 ist bereits erkennbar, dass bei Verwendung des CaO-Sorbents im
Giissing-Prozess aufgrund der unterhalb von ca. 750 °C einsetzenden Carbonatisierung
das Erreichen von niedrigeren HsS-Konzentrationen verhindert wird. Im Vérnamo-
Prozess wird die Verwendung des CaO-Sorbents, wie in Abbildung 4.35 bereits darge-
stellt, schon bei Temperaturen von 900 °C durch die Carbonatisierung eingeschrénkt.
Dies lasst eine entsprechende Beeintrachtigung calciuméahnlicher Sorbentien wie Stron-
tiumoxid (SrO) und Bariumoxid (BaO) vermuten. Die Ergebnisse thermodynamischer
Berechnungen mit FactSage in Tabelle 4.6 bestétigen eine Carbonatisierung des Sr und
des Ba sowohl im Synthesegas aus Wood Pellets Giissing unter Giissing-Bedingungen
als auch im Synthesegas aus Wood A unter Véarnamo-Bedingungen.

Bei der simulierten SrO- bzw. BaO-Stabilisierung, welche durch das Streichen der Car-
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4.6. Diskussion der sorptiven Heilgasreinigung bei der Biomassevergasung

Tabelle 4.6.: Erreichbare HsS-Konzentrationen im Giissing- sowie im V&arnamo-
Synthesegas mit nicht stabilisiertem und stabilisiertem Sorbent

Sorbent  HaSwopeai, Gis [PPmV]  HaSwoa, vir [PPmv]

SrO 110 3459
BaO 346 11912
STOSta,b 8 28
BaOgap 0,3 14

bonate aus der Datenbank ermdglicht wird, ist eine deutliche Senkung der erreichbaren
H,S-Konzentrationen zu beobachten. Der Einsatz eines stabilisierten BaO-Sorbents
ermoglicht demnach das Unterschreiten der angestrebten HsS-Konzentration von 1
ppmv im Giissing-Prozess. Auch die erreichbare HsS-Konzentration von 14 ppmv in
den Varnamo-Synthesegasen durch die Verwendung des stabilisierten BaO-Sorbents
stellt eine erheblich Verbesserung dar. Im Falle einer Stabilisierung der SrO- bzw. BaO-
Phasen scheint daher eine erhebliche Absenkung der erreichbaren HsS-Konzentration
moglich. Der HyS-Einbindungsmechanismus der stabilisierten Erdalkalioxidphasen ist
in Gleichung 4.13 angegeben.

ET‘dOSmb‘ (s) + HQS(Q) > ETdSStab. (s) + HQO (9) (413)

Um eine eventuell mégliche Optimierung der HsS-Sorption durch die Anderung der
Eingangsstrome aufspiiren zu konnen, sind in Abbildung 4.37 die erreichbaren HjyS-
Konzentrationen im Giissing-Synthesegas bei einer angenommenen Oxidstabilisierung
im Hy/C-ROC-Diagramm dargestellt.

Die dargestellten Verldufe der erreichbaren H,S-Konzentrationen zeigen Unterschie-
de bei den verwendeten Sorbentien. Da beiden Sorptionen der gleiche Einbindungs-
mechanismus zugrunde liegt, sind die abweichenden Verldufe eine Folge der unter-
schiedlichen Gleichgewichtslagen im Giissing-Synthesegas. Infolgedessen wére eine HaS-
Konzentration unterhalb von 1 ppmv bei Verwendung des stabilisierten SrO-Sorbents
lediglich bei gleichzeitiger massiver Senkung des Wasserstroms moglich. Bei der Ver-
wendung des stabilisierten BaO-Sorbents hingegen ist keinerlei Anderung der Eingangs-
strome notwendig. Das Unterschreiten der 1 ppmv HsS-Konzentrationsgrenze ist so-
lange gewéhrleistet, wie das Synthesegas eine Zusammensetzung des 1 ppmv-Bereichs
(Bippmwv) aufweist (s. Gl. 4.14). Demnach ist je nach verwendeter Biomasse selbst bei
einer Erhohung des eingeleiteten Wassers um weitere 0,25-0,7 kg,0/k€Biomasse das
Einhalten der 1 ppmv HyS-Konzentrationsgrenze sichergestellt.

. . Hy/C 4.14
1ppmu 2 SteVe syngas = ROCSyngas <ROC =0,77 6% +0,47 e
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Abbildung 4.37.: Verldufe der Sorptionsgrenzen im Giissing-Prozess bei Verwendung
von stabilisierten BaO- und SrO-Sorbentien

Allerdings gilt es noch zu beachten, dass auf Basis der Simulationsberechnungen ein er-
hohter Partialdruck des BaOH vorliegt, welcher Konzentrationen von bis zu 2,5 ppmv
bewirkt.

Aufgrund der verdanderten Randbedingungen des Varnamo-Prozesses ergeben sich die
in Abbildung 4.38 dargestellten Verlaufe der erreichbaren HyS-Konzentrationen. Auch
im Varnamo-Prozess werden bei Verwendung des stabilisierten BaO-Sorbents die nied-
rigeren HpS-Konzentrationen im Synthesegas erzielt. Allerdings erhéhen sich die er-
reichbaren HsS-Konzentrationen auf 14 ppmv bzw. auf 28 ppmv beim Einsatz des
stabilisierten SrO-Sorbents. Durch geschickte Variation der Eingangsstrome wére ein
Unterschreiten von 10 ppmv mit stabilisiertem BaO bzw. von 20 ppmv mit stabilisier-
tem SrO moglich. Ein Unterschreiten der HoS-Konzentration von 1 ppmv wire zwar
durch ein Abschalten der Vergasungsmedienstrome bei gleichzeitiger Verwendung des
stabilisierten BaO erreichbar, aber technisch nicht umsetzbar. Der Partialdruck des
BaOH ist den Simulationen zufolge im Varnamo-Prozess auf unter 1 ppmv reduziert.
Anhand der vorgestellten Simulationsergebnisse konnte im Laufe dieses Kapitels gezeigt
werden, dass bei erfolgreicher Stabilisierung des BaO- bzw. SrO-Sorbents eine deut-
liche Minderung der erreichbaren HS-Konzentration im Synthesegas erreicht werden
kann. Unter den Randbedingungen des Giissing-Prozesses ist bei Verwendung des sta-
bilisierten BaO-Sorbents eine Reduzierung der HsS-Konzentration auf unter 1 ppmv
moglich. Im Varnamo-Prozess erhoht sich diese auf 14 ppmv.
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Abbildung 4.38.: Verldufe der Sorptionsgrenzen im Varnamo-Prozess bei Verwendung
von stabilisierten BaO- und SrO-Sorbentien

In Kapitel 6 werden sowohl die Sorbentstabilisierung als auch die experimentelle Uber-

priifung der simulierten Sorptionsergebnisse vorgestellt.
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5. K(CIl-Sorption bei 800-900°C unter
reduzierenden Bedingungen

Die Uberpriifung der bisherigen Untersuchungen in Kapitel 2.5.1 hat gezeigt, dass zwar
verschiedene Einbindungsraten mehrerer K Cl-Sorbentien bereits bekannt sind, die An-
gabe einer direkt gemessenen K Cl-Konzentration im gereinigten Synthesegas bei Tem-
peraturen {iber 800 °C allerdings noch fehlt. Unter Beriicksichtigung der Tatsache, dass
KCI die meist emittierte Alkalispezies bei der Biomassevergasung darstellt, ist die
Kenntnis der K Cl-Sorptionsgrenze eines Sorbents entscheidend fiir dessen Einsatz.

5.1. Experimentelle Untersuchungen der K(Cl-Sorption

Bei sdmtlichen Untersuchungen zur K Cl-Einbindung wurde das K Cl-beladene Synthe-
segas, wie in Kapitel 3.2.1 bereits beschrieben, durch eine Sorbentschiittung geleitet.
Die erreichbare K Cl-Konzentration wurde mittels MBMS in situ bestimmt. Der in
Gleichung 2.30 bereits vorgestellte K Cl-Einbindungsmechanismus weist lediglich eine
geringe Abhéngigkeit vom Wassergehalt des Synthesegases auf. Das verwendete Gas-
gemisch aus 94 vol-% He, 4 vol-% Hy und 2 vol-% H>O stellt daher eine zuléssige
Simplifizierung des Giissing-Synthesegases dar.

In Abbildung 5.1 sind die K Cl-Konzentrationsverlaufe der sorptiven K Cl-Einbindung
an Bauxit bei unterschiedlichen Temperaturen dargestellt.

Abbildung 5.1 zufolge reduziert das Bauxit die KCl-Konzentration auf bis zu 0,025
ppmv und stellt damit ein geeignetes Sorbent zur Unterschreitung der 0,1 ppmv KCI-
Grenzkonzentration im untersuchten Temperaturbereich dar. Ferner ist eine Verringe-
rung der Sorptionszeit mit steigender Temperatur zu erkennen.

Ein Vergleich mit den Sorptionsgrenzen weiterer Sorbentien bei 800 °C, wie dieser in
Abbildung 5.2 dargestellt ist, zeigt, dass lediglich das verwendete Bentonit zur KCI-
Reduktion nicht geeignet ist. Klinoptilolith und Kaolin hingegen zeigen eine im Ver-
gleich zum Bauxit verbesserte K Cl-Sorption und erreichen eine Reduktion der KCI-
Konzentration bis auf 0,005 ppmv. Bei Verwendung des Kaolins liegt zudem noch eine
erheblich verbesserte Aufnahmekapazitéit vor, da auch nach 100 Stunden Versuchsdauer
die 0,1 ppmv-Grenze nicht dauerhaft iiberschritten wird.

Wie in den Abbildungen 5.3 und 5.4 zu erkennen ist, nimmt die Aufnahmekapazitét
des Kaolins bei 850 °C deutlich ab, legt aber bei 900 °C wieder zu. Klinoptilolith und
Bauxit weisen hingegen stetig sinkende Kapazitidten auf, sind aber dennoch zur KCI-
Reduktion unter 0,1 ppmv geeignet.

Neben der KCl-Aufnahme an Klinoptilolith wird auch die an KlinMon, an PC so-
wie die KCl-Aufnahme an Klin85 {iberpriift. Der Vergleich der erreichbaren KCI-
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Abbildung 5.1.: Verlaufe der K Cl-Konzentration unter Verwendung eines Bauxitsor-
bents bei 800 °C, 850 °C und 900 °C

Konzentrationen weist mit Ausnahme des Klin85 auch den iibrigen natiirlichen Zeo-
lithen eine ausreichende K Cl-Reduktion unter 0,1 ppmv zu (s. Abb. 5.5). Dabei werden
KCl-Konzentrationsreduktionen bis auf 0,008 ppmv erreicht. Die Verlaufe der KCI-
Konzentrationen in Abbildung 5.5 zeigen ferner, dass der Klinoptilolith die grofite KCl-
Kapazitdt unter den natiirlichen Zeolithen aufweist.

Die synthetischen A-Zeolithe Na und C'a weisen vor dem Erhitzen eine spezifische Ober-
fliche von 381 m?/g auf. Da nicht bekannt ist, wie schnell sich die zeolithische Struktur
zersetzt, ist eine erhohte K Cl-Aufnahme vielleicht dennoch erreichbar. Der Verlauf der
KCl-Aufnahme bei 900 °C zeigt allerdings keine erhohte Kapazitdt im Vergleich zu
den bereits untersuchten Sorbentien (s. Abb. 5.6). Mit erreichbaren Reduktionen der
K Cl-Konzentration von bis zu 0,078 ppmv belegen die Messungen aber die Eignung
der synthetischen A-Zeolithe zur K Cl-Reduktion unter 0,1 ppmv.
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Abbildung 5.3.:
und Klinoptilolith bei 850 °C
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Abbildung 5.4.: Verlaufe der KCl-Konzentration bei Verwendung von Bauxit, Kaolin
und Klinoptilolith bei 900 °C
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Abbildung 5.5.: Verlaufe der KCl-Konzentration bei Verwendung von Klinoptilolith,
KlinMon, PC und Klin85 bei 900 °C
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Abbildung 5.6.:
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5.2. Diskussion der K Cl-Sorption

5.2. Diskussion der KC'[-Sorption

Anhand der durchgefiithrten K Cl-Sorptionsuntersuchungen konnten die Sorptionsgren-
ze des Bauxits auf 0,025 ppmv, die des Kaolins auf 0,007 ppmv, die des Klinoptilolithen
auf 0,005 ppmv, die des KlinMon-Gemisches auf 0,008 ppmv, die des PC-Zeolithen auf
0,046 ppmv, die des A-Zeolithen Na auf 0,0095 ppmv sowie die des A-Zeolithen Ca auf
0,078 ppmv bestimmt werden. Die Eignung dieser Sorbentien zur K Cl-Reduktion unter
0,1 ppmv ist somit nachgewiesen. Bei Verwendung des Klin85 sowie des Bentonits wird
die KCI-Grenzkonzentration allerdings {iberschritten. Wéahrend bei der K CI-Sorption
an Klin85 mit erreichten 0,15 ppmv die 0,1 ppmv lediglich geringfiigig iiberboten wird,
wird diese bei der KCl-Einbindung an Bentonit deutlich verfehlt.

Stellvertretend fiir die {ibrigen Sorbentien ist in Abbildung 5.7 das XRD-Spektrum
eines bei 850 °C in K (Cl-haltiger Atmosphére ausgelagerten Kaolins angegeben.
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Abbildung 5.7.: XRD-Spektren des unbeladenen und beladenen Kaolins

Neben einer Quarzphase ist eine alkalihaltige Alumosilikatphase (Sanidine) detektier-
bar. Die Unterschreitung der geforderten K Cl-Konzentration von 0,1 ppmv bei gleich-
zeitiger Einbindung des Kaliums in die alumosilikatische Struktur ist daher nachge-
wiesen. Ein Vorteil und weiterer Hinweis auf die Chemisorption ist, dass die KCI-
Konzentration im Gas nach dem Entfernen der K CI-Quelle direkt auf die Gleichge-
wichtskonzentration sinkt, welche sich aus dem jeweiligen Dampfdruck der gebildeten
Alumosilikatphase ergibt (s. Abb. 5.8).

Somit ist eine Funktionalitéit der sorptiven K Cl-Heifsgasreinigung an alumosilikatischen
Sorbentien unter Vergaserbedingungen bis 900 °C belegt.
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Abbildung 5.8.: Konzentrationsverlauf wihrend der K Cl-Einbindung an Bauxit bei 900
°C mit anschliefender Entnahme der KCl-Quelle

Wie in Kapitel 4.6.1 bereits beschrieben, wird die Alkalieinbindung an Alumosilika-
ten durch HC! inhibiert. Ferner wird in Kapitel 4.6.1 diese Inhibierung der sorptiven
Alkaliheifigasreinigung mittels Simulation quantifiziert. Ein erster Abgleich von simu-
lierten und experimentell bestimmten K Cl-Sorptionsgrenzen wird durch die vorliegen-
den Messergebnisse ermoglicht. Wie die Gewichtsabnahme der K CI-Quelle belegt, be-
trégt die K Cl-Eingangskonzentration 20 ppmv. Da KCl nahezu vollstdndig sorbiert
wird, ergibt sich eine dquivalente HCl-Konzentration (s. Gl. 2.30). Die simulierte K Cl-
Sorptionsgrenze bei 850 °C und einer gleichzeitigen HCl-Konzentration von 20 ppmv
betragt 0,01 ppmv. Dieser Wert wird wéhrend der experimentellen Untersuchungen bei
850 °C deutlich tiberschritten (s. Abb. 5.3). Da die Konzentration von 0,01 ppmv in der
Niahe der Detektionsgrenze des MBMS liegt, sind allerdings weitere Untersuchungen
zur experimentellen Quantifizierung des HCI-Einflusses auf die K Cl-Sorptionsgrenze
notwendig. Weiterhin ist zu beriicksichtigen, dass in den Rechnungen reine Aulmosi-
likate verwendet wurden und sich auch nur reine Alkalialumosilikate bilden konnten.
Die verwendeten Sorbentien sind heterogene, groftenteils natiirliche Mineralien, sodass
wahrscheinlich auch die gebildeten K-Alumosilikate keine Reinphasen sind. Leichte Ver-
unreinigungen sind zwar mittels XRD nicht detektierbar, haben aber einen deutlichen
Einfluss auf den Dampfdruck.
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6. HyS5-Sorption bei 600-900°C unter
reduzierenden Bedingungen

Wie in Kapitel 2.5.1 bereits gezeigt, sind die im Temperaturbereich iiber 800 °C bis-
her durchgefiihrten Untersuchungen lediglich fiir verdiinnte Synthesegase giiltig. Somit
sind die Sorptionsgrenzen bei Giissing- und Varnamo-Bedingungen nicht bekannt. Im
Anschluss werden daher die Sorptionsgrenzen verschiedener HjS-Sorbentien in den
Giissing-Synthesegasen beschrieben sowie Ansétze zur Optimierung der HsS-Sorption
vorgestellt. Zur Validierung der in Kapitel 4.4 bereits vorgestellten Simulationsergeb-
nisse werden schlieflich sdmtliche Messergebnisse mit den Ergebnissen der Simulation
verglichen.

6.1. H,S-Sorption an Ca- und Cu-basierten Sorbentien

Die HsS-Sorptionsgrenzen von Ca- und Cu-basierten Sorbentien in unverdiinnten Syn-
thesegasen sind noch unbekannt. Da deren entschwefelnde Eigenschaften bereits mehr-
fach nachgewiesen wurden, sind die folgenden Untersuchungen zur HsS-Sorption auf
die Bedingungen eines realen Synthesegases (Synthesegas aus Wood Pellets Giissing
unter Giissing-Bedingungen) fokussiert.

6.1.1. Erweiterung der H,S-Einbindungsuntersuchungen zur
Simulationsvalidierung

Die Ergebnisse der Simulation in Kapitel 4.6.1 lassen vermuten, dass sich eine verringer-
te HaS-Sorptionstemperatur fordernd auf die HaS-Sorption auswirkt. Ferner begiinstigt
eine erniedrigte HoO-Konzentration die HoS-Sorption an Ca-basierten Sorbentien und
eine verringerte Ho-Konzentration die HS-Sorption an C'u-basierten Sorbentien. Wie
in Kapitel 2.3.1 hergeleitet, héngt die HoO-Konzentration eines Synthesegases sowohl
von dessen Hy/C-Verhiltnis als auch von dessen ROC' ab. Da die Untersuchungen auf
die Begebenheiten eines Synthesegases (Synthesegas aus Wood Pellets Giissing) fokus-
sieren, sind das Ha/C-Verhéltnis und der ROC gekoppelt und hingen von der Menge
des zugegebenen Vergasungsmediums (Wasser) ab.

Zur Priifung der simulierten sorptionsrelevanten Einfliisse werden daher in sdmtlichen
HyS-Sorptionsuntersuchungen die Ofentemperatur sowie die Wasserzugabe variiert. Die
Ofentemperatur wird bei den Ca-basierten Sorbentien von 600 °C bis 900 °C und bei
den Cu-basierten Sorbentien von 700 °C bis 900 °C in 100 °C-Schritten erhéht. Zu
Beginn jeder Untersuchung werden diejenigen Bedingungen nachgestellt, welche sich
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6.1. HyS-Sorption an Ca- und C'u-basierten Sorbentien

aus der Vergasung von Wood Pellets Giissing mit 0,6kg,0/KkgBiomasse unter Giissing-
Bedingungen ergeben. Im Giissing-Synthesegas liegt ein Ho/C-Verhiltnis von 1,56 und
ein ROC von 0,409 vor (s. Abb. 6.1).
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Abbildung 6.1.: Synthesegaszusammensetzungen aus Wood Pellets Giissing in Abhéng-
igkeit der Wasserzugabe

Bei der HyS-Sorption an Ca-basierten Sorbentien werden die Einbindungsuntersuch-
ungen auf das Synthesegas mit einem HyC-Verhéltnis von 1,24 und einem ROC' von
0,35 erweitert. Dieses Synthesegas entspricht in etwa demjenigen aus Olive Husk und
wird im Folgenden als reduziertes Synthesegas bezeichnet. Bei der HS-Sorption an
Cu-basierten Sorbentien werden die Einbindungsuntersuchungen auf das Synthesegas
mit einem Hs/C-Verhéltnis von 2,04 und einem ROC von 0,48 ausgeweitet. Dieses
Synthesegas entspricht in etwa demjenigen aus Olive Pruning Weathered und wird im
Folgenden als verdiinntes Synthesegas bezeichnet.

Die durchzufiithrenden Untersuchungen orientieren sich somit an dem ROC-Bereich,
welcher durch die in Tabelle 2.4 bereits vorgestellten Biomassen abgedeckt wird. Um
die unterschiedlichen Synthesegaszusammensetzungen erreichen zu kénnen, muss Ab-
bildung 6.1 zufolge der Stom des Vergasungsmediums auf 0,36 kgr,0/kgBiomasse DZW.
0,97 kg,0/kgBiomasse variiert werden. Zum Erhalt einer dquivalenten Gaszusammen-
setzungen im Versuchsaufbau wird ebenfalls der Wasservolumenstrom variiert. Infolge-
dessen verschieben sich die eingehenden Gaszusammensetzungen zu 42 mol-% CO, 30
mol-% Hs, 14 mol-% Ar, 14 mol-% H,O fiir das reduzierte Synthesegas sowie zu 31
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mol-% CO, 21 mol-% Hs, 10 mol-% Ar, 38 mol-% H>O fiir das verdiinnte Synthesegas.
Die H»S-Eingangskonzentration steigt entsprechend auf 420 ppmv bzw. sinkt auf 310
ppmv. Thermodynamischen Berechnungen mit FactSage zufolge ergibt sich aus den
eingeleiteten Gasen bei 850 °C fiir das reduzierte Synthesegas eine Zusammensetzung
mit 35,4 mol-% CO, 36,5 mol-% Hs, 14 mol-% Ar, 7,4 mol-% H>0O und 6,7 mol-% CO,
sowie fiir das verdiinnte Synthesegas eine Zusammensetzung mit 18,2 mol-% CO, 33,7
mol-% Hy, 10 mol-% Ar, 25,4 mol-% Hs0 und 12,7 mol-% CO,.
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6.1.2. Experimentelle Untersuchung der H,S-Sorption

Bei sémtlichen Untersuchungen zur H3S-Einbindung wurden die nachgestellten Syn-
thesegase, wie in Kapitel 3 bereits beschrieben, durch eine Sorbentschiittung geleitet.
Das HyS-Signal des gereinigten Gases wurde dabei mittels Massenspektrometrie er-
fasst. Da das HyS-Molekiil gut auf Oberflachen adsorbierte, ergaben sich auf grund des
geringen Gesamtgasvolumenstroms (0,2 1/min (i. N.)) erhebliche Verzogerungen beim
Beginn einer Messung. Die Messsignalaufnahme wurde gestartet, sobald sich ein ein-
geschwungenes Signal ergab, d. h., dass die Messung bis zu drei Stunden nach dem
Beginn der Gasdurchstrémung begann.

Wie bereits erwéhnt sind die Untersuchungen auf die Bestimmung der erreichbaren
H,S-Konzentrationen in einem realen Synthesegas (Synthesegas aus Wood Pellets Giis-
sing bei Giissing-Bedingungen) ausgerichtet. Daher wird der Einfluss der sorptionsre-
levanten Parameter Sorptionstemperatur, HoC-Verhéltnis und ROC' untersucht. Fiir
die Untersuchungen bedeutet dies, dass eine Sorptionstemperatur-, eine ROC- oder
eine HoC-Variation erst nach Erreichen eines eingeschwungenen Signals durchgefiihrt
wurde. Das Vorgehen zur Variation dieser Parameter wird in Kapitel 6.1.1 eingehender
beschrieben. In Abbildung 6.2 ist der Verlauf eines HsS-Messsignals, mit einem Mas-
se zu Ladungsverhiltnis (m/z) von 34, exemplarisch fiir die Sorption an Hittenkalk
angegeben. Zur Uberpriifung eventuell ablaufender Nebenreaktionen wird bei sémtlich-
en Untersuchungen das m/z 60 Signal, welches dem Hauptisotop des COS entspricht,
ebenfalls aufgezeichnet. An dieser Stelle sei bereits vorweggenommen, dass bei sdmt-
lichen Messungen das m/z 60 Signal lediglich das Rauschen des Untergrunds detektiert.

Die erreichbaren H,S-Konzentrationen, welche sich aus den eingeschwungenen m/z 34
Signalen ergeben, sind in Abbildung 6.3 fiir verschiedene Ca-basierte Sorbentien wie
Dolomit, Klin85, Hiittenkalk und Sorbacal angegeben.

Unabhéngig von der Zusammensetzung des nachgestellten Synthesegases ergibt sich
bei 800 °C die hochste HyS-Reduktion. Die Zusammensetzung des reduzierten Syn-
thesegases (H2/C 1,24 und ROC 0,35) wirkt sich fordernd auf die H2S-Sorption an
Ca-basierten Sorbentien aus, womit die simulierte Tendenz bestétigt wird. Im Giissing-
Synthesegas (Hz/C 1,56 und ROC 0,409) ist bei Verwendung des Sorbacals oberhalb
von 700 °C eine niedrigere HzS-Konzentration erreichbar, als beim Einsatz der natiir-
lich vorkommenden Sorbentien Dolomit und Klin85. Dies ist im reduzierten Synthesegas
(H2/C 1,24 und ROC 0,35) nicht zu beobachten. Im Vergleich zum Klin85 und Sor-
bacal wirkt sich die Zusammensetzung des reduzierten Synthesegases (Ha/C' 1,24 und
ROC 0,35) besonders forderlich auf die HyS-Sorption an Dolomit aus. Ferner ist auffal-
lig, dass bei Verwendung des Hiittenkalks unter sédmtlichen Bedingungen die geringste
HsS-Konzentration gemessen wird.

In Abbildung 6.4 sind die erreichbaren HS-Konzentrationen bei Verwendung des Cu-
Olivins dargestellt. Aus den bereits dargelegten Griinden werden diese Untersuchungen
im Giissing-Synthesegas (H2/C 1,56 und ROC 0,409) sowie im verdiinnten Synthesegas
(H2/C 2,04 und ROC 0,48) durchgefiihrt.
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Abbildung 6.2.: Verlauf des m/z 34-Signals wihrend der HsS-Sorption an Hiittenkalk

Die Zusammensetzung des verdiinnten Synthesegases (Ha/C 2,04 und ROC 0,48) be-
wirkt eine verbesserte HsS-Reduktion durch das C'u-Olivin, sodass die simulierte Ten-
denz auch hier bestéatigt wird. Mit steigender Temperatur sinkt die HS-Aufnahme un-
abhéngig von der vorliegenden Synthesegaszusammensetzung. Bei 900 °C wird schlief-
lich die HsS-Eingangskonzentration des Gases von 360 ppmv erreicht, so dass keine
H;S-Reduktion mehr gemessen wird. Im Giissing-Synthesegas ist das Cu-Olivin stets
dem Hiittenkalk sowie dem Sorbacal unterlegen.

Zur Untersuchung der Cu-Olivinalterung wird dieses bei 800 °C zyklisch mit dem nach-
gestellten Synthesegas aus Wood Pellets Giissing und einem Luftstrom von 2 1/min
(i. N.) iberstromt. Dies soll die Beladung bzw. Regeneration des Cu-Olivins nach-
stellen, wie sie bei der Zirkulation zwischen Vergaser und Brennkammer im Giissing-
Prozess auftritt. Die Regeneration wird beendet, sobald das SO»-Signal des Masse-
zu-Ladungsverhéiltnisses (m/z) 64 nicht mehr vom Untergrund zu unterscheiden ist.
Bedingt durch den hohen Luftvolumenstrom und der geringen Schiittungsmasse (Re-
duktion auf 3g) wird eine beschleunigte Regeneration ermoglicht. Diese dauert etwa 30
Minuten. Die Untersuchungen zur Alterung des Cu-Olivins ergeben fiir den zehnten
Zyklus eine verbleibende HyS-Beladung von 240 ppmv im Synthesegas. Dies entspricht
in etwa der HyS-Konzentration des ersten Zyklus (s. Abb. 6.4). Ein Alterungseffekt ist
daher bei dieser Anzahl von Zyklen noch nicht zu erkennen.
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Abbildung 6.3.: Erreichbare HoS-Konzentrationen fiir verschiedene Sorbentien bei va-
riierenden Bedingungen
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Abbildung 6.4.: Erreichbare HsS-Konzentationen fiir Cu-Olivin bei variierenden Be-
dingungen
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6.1.3. Diskussion der H,S-Sorption

Die in Abbildung 6.3 dargestellte verbesserte Hy.S-Sorption der C'a-basierten Sorbentien
im reduzierten Synthesegas (Ha/C' 1,24 und ROC 0, 35) beruht auf der Verringerung der
H>0-Konzentration. Als Reaktionsprodukt des HyS-Einbindungsmechanismus, welcher
in Gleichung 2.31 beschrieben wird, nimmt die HoO-Konzentration des Synthesegases
direkt Einfluss auf die HyS-Sorption.

Der deutlich erkennbare Anstieg der im Synthesegas verbleibenden HyS-Konzentration,
welcher sich infolge des Temperaturabfalls von 800 °C auf 600 °C ergibt, geht auf die
einsetzende Carbonatisierung zuriick. Wie Abbildung 4.29 zeigt, ist der Beginn der Car-
bonatisierung vom ROC' des Synthesegases abhangig, sodass deren hemmender Einfluss
je nach ROC variiert. Die Abnahme der HS-Sorption bei 900 °C ist schlieflich auf die
sinkende Gleichgewichtskonstante K¢q0, welche in Abbildung 4.28 wiedergegeben ist,
zuriickzufiihren.

Im Verhaltnis zu den natiirlich vorkommenden HsS-Sorbentien Dolomit und Klin85
fallt die HS-Reduktion bei Verwendung des Sorbacals geringer aus. Daher scheinen
bei den natiirlich vorkommenden HsS-Sorbentien sorptionsstiitzende Effekte aufzutre-
ten. Das Calcium des Dolomits liegt zum groften Teil in carbonatischer Form vor, so-
dass eine HyO-Reduktion eine verstérkte Calcinierung zur Folge hat. Diese unterstiitzt
die HS-Einbindung, da durch das austretende C'Oy eine diffusionsbestimmte HsS-
Sorption verhindert wird. Mit Blick auf die chemische Zusammensetzung des Klin85 (s.
Tab. 3.3) scheint eine Verbesserung der HaS-Sorption aufgrund einer unterstiitzenden
alumosilikatischen Matrix moglich.

Die aufergewohnlich hohe HsS-Einbindung des Hiittenkalks scheint ebenfalls auf ei-
ne stabilisierende Matrix riickfiihrbar zu sein. Im Vergleich zum Klin85 enthélt der
Hiittenkalk noch erhebliche Anteile von Eisen und Magnesium, welche weitere aktive
Komponenten neben dem Calcium darstellen. Ferner weist der Klin85 mit insgesamt
iiber 3 wt-% einen wesentlich hoheren Anteil an Alkalien auf. Diese verzerren das alu-
mosilikatische Gitter, sodass die Eigenschaften dieser Matrix andere sind als die der
Hiittenkalk-Matrix. Aufgrund der immensen Anzahl an Elementen im Hiittenkalk wird
eine exakte Zuordnung allerdings erheblich erschwert, sodass dies in eingehenderen Un-
tersuchungen zweifelsfrei geklart werden muss.

Um die Giite der gemessenen HsS-Reduktionen bestimmen zu kénnen, werden diese in
Abbildung 6.5 den simulierten Werten gegeniibergestellt.

Die Messwerte sind den HsS-Konzentrationen zugeordnet und stimmen farblich jeweils
mit der Synthesegaszusammensetzung {iberein. Da die HaO-Konzentration der Mess-
werte stets der Gleichgewichtskonzentration entspricht, stellen die ablesbaren HsO-
Konzentrationen der Messwerte lediglich ein Maft zur Bewertung der Sorption dar.
Mit einer Ausnahme werden die H,S-Gleichgewichtskonzentrationen stets unterboten.
So entspricht die bei Verwendung von Hiittenkalk erreichte HsS-Reduktion derjenigen,
die sich bei Verwendung eines reinen CaO-Sorbents in einem Synthesegas mit ledig-
lich 3,5 mol-% H5O ergibt. Da auch das Sorbacal, welches zu iiber 98 wt-% aus CaO
besteht, die HaS-Gleichgewichtskonzentrationen unterbietet, scheinen bereits geringe
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Abbildung 6.5.: Vergleich der HS-Gleichgewichtskonzentrationen mit den Messwerten
der C'a-Sorbentien

Spuren von FesO3, AloO3, Si0O2 und M gO eine Sorptionssteigerung bzw. Sorbentsta-
bilisierung zu bewirken. Der Einfluss der spezifischen Sorbentoberfliche wirkt sich bei

den durchgefiihrten Untersuchungen nicht markant aus.

Der Vergleich der Cu-Olivinmesswerte mit den H,.S-Gleichgewichtskonzentrationen (s.
Abb. 6.6) zeigt eine annidhernde Ubereinstimmung. Allerdings sind lediglich die Mess-
werte bei 800 °C aussagekréftig, da die HS-Konzentrationen bei 900 °C den Eingangs-
konzentrationen entsprechen.

Zusammenfassend ist festzuhalten, dass die bei der Simulation detektierten Einfliisse
der Sorptionstemperatur, des Hy/C-Verhiltnisses und des ROC auf die sorptive HS-
Einbindung durch experimentelle Untersuchungen bestétigt werden koénnen. So wirkt
sich infolge des vorliegenden Einbindungsmechanismus (s. Gl. 2.31) die reduzierte Syn-
thesegaszusammensetzung (Hy/C 1,24 ROC 0,35) unterstiitzend auf die Ha.S-Sorption
an Ca-basierten Sorbentien aus. Die H9S-Aufnahme an Cu-basierten Sorbentien ver-
bessert sich hingegen im verdiinnten Synthesegas (Hy/C' 2,04 und ROC 0,48) aufgrund
des verdnderten Einbindungsmechanismus (s. Gl. 4.10).

Auch der Temperatureinfluss wirkt sich, je nach verwendetem Sorbent, unterschiedlich
aus. So wird die HyS-Sorption an Ca-basierten Sorbentien bei Temperaturen unterhalb
von 750 °C durch die einsetzende Carbonatisierung beeintrachtigt. Oberhalb der Carbo-
natisierungstemperatur sinkt die HS-Sorption infolge der sich verschiebenden Gleich-
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Abbildung 6.6.: Vergleich der H2S-Gleichgewichtskonzentrationen mit den Messwerten
des C'u-Olivins

gewichtslage. Somit ergibt sich fiir Ca-basierte Sorbentien die optimale Einsatztem-
peratur wenige Grad oberhalb der Carbonatisierungstemperatur. Die HaS-Reduktion
durch C'u-basierte Sorbentien sinkt mit steigender Temperatur.

Zur sorptiven Heifgasreinigung im Giissing-Vergaser sind C'u-basierte Sorbentien wie
das Cu-Olivin ungeeignet. Allerdings nimmt die H2.S-Einbindung an Cu-basierten Sor-
bentien mit steigendem ROC' zu. Daher ist eine experimentelle Uberpriifung der Sorp-
tionsgrenze unter Varnamo-Bedingungen sinnvoll, zumal gezeigt werden konnte, dass
die simulierten HS-Gleichgewichtskonzentrationen meist unterboten werden konnen.
Auch bei den Untersuchungen zur HsS-Sorption an Ca-basierten Sorbentien werden
die simulierten HyS-Gleichgewichtskonzentrationen teilweise deutlich unterboten. Zur
Kléarung des verbesserten HyS-Einbindungsmechanismus bei der Verwendung von Hiit-
tenkalk sind weitere Untersuchungen notwendig. Zudem steht dieser bedingt durch die
Stahlgewinnung ausreichend und kostengiinstig zur Verfiigung.

Da der im Giissing-Prozess geforderte HyS-Grenzwert von 1 ppmv allerdings noch nicht
unterboten werden konnte, folgt eine Optimierung der sorptiven Heifsgasreinigung unter
Giissing-Bedingungen.

137



6.2. Ansétze der Sorbentoptimierung

6.2. Ansatze der Sorbentoptimierung

Im Rahmen der bisher durchgefiihrten Untersuchungen konnte im Giissing-Synthesegas
(H2/C 1,56 und ROC 0,409) eine H2S-Reduktion auf 50 ppmv sowie im reduzierten
Synthesegas (Hz/C 1,24 ROC 0,35) bis auf 15 ppmv erreicht werden. Da fiir den dauer-
haften Betrieb einer SOFC allerdings ein Grenzwert von 1 ppmv vorgegeben ist, werden
nun unterschiedliche Ansétze zur Optimierung der sorptiven HsS-Heiflgasreinigung un-
tersucht.

Beim ersten Ansatz sollen die aktiven C'a- und Cu-Komponenten in eine alumosilika-
tische Matrix eingetragen werden, um zum einen eine parallel ablaufende Physisorption
zusitzlich zur Chemisorption zu erreichen und zum anderen ein Multisorbent (Alkali-
und Schwefelsorption) zu erhalten. Als alumosilikatische Matrix dient dabei ein A-
Zeolith, welcher in Kapitel 5 bereits erfolgreich als Alkalisorbent getestet wurde. Das
Auftragen der aktiven Komponenten wird durch einen Ionentausch erreicht, wie dieser
in Kapitel 6.2.1 beschrieben wird.

Die sorptive HoS-Aufnahme durch einen A-Zeolithen in Kaltgasen wurde bereits mehr-
fach groftechnisch angewendet [173]. Allerdings belegen weitere Untersuchungen eine
Hemmung der HsS-Sorption durch hohe COs- und HoO-Konzentrationen in Gasen
bis 450 °C [201, 202]. Weiterhin ist die Bedeutung der Ca-Ionen eines ionengetausch-
ten A-Zeolithen bei der HyS-Sorption in Kaltgasen nicht eindeutig geklart [203, 204].
Die Auswirkung von Ca-Ionen im Gitter eines A-Zeolithen auf die sorptive HyS-
Heikgasreinigung ist daher ebenfalls bisher unklar.

Neben einer verbesserten sorptiven HaS-Aufnahme soll eine Stabilisierung des CaS
im Ca-getauschten A-Zeolithen untersucht werden. Die Sorbentstabilisierung soll da-
bei vom geringen Volumen der einzelnen zeolithischen Zelle ausgehen, welche beim
A-Zeolith einen Durchmesser von lediglich Inm aufweist. Bedingt durch das geringe
Volumen soll eine Recarbonatisierung des C'aS zum groferen CaCOs verhindert wer-
den. Eine Unterdriickung der Recarbonatisierung ist fiir die Sorbentausschleusung von
Bedeutung, da nicht feststeht, wann und wo im Prozess das Sorbent die Carbonatisie-
rungstemperatur unterschreitet.

Beim zweiten Ansatz wird die Stabilisierung von BaS- und SrS-Phasen in einer Misch-
phase untersucht. Wie die Ergebnisse der simulierten H»S-Einbindung an stabilisier-
ten Ba- und Sr-Sorbentien aus Kapitel 4.6.3 zeigen, ist im Falle einer unterdriickten
Carbonatisierung eine deutliche Verringerung der im Synthesegas verbleibenden HS-
Konzentration zu erwarten.

Da bereits gezeigt werden konnte, dass C'aO bei Temperaturen oberhalb von 750 °C
nicht carbonatisiert, wird eine Losung von BaO bzw. SrO in einer CaO-Phase an-
gestrebt. Das CaO-BaO-Phasendiagramm in Abbildung 6.7 zeigt allerdings nur eine
geringe Loslichkeit fiir BaO oberhalb von 1500 °C. Daher wird nachfolgend eine Misch-
ung aus 90 mol-% CaO und 10 mol-% BaO zur HyS-Sorption verwendet.

Zur Bildung einer CaO-SrO-Losungsphase sind Abbildung 6.8 zufolge samtliche CaO-
SrO-Mischungen oberhalb von 900 °C geeignet. Da erhohte Randldslichkeiten existier-
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en, werden Mischungen aus 90 mol-% CaO und 10 mol-% SrO und 10 mol-% CaO und
90 mol-% SrO zur HyS-Sorption verwendet.

Im Anschluss an die folgende Beschreibung der Sorbentvorbereitung (s. Kap. 6.2.1)
werden die Ergebnisse der Sorbentstabilisierung (s. Kap 6.2.2) vorgestellt und disku-
tiert.

6.2.1. Optimierte H,S-Sorbentien und deren Vorbereitung

Untersuchungen an A-Zeolithen haben gezeigt, dass mit dem Ionentausch von Na zu
Ca eine Schiadigung des Zeolithgitters einhergeht [206, 207]. Daher ist auf die Konzen-
tration der Tauschlosung zu achten.

Zum Jonentausch von Na nach Ca bzw. Na nach Cu wird der A-Zeolith bei Zimmer-
temperatur in eine 2 molare CaCly- bzw. Cu (NOs3)9-Losung gegeben und diese fiir 80
Stunden gertihrt.

Die Mischphasen werden aus CaCO3-SrCOs- bzw. CaCOs-BaCOs-Mischungen herge-
stellt. Zunichst werden dazu Mischungen aus 90 mol-% CaCOs3 mit 10 mol-% BaCOs3
bzw. 90 mol-% CaCO3 mit 10 mol-% SrCO3 sowie 10 mol-% CaCO3 mit 90 mol-%
SrCO3 gemorsert. Anschliefend werden die Mischungen mit destilliertem Wasser an-
gerithrt und zu Kérnern mit einem Durchmesser von 2-4 mm geformt. Im Anschluss
werden die Mischungen in einen Platintiegel eingefiillt und im Muffelofen mit 10K die
Minute bis auf 1600 °C erhitzt. Sind die 1600 °C erreicht, werden die Proben fiir 10
Stunden an Luft ausgelagert. Die Auslagerung von Carbonaten bei 1600 °C soll eine
gesteigerte Reaktivitdt durch die einsetzende Zersetzung unter Bildung feiner, reaktiver
Oxidpartikel bei einer gleichzeitig hohen Kinetik bewirken. Nach Ablauf der 10 Stunden
und dem Abkiihlen auf Raumtemperatur (es ist keine Kiithlung am Ofen angebracht)
werden die Proben bis zum Beginn der sorptiven Untersuchungen trocken gelagert.
Die BET-Messungen ergeben fiir alle drei Mischphasen eine spezifische Oberflache von
unter 0,1 m?/g.

6.2.2. Messung an optimierten H,S-Sorbentien

Die Untersuchungen zur Optimierung der sorptiven HS-Einbindung unter Giissing-
Bedingungen werden im Versuchsaufbau durchgefiihrt, wie dieser in Kapitel 3.11 be-
schrieben wird. Die Vorgehensweise entspricht dabei der in Kapitel 6.1.1 beschriebe-
nen. Es wird der Einfluss der Sorptionstemperatur sowie der HoO-Konzentration im
Synthesegas auf die HsS-Sorption untersucht. Die HoO-Konzentration wird vom HsC-
Verhiltnis sowie dem ROC des Synthesegases vorgegeben, sodass diese sorptionsrele-
vant sind.

In Abbildung 6.9 sind die HyS-Konzentrationen bei Einsatz der Zeolithe und variier-
ender Sorptionstemperatur und Synthesegaszusammensetzung wiedergegeben. Da der
Ca-getauschte A-Zeolith einem Ca-basierten Sorbent entspricht, werden die Untersuch-
ungen im Giissing-Synthesegas (Ha/C 1,56 ROC 0,409) sowie im reduzierten Synthe-
segas (Ha/C 1,24 ROC 0,35) durchgefiihrt. Der Cu-getauschte A-Zeolith entspricht
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6.2. Ansétze der Sorbentoptimierung

einem Cu-basierten Sorbent, sodass diese Untersuchungen auf das verdiinnte Synthe-
segas (Ha/C 2,04 und ROC 0,48) erweitert werden. Zur Untersuchung des durch den
Ionentausch bedingten Einflusses wird zusétzlich die HS-Aufnahme eines nicht ionen-
getauschten A-Zeolithen Na im Giissing-Synthesegas (Ha/C 1,56 ROC 0,409) und im
reduzierten Synthesegas (Hz/C 1,24 ROC 0,35) gemessen.

375]  H/C1,56;ROC0409 =— | —=  H/C1,24;ROC 0,35

3504 ] ] _I
325 N ZeoNa
300 [—1ZeoCa

275 ] I ZeoCu
250
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200
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150
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25
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c(**H,S) [ppmv]

700°C 800°C 900°C 700°C 800°C 900°C

Abbildung 6.9.: Im Gas verbleibende H,S-Konzentrationen bei Verwendung von A-
Zeolithen mit unterschiedlichen Ionen

Die Messergebnisse der HS-Sorption an den A-Zeolithen zeigen eine deutliche Ab-
héngigkeit von der Art der getauschten Ionen. Wiahrend die Verwendung des Cu-
getauschten A-Zeolithen eine geringe Steigerung der HsS-Riickhaltung gegeniiber dem
Cwu-Olivin aufweist, ist beim Ca-getauschten Zeolithen keine HS-Riickhaltung mess-
bar.

Da die H2S-Riickhaltung der nicht getauschten A-Zeolithe stets derjenigen, der ionen-
getauschten A-Zeolithe entspricht oder diese iibersteigt, wirkt sich die Prisenz einer
aktiven Komponente im A-Zeolith nicht sorptionssteigernd aus. Mit steigender Tempe-
ratur mindert der C'u-ITonentausch die Hy.S-Riickhaltung, wahrend der C'a-Ionentausch
diese vollkommen blockiert. Bei Verwendung eines A-Zeolithen ist eine HsS-Reduktion
bis auf 50 ppmv erreichbar.

Die Messergebnisse der HsS-Sorptionen an der 90Cal0Ba-, 90Cal0Sr- sowie der
10Ca90Sr-Schiittung sind in Abbildung 6.10 dargestellt.

Die HsS-Sorption am 90Cal0Ba-Sorbent weist bei 700 °C im Giissing-Synthesegas
(H2/C 1,24 ROC 0,35) mit 58 ppmv sowie im reduzierten Synthesegas (Hz/C' 1,56
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Abbildung 6.10.: Erreichbare HsS-Reduktion bei stabilisierten BaO- und SrO-Sorben-
tien

ROC 0,409) mit 176 ppmv die hochsten im Gas verbleibenden H,S-Konzentrationen
auf. Dies dndert sich mit steigender Temperatur. Ab ca. 760 °C ist das m/z 34 Si-
gnal unabhéngig von der Synthesegaszusammensetzung nicht mehr vom Untergrund zu
unterscheiden. Die Detektionsgrenze des verwendeten Massenspektrometers entspricht
einer HyS-Konzentration von 0,5 ppmv.

Bei Verwendung des 90Ca10Sr-Sorbents sowie des 10C'a90Sr-Sorbents ist ebenfalls mit
steigender Sorptionstemperatur eine Abnahme der im Synthesegas verbleibenden HsS-
Konzentrationen zu beobachten. Allerdings féllt diese geringer aus als beim 90Ca10Ba-
Sorbent. So betragen die HsS-Konzentrationen in Abhéngigkeit der Synthesegaszusam-
mensetzung zwar bereits bei 700 °C lediglich zwischen 82 und 25 ppmv, allerdings wird
die Detektionsgrenze von 0,5 ppmv lediglich bei 900 °C im reduzierten Synthesegas
unterschritten. Das Absinken unter das Untergrundniveau geschieht bei ca. 820 °C.

Generell wirkt sich die reduzierte Synthesegaszusammensetzung (Hz/C 1,24 ROC 0,35)
férdernd auf die HaS-Sorption am 90Ca10Sr-Sorbent und dem 10Ca90Sr-Sorbent aus.
Der Einfluss der Sr-Konzentration auf die HsS-Einbindung ist hingegen gering und
nicht eindeutig zuweisbar.
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6.2.3. Diskussion der optimierten H,S-Sorbentien

Da die erreichten HyS-Konzentrationen des Cu-ionengetauschten A-Zeolithen in etwa
denen des Cu-Olivins entsprechen, scheinen die Cu?*-Ionen im Gitter des A-Zeolithen
fiir die HyS-Sorption zugéinglich zu sein (s. Abb. 6.9). Allerdings wirkt sich die gleich-
zeitige Verzerrung des Gitters sorptionshemmend aus, wie an der physisorptiven HaS-
Aufnahme des Na A-Zeolithen zu erkennen ist. Diese tibertrifft die chemisorptive HS-
Aufnahme der ionengetauschten A-Zeolithe.

Der Ionentausch mit Ca?*-Ionen blockiert die HyS-Aufnahme vollkommen. LUTZ et
al. [208, 209] zufolge wird die hydrothermale Zersetzung des Zeolithgitters durch einen
Ca-Tonentausch beschleunigt, sodass die HoS-Aufnahme unterbunden wird. Weiterhin
ist offensichtlich, dass das Cla so stark alumosilikatisch gebunden ist, dass es nicht fiir
die H9S-Einbindung zur Verfiigung steht.

Die angestrebte Stabilisierung des C'aS in einem ionengetauschten A-Zeolithen kann
nicht erreicht werden, da das Zeolithgitter infolge des Ionentauschs zerféllt. Da bei
Verwendung eines A-Zeolithen eine HS-Konzentration von 50 ppmv nicht unterboten
werden kann, ist dessen Eignung als Doppelsorbent (Alkali- und Schwefelsorbent) le-
diglich in Synthesegasen mit hoher HsS-Belastung sinnvoll.

Eine ausreichende Optimierung der HoS-Sorption unter Giissing-Bedingungen durch
die Verwendung eines A-Zeolithen ist daher nicht erreichbar.

Im Gegensatz dazu kann bei Verwendung des 90C'a10Ba-Sorbents die geforderte H,S-
Konzentration von 1 ppmv im Giissing-Synthesegas sowie im reduzierten Synthesegas
ab einer Temperatur oberhalb von 760 °C dauerhaft unterboten werden. Zur eingehen-
deren Kldrung der Ursache sind die XRD-Spektren des 90C'a10Ba-Sorbents sowohl vor
als auch nach der HyS-Sorption in Abbildung 6.11 angegeben.

Dem XRD-Spektrum des 90Ca10Ba-Sorbents im Ausgangszustand ist zu entnehmen,
dass die Bildung einer CaO-BaO-Mischphase nicht bzw. nicht im hohen Mafe (Detek-
tionsgrenze XRD ca. 5 wt-%) stattgefunden hat oder sich gebildete Mischphasen beim
Abkiihlen wieder zersetzt haben. Da Abbildung 6.7 auch lediglich geringe Randlos-
lichkeiten im CaO-BaO-System angibt, ist die Bildung von Lésungsphasen also nicht
vollkommen auszuschlieften.

Das XRD-Spektrum des beladenen 90Cal0Ba-Sorbents weist die Existenz einer BaS-
sowie einer C'aS-Phase nach. Die vorangegangenen Untersuchungen mit Ca-basierten
Sorbentien belegen eine erreichbare HsS-Konzentration von minimal 15 ppmv, sodass
die Kombination der beiden Sulfidphasen oder lediglich das BaS die hohe HyS-Auf-
nahme bewirkt. Auch wenn die hohe HoS-Aufnahme nicht direkt auf das CaO zuriick-
zufithren ist, so ist dessen Présenz doch dafiir entscheidend. Sobald eine Temperatur
von 760 °C unterschritten wird, ist eine deutliche Reduzierung der HyS-Aufnahme zu
beobachten. Sowohl die durchgefiihrte Simulation (s. Kap. 4.6.1) als auch die bisher
durchgefiihrten Untersuchungen (s. Kap. 6.1.2) zeigen eine einsetzende Carbonatisier-
ung des C'aO in diesem Temperaturbereich. Somit scheint eine stabilisierende Wirkung
des C'aO dukerst wahrscheinlich.
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Abbildung 6.11.: XRD-Spektren des unbeladenen und beladenen 90Cal0Ba-Sorbents

Allerdings weist die Prisenz einer BaCOs-Phase im beladenen Sorbent (s. Abb. 6.11)
eine nicht vollkommene BaS-Stabilisierung nach. Die Bildung der BaC'O3-Phase wéhr-
end des Abkiihlens scheint aufgrund der parallelen Spiilung mit Argon unwahrschein-
lich.

Die XRD-Spektren der 90Ca10S7- und 10Ca90Sr-Sorbentien (s. Abb. 6.12 und 6.13)
weisen die Existenz einer C'aO-SrO-Mischphase nach.

Das beladene 90C'al0S7-Sorbent weist als einzige Sulfidphase eine SrS-Phase auf.
Da die erreichten HsS-Konzentrationen die der ausschlieflich Ca-basierten Sorbentien
deutlich unterschreiten, ist die SrS-stabilisierende Wirkung der C'aO-SrO-Mischphase
direkt nachgewiesen. Diese bewirkt allerdings, wie schon die Simulationsergebnisse in
Kapitel 4.6.3 vorhersagen, eine wesentlich schwéchere HsS-Einbindung als die CaO-
BaO-Mischphase.

Der Vergleich, der gemessenen mit den simulierten HaS-Konzentrationen ist in Abbild-
ung 6.14 fiir das 90Ca0O10BaO-, das 90Ca010570O- und das 10Ca090SrO-Sorbent
dargestellt.

Da sowohl die Messwerte als auch die simulierten Werte des 90CaO10BaO-Sorbents bei
800 °C die Detektionsgrenze des Massenspektrometers von 0,5 ppmv unterschreiten, ist
ein Vergleich nicht méglich. Bei 900 °C unterschreiten die Messwerte des 90CaO10BaO-
Sorbents weiterhin die Detektionsgrenze. Da der simulierte Wert fiir das Giissing-Syn-
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Abbildung 6.12.: XRD-Spektren des unbeladenen und beladenen 90C'al0Sr-Sorbents

thesegas aber die HsS-Konzentration von 0,5 ppmv iiberschreitet, kann dieser experi-
mentell unterboten werden.

Die Messwerte des 90C'a0O10570- und des 10C'a090SrO-Sorbents fiir 800 °C in Giissing-
Synthesegasen weisen, infolge der Carbonatisierung (T¢grp), erhohte HoS-Konzentra-
tionen auf, sodass diese nicht in Abbildung 6.14 dargestellt sind. Die Messwerte fiir
das reduzierte Synthesegas stimmen hingegen bei 800 °C mit dem simulierten Wert an-
néhernd tiberein. Bei 900 °C unterschreiten die gemessenen HyS-Konzentrationen die
simulierten Werte unabhéngig von der Synthesegaszusammensetzung.

Somit kénnen die simulierten Werte fiir das 90C'aO10BaO-, 90CaO105r0O- sowie fiir
das 10Ca090SrO-Sorbent im betrachteten Temperaturbereich experimentell unterbot-
en werden, sobald die Carbonatisierungstemperatur ausreichend iiberschritten wird.

Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass durch die Stabilisierung der BaS-
Phase im 90Cal0Ba-Sorbent das Unterbieten der vorgegebenen HsS-Konzentration
von 1 ppmv ermdglicht wird. Aufgrund des geringen Bariumanteils im Sorbent scheint
dessen Herstellung zu relativ geringen Preisen moglich, sodass eine grofitechnische An-
wendung nicht von vornherein auszuschliefsen ist.

Des Weiteren konnte die einsetzende Carbonatisierung im 90Ca10Ba-Sorbent unterhalb
von 760 °C eine Regenerierbarkeit des Sorbents erméglichen. Hierzu miissen weiterfiihr-
ende Untersuchungen zeigen, inwiefern sich die C'a.S- und BaS-Phasen vollstandig zu
Carbonaten umsetzen. Sollte eine schnelle, vollstdndige Regenerierung des 90Ca10Ba-
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Abbildung 6.13.: XRD-Spektren des unbeladenen und beladenen 10C'a90Sr-Sorbents

Sorbents bei Temperaturen unterhalb von 760 °C mdglich sein, so ist ein Unterschreiten
dieser Temperatur zu verhindern, solange sich das Sorbent noch im Prozess befindet.
Ein weiterer Ansatz zur Sorbentregenerierung liegt in der Erhéhung des Bariumanteils.
Wie die XRD-Analyse des 10Ca90Sr-Sorbents in einem nicht luftdicht verschlossenen
Probentriger zeigt (s. Abb. 6.15), reagiert dieses bei Raumtemperatur innerhalb von
nur wenigen Minuten mit der Feuchtigkeit der Luft zu Sr(OH)s.

Ferner miissen weitere Untersuchungen zeigen, wann die obere Grenztemperatur der
drei untersuchten Sorbentien erreicht wird, bei der eine Abnahme der HyS-Riickhaltung
einsetzt. Somit liefe sich der Anwendungsbereich dieser Sorbentien auf hohere Temper-
aturen erweitern.

Abschlieffend muss noch gepriift werden, ob sich ein erhohter BaO H-Partialdruck ein-
stellt, wie es bei der Simulation in Kapitel 4.6.3 angezeigt wird.
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Abbildung 6.14.: Vergleich der Simulationsergebnisse mit den HaS-Sorptionsmessungen
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Abbildung 6.15.: XRD-Spektren des beladenen 10Ca90Ba-Sorbents nach Luftkontakt
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7. HeilBgasreinigungskonzept fiir den
Giissing- und den Varnamo-Prozess

Die Zielsetzung der vorliegenden Arbeit ist die Entwicklung eines Heifsgasreinigungs-
konzepts (HGR-Konzepts) fiir den Giissing- und den Vérnamo-Prozess. Aus diesem
Grund wurden die Potenziale der sorptiven KCI- sowie der sorptiven HsS-Heifsgas-
reinigung zunichst theoretisch abgeschétzt (s. Kap. 4) und anschliefend experimentell
iberpriift (s. Kap. 5 und 6). Im Folgenden werden nun die Heifgasreinigungskonzepte
fiir den Giissing- sowie den Varnamo-Prozess vorgestellt.

7.1. Ein HGR-Konzept fiir den modifizierten
Giissing-Prozess

Im Rahmen des UNIQUE-Projekts wird der Produktgasauslass am Giissing-Vergaser
modifiziert (s. Abb. 2.20). Ferner wird das Synthesegas isotherm vom Vergaser direkt in
eine SOFC-Brennstoffzelle (Solid Ozide Fuel Cell) eingeleitet, sodass die Heifigasreini-
gung im Giissing-Vergaser (850 °C, atmosphérischer Druck) durchgefithrt werden muss.

Die Simulationen zur Spurstofffreisetzung aus iiber 20 verschiedenen Biomassen (s.
Kap. 4.3.1) belegen, dass das Kaliumchlorid (KC1) die hochste Alkaliverunreinigung
darstellt. Sowohl die Simulationen (s. Kap. 4.4.1) als auch die experimentellen Un-
tersuchungen (s. Kap. 5) zur sorptiven K Cl-Heikgasreinigung an alumosilikatischen
Sorbentien (Bauxit, Kaolin, Zeolithe) unter den Bedingungen im Giissung-Vergaser be-
stitigen eine erreichbare K Cl-Konzentration von unter 0,1 ppmv. Allerdings wurde
die sorptionsrelevante HCl-Inhibierung noch nicht ausreichend experimentell quanti-
fiziert. Den Simulationen zufolge betrégt die HCl-Grenzkonzentration unter Giissing-
Bedingungen 33 ppmv. Diese bezieht sich allerdings auf die NaCl-Einbindung. Laut
Simulation gibt die im Giissing-Synthesegas verbleibende NaCl-Konzentration die er-
reichbare Kondensationstemperatur vor. Die HCI-Grenzkonzentration von 33 ppmv
wird lediglich bei Verwendung von chlorarmen Holzern unterboten. Zur Erweiterung des
verwendbaren Biomassespektrums sowie zum Schutz der Brennstoffzelle (s. Grenzwert-
tabelle 2.7) muss daher noch eine wirksame HC!I-Reduktion im Giissing-Synthesegas
erreicht werden. Die Verwendung des von FUJITA et al. [185] entwickelten Hydrogros-
sulars stellt hier einen ersten Ansatz zur Entwicklung eines HCl-Heifigassorbents dar.

Die Simulationen zur Spurstofffreisetzung zeigen ferner, dass der Schwefelwasserstoff
(H2S) die hochste Schwefelverunreinigung darstellt. Weiterhin belegen die Simulations-
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ergebnisse zur sorptiven HyS-Einbindung (s. Kap. 4.4.1), dass die angestrebte HjS-
Konzentration von unter 1 ppmv lediglich durch die Stabilisierung von Metallsulfiden
erreicht werden kann. Dies deckt sich mit den experimentellen Untersuchungen, sodass
die HyS-Konzentration von 1 ppmv unter Giissing-Bedingungen lediglich bei Verwend-
ung der C'aO-BaO-Mischphase unterschritten werden kann. Die Stabilisierung des Bari-
umsulfids (BaS) fithrt zu HyS-Konzentrationen < 0,5 ppmv. Weitere Untersuchungen
miissen allerdings noch kléren, inwieweit die simulierte BaOH-Konzentration von 1
ppmv wihrend der HsS-Sorption auftritt.

Grundsétzlich gilt, dass die unter Giissing-Bedingungen fiir das Synthesegas geforderten

KCI- sowie HaS-Reinheiten durch die sorptive Heiftgasreinigung an Bauxit, Kaolin und
Zeolithe bzw. an der CaO-BaO-Mischphase erreicht werden kénnen.
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7.2. Ein HGR-Konzept fiir den Virnamo-Prozess

Da der Varnamo-Prozess stromabwérts des Vergasers einen HeiRgasfilter (ca. 900 °C)
sowie einen Kaltgasfilter (ca. 300 °C) aufweist (s. Abb. 2.21), kénnen zum einen die
Einfliissse der Biomasseasche auf die Sorbentien vernachléssigt und zum anderen die
sorptive Gasreinigung auf zwei Gasfilter bei unterschiedlichen Bedingungen aufgeteilt
werden.

Die Simulationen zur sorptiven Heifigasreinigung weisen dem Véarnamo-Prozess infol-
ge des Druckanstiegs zwar eine verbesserte Alkalieinbindung zu, allerdings ergeben sich
dennoch erhohte Kondensationstemperaturen bedingt durch die frithere Uberschreitung
der Sattigungsdampfdriicke (s. Kap. 4.6.2). Durch die sorptive Alkalieinbindung kon-
nen die Kondensationstemperaturen dennoch im Synthesegas aus holzernen Biomassen
auf 583 °C und im Synthesegas aus grasartigen Biomassen auf 692 °C reduziert wer-
den. Da die 700 °C im V&rnamo-Prozess erst direkt vor dem Kaltgasfilter unterschritten
werden, sind diese Reduktionen der Kondensationstemperaturen ausreichend. Die HCI-
Inhibierung der Alkalieinbindung ist im VArnamo-Prozess daher zu vernachléssigen. Da,
den Abbildungen 2.17 und 2.18 zufolge, die HCl-induzierte Korrosion weiterhin droht,
ist eine HCI-Reduktion notwendig. Dou et al. [75] haben die Funktionalitdt einer
aufeinanderfolgenden sorptiven Alkali- und HCl-Gasreinigung bei &hnlichen Tempera-
turen bereits nachgewiesen.

Die experimentelle Quantifizierung der beschriebenen Simulationsergebnisse steht noch
aus. Ferner miissen weitere Untersuchungen die HCl-Vertréglichkeit des Reformers klér-
en.

Die Simulationsergebnisse der HsS-Einbindung ergeben fiir die Verwendung eines Cu-
basierten Sorbents bei gleichzeitiger Temperatursenkung auf unter 800 °C eine erreich-
bare HyS-Konzentration von 80 ppmv. Fiir die stabilisierten Mischphasen wird eine
Senkung der erreichbaren HsS-Konzentration auf 14 ppmv (s. Abb. 4.38) angegeben.
Da Untersuchungen von ALBERTAZZI et al. [200] belegen, dass die HsS-Vertriglickeit
des Reformers durch eine Temperaturerhohung sowie die Zugabe von Sauerstoff auf
bis zu 100 ppmv gesteigert werden kann, ist die beschriebene Reduktion der HjS-
Konzentration ausreichend. Zu beachten ist allerdings, dass die H2S-Sorption an den
Mischphasen durch die Verschiebung der Carbonatisierung zu héheren Temperaturen
beeintriachtigt werden konnte (s. Kap. 6). Andererseits unterbieten die in dieser Arbeit
experimentell gemessenen HsS-Konzentrationen die Simulationsergebnisse grofitenteils,
sodass eine experimentelle Uberpriifung sinnvoll erscheint.

Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten Simulationen zeigen, dass die sorptive
KCl- und HsS-Heifigasreinigung im Varnamo-Prozess ausreichend ist. Basierend auf
den gewonnenen Erkenntnissen ergeben sich verschiedene Punkte fiir die Sorbentzugabe
im Véarnamo-Prozess (s. Abb. 7.1).

Da die KCI-Sorbentien nicht regenerierbar sind, ist die erste Zugabestelle auszuwah-
len, welche sich vor dem Heifigasfilter befindet. Fiir den Fall, dass ein ebenfalls nicht
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Abbildung 7.1.: Fliekbild des Varnamo-Prozesses mit potenziellen Sorbentzugabestel-
len

regenerierbares C'a-Sorbent zur HaS-Sorption verwendet wird, ergibt sich dieselbe Zug-
gabestelle.

Wird allerdings ein regenerierbares C'u-Sorbent zur HS-Sorption eingesetzt, so sollte
die Moglichkeit der Regenerierung im Prozess vorgesehen werden. Dies konnte durch den
Einbau eines Wechselbettes oder einer zirkulierenden Wirbelschicht realisiert werden.
Ein solcher Einbau miisste an der zweiten Zugabestelle erfolgen, welche sich zwischen
Heifgasfilter und Reformer befindet.

Da bisher kein HCI-Sorbent zur Heifigasreinigung von Véarnamo-Synthesegasen bei
Temperaturen oberhalb von 650 °C bekannt ist, ist dieses an der dritten Zugabestelle
dem Prozess zuzugeben. Fiir eine eventuelle Feinentschwefelung ist diese Zugabestelle,
welche sich im Anschluss an den Wéarmetauscher befindet, ebenfalls geeignet.
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8. Zusammenfassung

Zur Verbesserung des Gesamtwirkungsgrads der Biomassevergasung werden zunehmend
Bemiihungen unternommen, die Reinigung des Produktgases auf dem Temperatur-
niveau des Vergasers durchzufiihren. Da die Grenzen der sorptiven Heiffgasreinigung
(T > 800 °C) in Biomassesynthesegasen noch weitgehend unbekannt sind, sollte das
Potenzial der sorptiven Heifsgasreinigung im Rahmen der vorliegenden Arbeit abge-
schatzt werden. Aufbauend auf den gewonnenen Erkenntnissen sollten ferner Heifsgas-
reinigungskonzepte sowohl fiir die allotherme, wassergestiitzte Biomassevergasung bei
850 °C und 1 bar (Glissing-Prozess) als auch fiir die autotherme, wasser- und sauer-
stoffgestiitzte Biomassevergasung bei 950 °C und 18 bar (Varnamo-Prozess) entwickelt
werden.

Zu Beginn dieser Arbeit waren die Fliefbilder der Biomassevergasungsprozesse sowie
die Zusammensetzung verschiedener Biomassen bekannt. Um die Quantitét der zu re-
duzierenden Synthesegasverunreinigungen abschétzen zu konnen, wurden zunéchst die
Zusammensetzungen der Synthesegase bei den jeweiligen Vergasungsbedingungen mit-
tels Simulation bestimmt. Zur brennstoffunabhéngigen Darstellung der Simulationser-
gebnisse wurde ferner eine Kennzahlanalyse durchgefiihrt. Dabei wurde die Abhéngig-
keit der Synthesegaszusammensetzung vom Ha/C-Verhéltnis sowie vom ROC' (Rela-
tive Ozygen Content) des Synthesegases festgestellt. Die Simulationsergebnisse zeigen,
dass unter den gewihlten Bedingungen das Kaliumchlorid (K'Cl) die hochste Alkali-
verunreinigung und der Schwefelwasserstoff (H2S) die hochste Schwefelverunreinigung
darstellen.

Anschliefend wurden die bisher unbekannten KCI- und HsS-Sorptionsgrenzen ver-
schiedener, teils bereits ausgiebig erforschter Sorbentien bestimmt. Zur Validierung der
Simulationsergebnisse wurden diese abschliefsend mit experimentell gemessenen Werten
abgeglichen.

Die Simulationsergebnisse fiir die Biomassevergasung unter Giissing-Bedingungen weis-
en ein enges Spektrum an Synthesegaszusammensetzungen auf (33-38 mol-% Hs, 21-26
mol-% CO, 15-20 mol-% H20 und 9-12 mol% COs3). Lediglich das Synthesegas aus
Olive Pruning Weathered weicht in der Zusammensetzung deutlich von den restlichen
Synthesegasen ab. Die Betrachtung der Synthesegaszusammensetzung in Abhéngigkeit
des Hy/C-Verhiltnisses und des ROC' verdeutlicht die Ursache dieser Abweichung.
Der hohe Sauerstoffanteil des Olive Pruning Weathered in Kombination mit dessen
niedrigen Kohlenstoff- und Wasserstoffanteilen verursachen eine Erhohung des ROC.
Dadurch findet eine Verschiebung der Synthesegaszusammensetzung hin zu COs und
H>0 statt. Der Grund fiir diese Verschiebung der Brennstoffzusammensetzung ist die
einsetzende Verwitterung.
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Die Freisetzung der Spurstoffe aus den Biomassen ist hingegen unabhéngig vom Ha/C-
Verhaltnis und vom ROC' des Synthesegases. Vielmehr besteht eine Abhéngigkeit von
den Verhéltnissen weiterer Spurstoffe (Cl, K, Na, Si, Ca, S).

Durch die Simulation der sorptiven K Cl-Heifsgasreinigung wird deutlich, dass Biomas-
sen zwar wesentlich weniger NaCl als KCI freisetzen, der hohere NaCl-Partialdruck
iiber dem alumosilikatischen Sorbent allerdings eine héhere NaCl-Konzentration im
gereinigten Synthesegas bewirkt. Die erreichbare Kondensationstemperatur héngt so-
mit vom NaCl-Gehalt des gereinigten Synthesegases ab. Des Weiteren gelingt es, den
Einfluss der HCl-Inhibierung auf die Alkalisorption an Alumosilikaten genauer zu quan-
tifizieren. So bewirkt eine H C'l-Konzentration von 33 ppmv unter Giissing-Bedingungen
eine nach der Heifsgasreinigung im Synthesegas verbleibende NaCl-Konzentration von
0,1 ppmv. Dies entspricht der vorgegebenen Alkaligrenzkonzentration, welche daher
lediglich von Biomassen eingehalten wird, die eine geringere HCI-Emittierung als 33
ppmv aufweisen. Die erreichbaren Kondensationstemperaturen variieren je nach Chlor-
gehalt der Biomasse zwischen 530 °C fiir holzerne und 630 °C fiir grasartige Biomassen.
Die Simulationsergebnisse zur HS-Sorption im Giissing-Prozess an Ca- und Fe-ba-
sierten Sorbentien verdeutlichen den hemmenden Einfluss des HoO-Gehalts. Da der
H30-Gehalt vom Hs/C-Verhiltnis sowie vom ROC' des Synthesegases beeinflusst wird,
besteht eine Abhéangigkeit der erreichbaren HsS-Reduktion von der verwendeten Bio-
masse. Da die erreichbare HS-Reduktion fiir Ca-basierte Sorbentien bei Giissing-
Bedingungen auf 200 ppmv begrenzt ist, kann der Grenzwert von 1 ppmv nicht un-
terschritten werden. Auch die Verwendung von Fe- und Cu-basierten Sorbentien zeigt
keine Verringerung der erreichbaren HsS-Konzentration. Daher wird eine Optimierung
der HsS-Sorption simuliert. Die Optimierung der HsS-Sorption beruht auf der Stabili-
sierung von BaS sowie SrS in einer Mischphase. Zur Simulation dieser Stabilisierung
wird sowohl das BaCOjs als auch das SrCOs3 aus der Datenbank gestrichen. Die Er-
gebnisse der simulierten Sorbentstabilisierung weisen auf eine maogliche Unterschreitung
der 1 ppmv HsS-Grenzkonzentration hin.

Um die sorptiv erreichbaren KCl- und HyS-Konzentrationen experimentell zu bestim-
men, wurden synthetisch zusammengemischte Synthesegase durch Sorbentschiittungen
geleitet. Die Sorbentschiittungen befanden sich in einem AlyO3z-Rohr, welches wie-
derum in einen Mehrzonen-Rohrofen eingefiihrt war. Die erreichten KCl- und HsS-
Reduktionen wurden mittels Massenspektrometrie erfasst. Da das K Cl hochtempera-
turkondensierend ist, wurden die KCl-Messungen mit einem Molekularstrahlmassen-
spektrometer (MBMS) durchgefiihrt.

Die experimentellen Untersuchungen belegen eine K Cl-Reduktion unter 0,1 ppmv fiir
Bauxit, Kaolin und Zeolithe im Temperaturbereich bis 900 °C.

Zu Beginn der HjS-Sorptionsuntersuchungen werden die erreichbaren HsS-Konzen-
trationen von Cu-basierten (Cu-Olivin) sowie Ca-basierten (Dolomit, Klin85, Hiitten-
kalk und Sorbacal) Sorbentien bestimmt. Wahrend die experimentell ermittelte HaS-
Konzentration des Cu-Olivins weitgehend mit den simulierten Werten iibereinstimmt,
unterbieten die Ca-basierten Sorbentien die simulierten Werte grofstenteils deutlich.
Die geringsten HyS-Konzentrationen aller Ca-basierten Sorbentien erreicht der Hiit-
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tenkalk. Bei 800 °C weist der Hiittenkalk im Giissing-Synthesegas mit 50 ppmv eine
zur Simulation um iiber 100 ppmv geringere HsS-Konzentration auf. Ferner zeigen
die experimentellen Ergebnisse eine erreichbare HyS-Reduktion auf 15 ppmv fiir Hiit-
tenkalk bei reduziertem Wassergehalt. Aufgrund der hohen Anzahl an Elementen im
Hiittenkalk konnte der Grund fiir die verbesserte HsS-Riickhaltung nicht zweifelsfrei
geklart werden. Da Hiittenkalk in ausreichender Menge vorhanden ist, bietet dieser eine
kostengiinstige Alternative.

In Uberstimmung mit den Simulationsergebnissen kann die geforderte HoS-Konzen-
tration von 1 ppmv bei Verwendung eines C'u- bzw. Ca-basierten Sorbents nicht er-
reicht werden. Daher werden zwei unterschiedliche Ansatze der Sorbentstabilisierung
gepriift. Zum einen wird die Stabilisierung des Calciumsulfids (CaS) bzw. des Kupfer-
sulfids (C'ugS) in einer zeolithischen Struktur angestrebt, welche allerdings misslingt.
Zum anderen wird die bereits simulierte Stabilisierung des BaS sowie des S7S' in einer
Mischphase gepriift. Wéhrend der Sorption an einer Bariummischphase wird die Detek-
tionsgrenze des Massenspektrometers (< 0,5 ppmv) ab einer Temperatur oberhalb von
ca. 760 °C unterschritten. Zur Stabilisierung des BaS wird eine CaO-BaO-Mischphase
aus 90 mol-% CaCO3 und 10 mol-% BaCOs3 bei 1600 °C gegliiht. Die Stabilisierung des
SrS erfolgt ebenfalls in einer CaO-SrO-Mischphase. Mit 3 ppmv iibersteigt allerdings
die minimal im Glissing-Synthesegas erreichbare HS-Konzentration der CaO-SrO-
Mischphase die der CaO-BaO-Mischphase.

Die vorgestellten Ergebnisse zur sorptiven Heiftgasreinigung im Giissing-Synthesegas
belegen die Unterschreitung der geforderten Grenzkonzentrationen. Somit besteht das
Heifsgasreinigungskonzept des Giissing-Prozesses aus der Zugabe eines K Cl-Sorbents
(Bauxit, Kaolin, Zeolithe) bzw. der Zugabe eines HsS-Sorbents (CaO-BaO-Misch-
phase) in den Vergaser. Allerdings miissen Wechselwirkungen zwischen der Biomasse
und den Sorbentien, die Auswirkung der HCl-Inhibierung auf die KCI-Sorption so-
wie die Priasenz von BaOH, wie diese durch die Simulation vorgegeben ist, noch ge-
priift werden. Ferner sollten diese Untersuchungen zeigen, inwiefern sich der héher-
e Partialdruck des NaCl {iber alumosilikatischen Sorbentien wirklich auswirkt. Zur
Erweiterung des verwendbaren Biomassespektrums sowie zum Schutz von Anlagentei-
len vor der HCl-induzierten Korrosion ist weiterhin eine wirksame HCl-Reduktion
im Gissing-Synthesegas notwendig. Die Verwendung des von FUJITA et al. [185] ent-
wickelten Hydrogrossulars stellt hier einen ersten Ansatz zur Entwicklung eines HCI-
Heiftgassorbents dar.

Ein Vergleich der im Giissing-Prozess erzeugten Synthesegase mit den im Varnamo-
Prozess erzeugten Synthesegasen zeigt, dass eine Erhohung der Temperatur und des
Drucks lediglich zu geringen Verénderungen fithrt. Werden hingegen andere Vergas-
ungsrandbedingungen veréndert, indem z. B. die Existenz einer in der Asche gebund-
enen Kohlenstoffphase bei der Simulation beriicksichtigt wird, so ist eine deutliche Ver-
dnderung in der Synthesegaszusammensetzung zu beobachten. Ferner wirkt sich eine
Variation des Drucks sowie der Vergasungsrandbedingungen auf die Spurstofffreiset-
zung im Varnamo-Prozess aus.
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Die Simulationen zur sorptiven Heiflgasreinigung im Vérnamo-Prozess weisen zwar ei-
ne verbesserte Alkalieinbindung an alumosilikatischen Sorbentien infolge des Druckan-
stiegs nach, allerdings ergeben sich dennoch erhéhte Kondensationstemperaturen be-
dingt durch die frithere Uberschreitung der Sittigungsdampfdriicke. Die erreichbaren
Reduktionen der Kondensationstemperaturen betragen je nach verwendeter Biomasse
zwischen 583 °C in Synthesegasen aus hélzernen Biomassen und 692 °C in Synthese-
gasen aus grasartigen Biomassen und liegen damit deutlich unter dem Schmelzpunkt
des Alkalichlorids, sodass eine trockene Filtration mdglich ist.

Fiir die H2S-Einbindung geben die Simulationsergebnisse bei der Verwendung von Cu-
basierten Sorbentien eine erreichbare HsS-Konzentration von 80 ppmv an. Diese Re-
duktion der HsS-Konzentration ist fiir den Reformer des Varnamo-Prozesses ausreich-
end. Wie die Untersuchungen von ALBERTAZZI et al. [200] belegen, kann die H»S-
Vertraglichkeit des Reformers durch eine Temperaturerhthung sowie die Zugabe von
Sauerstoff auf bis zu 100 ppmv gesteigert werden. Bei Verwendung einer stabilisierten
Mischphasen verringert sich die erreichbare HsS-Konzentration auf 14 ppmv. Aller-
dings ist die Verschiebung der Carbonatisierung zu hoheren Temperaturen zu beach-
ten. Wie die Messergebnisse unter Giissing-Bedingungen belegen, beeintriachtigt diese
auch die HsS-Sorption an den stabilisierten Mischphasen. Da die gemessenen HjS-
Konzentrationen die Simulationsergebnisse allerdings grofstenteils deutlich unterbieten,
erscheint eine experimentelle Uberpriifung sinnvoll.

Aufgrund der Kombination aus Heifgasfilter und Kaltgasfilter sind die per Simulation
ermittelten erreichbaren Alkalikonzentrationen ausreichend, um die Bildung von alkali-
haltigen Beldgen im Varnamo-Prozess zu unterbinden. Die HCl-Inhibierung der Alka-
lieinbindung ist im Varnamo-Prozess zu vernachléssigen. Da eine ausreichend sorptive
H(CI-Einbindung unter den Bedingungen des Kaltgasfilters bereits mehrfach experimen-
tell belegt ist, ist lediglich die HC'l-Vertréglichkeit des Reformers noch zu iiberpriifen.
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A. Anhang

A.1. Zusammensetzung der Steinkohle ST-N-1

Tabelle A.1.: Chemische Analyse der Steinkohle ST-N-1 [wt-%]

¢ O H N

S

K Na

Ca Si Al

84 14 62 1,7 07 01 03

0,8 1,7 0,7

A.2. Spurstofffreisetzung bei Biomassevergasung unter
Giissing-Bedingungen

Almond Shells ENEA

Almond Shells Uni. Agq.

Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil |-|
KOH 1.62E - 04 KOH 1.59F - 04
CH4 1.22E-04 CH4 1.27TE-04
H2S 9.05E - 05 H2S 8.40F - 05
KCl1 5.22FE - 05 KCl 8.34E - 05
K 1.59E - 05 K 1.62E-05
NH3 1.23E-05 NH3 1.22E-05
NaOH 4.55EF - 06 NaOH 5.95F - 06
Na 3.09E - 06 Na 4.19E - 06
Zn 2.85E - 06 NaCl 3.11E - 06
COs 1.90E - 06 COSs 1.84F - 06
NaCl 1.46 E - 06 Zn 1.75E - 06
(KOH)2 2.33E - 07 (KOH)2 2.93E - 07
KCN 1.29E - 07 KCN 1.40F - 07
HCN 1.15FE - 07 HCN 1.23E - 07
H2CO 9.99E - 08 H2CO 1.02E - 07
Fe(OH)2 4.55E - 08 HC 7.04E - 08
HCl 4.49F - 08 Fe(OH)2 4.24F - 08
H 2.57E - 08 H 2.55F - 08
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A.2.

Spurstofffreisetzung bei Biomassevergasung unter Giissing-Bedingungen

Pine Seed Shells

Hazel Nut Shells

Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil [-]
CH4 1.90E - 04 CH4 1.64FE - 04
H2S 4.09E - 05 KOH 1.54F - 04
HCI 3.49F - 05 KCl 7.59E - 05
KCl1 2.02E - 05 H2S 7.04E - 05
NH3 1.32E -05 K 1.81E-05
Zn 1.04E - 05 NH3 1.27E - 05
COS 9.36E - 07 NaOH 2.12E - 06
NaCl 2.99F - 07 Na 1.72E - 06
HCN 1.74E - 07 COS 1.64E - 06
H2CO 1.17E - 07 Zn 1.12E - 06
KOH 6.49EF - 08 NaCl 1.04E - 06
H 2.61E -08 (KOH)2 2.10E - 07
Fe(OH)2 1.07E - 08 KCN 2.00E - 07
HCN 1.58E - 07
H2CO 1.12E - 07
HCI 5.77TE - 08
Fe(OH)2 3.18E - 08
H 2.57TE - 08

Wood Pellets Giissing

Wood Chips Giissing

Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil |-|
CH4 1.36E - 04 CH4 1.18E - 04
H2S 7.68E - 05 KOH 1.17E - 04
KOH 2.40F - 05 H2S 1.04E - 04
KCl1 2.09E - 05 KCl1 4.11E - 05
NH3 1.24F - 05 NH3 1.20E - 05
NaOH 9.87E - 06 K 1.15E - 05
NaCl 8.55E - 06 NaOH 2.31E - 06
Na 7.19E - 06 COS 2.26EF - 06
K 2.53E - 06 Na 1.57E - 06
COS 1.70E - 06 Zn 9.42F - 07
Zn 1.01E - 06 NaCl 8.06E - 07
HCN 1.31E-07 (KOH)2 1.21E - 07
HCl 1.13E - 07 HCN 1.16E - 07
H2CO 1.06E - 07 H2CO 9.97FE - 08
Fe(OH)2 3.96E - 08 KCN 9.43F - 08
H 2.56EF - 08 HCl 4.85E - 08
KCN 2.32F - 08 Fe(OH)2 4.54F - 08
NaH 1.47E - 08 H 2.54F - 08

174




A.2. Spurstoftfreisetzung bei Biomassevergasung unter Giissing-Bedingungen

Wood Chips TUV

Willow Wood Chips

Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil [-]
H2S 1.38E -04 CH4 1.18E - 04
KOH 1.37E - 04 KOH 1.17E - 04
CH4 1.19E - 04 H2S 1.04E -04
KCl 2.93F -05 KCl 4.11E -05
K 1.34E - 05 NH3 1.20E - 05
NH3 1.21E-05 K 1.15E - 05
COS 2.93EF - 06 NaOH 2.31E - 06
Zn 2.31E - 06 COS 2.26E - 06
NaOH 1.40E - 06 Na 1.57E - 06
Na 9.48F - 07 Zn 9.42F - 07
NaCl 2.99E - 07 NaCl 8.06E - 07
(KOH)?2 1.66E - 07 (KOH)2 1.21E - 07
HCN 1.14E - 07 HCN 1.16E - 07
KCN 1.07E - 07 H2CO 9.97E - 08
H2CO 9.94F - 08 KCN 9.43F - 08
Fe(OH)2 4.60E - 08 HCI 4.85E - 08
HCI 2.99F - 08 Fe(OH)2 4.54F - 08
H 2.56EF - 08 H 2.54F - 08
HS 1.22E - 08 H 2.54FE - 08
Pellets UPT Turkey Oak
Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil [-]
CH4 1.45E - 04 KOH 1.61E -04
H2S 4.47F - 05 CH4 1.48E - 04
KCl 2.7TTE-05 H2S 6.99E - 05
KOH 2.25E -05 KCl1 2.89EF - 05
NH3 1.27E -05 K 1.73E -05
K 2.41F - 06 NH3 1.28E-05
NaCl 1.65F - 06 Zn 3.47F - 06
NaOH 1.34E - 06 NaOH 2.18F - 06
Zn 1.15E - 06 Na 1.63E - 06
Na 9.95FE - 07 COS 1.50E - 06
COS 9.56F - 07 NaCl 3.91FE - 07
HCI 1.59E - 07 (KOH)?2 2.28E - 07
HCN 1.34E - 07 KCN 1.63E - 07
H2CO 1.06E - 07 HCN 1.36E - 07
Fe(OH)2 3.84FE - 08 H2CO 1.07E - 07
H 2.60EF - 08 Fe(OH)2 3.77E - 08
KCN 2.24F - 08 H 2.60F - 08
HCI 2.32F - 08
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A.2. Spurstofffreisetzung bei Biomassevergasung unter Giissing-Bedingungen
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Oak Poplar
Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil |-|
KOH 1.51E - 04 H2S 2.55F - 04
CH4 1.33E-04 KOH 1.37E-04
KCl1 1.16E - 04 CH4 1.36E - 04
H2S 9.72FE - 05 KCl1 5.72E - 05
K 1.56 - 05 K 1.43E-05
NH3 1.24F -05 NH3 1.25E-05
Zn 5.63F - 06 Zn 5.81FE - 06
NaOH 5.21F - 06 COS 5.53F - 06
NaCl 3.98E - 06 NaOH 4.17E - 06
Na, 3.72F - 06 Na 3.01E - 06
COS 2.10E - 06 NaCl 1.73E - 06
(KOH)2 2.01E - 07 (KOH)2 1.67E - 07
KCN 1.38E - 07 KCN 1.29F - 07
HCN 1.26E - 07 HCN 1.28E - 07
H2CO 1.03E - 07 H2CO 1.04E - 07
HCl 1.02E - 07 HCl 5.48F - 08
Fe(OH)2 411E - 08 Fe(OH)2 4.02E - 08
H 2.57E - 08 H 2.57FE - 08
HS 2.24F - 08




A.2. Spurstoftfreisetzung bei Biomassevergasung unter Giissing-Bedingungen

Olive Pruning Fresh

Olive Pruning Weathered

Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil [-]
KOH 1.63E - 04 KOH 1.65E - 04
H2S 1.39F - 04 CH4 4.82E - 05
CH4 1.18E - 04 H2S 4.28F - 05
KCl1 2.81E-05 KCl 3.10E - 05
K 1.57E - 05 K 1.12E-05
NH3 1.22E-05 NaOH 1.03E£-05
NaOH 1.02E-05 NH3 9.69F - 06
Na, 6.79E - 06 Na 4.85E - 06
COS 2.89F - 06 Zn 3.13F - 06
Zn 2.02E - 06 NaCl 1.93E -06
NaCl 1.75E - 06 COS 8.71E - 07
(KOH)2 2.35FE - 07 (KOH)2 2.40F - 07
KCN 1.23E - 07 H2CO 7.17E - 08
HCN 1.11E-07 Fe(OH)2 6.41F - 08
H2CO 9.87E - 08 HCN 5.64F - 08
Fe(OH)2 4.71F - 08 KCN 4.79E - 08
H 2.56EF - 08 HCl 3.51F - 08
HCl 245F - 08 H 2.38E - 08
NaH 1.39E - 08

HS 1.23E - 08
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A.2.

Spurstofffreisetzung bei Biomassevergasung unter Giissing-Bedingungen

Olive Husk Core Kenaf

Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil [-]
CH4 2.33E - 04 H2S 2.27TE - 04
KOH 1.56E - 04 KCl 1.75E - 04
H2S 7.61E - 05 KOH 1.61E-04
KCl1 5.82E - 05 CH4 141FE - 04
K 2.14F - 05 K 1.70E - 05
NH3 1.39E - 05 NH3 1.27E - 05
Zn 1.96E - 06 Zn 5.49F - 06
COS 1.73E - 06 NaCl 4.92F - 06
NaOH 1.17E - 06 COS 4.82E - 06
Na 1.11E - 06 NaOH 4.56F - 06
NaCl 4.35E - 07 Na 3.33E-06
KCN 2.96E - 07 (KOH)?2 2.30E - 07
(KOH)2 2.15E - 07 KCN 1.54E - 07
HCN 2.04E -07 HCI 1.42FE - 07
H2CO 1.24F - 07 HCN 1.30E - 07
HCI 3.85E - 08 H2CO 1.05E - 07
H 2.65EF - 08 Fe(OH)2 3.95E - 08
Fe(OH)2 2.32E - 08 H 2.59F - 08
KH 1.11E-08 HS 1.98E -08
Switchgrass Rice Husk

Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil [-]
H2S 2.66EF - 04 H2S 143FE - 04
KCl1 1.48FE - 04 CH4 1.42F - 04
CH4 1.37E - 04 HCI 6.44F - 05
KOH 2.06E - 05 KCl 3.42E - 05
NH3 1.27E -05 NH3 1.28E -05
COS 5.49EF - 06 COS 2.95E - 06
NaCl 5.13EF - 06 Zn 1.95E - 06
Zn 2.50E - 06 NaCl 5.06E - 07
K 2.11E - 06 HCN 1.27E - 07
HCl1 9.71E -07 H2CO 1.05E - 07
NaOH 7.19E - 07 KOH 7.09E - 08
Na 5.10FE - 07 H 2.61E - 08
HCN 1.23E -07 Fe(OH)2 1.27E - 08
H2CO 1.03E - 07 HS 1.24F -08
Fe(OH)2 4.17E - 08

H 2.60EF - 08

HS 2.32E - 08

KCN 1.81E -08
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A.2. Spurstoftfreisetzung bei Biomassevergasung unter Giissing-Bedingungen

Wheat Straw

Corn Stover

Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil [-]
H2S 3.14F - 04 KC1 9.04F - 04
HCI 1.28FE - 04 H2S 8.29F - 04
CH4 9.51F -05 HC1 5.55F - 04
KCl1 6.53F - 05 CH4 8.89F - 05
NH3 1.12E - 05 COS 1.89FE - 05
7n 8.53F - 06 NH3 1.10FE - 05
COS 7.17E - 06 NaCl 9.99F - 06
NaCl 9.66F - 07 Zn 7.37TE - 06
HCN 1.03E -07 KOH 2.39F - 07
H2CO 9.36F - 08 HCN 9.76 F - 08
KOH 7.35F - 08 H2CO 9.13F - 08
HS 2.87TE - 08 HS 7.62F - 08
H 2.47F - 08 CuCl 2.62F - 08
Fe(OH)2 1.37E - 08 H 2.46F - 08
K 2.14F - 08
Fe(OH)?2 1.87E - 08
ZnCl12 1.52FE - 08
Wood A Wood B
Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil [-]
CH4 8.85F - 05 H2S 1.65F - 04
H2S 6.70F - 05 CH4 1.07E - 04
KOH 4.27FE - 05 KCl 6.71E - 05
KCl1 3.50F - 05 HC1 4.54F - 05
NH3 1.04F - 05 NaCl 1.54FE - 05
K 3.64F - 06 NH3 1.17E - 05
7n 3.36F - 06 Zn 4.95F - 06
NaOH 2.46F - 06 COS 3.60F - 06
NaCl 2.00F - 06 KOH 2.10E - 07
Na 1.45F - 06 HCN 1.08E - 07
COS 1.41F - 06 H2CO 9.65F - 08
HCI 1.29E - 07 Fe(OH)2 4.89E - 08
H2CO 9.05F - 08 NaOH 4.84F - 08
HCN 8.23F - 08 Na 3.16E - 08
Fe(OH)?2 5.38E - 08 H 2.52F - 08
H 2.50F - 08 K 1.99F - 08
KCN 2.16FE - 08 HS 1.48F - 08
(KOH)?2 1.61E - 08
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A.2. Spurstofffreisetzung bei Biomassevergasung unter Giissing-Bedingungen

Miscanthus Straw 1997

Spezies | Stoffmengenanteil [-] Spezies | Stoffmengenanteil |[-]
KCl1 5.90F - 04 HCI 8.3644E - 04
H2S 3.73E - 04 H2S 5.5102E - 04
CH4 8.89F - 05 KCl 3.9163E - 04
HCl1 8.37E - 05 CH4 7.0837E - 05
7n 2.56E - 05 NH3 1.0829E - 05
NaCl 2.40F - 05 COS 1.0778E - 05
NH3 1.13E-05 NaCl 5.7962E - 06
COS 7.82E - 06 Zn 2.3784E - 06
KOH 1.09E - 06 H2CO 8.1723E - 08
K 9.41F - 08 KOH 8.0387E - 08
HCN 9.06 £ - 08 HCN 7.1834F - 08
H2CO 8.99F - 08 HS 5.0149E - 08
NaOH 4.44F - 08 CuCl 4.8410F - 08
Fe(OH)2 3.99F - 08 H 2.4847E - 08
HS 3.37E - 08 Fe(OH)2 1.6365E — 08
Na 2.66E - 08 ZnCl2 1.0893E - 08
H 2.50F - 08
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A.3. Zusammensetzung diskutierter Biomasseaschen im Giissing-Vergaser

A.3. Zusammensetzung diskutierter Biomasseaschen im
Giissing-Vergaser

Angaben beziehen sich auf je 1 kg Biomasse.

Wood A, 850°C & 1bar

Spezies Stoffmenge [mol/kg]
Ca2Si04_gamma(olivine(s) 6.5034E - 03
CaO _lime(s) 3.7172E - 03
MgO periclase(s) 3.7090F - 03
Ca3A1206(s) 9.4020E - 04
FeO wustite(s) 9.0351F - 04
Ca06P2(liq) 8.1902F — 04
CaTiO3 _perovskite-a(s) 6.4465F — 04
NadTiO4(liq) 4.1500F - 04
(MgO)(Cr203) _ chromite(s) 4.8426F - 05
Cu(s) 3.1819E - 05
Ni(s) 6.9139EF - 06
(Ca0)(Mo0O3) _pawellite(s) 6.3460F — 06
Co(s2) 3.4436E - 06
CeCrO3(s) 7.2421F - 07
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A.3. Zusammensetzung diskutierter Biomasseaschen im Giissing- Vergaser
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Wood B, 850°C & 1bar

Spezies

Stoffmenge [mol/kg]|

CaOMgOSiO2_ monticelli(s)
FeO_wustite(s)
Ca2Al12Si07_gehlenite(s)
KAISiO4 _ kaliophilite(s2)
Ca3Si207 _rankinite(s)
CaTiO3 _perovskite-a(s)
Na2Ca2Si309(s)
CaO6P2(liq)
CaSi03_wollastonite(s)
(MgO)(Cr203) _chromite(s)
Cu(s)

Ni(s)

(Ca0)(MoO3) _pawellite(s)
Co(s2)

CeCrO3(s)

1.3716E - 02
1.0645F - 02
3.6630E - 03
3.5080E - 03
3.0489E - 03
2.9474EF - 03
2.7870F - 03
9.7630E - 04
5.4472F - 04
3.8484E - 04
1.1060F - 04
8.5873E - 05
1.0507E - 05
8.5517E - 06
5.7553E - 06

Miscanthus, 850°C & 1bar

Spezies Stoffmenge [mol/kg]
K28i205(s3) 5.7673E - 02
MgSiO3_low-clinoensta(s) 2.3198E - 02
KAISi206_ leucite(rhf(s2) 1.9434F - 02
Ca06P2(liq) 1.2780E - 02
CaOMgOSiO2_monticelli(s) 9.1915E - 03
Na2Ca2Si309(s) 5.1525F - 03
Fe2Si04 _fayalite(s) 2.9438E - 03
CaTiO3_perovskite-a(s) 1.0737E - 03
(MgO)(Cr203) _chromite(s) 1.8306E - 04
Cu2S(s3) 1.1293E - 04
MoO2(s) 4.2867E - 05
CeCrO3(s) 2.9352F - 05
Ni(s) 1.7516F - 05
Co(s2) 1.3951F - 05




Straw 1997, 850°C & 1bar

Spezies Stoffmenge [mol/kg]
Si02_quartz(h)(s2) 2.6822F - 01
K2Si409(liq) 2.0681E - 01
CaSiO3_wollastonite(s) 6.5866 F — 02
MgSiO3_low-clinoensta(s) 2.9979E - 02
KAISi206 _leucite(rhf(s2) 1.8725E - 02
CaO6P2(liq) 8.8497F - 03
Na2Ca3Si6016(s) 5.1178E - 03
Fe2Si04_ fayalite(s) 3.5601F - 03
CaTiO3_perovskite-a(s) 1.1225E - 03
Ni(s) 1.2820E - 04
(MgO)(Cr203) _chromite(s) 9.5695E - 05
Cu2S(s3) 3.1624E - 05
CeCrO3(s) 1.5344E - 05
MoO2(s) 1.1204E - 05
Co(s2) 6.8993F — 06

Wood A, 900°C & 10bar

Spezies

Stoffmenge [mol/kg]

Ca2S5i04 gamma(olivine(s)
MgO periclase(s)
CaO_lime(s)

K2Ca(CO03)2_ fairchildi(s)
Ca3A1206(s)

FeO wustite(s)
Ca0O6P2(liq)

CaTiO3 _perovskite-a(s)
NadTiO4(liq)
(MgO)(Cr203) _chromite(s)
Cu(s)

Ni(s)

(Ca0)(Mo0O3) _pawellite(s)
Co(s2)

CeCrO3(s)

6.5034E - 03
3.7090E - 03
2.7552E - 03
9.7703E - 04
9.4020F - 04
8.9693E - 04
8.1902E - 04
6.2954EF - 04
4.3012E - 04
4.8426E - 05
3.1882E - 05
6.9098E - 06
6.3460E - 06
3.4436F - 06
7.2421F - 07

A.3. Zusammensetzung diskutierter Biomasseaschen im Giissing-Vergaser
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Wood B, 900°C & 10bar

Spezies

Stoffmenge [mol/kg]|

CaOMgOSiO2_ monticelli(s)
FeO_wustite(s)

KAISiO4 kaliophilite(s2)
Ca2Al12Si07 _gehlenite(s)
Ca3Si207 _rankinite(s)
CaTiO3 _perovskite-a(s)
Na2Ca2Si309(s)
CaO6P2(liq)

(MgO)(Cr203) _ chromite(s)
Cu(s)

Ni(s)

(Ca0)(MoO3) pawellite(s)
Co(s2)

CeCrO3(s)

1.3716E - 02
1.0638F - 02
3.7071E - 03
3.5635E - 03
3.3171E - 03
2.9474EF - 03
2.7565E - 03
9.7631E - 04
3.8484F - 04
1.1074E - 04
8.5870E - 05
1.0507E - 05
8.5505E - 06
5.7553E - 06

Miscanthus, 900°C & 10bar

Spezies Stoffmenge [mol/kg]
K2S1205(s3) 5.8143E - 02
MgSiO3_low-clinoensta(s) 2.1142F - 02
KCl(liq) 2.0111E - 02
KAISi206 _leucite(rhf(s2) 1.9434F — 02
Ca06P2(liq) 1.2780E - 02
CaOMgOSiO2_monticelli(s) 1.0174E - 02
Na2Ca2Si309(s) 5.1982F - 03
Fe2Si04 _fayalite(s) 2.9406E - 03
MgTiO3 _ geikielite(s) 1.0737E - 03
Cu(s) 2.2598E - 04
(MgO)(Cr203) _ chromite(s) 1.8306E - 04
MoO2(s) 4.2867E - 05
CeCrO3(s) 2.9352F - 05
Ni(s) 1.7512E - 05
Co(s2) 1.3927FE - 05




A.3. Zusammensetzung diskutierter Biomasseaschen im Giissing-Vergaser

Straw 1997, 900°C & 10bar

Spezies Stoffmenge [mol/kg]
Si02_tridymite(h) (s4) 2.3420F - 01
K2Si409(liq) 2.1531E - 01
CaSiO3_ wollastonite(s) 6.5925F - 02
MgSiO3_low-clinoensta(s) 2.9979E - 02
KAISi206 _leucite(rhf(s2) 1.8725E — 02
Ca06P2(liq) 8.8497F - 03
Na2Ca3Si6016(s) 5.0983E - 03
Fe2SiO4_fayalite(s) 3.5590F - 03
CaTiO3_perovskite-a(s) 1.1225E - 03
Ni(s) 1.2820E — 04
(MgO)(Cr203) _chromite(s) 9.5695E — 05
Cu2S(s3) 3.1678E - 05
CeCrO3(s) 1.5344F - 05
MoO2(s) 1.1204F - 05
Co(s2) 5.4372E - 06
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A.4. Phasendatenbank der thermodynamischen Simulationen
A.4. Phasendatenbank der thermodynamischen

Simulationen

Tabelle A.2.: Im Datensatz der thermodynamischen Modellrechnungen enthaltene che-
mische Spezies

Nr. Spezies Phase Nr. Spezies Phase
1 H(g) gas 34 Na2(g) gas
2 H2(g) gas 35 NaH(g) gas
3 Clg) gas 36 NaO(g) gas
4 C2(g) gas 37 NaOH(g) gas
5 CH(g) gas 38 (NaOH)2(g) gas
6 CH2(g) gas 39  Mg(g) gas
7 CH3(g) gas 40 MgH(g) gas
8 CH4(g) gas 41  MgN(g) gas
9 C2H(g) gas 42 MgO(g) gas

10 C2H3(g) gas 43  MgOH(g) gas
11 N(g) gas 44  Al(g) gas
12 N2(g) gas 45  Al2(g) gas
13 NH3(g) gas 46 AlH(g) gas
14 CN(g) gas 47  AlC(g) gas
15 HCN(g) gas 48 AlO(g) gas
16  O(g) gas 49  AlO2(g) gas
17 02(g) gas 50 Al20(g) gas
18 03(g) gas 51  Si(g) gas
19 OH(g) gas 52 Si2(g) gas
20 H20(g) steam 53 SiH(g) gas
21 CO(g) gas 54 SiC(g) gas
22 C20(g) gas 55  SiC2(g) gas
23 CO2(g) gas 56  Si2C(g) gas
24 HCO(g) gas 57  SiO(g) gas
25 H2CO(g) gas 58 P(g) gas
26 HCOOH(g) gas 59 PH(g) gas
27 NO(g) gas 60 CP(g) gas
28 N20(g) gas 61 PO(g) gas
29 NO2(g) gas 62 PO2(g) gas
30 NO3(g) gas 63 S(g) gas
31 NCO(g) gas 64 S2(g) gas
32 Ne(g) gas 65 S3(g) gas
33  Na(g) gas 66 HS(g) gas
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Nr. Spezies Phase Nr. Spezies Phase
67 H2S(g) gas 113 CaH(g) gas
68 H2S2(g) gas 114  CaO(g) gas
69 CS(g) gas 115 CaOH(g) gas
70 CS2(g) gas 116 Ca(OH)2(g) gas
71 CH3SH(g) gas 117 CaS(g) gas
72 SO(g) gas 118 CaCl(g) gas
73 S02(g) gas 119 CaCl2(g) gas
74 S03(g) gas 120 Ti(g) gas
75 SSO(g) gas 121 TiO(g) gas
76 COS(g) gas 122 TiS(g) gas
77 Na2S04(g) gas 123 TiCl(g) gas
78  MgS(g) gas 124 Cr(g) gas
79 AlS(g) gas 125 CrO(g) gas
80 SiS(g) gas 126 CrO2(g) gas
81 PS(g) gas 127 CrO3(g) gas
82 Cl(g) gas 128 CrOH(g) gas
83 Cl2(g) gas 129 CrOOH(g) gas
84 HCl(g) gas 130 Cr(OH)2(g) gas
85 CCl(g) gas 131 CrO20H(g) gas
86 CHCl(g) gas 132 CrO(OH)2(g) gas
87 ClO(g) gas 133  Cr(OH)3(g) gas
88 ClO2(g) gas 134 CrO2(OH)2(g) gas
89 COCl(g) gas 135 CrO(OH)3(g)  gas
90 NaCl(g) gas 136 Cr(OH)4(g) gas
91 MgCl(g) gas 137 CrO(OH)4(g)  gas
92  AlCl(g) gas 138 Cr(OH)5(g) gas
93 AlCI2(g) gas 139 Cr(OH)6(g) gas
94 OAICI(g) gas 140  CrS(g) gas
95 SiCl(g) gas 141  CrCl(g) gas
96  SiCl2(g) gas 142 CrOCl(g) gas
97 PCl(g) gas 143 Fe(g) gas
98 SCl(g) gas 144  FeO(g) gas
99  S2Cl(g) gas 145 Fe(OH)2(g) gas
100 Ar(g) gas 146  Fe(CO)5(g) gas
101 K(g) gas 147 FeS(g) gas
102 K2(g) gas 148  FeCl(g) gas
103 KH(g) gas 149 Co(g) gas
104 KCN(g) gas 150  CoCl(g) gas
105 KO(g) gas 151 NaCoCl3(g) gas
106 KOH(g) gas 152 CoAl2CI8(g) gas
107 (KOH)2(g) gas 153  KCoCl3(g) gas
108  K2SO04(g) gas 154 CoFe2CI8(g) gas
109 KCl(g) gas 155 Ni(g) gas
110 KMgCl3(g) gas 156  NiH(g) gas
111 Ca(g) gas 157  NiO(g) gas
112 Ca2(g) gas 158 Ni(OH)2(g) gas
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Nr. Spezies Phase Nr. Spezies Phase
159 Ni(CO)4(g) gas 204 Ba(OH)2(g) gas
160 NiS(g) gas 205 BaS(g) gas
161 NiCl(g) gas 206 BaCl(g) gas
162 NaNiCl3(g) gas 207 BaCl2(g) gas
163 NiFe2Cl8(g) gas 208 BaAl2CI8(g) gas
164 Cu(g) gas 209 BaFe2Cl8(g) gas
165 Cu2(g) gas 210 BaMoO4(g) gas
166  CuO(g) gas 211 Ce(g) gas
167 CuS(g) gas 212 Ce2(g) gas
168 CuCl(g) gas 213 CeO(g) gas
169 Zn(g) gas 214 CeOH(g) gas
170  ZnS(g) gas 215 CeO2H2(g) gas
171 ZnCl2(g) gas 216 CeO3H3(g) gas
172 Sr(g) gas 217 CeS(g) gas
173 Sr2(g) gas 218  CeS2(g) gas
174 SrH(g) gas 219  Ce2S(g) gas
175 SrO(g) gas 220 N2HA4(liq) liquid
176 Sr20(g) gas 221 HN3(liq) liquid
177 SrOH(g) gas 222 HCN(liq) liquid
178 Sr(OH)2(g) gas 223 HOOH(liq) liquid
179  SrS(g) gas 224 Na(liq) liquid
180 SrCl(g) gas 225 (C2Na2(liq) liquid
181 SrCl2(g) gas 226  Na20(liq) liquid
182 SrAlI2CI8(g) gas 227 NaOH(liq) liquid
183 KSrCl3(g) gas 228 Na2CO03(liq) liquid
184 SrFe2ClI8(g) gas 229  Mg(liq) liquid
185 Mo(g) gas 230  MgO(liq) liquid
186 Mo2(g) gas 231 Al(liq) liquid
187 MoO(g) gas 232 Al203(liq) liquid
188 MoO2(g) gas 233 MgAl204(liq) liquid
189  MoO3(g) gas 234 Si(liq) liquid
190  Mo206(g) gas 235 Si02(liq) liquid
191 Mo309(g) gas 236  Mg2Si(liq) liquid
192 Mo4012(g)  gas 237 S(liq) liquid
193 Mo5015(g)  gas 238 H282(liq) liquid
194 MoOH(g) gas 239  CS2(liq) liquid
195 Mo(CO)6(g) gas 240 SO3(liq) liquid
196 MoCld(g)  gas 241 H2504(H20)(liq) liquid
197 Bal(g) gas 242 Na2S(liq) liquid
198  Ba2(g) gas 243  Na2503(liq) liquid
199 BaH(g) gas 244 Na2S04(liq) liquid
200 BaO(g) gas 245 MgS04(liq) liquid
201 Ba20(g) gas 246 AlS(liq) liquid
202 Ba202(g) gas 247 Al2S3(liq) liquid
203 BaOH(g) gas 248  SiS2(liq) liquid
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Nr. Spezies Phase Nr. Spezies Phase
249  NaCl(liq) liquid 294 Fe(liq) liquid
250 MgCl2(liq) liquid 295 Fe3C(liq) liquid
251  AlCI3(lig) liquid 296 FeO(liq) liquid
252 SiCl4(lig) liquid 297  Fe304(liq) liquid
253  SiHCI3(lig) liquid 298 Fe(CO)5(lig) liquid
254  PCI3(liq) liquid 299  FeS(liq) liquid
255  SCI2(lig) liquid 300 FeCl2(liq) liquid
256 K(liq) liquid 301 FeCl3(liq) liquid
257 K20(liq) liquid 302 (Fe0)2(TiO2)(liq)  liquid
258 KOH(liq) liquid 303  Co(liq) liquid
259 K2CO3(liq) liquid 304 CoO(liq) liquid
260 KAlO2(lig) liquid 305 CoAl(lig) liquid
261 K2SiO3(liq) liquid 306 CoCl2(liq) liquid
262 K2Si205(liq) liquid 307 Ni(liq) liquid
263  K2Si409(liq) liquid 308 NiO(liq) liquid
264 K2S(liq) liquid 309 NiAl(liq) liquid
265 K2503(liq) liquid 310 NiSi(liq) liquid
266 K2504(liq) liquid 311 NiS(liq) liquid
267 KAI(SO4)2(H20)12(liq)  liquid 312 NiS2(liq) liquid
268 KCl(liq) liquid 313  NiCl2(liq) liquid
269 Ca(liq) liquid 314 Cu(lig) liquid
270  CaO(liq) liquid 315  Cu20(liq) liquid
271 CaO6P2(liq) liquid 316 Cu2S(liq) liquid
272 CaSO4(liq) liquid 317  CuCl(liq) liquid
273 CaCl2(liq) liquid 318 (CuO)(Fe203)(liq)  liquid
274 Ti(liq) liquid 319 (Cu20)(Fe203)(liq)  liquid
275 TiC(liq) liquid 320 Zn(liq) liquid
276  TiN(liq) liquid 321  ZnO(liq) liquid
277 TiO(liq) liquid 322 ZnCl2(liq) liquid
278 Ti02(liq) liquid 323 Sr(liq) liquid
279 Ti203(liq) liquid 324  SrO(liq) liquid
280 NadTiO4(liq) liquid 325 Sr(OH)2(liq) liquid
281 MgTi205(liq) liquid 326 SrCl2(liq) liquid
282 Al2TiO5(liq) liquid 327  Mo(liq) liquid
283  TiCl4(liq) liquid 328 MoO3(liq) liquid
284  K4TiO4(liq) liquid 329 (Na20)(MoO3)(lig) liquid
285  CaTiO3(liq) liquid 330  MoS2(liq) liquid
286 Cr(liq) liquid 331  Mo2S3(liq) liquid
287 CrO(liq) liquid 332 MoCl4(liq) liquid
288 Cro3(liq) liquid 333 Ba(liq) liquid
289  Cr203(liq) liquid 334  BaO(liq) liquid
290 Na2CrO4(liq) liquid 335 Ba(OH)2(liq) liquid
201 CrC12(liq) liquid 336 BaCl2(liq) liquid
292 CrCl3(liq) liquid 337 Ce(liq) liquid
203 K2CrO4(liq) liquid 338 Ce203(liq) liquid
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Nr. Spezies Phase Nr. Spezies Phase
339  CeAl2(lig) liquid 384 Na2MgSi4010(s) solid
340  AlCeO3(liq) liquid 385 Na2Mg2Si6015(s) solid
341 CeCl3(liq) liquid 386 AI12SiO5(s) solid
342 H20(liq) liquid 387  AI2Si05(s2) solid
343 C(s) graphite 388  Al25i05(s3) kyanite
344 Na(s) solid 380 (A1203)(Si02)2(s) solid
345 NaH(s) solid 390  Al6Si2013(s) mullite
346 NaO2(s) solid 391 (A1203)(Si02)2(H20)2  solid
347 Na20(s) solid-a 392 (Al203)(Si02)2(H20)2  solid
348 NaOH(s) solid 393 (AI203)(Si02)2(H20)2  solid
349 Na2CO3(s) solid_a 394  Al2Si4010(OH)2(s) solid
350  Mg(s) solid 395 NaAlSiO4(s) nepheline
351 MgH2(s) solid 396 NaAlSi206(s) solid
352 MgO(s) solid 397 NaAlSi308(s) solid
353 Mg(OH)2(s) solid 398  NaAlSi206H20(s) solid
354  MgCO3(s) solid 399 NaAl3Si3012H2(s) solid
355 Al(s) solid 400 Mg4Al10Si2023(s) solid
356  AlH3(s solid 401 Na2Mg3Al2Si8022(OH) solid
357  Al203(s) gamma 402  P(s) solid
358 Al203(s2) delta 403 H3POA4(s) solid
359  Al203(s3) kappa 404 AlP(s) solid
360 Al203(s4) solid 405  SiP(s) solid
361 Al(OH)3 ( ) solid 406  S(s) solid
362 AI203(H20)(s)  solid 407 S(s2) solid
363 Al1203(H20)3(s) solid 408 SO3(s) solid
364 NaAlO2(s) solid-a 409 Na2S(s) solid
365 NaAl9O14(s) solid 410 NaS2(s) solid
366 Na2Al12019(s)  solid 411 Na2S2(s) solid g
367  Al8Mgh(s) beta 412 Na2S3(s) solid
368 Si(s) solid 413  Na2S4(s) solid
369  Si2H6(s) solid 414 Na2S03(s) solid
370  SiC(s) solid  « 415 Na2S04(s) solid_iv
371 SiC(s2) solid_f3 416 Na2S04(H20)10(s) solid
372 Si02(s) solid 417 Na3(OH)(SO4)(s) solid
373 Si02(s2) solid 418  MgS(s) solid
374 Si02(s3) solid 419  MgSO4(s) solid
375 Si02(s4) solid 420 MgSO4(H20)(s) solid
376 Si02(sh) solid 421 MgSO4(H20)6(s) solid
377 Si02(s6) solid 422 MgSOA4(H20)7(s) solid
378  Si02(s7) solid 423  AlS(s) solid
379 SiO2(s8) solid 424 Al2S3(s) solid
380 H2SiO3(s) solid 425  Al2(S04)3(s) solid
381  H4SIOA(s) solid 426 SiS(s) solid
382 Mg2Si(s) solid 427 SiS2(s) solid
383  MgSiO3(s) solid 428 P2S3(s) solid
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Nr. Spezies Phase Nr. Spezies Phase
129 NH4CI(s) solid_low-t | 474 K3Mg2Cl7(s) solid
430 NaCl(s) halite 475 KAICI4(s) solid
431 NaClO4(s) solid_ i 476 Ca(s) solid_«
432 MgCl2(s) solid 477 CaH2(s) solid
433  Mg(OH)CI(s) solid 478  CaOf(s) lime
434  MgCI12(H20)(s) solid 479 Ca02(s) solid
435 NaMgCl3(s) perovskite 480 Ca(OH)2(s) solid
436 Na2MgCl4(s) solid 481 CaCO3(s) solid
437 K(s) solid 482  CaCO3(s2) solid
438 KH(s solid 483  CaC204(H20)(s) solid
439  KO2(s) solid 484 CaMg2(s) solid
440 K20(s) solid 485 CaMg(CO3)2(s) solid
441  K202(s) solid 486 ’Al2Ca’(s) al2ca
442 KOH(s) solid 487  Al4Ca(s) aldca
443 KOH(s2) solid 488  CaAl204(s) solid
444  K2CO3(s) solid_a 489  CaAl407(s) solid
445 KHCO3(s) solid 490 Ca3Al206(s) solid
446  KAIO2(s) solid-a 491  (Ca0)3(Al1203)(H20)6(s) solid
447 K28i03(s) solid 492 (Ca0)4(A1203)(H20)13(s)  solid
448  K2Si205(s) solid-a 493  CaMg2Al16027(s) solid
449  K2Si205(s2) solid-b 494 CaSi(s) casi
450 K2Si205(s3) solid-c 495  CaSiO3(s) solid
451  K2Si409(s) solid-a 496  Ca2SiO4(s) solid
452 K2Si409(s2) solid-b 497  Ca3SiO5(s) solid
453 KAISiO4(s) solid 498  Ca3Si207(s) solid
454 KAISiO4(s2) solid 499 (Ca0)(Si02)2(H20)2(s solid
455  KAISi206(s) solid 500 (Ca0)3(Si02)2(H20)3(s) solid
456  KAISi206(s2) solid 501 (Ca0)4(Si02)6(H20)5(s) solid
457  KAISi308(s) solid 502 (Ca0)5(Si02)6(H20)3(s) solid
458 KAISi308(s2) solid 503 (Ca0)6(Si02)6(H20)(s) solid
459  KAISi308(s3) solid 504 (Ca0)8(Si02)6(H20)3(s) solid
460 KAI3Si3010(0H)2(s)  solid 505  (Ca0)10(Si02)12(H20)11(s) solid
461 KAI7Si11030(0OH)6(s) solid 506 (Ca0)10(Si02)12(H20)21(s) solid
462 KMg3AISi3010(0H)2  solid 507 (Ca0)12(Si02)6(H20)7(s)  solid
463 KH2POA4(s) solid 508 Na4CaSi309(s) solid
464  K2S(s) solid 509 Na2CaSi5012(s) solid
465 K2S03(s) solid 510 Na2Ca2Si309(s) solid
466 K2S04(s) solid _« 511 Na2Ca3Si6016(s) solid
467 K3Na(SO4)2(s) solid 512  CaOMgOSiO2(s) solid
468 KAI(SO4)2(s) solid 513 CaAl2SiO6(s) solid
469 KA1(SO4)2(H20)12(s)  solid 514  CaAl2Si208(s) solid
470  KCI(s) sylvite 515 CaAl2Si208(s2) solid
471 KClO4(s) solid_i 516 Ca2Al2Si07(s) solid
472 KMgCl3(s) solid 517 Ca3Al2Si3012(s) solid
473 K2MgCl4(s) solid 518 CaAl2Si207(OH)2(H20)(s)  solid
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Nr. Spezies Phase Nr. Spezies Phase
519 CaAl4Si2010(0OH)2(s solid 564  CrS(s) solid-a
520  CaAll4Si22060(OH)1 solid 565  Cr2S3(s) solid
521 Cd2Al3813012(OH)(€) solid 566 Cr3S4(s) solid
522 Ca2Al3Si3012(0OH)(s2) solid 567 Cr2(S04)3(s) solid
523 (Ca0)2(Al203)2(Si02)8(H20)7  solid 568 CrCl2(s) solid
524  CaS(s) solid 569 K2CrO4(s) solid
525 CaS03(s) solid 570 K2CrO4(s2) solid-b
526  CaSO04(s) solid 571  CaCr204(s) beta
527  CaS03(H20)2(s) solid 572  Fe(s) bee
528 CaS04(H20)2(s) solid 573 Fe(s2) fee
529  CaCl2(s) solid 574  Fe3C(s) solid-a
530 CaOCI2(s) solid 575 Fe3C(s2) solid-b
531 CaO(CaCl2)4(s) solid 576  FeO(s) wustite
532 CaOHCI(s) solid 577  Fe203(s) hematite
533 CaCl2(H20)6(s) solid 578 Fe203(s2) solid
534  CaAlCl5(s) solid 579  Fe203(s3) solid
535 K2Ca(CO3)2(s) solid 580 Fe304(s) solid
536  K2Ca2(CO3)3(s) solid 581 Fe304(s2) solid
537  K2Ca2(S04)3(s) solid 582  Fe304(s3) solid
538 KCaCl3(s) solid 583  Fe304(s4) solid
539  Ti(s) solid_ o 584 Fe(OH)2(s) solid
540 TiC(s) solid 585 Fe(OH)3(s) solid
541 TiO(s) solid_ « 586 Fe203(H20)(s) solid
542 TiO2(s) rutile 587  FeCO3(s) siderite
543 Na2TiO3(s) solid-a 588 (Na20)(Fe203)(s) solid
544  MgTiO3(s) solid 589 (MgO)(Fe203)(s)  solid
545  TiAl(s) solid 590 FeAl3(s) solid
546  AI2TiO5(s) tialite 591  FeAl204(s) hercynite
547  SiTi(s) siti 592  Al2Fe206(s) solid
548  TiS(s) solid 593  FeSi(s) solid
549  TiCl2(s) solid 594  FeSiO3(s) solid
550  K2TiO3(s) solid 595  Fe2SiOA4(s) fayalite
551  CaTiO3(s) solid 596  FeS(s) solid
552 Cr(s) solid 597  FeS(s2) solid
553  CrO2(s) solid 598  FeS(s3) solid
554  CrO3(s) solid 599 FeS2(s) pyrite
555  Cr203(s) solid 600 FeS2(s2) solid
556  Cr304(s) solid 601 FeSO4(s) solid
557  Cr5012(s) solid 602  FeCl2(s) solid
558 Cr(CO)6(s) solid 603 NaFeCl4(s) solid
559 Na2CrO4(s) solid-a 604 KFeCl3(s) solid
560 (Na20)(Cr203)(s) solid 605 CaFe204(s) solid
561 (MgO)(Cr203)(s) chromite 606 FeTi(s) solid
562  CrSi2(s) solid 607 Co(s) solid
563  Cr3Si(s) solid 608 Co(s2) solid
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Nr. Spezies Phase Nr. Spezies Phase
609  CoO(s) solid 654 Ni3S4(s) ni3s4_poly
610  Co304(s) solid 655 NiSOA(s) solid

611 Co(OH)2(s) solid 656 NiSO4(H20)(s) solid
612 CoCO3(s) sphero.ite 657 NiCI2(s) solid
613  CoAl(s) solid 658 NiCI2(H20)2(s) solid
614 CoAl3(s) solid 659 NiAl2CI8(s) solid
615 Co2Al5(s) solid 660 KNiCl3(s) solid
616  CoSi(s) solid 661 NiCaSi206(s) ca-ni_pyroxene
617  Co2Si04(s) solid 662 NiTi(s) solid
618 CoP(s) solid 663 (NiO)(Cr203)(s)  solid
619  CoS(s) solid 664 (NiO)(Fe203)(s)  solid-a
620 CoS2(s) solid 665 (NiO)(Fe203)(s2) solid-b
621  Co3S4(s) linneite 666 NiFe2Cl8(s) solid
622  CoSO4(s) solid 667 Cu(s) solid
623  CoSO4(s2) solid 668 CuO(s) tenorite
624 CoSO4(H20)6(s) solid 669 Cu20(s) solid
625 CoSO4(H20)7(s) bieberite 670 Cu(OH)2(s) solid
626 CoCl2(s) solid 671 CuCO3(s) solid
627 CoCI2(H20)2(s)  solid 672 CuC204(s) solid

628 CoCI2(H20)6(s)  solid 673 CuS(s) covellite
629 Na2CoCl4(s) solid 674 Cu2S(s) chalcocite
630 CoAl2CI&(s) solid 675 Cu2S(s2) solid-b
631 KCoCl3(s) solid 676 Cu2S(s3) solid-c
632 K2CoCl4(s) solid 677  CuSOA4(s) solid
633 (CoO)(TiO2)(s)  solid 678 Cu2SO04(s) solid
634 (CoO)(Cr203)(s) solid 679 CuCl(s) solid
635 (CoO)(Fe203)(s)  solid 680 CuCl2(s) solid
636  CoFe2CIS(s) solid 681 CuCl2(H20)2(s)  solid
637  Ni(s) solid_ fec 682 CuFeS2(s) solid
638 NiO(s) solid 683  Zn(s) solid
639 NiOOH(s) solid 684 ZnO(s) zincite
640 Ni(OH)2(s) solid 685 Zn(OH)2(s) gamma
641 NiO2(H20)(s) solid 686 ZnCO3(s) smithso.te
642 NiCO3(s) solid 687 ZnCO3(H20)(s)  solid
643  MgNi2(s) solid 688 ZnAl204(s) solid
644  NiAl(s) solid 689  Zn2SiO4(s) willemite
645  NiSi(s) solid 690  ZnS(s) sphal.ite
646 Ni2Si(s2) beta 691 ZnS(s2) wurtzite
647  Ni2SiO4(s) solid 692  ZnSO4(s) solid «
648 NiP2(s) solid 693 ZnO(ZnS04)2(s)  solid
649  NiS(s) solid_ o 694 ZnSO4(H20)(s) solid

650 NiS(s2) solid_ g 695 ZnCl2(s) solid

651  NiS2(s) solid-1 696  Sr(s) fee

652  Ni3S2(s) solid i 697 Sr(s2) bee

653  Ni3S2(s2) solid _ii 698 SrH2(s) solid
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Nr. Spezies Phase Nr. Spezies Phase
699  SrC2(s) solid 744 (FeO)(MoO3)(s) solid
700  Sr3N2(s) solid 745 (SrO)(MoO3)(s) solid
701 SrO(s) solid 746 Baf(s) solid
702 SrO2(s) solid 747  BaH2(s) solid
703 Sr(OH)2(s) solid 748 BaC2(s) solid
704  Sr(NO3)2(s) solid 749  Ba3N2(s) solid
705 Sr(NO3)2(H20)4(s) solid 750  BaO(s) solid
706 Mg2Sr(s) solid 751  BaO2(s solid
707 Mgl7Sr2(s) solid 752 Ba(OH)2(s) solid_ «v
708  Mg23Sr6(s) solid 753 Ba(OH)2(H20)8(s) solid
709  Mg38Sr9(s) solid 754  Ba(NO3)2(s) nitrobarit
710 Al2Sr(s) solid 755 Ba(N3)2(H20)(s) solid
711 Al4Sr(s) solid 756 (BaO)(Al203)(s) solid
712 Al7Sr8(s) solid 757  (BaO)3(A1203)(s) solid
713 (SrO)(A1203)(s) solid-a 758  (BaO)(Si02)(s) solid
714 (SrO)(Al203)(s2) solid-b 759 (Ba0)(Si02)2(s) solid
715 (SrO)(Si02)(s) solid 760 (Ba0)2(Si02)(s) solid
716 (Sr0)2(Si02)(s) solid 761  (Ba0)2(Si02)3(s) solid
717  SrHPOA4(s) solid 762  BaS(s) solid
718  SrS(s) solid 763  BaSO4(s) barite
719 SrSO4(s) celestite 764 BaCl2(s) solid
720  SrCl2(s) solid 765 BaCl2(s2) solid-2
721  SrCl2(s2) solid 766 Ba(ClO2)2(s) solid
722 SrClI2(H20)(s) solid 767  BaCl2(H20)(s) solid
723 SrCI2(H20)2(s) solid 768 BaCl2(H20)2(s) solid
724 SrCI2(H20)6(s) solid 769 Ba(ClO4)2(H20)3(s) solid
725  K2SrCl4(s) solid 770 BaCa(CO3)2(s) alstonite
726 KSr2Cl5(s) solid 771  BaCa(CO3)2(s2) barytocalcite
727 (SrO)(TiO2)(s) solid 772 CaBaCl4(s) solid
728 (SrO)2(TiO2)(s) solid 773 (BaO)(TiO2)(s) solid-a
729  (SrO)4(Ti02)3(s) solid 774 (BaO)(TiO2)(s2) solid-b
730 Mo(s) solid 775 (BaO)2(TiO2)(s) solid
731 MoO2(s) solid 776 BaCrO4(s) solid
732 MoO3(s) solid 777  BaSrTiO4(s) solid
733  Mo(CO)6(s) solid 778 BaMoO3(s) sl

734 (Na20)(MoO3)(s) solid-a 779  BaMoO4(s) solid
735 (MgO)(MoO3)(s) solid 780  Ce(s) beta
736 MoSi2(s) solid 781  Ce(s2) gamma
737 MoS2(s) solid 782  CeH2(s) solid
738 MoS3(s) solid 783 Ce02(s) solid
739  Mo2S3(s) solid 784  Ce203(s) solid
740 MoCl4(s) solid 785  MgCe(s) solid
741  MoO2CI2(s) solid 786  CeAl2(s) solid
742 (CaO)(MoO3)(s) pawellite 787  AlCeO3(s) solid(perovskite)
743 Fe3Mo2(s) solid 788 Al11018Ce(s) solid
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Nr. Spezies Phase Nr. Spezies Phase
789  CeSi2(s) solid
790  CeS(s) solid
791  CeS2(s) solid
792 Ce2S3(s) solid
793 Ce3S4(s) solid
794  Ce2(S04)3(s)  solid
795  CeCl3(s) solid
796 Na3Ce5Cl18(s) solid
797  K2CeCl5(s) solid
798 K3CeCl6(s) solid
799  CeCrO3(s) solid
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A.5. Einstellungen am MBMS

A.5. Einstellungen am MBMS

Linsensystem: Kathode:
Emissionsspannung =50V
Emissionsstrom ;1,0 mA
Optik:
Ionenregion : 8V
Extraktor 22V
Linsen 1/3 64V
Linse 2 : =400V
Eintrittslinse -3V
Austrittslinse 10V
Quadrupol:
Q1 pole reverse . reverse
Q1 delta_res : 100 %
mass_pgm 20 %
SEV:
Dynodenpolaritat © negativ
Dynodenspannung : 5000 V
Verstarker : 1830V
Verstérker:
Typ : 1_Counting
Rezipient: Offnungen der Blende:
Eintritts6ffnung ¢ 0,3 mm
Skimmer 1,0 mm
Blende Kammer 2/3 ;1,5 mm
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