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Kurzfassung

Mit Chemical Looping Combustion (CLC) wird eine effiziente COz-Abscheidetechnologie er-
forscht. Durch eine atmospharische Trennung der Luft und des Brennstoffes liber ein Me-
talloxid, auch genannt der Sauerstofftrager, finden kaum Wirkungsgradverluste statt. Obwohl
die Technologie mit gasférmigen Brennstoffen schon weit entwickelt ist, steht CLC mit festen
Brennstoffen noch vor verschiedensten Herausforderungen. Hierbei spieltdas Metalloxid eine
zentrale Rolle. Dieses transportiert (iber ein Zweibettwirbelschichtsystem den benétigten
Sauerstoff fiir eine Verbrennung von der Verbrennungsluft zum Brennstoff. Das Produkt der
Reaktion enthalt je nach Brennstoff ausschlieRlich CO2 und Wasserdampf. Durch das Auskon-

densieren von Wasser wird hochkonzentriertes CO2 gewonnen.

In dieser Arbeit wurden Versuche an einer Laborwirbelschicht durgefiihrt, welche gréRentech-
nisch das Bindeglied zwischen Pilotanlagen und kleineren Laboreinheiten bilden soll. Das
schnelle Testen neuer Brennstoffe und Sauerstofftrager erweist sich in groBen Anlagen als
teuer und aufwendig. So ist der verwendete Reaktor im Batchbetrieb als einfache Wirbel-
schicht ausgeflihrt und es ist moglich das Zweibettwirbelschichtsystem zu simulieren. Hier
konnen Versuchsparameter und Eigenschaften von Sauerstofftragern kostenglinstiger er-
forscht werden. Zu diesem Zweck werden bei dem Batchreaktor Adaptionen durchgefiihrt und
geeignete Betriebsbedingungen ermittelt, die eine Ubertragung der Ergebnisse auf groRere

Anlagen zulassen.

Die Versuche zeigen unter anderem, dass die Fluidisierung, die Temperatur sowie die Wahl
des Brennstoffes und des Sauerstofftragers den groSten Einfluss auf den Reaktionsverlauf ha-
ben. Mit den verwendeten Sauerstofftragern Braunit (Manganerz) und limenit (Eisen-Titan-
erz) werden ohne Nachverbrennung bis zu 80% des Kohlenstoffs im Brennstoff zu CO2> umge-
setzt. Uber die Versuchsergebnisseim Batchreaktor werden Trends auf eine 80kW-Pilotanlage

flir feste Brennstoffe umgelegt.

Im Zuge dieser Arbeit wurden in liber 200 Betriebsstunden des Batchreaktors die wichtigsten
Einflussparameter und deren Auswirkungen untersucht. Ein Umlegen der Ergebnisse auf eine
groRere Anlage ist moglich, jedoch sind fiir ein genaues Scale-up mehr Versuchsdaten not-

wendig.



Abstract

Chemical Looping Combustion (CLC)is anefficient CO; capture technology. There is hardly any
efficiency penalty, because of the atmospheric separation of air and combustion via metal
oxides. Although the gas-fuelled technology is high developed, there are still major challenges
with solid-fuels. The metal oxide, which is also called the oxygen carrier, is at the centre of
interest. He delivers oxygen through a dual-fluidized bed, which is required for combustion
free of interfering gases. The product of the reaction contains only CO2 and water vapour de-
pending on the fuel. While condensing the water vapour, highly concentrated CO; could be

generated.

In terms of size, the experimental reactor for CLC treated in this work, forms the missing link
between pilot plants and smaller laboratory units. Rapid testing of new fuel and oxygen carri-
ers proves to be expensive and costly in large plants. The adopted reactor is running in batch
mode as a simple fluidized bed. Experimental parameters and characteristics of oxygen carri-
ers can be researched at lower costs. For this purpose, there will be adaptations for the new
operating Batch-reactor and also research for suitable operating conditions to approximate

the results to large-scale units.

The experiments show that the fluidization and the choice of fuel and oxygen carriers are most
influencing to the progress of the reaction. There are CO2 conversion rates up to 80% achieved
by using Braunit and limenite as oxygen carriers. The experimental results in the Batch-reactor

allow trends to be transferred to an 80kW solid fuel plant.

In summary, in over 200 operating hours, the most important parameters and their effects

can be identified. A transfer of results to a large plant is possible, but for an exact scale-up

more experimental data is necessary.
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1.)Einleitung

1.1) Globale Erwarmung und Treibhauseffekt

Das Klima der Erde unterliegt natlirlichen Schwankungen. Im Laufe der Zeit traten immer wie-
der lange Eiszeiten auf, die von relativ kurzen Warmzeiten unterbrochen wurden. Die soge-
nannten Milankovi¢-Zyklen beschreiben diese klimatischen Wechsel und es werden drei
grundsatzliche Ursachen unterschieden:

1. Exzentrizitat: Die Erdumlaufbahn wechselt zwischen Ellipse und Kreis

2. Obliquitdt: Die Neigung der Erdachse schwankt zwischen 22,5 Grad und 24,5 Grad

3. Prazession: Die Erdrotationsachse pendelt in ihrer Ausrichtung [1]
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Abbildung 1: Vergleich von der CO,-Konzentration der Atmosphére zu Temperaturschwankungen (iber die vergangenen
400.000 Jahre (adaptiert aus [1]).
In Abbildung 1 wird die Temperaturdifferenz zwischen den letzten 500 000 Jahren und der
Gegenwart dargestellt. Hierbei sind die Warmeperioden als Hochpunkte der roten, gestrichel-
ten Kurve zu erkennen. Diese Werte werden mit der CO2-Konzentration der Atmosphare ver-
glichen. Eine Korrelation oder ein Zusammenhang von beiden Klimaparameter ist unumstrit-

ten und wird ebenso im Diagramm durch dhnliche Verlaufe dargestellt. Problematisch ist, dass



sich die gegenwertige Erderwarmung nicht durch die oben genannten Ursachen der Milanko-
vié-Zyklen erklaren lasst. Laut den orbitalen Erdparametern miisste nach jenem Modell eine
sanfte Abkiihlung stattfinden, welche jedoch der tatsachlichen Klimaerwarmung entgegen-
steht. Als einer der wichtigsten Griinde fir diese Abweichung wird die anthropogene Einmi-
schung in das sensible Temperatur- und Kohlendioxidkonzentrations-System der Erde identi-

fiziert. [1]

Der Temperaturanstieg, von dem das Klima derzeit betroffen ist, flihrt unter anderem zu Ext-
remwettersituationen, Umweltkatastrophen und Artensterben sowie zu Hungersnéten, wel-
che durch Desertifikation ausgeldst werden. GroRter Einflussfaktor und wesentlich fir die ho-
hen Oberflaichentemperaturen der Erde ist der sogenannte Treibhauseffekt. Die Lichtwellen
der Sonne werden nach dem Eindringen in die Atmosphare und der Reflektion an der Erdober-

flache aufgrund von Treibhausgasen absorbiert. [2]

Die Folge ist eine Steigerung der Temperatur der Atmosphare. Ohne den natlrlichen Treib-
hauseffekt betrage die Oberflachentemperatur der Erde -18 °C. Zu den Treibhausgasenzahlen
Kohlendioxid, Methan, Fluor-Kohlenwasserstoff, Ozon und Lachgas sowie der Wasserdampf
in der Stratosphare [3]. Seit der Industriellen Revolution produziert der Mensch vermehrt
anthropogenes Treibhaushausgas, das zu grofRen Teilen aus der Verbrennung von fossilen

Brennstoffen entsteht.
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Abbildung 2: Zeitliche Entwicklung der Treibhausgaskonzentrationen [4].



Dies bewirkt eine Erhéhung der Konzentration in der Atmosphare der Gase CO2, CHs und N2O
(siehe Abbildung 2) und fuhrt zu einer Verstarkung des Treibhauseffekts. Verschiedene Prog-
nosen Uber die Auswirkungen der anthropogenen Einmischung sprechen von einer Tempera-
turerhohung von 4-7°C bis zum Jahr 2100, falls keine klimawirksamen MaRnahmen durchge-
fuhrt werden. [5]

Daher wurde 2010 auf einer UN-Klimakonferenz in Cancun das ,,Zwei-Grad-Ziel“ beschlossen.
Eine Erhéhung von liber 2°C verglichen mit der Temperatur, welche vor der industriellen Re-
volution herrschte, werde laut Forschern sogenannte Kipp-Elemente auslésen. Dies bedeutet,
dass die Folgen des Klimawandels unumkehrbar und unberechenbar werden [6]. Um dem ent-
gegenzuwirken, wird im ,EU Klima- und Energiepaket” beschlossen, die Treibhausgasemission
bis 2030 um 40% zu senken. Die groRten Emitter sind die Sektoren Energie und Industrie sowie
Verkehr und Landwirtschaft [3]. CO2 macht bis zu 76% der anthropogenen Treibhausgasemis-

sionen aus (siehe Abbildung 3) — daher besteht hier das gréfite Reduktionspotential. [2]
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Abbildung 3: Globale anthropogene Treibhausgasemissionen 2010 [7].

1.2) Moglichkeiten der CO,-AusstoSminimierung

Die klimatischen Entwicklungen erfordern Malnahmen zur Anpassung der Menschen an die
Klimaveranderung und zur Abmilderung des Temperaturanstiegs. Um einen besseren Umgang
mit der globalen Erwarmung zu gewahrleisten, ist es notwendig beide MalRnahmen einzeln

oder auch gemeinsam anzuwenden. Mit Anpassungsmalnahmen sollen negative Auswirkun-



gen des Klimawandels minimiert werden. Beispiele hierfiir sind die Errichtung von Schutzdam-
men, um vor einem Meeresspiegelanstieg zu schiitzen, oder das Anlegen von Trinkwasserre-
servoirs als Ersatz fir schwindende Gletscher. Die abmildernden Mallnahmen versuchen den
Einfluss des anthropogenen Treibhauseffekts moglichst gering zu halten und sind die zu be-
vorzugende Strategie. Wichtigster Faktor hierbei ist die Reduktion des menschlichen CO2-Aus-
stoRRes, da jener Anteil am groRten ist. [8]
Folgende Moglichkeiten zur CO2-AusstoRminierung werden identifiziert [8]:
e Verringerung des Energieverbrauchs sowie Nutzung effizienterer Energieanlagen und
Verbraucher
e Erweiterte Nutzung erneuerbarer Energien wie zum Beispiel Wasserkraft, Photovol-
taik, Geothermie und Biomasse
e Verwendung von , Carbon Capture and Storage” (CCS), um produziertes Kohlendioxid
abzuscheiden und zu lagern
Um die vorgegebenen Klimaziele einzuhalten und eine 2°C-Temperaturerhohung nicht zu
Uberschreiten isteine Kombination alleroben genannten MalRhahmen notwendig. GrolSes Po-
tential wird den Technologien rund um CCS zugeschrieben, wobei sichviele der Anwendungen

noch im Entwicklungszustand befinden. [8]

1.3) Ziel der Arbeit

Diese Arbeit beschaftigt sich mit ,,Chemical Looping Combustion” (CLC), welches eine unter-
geordnete Technologie von CCSist. Im Zuge dessen werden Versuche an einem schon vorhan-
denen, funktionstiichtigen CLC-Reaktor an der TU Wien durchgefiihrt. Das Ziel der Experi-
mente istdie Ubertragung von Ergebnissenund Erkenntnissen von dem kleineren und kosten-
glinstigeren Batchreaktor auf groRere Anlagen. Der Betrieb von GrofRanlagen verursacht hohe
Kosten und viel Aufwand. Um Betriebseigenschaften, passende Materialien und Brennstoffe
zu identifizieren, eignet sich der Batchreaktor als Verbindungsglied zwischen Laborversuchs-
standen und GroRRanlagen. Dievorliegende Arbeit beschaftigtsich vorwiegend mit der Verbes-
serung und Adaptierung des Batchreaktors, um Versuche bereits existierender Anlagen nach-
zufahren und vergleichen zu kénnen. Dadurch soll die Moglichkeit geschaffen werden, Be-
triebspunkte und Brennstoffe im Batchreaktor zu testen und Voraussagen liber den Betrieb in
groBeren Anlage unter identen Bedingungen zu treffen. Die Entwicklungskosten von CLC kénn-

ten somit reduziert werden.



2.) Theorie

2.1) CO,-Abscheidetechnologien

»Carbon Capture and Storage” beschreibt eine Gruppe an Technologien, um Kohlendioxid aus
industriellen Prozessen abzuscheiden und zu lagern. Potentielle Anwendungen finden sichun-
ter anderen bei Verbrennungskraftwerken, in der Stahlindustrie und in der Zementindustrie.
Das Ziel des Prozesses ist CO; derartig rein zu generieren und abzuscheiden, dass dieses ohne
viel Nachbehandlung gespeichert bzw. verwendet werden kann. CCSwird in Technologien ers-
ter und zweiter Generation unterteilt. [9] Fir die erste CCS-Generation existieren drei unter-
schiedliche Grundprozesse: Post-Combustion, Pre-Combustion, Oxyfuel (siehe Abbildung 4).

Diese werden in den folgenden Kapiteln kurz erklart.

Fuel Flue
Air POST-COMBUSTION CAPTURE

Nz, 02, Hzo

I

CO, séparation

Cco,

co, |
Fuel Gasification or CO2 dehydration,
partial oxidation shift compression
+ CO3 separation transport and
10 storage
Air . £ ]
Air separation PRE-COMBUSTION CAPTURE
Fuel CO, (with H,0)
0, Recycle OXYFUEL (0,/CO, RECYCLE
Air : , N, COMBUSTION) CAPTURE
Air separation

Abbildung 4: Prinzip von den drei CSS-Grundtechnologien erster Generation [10].



2.1.1) Post-Combustion Capture

Bei Post-Combustion Capture handelt es sich um eine Technologie, bei der das Abgas nach
dem Verbrennungsprozess soweit gereinigt wird, dass CO; moglichst rein vorliegt. Dieser Pro-
zess ist mit herkdmmlicher Abgasreinigung vergleichbar. Es werden meist Wascher benutzt,
welche selektiv Kohlendioxid abscheiden. Haufige Waschflissigkeitsbestandteile sind Amin-
oder Ammoniaklosungen. Das Waschen gliedert sich in die Prozessschritte Absorption und
Desorption. Moglichst selektiv wird mit Hilfe der Waschlésung das Abgas gereinigt und somit
das CO2 absorbiert. Im Desorptionsschritt kann die Waschlésung das CO> in Reinform unter
erhohter Temperatureinwirkung wieder abgeben. Schematisch konnte ein gesamter Post-
Combustion Prozess mit den Schritten Verbrennung des Brennstoffs, Energiegewinnung in ei-
ner Turbine, Nachbehandlung des Abgases sowie dem anschlieBenden CO2-Separationsschritt
beschrieben werden. [9]

In jlngster Zeit wird die Abscheidung von CO2 mittels Adsorption an einem Feststoff als alter-
native zu Waschern erforscht. Diese bieten eine glinstige und effiziente Moglichkeit der Ab-
scheidung. Ubliche Adsorbermaterialien bestehen aus einer Silicattrdgermatrix, welche durch
die Verwendung von verschieden Aminen funktionalisiert werden. Der Prozess besteht wie-

derum aus den Schritten der Adsorption und Desorption (siehe Abbildung 5) des CO»>. [11]

Clean exhaust gas

s

EAN e
i [
Iy 4l
Vo =
R

Adsorber

Stripping gas + CO,

Desorberor
Regenerator| Heat

Tads Tdes> Tads

CO,richsorbent CO,lean sorbenﬁ

Raw exhaust gas Stripping gas (steam)

Abbildung 5: Schema eines Post- Combustion Prozesses [11].
2.1.2) Pre-Combustion Capture
Pre-Combustion Capture hat das Ziel den Prozessaufbau derartig zu gestalten, dass CO> vor
der Verbrennung abgeschieden werden kann. Zwei Prinzipien unterscheiden sichin der Ver-

wendung von unterschiedlichen Vergasungsmedien im Prozess. Einerseits kann Wasserdampf

verwendet werden oder andererseits Wasserdampf gemischt mit Sauerstoff. Der Sauerstoff

-6-



muss zuvor durch eine Luftseparation gewonnen werden. Unter dem Einfluss der genannten
Gase wird ein Brennstoff teilverbrannt bzw. vergast (siehe Abbildung 6). Das entstandene Ab-
gas besteht zu groflen Teilen aus Kohlenmonoxid und Wasserdampf. Im folgenden Prozess-
schritt wird dieses Synthesegas Uber die Wassergas-Shift-Reaktion zu Kohlendioxid und Was-
serstoff umgesetzt. Nach einer Separation der entstandenen Produkte sind diese bereit, wei-
ter verwendet zu werden. Der Wasserstoff kann zur Energieproduktion in einer Turbine ge-

nutzt werden und das Kohlendioxid wird nach der Verdichtung im Sinne von CCS gelagert. [12]
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Abbildung 6: Schema des Pre-Combustion Capture Prozesses [12].

2.1.3) Oxyfuel Combustion

Der Oxyfuel-Prozess ahnelt der normalen Verbrennung von Brennstoff, jedoch wird anstatt
Luft reiner Sauerstoff als Oxidationsmittel verwendet. Dieser muss wie bei der Pre-Combus-
tion-Technologie in einem Luftseparator zuvor gewonnen werden. Zur Energiegewinnung
wird fir gewohnlich ein Abhitzekessel oder eine Turbine verwendet. Wegen der Verbrennung
mit reinem Sauerstoff besteht das Abgas zu groRen Teilen aus Kohlendioxid und Wasser-
dampf, jedoch kann es auch schwefelhaltig sein. Diese und andere unerwiinschte Komponen-
ten missen vor der Kondensierung des Wasserdampfs und der Verdichtung des CO2 abge-
schieden werden. Problematisch ist die hohe Brennkammertemperatur, die durch die Umset-
zung mit reinem Sauerstoff erreicht wird und eine Entschwefelung mit Kalkstein erschwert.
Deswegen kann die Verbrennungsluft zusatzlich mit Rezirkulationsgas, welches als inertes
Kihimedium fiir den Feuerraum fungiert, gemischt werden (siehe Abbildung 7). Nach der Ab-

trennung des Wasserdampfs liegt das Kohlendioxid mit hoher Reinheit vor. [13]
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Abbildung 7: Mégliches Prozessschema eines Oxyfuel-Prozesses mit Rezirkulationsgas zur Feuerraumkiihlung und Abhitze-
kessel zur Energiegewinnung [14].

2.1.4) CCS zweiter Generation

Zu den CCS-Technologien zweiter Generation gehdren der Carbonate Looping Prozess und
Chemical Looping Combustion (siehe Kapitel 2.3). Mit diesen Technologien werden geringere
CO2-Abscheidekosten und Wirkungsgradverluste als mit jenen der ersten Generation erreicht.
Beide Verfahren basieren auf reversiblen chemischen Reaktionen. Bei der Carbonate Looping
Technologie handelt es sich um eine Abwandlung der Post-Combustion-Technologie. Es wird
das CO; aus einem Abgas eines Kraftwerks oder Industrieprozesses in einer Nachbearbeitung
abgeschieden. Dies geschieht mit der Anwendung von Kalkstein und folgt nachstehender Re-

aktionsgleichung (Formel 1). [15]

Cal, + CO, 5 = CaCOy  + 178.2k] /mol (Formel 1)

Die Reaktion findet im Karbonator (siehe Abbildung 8) statt, wahrend die Gegenreaktion im
Kalzinator ablauft. Bei Temperatur zwischen 600 und 700°C wird im Karbonator unter der Ver-
wendung von Calciumoxid und dem Abgas aus einem Verbrennungsprozess Kalziumcarbonat
gebildet. Das librige Gas tritt kohlendioxidarm aus dem Karbonator aus und wird lber einen
Zyklon vom Calciumcarbonat getrennt. Das Calciumcarbonat wird Uber ein Fallrohrsystem in
den Kalzinator beférdert. In diesem wird es bei tGiber 900°C und unter Einwirkung von reinem

Sauerstoff zu Calciumoxid regeneriert. Die Temperaturerhéhung wird mit dem Einbringen von



Brennstoff erreicht, wahrend aullerdem Asche und altes Bettmaterial abgeschieden wird.
CO2-reiches Gas wird wiederum in einem Zyklon vom Calciumoxid getrennt und kann nun ver-
dichtet und dann gelagert werden. Das Calciumoxid wird in den Karbonator transportiert, wo-

mit der Kreislauf geschlossen ist. [15]

Entkarbonisiertes zur CO, Kompression

Abgas ﬁ

frisches
CaCO,

Karbonator
Kalzinator

CaOo CaCO3

Ash

CaO
Abpas CaCO,
vom

Kraftwerk Sauerstoff Brennstoff

Abbildung 8: Prozessschema von Carbonate Looping Technologies [9].
2.2) Storage-Transport, Speicherung und Nutzung von CO,

Bei erfolgreicher Durchfiihrung von Chemical Looping Combustion entsteht wie bei den ande-
ren CCS-Verfahren groRe Mengen an Kohlendioxid, welches nichtin die Atmosphare gelangen
soll. In diesem Kapitel werden Moglichkeiten des Transportes, der Nutzung oder Lagerung des

CO2 beschrieben.

2.2.1) Transport

Nach der Abscheidung des CO; durch einen CCS Prozess muss dieses fiir den Transport kom-
primiert werden. Der Ubliche Druck der Komprimierung liegt zwischen 10 und 80 Megapascal.
Der Transport des Kohlendioxids ist (iber Pipelinesysteme oder per Schiff angedacht. CO2-
Transport Uber Pipelines wird bereits in den USA fir die Erddlindustrie genutzt. Das beste-
hende Netz hat AusmaRe von (iber 2500 km. Die Bereitstellung des CO; (iber den Seeweg be-
findet sich hingegen noch in den Anfangen der Entwicklung. Die wenigen Gastanker, die fir

den CO>2-Transport bestimmt sind, beférdern dieses hauptsachlich aus Ammoniakherstel-



lungsstatten, wo COz als Nebenprodukt entsteht. Diese sind jedoch fiir den Transport der er-
heblichen Mengen aus CCS-Technologien aufgrund ihrer GroRRe nicht geeignet. Die Umriistung
von anderen Flussiggastanker auf CO2 bedeutet nur einen geringen logistischen Aufwand. Da-
bei kénnen Transportkapazitat von Gber 200 000 m? pro Schiff erreicht werden. [16] Als Alter-
native zu den oben genannten Moglichkeiten kann das Gas auch per LKW oder Zug befordert

werden, jedoch ist die geringere Transportkapazitat moglicherweise kritisch zu betrachten.

2.2.2) Speicherung

Die Lagerung von CO2 kann in geologische und ozeanische Speicherung unterschieden wer-
den. Die Anforderungen an die geologische Speicherung sind ausreichende Zuganglichkeit,
eine grolle Aufnahmekapazitat von CO> und die Langzeitspeicherfdahigkeit der Speicherstatte.
In Frage kommen aufgelassene Ol- und Gasfelder ((1) siehe Abbildung 12) sowie tiefe Salz-
bergwerke am Festland (3b) oder auf offener See (3a). Das COz kann auch zur verbesserten
Ol- und Gasgewinnung (2) sowie Methangewinnung aus Kohleflétze (4) genutzt werden. Fir
die Lagerung ist eine flr das CO2 undurchdringliche, abdichtende Schicht wichtig. Hierzu eig-
nen sich aufgelassene Ol- und Gasfelder, da die fossilen Energietriger dort bereits Jahrtau-

sende dicht unter Verschluss sind. [16]

Produced oil or gas
= Injected CO,

SRS Stored CO,

Abbildung 9: Geologische Speicherung von CO; [16].
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Kritisch sind die Speicherkapazitat und erhebliche Umweltauswirkungen der geologischen
Speicherung zu beurteilen. Nach wenigen Jahren geologischer Speicherung kénnten die Spei-
cherkapazititen aufgebraucht sein. AuRerdem sind die Auswirkungen auf Mensch und Um-
welt bei einem tatsachlichen Gasleck nicht abzusehen. Darliber hinaus gibt es Beflirchtungen,
das Erdbebenrisiko mittels der Speicherung zu erhdéhen, da Mikroerdbeben in Bereichen der
Speicherungen bereits verzeichnet werden. [16] In Osterreich und ebenso in Deutschland ist

die geologische Speicherung von CO schon seit dem Jahr 2011 verboten.

Ozeanische Speicherung von CO; bezeichnet die Lagerung des Treibhausgases in den Welt-
meeren. 70% der Erdoberflache ist von Wasser bedeckt und bei einer Maximaltiefe von bis zu
3800 Meter konnten die Weltmeere das gesamte anthropogene Kohlendioxid aufnehmen.
Das Speicherpotential Ubersteigt darliber hinaus sogar alle noch Ubrig gebliebenen fossilen
Ressourcen der Erde. Jedoch findet ein stetiger Gleichgewichtsaustausch mit der Atmosphare
statt. Eine Injektion des Kohlendioxids wiirde dadurch nur eine verspdtete Freisetzung in die
Atmosphdre bedeuten. Zusatzlich haben die Weltmeere aufgrund des Gleichgewichtsaustau-
sches inden letzten 200 Jahren bereits grofle Mengen an anthropogenem CO> aufgenommen.
Eine PH-Wertanderung von 0,1 im Gegensatz zu vorindustriellen Zeiten ist eine bereits mess-
bare Folge. Ein einfaches Einbringen des Kohlendioxids ist daher ungeeignet. Jedoch herrscht
ab einer Tiefe von 3000 Meter so hoher Druck, dass CO2 eine hohere Dichte als Wasserbesitzt.
Ab dieser Tiefe bleibe das CO: in flissiger Form auf dem Meeresboden und bilde sogenannte
Kohlendioxidseen aus (siehe Abbildung 9). Mittels Pipelines oder Tanker kdnnte das CO: Vor-
ort gebracht werden. Praktisch durchgefiihrt wird diese Form der Speicherung noch nicht. Die

Auswirkungen auf Tiefseebiotope sind jedenfalls negativ einzuschatzen. [16]
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Abbildung 10: Transport iiber Pipelines oder Tanker zur Ozeanischen Speicherung von CO; in Kohlendioxidseen [16].

Eine weitere Moglichkeit der ozeanischen Speicherung ist die Karbonatisierung von Minera-
lienund deren Auflésen im Meerwasser. Mogliche Bindungspartner sind Kalzium, Natrium und
Magnesium. Das CO2 ware mit dieser Methode fiir mehr als 10 000 Jahre gespeichert, bis es
letztendlich zu dissoziieren beginnen wiirde. Der PH-Wert des Meeres wirde sich nur minimal
andern. Die Menge an Mineralien, die benétigt wird, um ausreichend CO2 zu binden, istjedoch

erheblich. [16]

2.2.3) Nutzung

Dadie Auswirkungen der Speicherung oft nicht abzusehen sind und esin einigen Landern auch
verboten ist, ware die kommerzielle Nutzung von CO; zu praferieren.

Wie schon oben beschrieben, besteht eine Méglichkeit der CO»2-Speicherung darin, Mineralien
zu karbonisieren. Zwar wiirden groBe Mengen an Mineralien gebraucht werden, jedoch
konnte das Reaktionsprodukt abseits von sicherer Speicherung des Kohlendioxids auch ander-
weitig genutzt werden. Es eignet sich als Flllmaterial fir Strafen und Bergbau sowie als Bo-
denverbesserer und als Basismaterial fir Diinger. [16]

CO2, welches derzeit noch durch Entkarbonisierung von Gesteinen oder aus Erdgasfeldern ge-
wonnen wird, kommt in vielen Prozessen zur Anwendung. Dieses konnte durch CCS-CO; er-

setzt werden. Viele der Einsatzmoglichkeiten stammen aus der chemischen Industrie. Dabei
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handelt es sich beispielsweise um die Methanol- und Harnstoffgewinnung, sowie die Anwen-
dung als KiihImittel in Kiihlsystemen oder als Inertgas in der Lebensmittelverpackungsindust-
rie und in der Schweiftechnik. Dariber hinaus findet es Gebrauch in der Getrankeindustrie,
fir Feuerloscher, zur Wasserbehandlung, im Gartenbau, zur Herstellung von Kalziumcarbonat
fur die Papierindustrie und fiir verbesserte Olférderung (hauptsichlich in den USA ange-

wandt). [16]

Die Nachteile obiger Anwendungen sind einerseits, dass die benétigte Menge an COz nur ei-
nen Bruchteil der anthropogenen Emissionen darstellt. Andererseits wahrt die Dauer, welche
das Kohlendioxid tatsachlich gespeichert wird, durch die geringe Produktlebensdauer nur
kurz. Aus diesem Grund wird an neuen Technologien geforscht, speziell um das erhohte CO»-
Angebotspotential durch CCS nutzen zu kénnen. Grol3es Interesse besteht an der Herstellung
von Polymeren auf CO2-Basis. Kohlendioxid wird verwendet um Polymerbausteine wie Isocya-
nate, Dimethylcarbonate oder cyclische Carbonate herzustellen und kann dann zu verschie-

denen Kunstoffen weitersynthetisiert werden. [17]

Weitere Moglichkeiten der Nutzung bestehen in der Gewinnung von fllssigen Treibstoffen.
Beispielsweise kann Methanol aus der Reaktion von Kohlendioxid und Wasserstoff gewonne-
nen werden. Aus CO2 kann aullerdem Biomasse Uiber Photosynthese in Algenkulturen oder
Gewachshausern hergestellt werden. Wichtig fir eine sinnvolle Nutzung von CO; als Treibstoff
oder Biomasse ist es, die Aufbereitung auf Basis erneuerbarer Energien zu gewahrleisten. An-
dernfalls ist der Einsatz von CSS zur Treibstoffherstellung als CO2-ReduktionsmalRnahme nicht
gewabhrleistet, da es zu einer zusatzlichen Emissionsbelastung durch das Abscheiden des CO;

kommt. [16]

Ein vielversprechender Anwendungsfall ist die Herstellung von Ameisensaure aus CO2 und
Wasserstoff. Der Vorteil dieser Sdure gegeniber Wasserstoff ist die problemlose und unge-
fahrliche Transportierbarkeit, Speicherung und Lagerung. Ameisensdure kann nicht nur bei
der Herstellung von Blausdure, Oxalsaure oder der Nutzung als Reduktionsmittel bei Lotpro-

zessen verwendet werden. Die Saure lasstsich auch liber Brennstoffzellen direkt zu Energie
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umsetzen oder wieder zu Wasserstoff spalten, wobei sie als reversibles Transport- und Lager-
medium dient. Der einzige Kritikpunkt ist die relativ geringe Speicherdichte der Ameisensaure

im Gegensatz zu anderen Speichermedien. [17]

2.3) Chemical Looping Combustion

Chemical Looping Combustion gehort zu den CCS-Technologien zweiter Generation. Dieses ist
eines der effizientesten CO2-Abscheidekonzepte. Die Kosten pro vermiedener Tonne CO2, wel-
che sonstin die Atmosphare gelangen wiirde, betrage zwischen 7 und 13 €. Andere CCS-Tech-

nologien verursachen anndahernd doppelt so hohe Kosten in der CO2-Abscheidung. [18]

2.3.1) Grundlagen

Chemical Looping Combustion gehort zu den ,,Unmixed Combustion” Technologien, welche
sich durch keine direkte Luftbeteiligung an der Verbrennung kennzeichnen. Dies wird durch
die Verwendung eines Luftreaktors (Air Reactor, AR) und eines Brennstoffreaktor (Fuel Reac-
tor, FR) gewahrleistet (siehe Abbildung 11). Im Luftreaktor wird Uber einen sogenannten Sau-
erstofftrager, welcher aus einem Metalloxid besteht, Sauerstoff aus der Luft aufgenommen
(Formel 2). Die Brennstoffzusammensetzung (C,H,,, OP) gibt Informationen Uber die bendtig-
ten Mengen an Sauerstoff und Metalloxid (Mex). AHo ist die Reaktionsenthalpie und gibt die

Warme an, welche sich aufgrund der Reaktionsfiihrung ergibt. [19]

(2n+m —p)Me,0,_, +(n+

m
Co )02 — (2n+m—p) Me,0,,+ AHo  (Formel2)

N[

Es handelt sich hierbei um eine exotherme Reaktion bei der Warme im Reaktionsraum frei
wird. Das Temperaturniveau istvon der Art des Sauerstofftragers abhangig. Der aufoxidierte
Sauerstofftrager wird anschlieBend zum Brennstoffreaktor transportiert. Unter Zugabe von
Brennstoff gibt der Sauerstofftrager einen Teil des gespeicherten Sauerstoffs (iber die Reak-
tion mit dem Brennstoff ab und es findet eine Verbrennung mit reinem Sauerstoff statt (For-

mel 3).

CoHy 0, + 2n+ m —p) Me, 0, — n €O, + m H,0+(2n + m —p) Me, (Formel3)
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Essentiell fir den Prozess ist die Trennung der Gasatmospharen der beiden Reaktoren. So
kommt der Brennstoff nie in Kontakt mit Luft und daher besteht das Abgas im Brennstoffre-
aktor —je nach Brennstoff — nur aus CO2 und Wasserdampf. Der Wasserdampf kann durch ein
Temperartursenken auskondensiert werden. Dadurch kann hochkonzentriertes CO2 gewon-
nen werden. Die Menge an gewonnener Warme bleibt gleichwie bei der konventionellen Ver-

brennung, obwohl der Prozess auf zwei Reaktoren aufgeteilt ist. [19]

N,, O, €o,, H,0
Me O
X Yy N
Luft- Brennstoff-
reaktor reaktor
Me O
x y-1

| I

Luft Brennstoff

Abbildung 11: Schematischer Aufbau von Chemical Looping Combustion Prozessen.

Tatsadchlichist der Prozess des Chemical Looping Combustion mit gasformigen Brennstoffen
schon weit erforscht. GroBerer Forschungsbedarf besteht noch bei der Verwendung von fes-
ten Brennstoffen, welche bei der Reduktion des anthropogenen KohlendioxidausstoRes groRe
Vorteile bringen wiirde. Mogliche Brennstoffe, die in grolen Mengen zur Verfligung stehen,
sind Kohle, Petrolkoks und biogene Brennstoffe. Das Hauptproblem bei CLC mit festen Brenn-
stoffen ist, dass diese im Gegensatz zu gasférmigen nicht direkt mit dem Sauerstofftrager re-
agieren. Eine Entgasung und Vergasung des Brennstoffes im Brennstoffreaktor ist vor der Oxi-
dation notwendig. Ein entstandenes Vergasungsprodukt — bestehend aus Kohlenmonoxid,
Wasserstoff sowie hoheren Kohlenwasserstoffen —kann mit dem Sauerstofftrager reagieren.
Die Reaktion zwischen Sauerstofftrager und Gas lduft bei den hohen Temperaturen sehr
schnell ab. Dementsprechend beeinflusst die Vergasung die Geschwindigkeit des CLC Prozes-
ses am meisten. Jedoch findet die Vergasung bei der hohen Temperatur und der kohlenmo-

noxidarmen Atmosphédre schneller als konventionelle Vergasung statt. [20]

-15-



Ein ausreichender Kontakt zwischen Sauerstofftrager und Gas, erreicht durch gute Durchmi-
schung und genug Oberfldache, sowie eine ausreichend lange Verweilzeit wird sowohl bei fes-
ten als auch bei gasférmigen Brennstoffen bendtigt. Somit kann optimaler Umsatz erreicht
und Austrag von nicht verbranntem Brennstoff verhindert werden. Die genannten Anforde-
rungen lassensich am besten in Wirbelschichten (siehe Kapitel 2.4) realisieren. Aus diesem
Grund werden nahezu alle CLC-Reaktoren als Zweibettwirbelschichten ausgefihrt. Die Auftei-
lung in Brennstoffreaktor und Luftreaktor wird in diesem Fall tiber zwei Wirbelschichten ge-

wahrleistet. [21]

Das erste Patent zur Verbrennung in zwei verbundenen Wirbelschichten wurde bereits 1954
von Levis und Gilliland eingereicht. Dieses Prinzip wird bei den ersten CLC-Versuchsanlagen
Ubernommen und der groRe Einfluss, des Sauerstofftragers im Zusammenspiel mit Brennstoff
auf den Erfolg des Prozesses, wird gezeigt. Ein weiterer wichtiger Einflussfaktor beim Design
einer Anlageist die Zirkulationsrate des Bettmaterials, da sowohl der Sauerstofftransport als

auch der Warmetransport abhangig von diesem sind. [22]

2.3.2) Sauerstofftrager

Unverzichtbar fir den Prozess des Chemical Looping Combustion ist der sogenannte Sauer-
stofftrager, abgekirzt OCfir ,,OxygenCarrier”. Diesertransportiert den aufgenommenen Sau-
erstoff sowie Warme vom AR in den FR. Als Basis Uiblicher Sauerstofftrager werden CuO, CdO,
NiO, Mn;03, Fe203, und CoO identifiziert. Oft werden diese mit inerten Zusatzstoffen oder
durch das Verbinden mit einer Tragermatrix verbessert. Die wichtigsten Eigenschaften des

Sauerstofftragers sind [23]:

e Hohe Reaktionsraten bei der Aufnahme und Abgabe von Sauerstoff
e Widerstand gegen Kohlenstoff- und Ascheablagerungen

o Zyklenstabilitdt und hohe Lebensdauer

e Hohe mechanische Widerstandskraft

e Preis und Umweltvertraglichkeit

e Gute Fluidisierungseigenschaften fir Wirbelschichten
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Ein wichtiger Parameter ist die Sauerstofftransportkapazitdt Ro(Formel 4). Diese berechnet
sich aus der Masse mo des vollstandig aufoxidierten Sauerstofftragers und der Masse m, des
reduzierten Sauerstofftrigers. Dieser gibt an wie viel Oz transportiert werden kann. Ubliche
Werte von Ro liegen zwischen 0,01 und 0,2, wobei CaSOs eine grolle Ausnahme bildet (siehe

Abbildung 12). [24]

R = m, —m,
o~ m, (Formel 4)
CaSO,/CaS ————— 1047
Co,0,/Co 1 ] 0.27
Co,0,/Co0 {——1 0.067
CoO/Co ———— Jo2r
CuO/Cu A ] 0.20

CuO/Cu0 1——1 0.10
Cu,0/Cu {7 o
CuAl,0,/Cu. ALLO, /"7 0.089
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Abbildung 12: Sauerstofftransport Kapazitdt von verschieden REDOX-Systemen [20].

Da die Verwendung des richtigen Sauerstofftragers einer der wichtigsten Einflussfaktoren auf
den CLC-Prozess darstellt und dieser bei verschieden Temperaturbereichen und Brennstoffen

unterschiedlich wirksam ist, wird sehr viel in diesem Bereich geforscht. [24]

Kupferbasierte Sauerstofftrager zeigen eine hohe Reaktionsrate und Sauerstofftransportka-
pazitat, jedoch weisen diese einen zu geringen Schmelzpunkt auf, um sie ohne Vorbehandlung
einsetzen zu konnen. Bei Uber 800°C bildet sich Agglomeration des Bettmaterials und dies
macht eine Fluidisierung schwierig. Mit Zusatzstoffen wie Al03 konnte der Temperaturbe-
reich jedoch auf bis zu 950°C erweitert werden. Eisenbasierte Sauerstofftrager bieten interes-

sante und billige Moglichkeiten. Sie zeigen hohe Reaktivitat, ausreichende Sauerstoffkapazitat
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und sind im Gegensatz zu vielen anderen Sauerstofftragern ungiftig. Obwohl diese ausrei-
chend hohe Umsetzungsraten von Wasserstoff und Kohlenmonoxid bieten, fallen die Ergeb-
nisse mit Methan gering aus.[24] Manganbasierte Sauerstofftrager liefern beim Abscheide-
grad von CO; bei festen Brennstoff bessere Ergebnisse wie eisenbasierte, zeigen jedoch ver-
ringerte Zeitstandfestigkeit. Nach wenigen Einsatzstunden werden Feinpartikel ausgetragen
und der Partikeldurchmesser verringert sich mit fortschreitender Einsatzdauer. [20] Obwohl
kobaltbasierte Sauerstofftrager theoretisch geeignete Eigenschaften fiir CLC aufweisen, sind
Preis, Umweltunvertraglichkeit und die Instabilitdt bei Gber 900°C Griinde, weshalb sich nur

wenige Arbeiten mit ihnen befassen. [24]

In groRem Interesse stehen auch Sauerstofftrager, welche in der Natur in der benétigten Zu-
sammensetzung als Erz vorkommen oder nur wenig Bearbeitungsaufwand erfordern. Zu die-
sen zahlen beispielsweise lImenit — ein Titaneisenoxid, welches hohe mechanische Stabilitat
zu einem geringen Preis bietet. [25] Ebenfalls gehoren zu dieser Gruppe der Sauerstofftrager
frisches Eisenerz, welches hauptsachlich aus Hamatit besteht, sowie verschiedene Mangan-
erze, welche (iberaus vielversprechende Ergebnisse liefern, jedoch geringe mechanische Sta-
bilitdt aufweisen. Sauerstofftrager aus Abfallprodukten des Stahlwalzens und der Aluminium-
produktion sind beispielweise auch im Einsatz. Diese sind jedoch aufgrund geringer Umset-
zungsraten von Hz und CO nicht praktikabel. Aus einem natirlichen Anhydrit gewonnenes
CaS04 besitzt eine der hochsten Sauerstofftransportkapazitaten bei geringen Kosten. Freige-
wordener Schwefel im Abgas bereitet beim Prozess jedoch Schwierigkeiten. [24, 26] In dieser

Arbeit stehen norwegisches lImenit sowie Braunit, ein Manganerz, im Vordergrund.
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2.3.3) Chemical-looping with oxygen uncoupling

»Chemical-looping with oxygen uncoupling” oder abgekiirzt CLOU beschreibt eine Art von Sau-
erstofftrager um feste Brennstoffe besser umzusetzen. Wie schon im Kapitel 2.3.1 erwahnt,
ist der Nachteil an festen Brennstoffen, dass zuerst eine Vergasung stattfinden muss, bevor
diese umgesetzt werden konnen. Der Vorteil dieser Sauerstofftrager ist, dass sie einenTeil des
gespeicherten Sauerstoffs alleine durch Temperatureinwirkung und durch Vorhandensein ei-
ner sauerstofffreien Atmosphare abgeben konnen. Dies ermdglicht dem Brennstoff direkt mit
dem entstandenen Sauerstoff heterogen zu reagieren. Eine Vergasung des Brennstoffes ist
nicht mehr notwendig, wobei etwaige Vergasungszwischenprodukte ebenfalls mit dem CLOU-

Sauerstoff reagieren wiirden (siehe Abbildung 13). [22, 27]
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Abbildung 13: Die Eigenschaften von Clou-Sauerstofftréigern Sauerstoff abzugeben, welcher direkt mit dem Brennstoff rea-
giert [21].

Die Anforderungen an einen CLOU-OC sind hoch. Dieser muss reversibel Sauerstoff bei hohen
Temperaturen binden und einen geeigneten Gleichgewichtssauerstoffpartialdruck besitzen,
um den Sauerstoff im FR bei den herrschenden Bedingungen wieder freisetzen zu kénnen.

Unter anderem werden folgende drei Reaktionspaare mit CLOU-Effekt identifiziert:

CuO/Cuz0, Mn203/Mn304, und Co304/Co0. [22]

Die Materialien haben eine unterschiedlich hohe Sauerstofftransportkapazitat, wobei der

CLOU-Sauerstoff nur einen Teil des gespeicherten Sauerstoffs am OC ausmacht. Diesen Anteil
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kénnen die Sauerstofftrager jedoch nur unter bestimmten Bedingungen abgeben. Der Rest an
gebundenem Sauerstoff des OC reagiert konventionell mit den Brennstoffgasen. Eine Erfor-
schung von geeigneten CLOU-Sauerstofftragern ist fir CLC mit festen Brennstoffen essentiell.

In dieser Arbeit wird Braunit, ein Manganerz mit CLOU-Eigenschaften, untersucht.

2.4) Wirbelschichttechnik

Die Wirbelschicht gehort zu den wichtigsten verfahrenstechnischen Reaktorkonzepten und
weist eine Uiberaus gute Feststoffdurchmischung auf. Von Vorteil fiir Reaktionen ist weiters
der hohe Warmelibergang und ein ausgewogener Gas/Feststoffkontakt. Der Feststoff in einer
Wirbelschicht wird Bettmaterial genannt und in Form von Partikeln mit einem Gasstrom flui-
disiert. Dadurch erhoht sichdas Bettvolumen und die Partikel beginnen im Reaktorraum unter
erhohter Impulsibertragung zu wirbeln. Oben genannte Eigenschaften machen Wirbelschich-
ten zu dem bevorzugten Reaktorkonzept bei der Auslegung einer Chemical Looping Combus-
tion Anlage. Andere Anwendungen sind beispielsweise physikalische Prozesse wie Mischen,
Klassieren, Trocknen sowie Heizen und Kihlen von Feststoffen. AuRerdem sind Wirbelschich-
ten auch fir chemische Prozesse geeignet. Hier lassen sich Verbrennung, Pyrolyse, Kalzinie-

rung, Gasreinigung und Gas-Feststoff-Reaktionen als Anwendungen nennen. [28]

2.4.1) Bettmaterialeigenschaften und Geldartklassen

Die Bettmaterialeigenschaften der Wirbelschicht sind einflussreiche Faktoren fiir den Betrieb.
Das Verhalten der Partikel unter einem anstromenden Gas verdandert sich je nach Struktur,
Dichte und Oberflache. Um Partikeleigenschaften zu definieren wird das Haufwerk der Partikel
betrachtet, da sich die Einzelpartikel teilweise stark in Form und GréRe unterscheiden. Die
wichtigsten Kennwerte fiir Haufwerk sind der durchschnittliche Durchmesser von Einzelparti-

keln, die Partikeldichte, die Schiittdichte sowie die Porositdt und der Formfaktor. [29]

Der Durchmesser von Partikeln aus einem Haufwerk kann auf unterschiedliche Arten be-
stimmt werden. In der Wirbelschichttechnik werden zumeist Siebanalysen verwendet. Mit
den aus diesen Analysen gewonnenen Verteilungen der PartikelgroRe konnen verschiedene
Aquivalenzdurchmesser (siehe Tabelle 1) bestimmt werden, welche jeweils auf eine Partikelei-

genschaft speziell eingehen. [30]
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Tabelle 1: Auflistung wichtiger Aquivalenzdurchmesser mit Eigenschaften.

Aquivalenzdurchmesser Zeichen Eigenschaft
Siebdurchmesser do Siebquadratbreite bei der Partikel
durchfallen
Volumenbezogener Durchmesser dy Durf:hmesserfur emg Kugellmlt
gleichen Volumen wie Partikel
Durch fir eine Kugel mi
Oberflachenbezogener Durchmesser ds ure me§ser ureme" ugel mit
gleicher Oberflache
Oberflachen/Volumenbezogener Durchmesser dev Dulc:enrﬁ:soss;ref:gcer:eK/u\g/Ce):J?T:teilel—

Hierbei ist der Sauterdurchmesser dsy von besonderem Interesse, da er fiir die Wirbelschicht-
technik relevante Eigenschaften angibt. Dieserlasstsich fir kugelférmige Partikel (Formel 5)
durch den Siebdurchmesser dp darstellen. Fir anndhernd kugelférmige Partikel (Formel 6)

fliet zusatzlich der Formfaktor 1 in die Berechnungen mit ein.

Kugelformig: dg, = dp (Formel 5)

Annahernd Kugelformig: dg, ~ dp - Y (Formel 6)

Der Formfaktor 1 (Formel 7) gibt die Ahnlichkeit des Partikels zu einer Kugel an und nimmt

Werte zwischen null und eins an. Beim Wert eins liegt eine perfekte Kugelform vor.

QU
<
N

Y = di;’ = d_sz (Formel 7)

Die Dichte des Materials hat erheblichen Einfluss auf die Fluidisierungseigenschaften der Wir-
belschicht. Es wird zwischen der Partikeldichte pr und der Schiittdichte psunterschieden. Die
Partikeldichte gibt die Masse des Partikels bezogen auf ein Volumen ohne Leerstellen oder
Licken an. Hingegen beschreibt die Schittdichte die Masse der Partikel, welche als Haufwerk
von einer genormten Hohe in ein vorhandenes Volumen rieseln. Durch die entstehenden Li-
cken zwischen den Partikeln, die sich nicht optimal stapeln, istdie Schiittdichte eines Materials
immer niedriger als die Partikeldichte.

Ein wichtiger Kennwert ist die Porositdt der Schittung & (Formel 8). Diese gibt an, wie viel
freies Volumen zwischen den Partikeln liegt, also wie eng die Partikel gepackt sind. Bei stei-

gender Fluidisierung einer Wirbelschicht steigt die Porositat der Schittung an.
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(Formel 8)

Eine wichtige Einteilung fir Bettmaterialien in der Wirbelschichttechnik wird tber ihre Geld-
artklassen erreicht (siehe Abbildung 14). Verschiedene Schiittgiiter werden nach ihrer Fluidi-
sierbarkeit eingeteilt. Die Einflussparameter auf die Geldartklassen sind die PartikelgroRe und

die Dichtedifferenz zwischen Gas und Feststoff. [31]
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Abbildung 14: Geldartklasseneinteilung von Partikeln in der Wirbelschichttechnik [32].

Gruppe C: Zu dieser Geldartgruppe gehoren vor allem Schiittgiiter kleiner PartikelgroRe. Die
kohdsiven Krafte der Partikel stehen im Vordergrund und eine Fluidisierung gestaltet sich so-
mit als sehr schwierig. Die Zwischenpartikelkrdfte sind so stark, dass das Bettmaterial dazu
neigt Agglomerationen zu bilden. Die Partikel der Geldartklasse C haben nur wenig Bedeutung

fir die Wirbelschichttechnik.

Gruppe A: Bettmaterialen der Gruppe A weisen weniger kohdsive Krafte auf und erreichen bei
Expansion des Bettes eine relativ homogene Verteilung. Materialien dieser Klasse eignen sich

Ublicherweise fir Wirbelschichtanwendungen.
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Gruppe B: Bei Gruppe B treten die Zwischenpartikelkrafte in den Hintergrund und Tragheits-
krafte gewinnen an Einfluss. Die Expansion des Bettmaterials wird hauptsachlich durch Bla-

senbildung gewahrleistet und es wird eine gute Feststoffdurchmischung erreicht.

Gruppe D: Bei Bettmaterialien der Gruppe D handelt es sich um sehr grolRe Partikel — groRer
als Imm. Diese lassen sich wegen auftretenden Kurzschlussstromungen nur sehr schwer flui-
disieren. Bei erfolgreicher Fluidisierung entstehen groRRe Blasen durch Blasenwachstum, wel-
che an der Oberflache des Bettes zerplatzen und ungewollte Nebeneffekte auslésen konnen.
Die Materialien dieser Klasse eigenen sich weniger gut fir Anwendung in der Wirbelschicht-

technik. [31]

2.4.2) Formen der Wirbelschicht

Abgesehen von den Partikeleigenschaften des Bettmaterials ist auBerdem die Geschwindig-
keit der Fluidisierungsstromung von groRer Bedeutung fiir die Ausbildungsform der Wirbel-
schicht. Als messbare und berechenbare Geschwindigkeit wird in der Wirbelschichttechnik die
Leerrohrgeschwindigkeit U herangezogen (siehe Formel 9). Berechnet wird die Leerrohrge-
schwindigkeit Giber den gasférmigen Fluidstrom V und der Querschnittsfliche A der Wirbel-

schicht.

U v ( 19)
— — Forme
A

Wichtige Grenzgeschwindigkeiten, welche U erreichen kann, sind die Lockerungsgeschwindig-
keit Ui, bis zu welcher noch ein Festbett besteht, und die Schwebegeschwindigkeit Us, bei

welcher ein Partikelaustrag aus der Wirbelschicht beginnt.

Wenn das Bettmaterial fluidisiert wird, expandiert es bis zum Erreichen der Lockerungsge-
schwindigkeit nur minimal (siehe Abbildung 15). Es wird auch von Festbett (a) gesprochen, da
der Gasstrom nicht gro8 genug ist, das Bett in Bewegung zu setzen. Sobald die Geschwindig-
keit die Lockerungsgeschwindigkeit erreicht, expandiert das Bett homogen (b). Bei Erhéhung
der Geschwindigkeit bilden sich im Bett aufsteigende Gasblasen und man spricht von einer

blasenbildenden Wirbelschicht (c). Bei weiterer Steigerung der Geschwindigkeit wachst die
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GroRe der Blasen und es entsteht eine pulsierende oder stoflende Wirbelschicht (d). Diese
Blasen konnen fast den gesamten Querschnitt der Wirbelschicht einnehmen. Ist nahezu
Schwebegeschwindigkeit erreicht, spricht man von schnellen Wirbelschichten (e). Hier findet
Partikelaustrag statt, wobei dieser flir gewohnlich abgeschiedenund dann zurlickgefiihrt wird.
Bei Geschwindigkeiten jenseits der Schwebegeschwindigkeit wandelt sich die Wirbelschicht
zu pneumatischem Transport (f) um. Es ist keine Wirbelschicht mehr zu erkennen, die Mehr-
zahl der Partikel wird ausgetragenund die Partikelkonzentration Gber den Querschnitt istsehr
gering. Die Anwendungen in der Wirbelschichttechnik werden durch die Falle (b) und (e) ab-

gegrenzt. [33]

\

/

T

U=, U=, U=, U=, U=Us U=ls

Abbildung 15: Ausbildungsformen von Wirbelschichten abhdngig von dem Gasvolumenstrom (adaptiert von [29]).
2.4.3) Wichtige Kennzahlen und Diagramme
Um Berechnungen in der Wirbelschichttechnik durchzufiihren, gibt es einige wichtige dimen-

sionslose Kennzahlen (siehe Tabelle 2) sowie empirisch entwickelte Diagramme (siehe Abbil-

dung 16), welche viele Wirbelschichtzustdande beschreiben. Zur Berechnung sind 7, die dyna-

mische Viskositat, und Py die Dichte des Gases, notwendig. Die restlichen Variablen sind aus

vorherigen Kapiteln bekannt.
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Tabelle 2: Wichtige Dimensionslose Kennzahlen in der Wirbelschichttechnik [29].

Dimensionslose Kennzahl Formel Erklarung
Reynolds-Zahi Re — sV Py VerhaltmsTragh.eltskrafte zuZug
Ng krafte
cde3 - _ ] o . . .
Archimedes-zahl Ar = Pg " Qsy (p; pg) g VerhaltmsAuftrleb:skrafte zu Rei
Mg bungskrafte
Q-7ahl . U? 'sz Dimensionslose Leerrohrge-
o ng* (op —Pg)* g schwindigkeit
Froud-Zahl Fr— Verhaltnis Tragheultskrafte zu
g-d, Schwerkrafte

Die dimensionslosen Kennzahlen konnen zum Berechnen und Auslegen von Wirbelschichten

verwendet werden. Da diese Berechnungsformeln empirische Konstanten beinhalten, ist die

Benutzung von Zustandsdiagrammen ebenfalls moglich und gestaltet sich oft einfacher. Aus

diesem Grund wird im Folgenden ausschlieRlich auf die Verwendung der Zustandsdiagramme

eingegangen. Um den Wirbelschichtzustandspunkt in einem der Diagramme zu bestimmen,

sind die dimensionslosen Kennzahlen aus Tabelle 2 erforderlich. Zu beachten ist, dass sich die

Zustandsdiagramme ebenfalls aus empirischer Untersuchung verschiedenster Wirbelschicht-

anwendungen ergeben. Die Verwendung von ungewohnlichen Bettmaterialen und Gasen

kann daher zu realitdtsfernen Ergebnissen im Diagramm fihren.
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Abbildung 16: Reh-(links[29]) und Gracezustandsdiagramm (rechts [34]) zur Bestimmung von Fluidisierungszustédnden.

Die oben gezeigten Diagramme kodnnen, sofern die dimensionslosen Kennzahlen berechnet
werden, ebenfalls zum Auslegen oder Nachrechnen von Wirbelschichten benutzt werden. Au-
Rerdem konnen bei Verdanderung der Parameter die Versuchsausgange schneller beschrieben
und leichter vorausgesagt werden. Bei der Verwendung des Reh-Diagramms werden jeweils
zwei der vier dimensionslosen Kennzahlen bendétigt, um die Porositat, die Schwebegeschwin-

digkeit und die Lockerungsgeschwindigkeit im Diagramm zu ermitteln.

Mit Hilfe des Grace-Diagramms kdnnen zusatzlich Wirbelschichtformen (siehe Kapitel 2.4.2)
sowie die Geldartklassen (siehe Kapitel 2.4.1) abgelesen werden. Es sind jedoch vorherge-
hende Berechnungen von U* und d,* (siehe Abbildung 16 (rechts)) aus den dimensionslosen
Kennzahlen notwendig. Mit den Zustandsdiagrammen und den dimensionslosen Kennzahlen
konnen Fluidisierungszustande und Wirbelschichteigenschaften der CLC-Reaktoren ausgelegt

und nachgerechnet werden.
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2.5) Bestehende CLC-Anlagen

CLC-Anlagen werden nahezu aus-
schlieBlich als Wirbelschichten ausge-
flhrt. Es existieren auch Anwendungen
mit Festbettreaktoren, deren Gebrauch
ist jedoch eher selten und bringt erheb-
liche Nachteile gegeniber Wirbel-
schichtsystemen mit sich. Im Folgenden
wird auf den Aufbau jeweils einer CLC-
Anlage fir gasfoérmige und einer fir
feste Brennstoff eingegangen. Da viele
der CLC-Anlagen einen ahnlichen Auf-
bau besitzen, wird hier exemplarisch
der Aufbau der Versuchsanlagen der
Technischen Universitat Wien beschrie-
ben. Der Aufbau einer 120kW:n-Anlage
(siehe Abbildung 17) besteht aus zwei
Wirbelschichten — dem Luftreaktor und
dem Brennstoffreaktor — welche ge-
trennte Gasatmospharen besitzen. Die
Trennung findet (ber Zyklone und Si-

phons statt, welche eigens durch Was-

Abgas Luftreaktor

Luftreaktor

Abgas Brennstoffreaktor

Sek. Luft

Dampf

|

I

l

* Brennstoff
Prim. Luft | )
R B
—_— e o —_—— e

Dampf

——

Abbildung 17: Aufbau einer 120 kWth-Anlage fiir gasférmige
Brennstoff an der TUW (adaptiert von [35]).

serdampf fluidisiert werden, um Gasaustausch zwischen den Reaktoren zu verhindern. Der

Sauerstofftrager wird durch die Reaktoren im Kreis transportiert (gestrichelte griine Linie in

Abbildung 17) und liefert Sauerstoff und Warme vom Luftreaktor zum Brennstoffreaktor. In

den Zyklonen wird der Sauerstofftrager von dem Abgas getrennt. Die Brennstoffzugabe und

Verbrennung findet im Brennstoffreaktor unter Fluidisierung mit Wasserdampf statt. Das Ab-

gas des Brennstoffreaktors besteht nun nahezu ausschlief8lich aus Kohlendioxid und Wassers-

dampf. Die Anlage ist ausschlieRlich fiir gasférmige Brennstoffe konzipiert. Ubliche Brenn-

stoffe in dieser Anlage sind CHs4, CO2, CO, Hz, C3Hs oder CsH12. [35]
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Es befindet sich ebenfalls eine 80kW CLC-An-

,—p— Abgas FR I—n- Abgas AR
lage (siehe Abbildung 18) fiir feste Brennstoffe

an der TU Wien. Diese dhnelt im Aufbau der

oben beschriebenen Anlage. Sie besteht wie-

der aus Brennstoff- und Luftreaktor sowie

AR Zyklon

mehreren Zyklonen und Siphons mit eigener

FR Zyklon

Fluidisierung. Zusatzlichistim FR ein Gravitati-

) (

onsabscheider angebracht. Der groRte Unter-

schiedistjedoch die Einteilung des Brennstoff- b ¢

|—l-I]I]I]I]

reaktors in Verbrennungszonen. Dies istvoral- Dampf

lem deshalb wichtig, da feste Brennstoffe vor “{“(”*I ) C

der Verbrennung vergast werden missen, da Dampf

Luftreaktor AR

<

sonst keine Reaktion mit dem Sauerstofftrager

Brennstoffreaktor FR \

stattfinden kann. Der FR istin zwei Zonen auf- \ b ¢

Asche
entfernung

geteilt. Die untere Zone besteht aus einer bla- -
senbildenden Wirbelschicht, um dem Brenn- Dampf

yd
v
&,
Y

stoff ausreichend Verweilzeit zur Vergasung zu  Asche [

entfernung

Brennstoff

gewadhren. Die obere Zone erfahrt eine Quer- zugabe 8 —

schnittsverengung, um die Stromungsge-

gestaffelte Luftzugabe

Dampf

schwindigkeit zu erhéhen. Dies stellt sowohl

den Materialtransport als auch ausreichend

Kontakt zwischen Gas und Feststoff sicher. Die

blasenbildende Wirbelschicht geht somit in Asche
entfernung

eine schnelle Wirbelschicht Gber. Zu beachten
Abbildung 18: Aufbau einer 80kW CLC-Anlage fiir feste

sind die Feinascheabscheider an den Zyklonen Brennstoffe an der TU Wien (adaptiert von [36]).

sowie die Ascheentfernung am unteren Siphon. [36] Im Gegensatzzu gasformigen Brennstoffe
besitzen feste namlich einen Ascheanteil. Dieser besteht oft aus Metalloxiden wie Magnesi-
umoxid und Kalziumoxid, kann jedoch auch Schwermetalle enthalten. Dieser Ascheanteil kann
die Poren des Sauerstofftragers verkleben und verdiinnt auRerdem das Bettmaterial. Deshalb
ist in CLC-Anlagen fiir feste Brennstoffe eine Ascheabscheidung unbedingt erforderlich.

Ein zentraler Fokus der CLC-Forschung liegt derzeit auf der Umsetzung fester Brennstoffe. Es

gibt derzeit Uber 18 Pilotanlagen, welche eine Kapazitat Gber 10 kW erreichen [18]. Eine der
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grofRten Anlagen befindet sich an der TU Darmstadt mit einer Leistung von 1 MW [37]. Da der
Betrieb solch grolRer Anlagen stets teuer ist, besteht grofRes Interesse an der Umlegung der
Betriebsbedingungen auf kleinere Anlagen. Somit kénnen beispielweise Brennstoffe, Sauer-

stofftrager, Druckeinfliisse, Temperatureinflisse und Fluidisierungsraten realitatsnah und

kostenglinstiger getestet werden.
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3) Experimenteller Aufbau

3.1) Wirbelschichtreaktor

Im Rahmen dieser Arbeit wurde ein CLC-Batchreaktor (siehe Abbildung 19) verwendet. Das
Besondere an Batchreaktoren ist, dass fir den CLC-Betrieb nur ein einziger Reaktor benétigt
wird. Luftreaktor- und Brennstoffreaktorbetrieb werden abwechselnd simuliert. Dazu muss
lediglich das Gas der Fluidisierung der Wirbelschicht gewechselt werden.

Im AR-Betrieb stromt Luft, die mit einem Mass Flow Controller (MFC) geregelt wird, durch
einen 4-Wege-Kugelhahn (1) in einen Gasvorwarmer (2), welcher mit einer Heizschale (3) be-
heizt wird. Von dort tritt das vorgeheizte Gas in die Airbox (4) ein und fluidisiert das Bettma-
terial mittels eines Diisenbodens. Um die Betttemperatur moglichst exakt regeln zu konnen,
wird der Reaktor durch eine zusatzliche Heizschale (5) gewdrmt. Im Freeboard (6) erhoht sich
der Durchmesser des Reaktors, um Partikelaustrag zu verhindern. Nach dem Ausstromen aus
dem Reaktor findet eine katalytische Nachverbrennung (7) statt. Dabei werden etwaige um-
weltschddliche Reaktionsprodukte beseitigt. Der Modus des Batchreaktors kann auf FR-Be-
trieb gedndert werden, indem der 4-Wege-Kugelhahn auf Dampf umgeschaltet wird. Der
Dampf stromt denselben Weg entlang wie zuvor die Luft. Es wird nach kurzer Zeit eine sauer-
stofffreie Atmosphare geschaffen.Zudiesem Zeitpunkt ist der restliche im Reaktionsraum ver-
bliebene Sauerstoff jener, welcher am Sauerstofftrager gebunden ist. Mittels einer Forder-
schnecke (8) kann nun fester Brennstoff in den Reaktor beférdert werden. AuRerdem wird
Stickstoff Gber diese zugegeben, um ein Vermengen brennbarer Gase und Brennstoff vor dem
Reaktionsraum zu vermeiden. Dieser Stickstoffstrom wird dartiber hinaus in der Messtechnik
benotigt. Wichtig fiir die Abgasmessung ist der N2>-Tragergasstrom, da ohne diesen die Ge-
samtabgasmenge nicht quantifizierbar ware. Das entstehende Vakuum oder Unterdruck be-
einflusst aufgrund der geringen Abgasmenge die Messgasstrecke. Zusatzlichistin dem Reak-
tor ein Methan-MFC installiert, liber welches CLC mit gasformigen Brennstoffen durchgefiihrt

werden kann.
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Der Reaktor ist dafiir ausgelegt, blasenbildende Wirbelschichten zu erzeugen und dabei eine
moglichst groBe Bandbreite an Sauerstofftragern und Brennstoffen testen zu kénnen. Wich-
tige Prozessparameter — wie die Temperatur und die Fluidisierungstarke — konnen kontrolliert,
variiert oder konstant gehalten werden. Dies wird Uber eine Heizschalenregelung und Uber
die MFCs erreicht. Zusatzlich wird eine Feststoffprobeentnahme im laufendenden Betrieb
Uber einen senkbaren Kessel ermoglicht, um Messungen am Bettmaterial vorzunehmen. Die
Dosierung fester Brennstoffe wird Giber den Schneckenmotor gesteuert, bei dem Umdrehun-
gen pro Sekunde und Dauer eingestellt werden konnen. Dies macht die Anpassung der Schne-
cke an verschiedene Brennstoffe notwendig und es ist erforderlich, fiir jeden Brennstoff Pro-
beliterungen durchzufiihren. Der komplette Versuch wird Uber das Software-Programm
LabVIEW® gesteuert und aufgezeichnet. Eine genauere Beschreibung des Reaktors und dessen

Auslegung und Konstruktion ist bei Parzer [38] zu finden.

3.2) Adaptionen

Um die geplanten Versuche durchfiihren zu kénnen, wurden einige Adaptionen am Reaktor

getatigt. Diese werden im Folgenden kurz beschrieben.

-31-



3.2.1) Messstreckenwagen

Flr die Messung Zusammensetzung des Abgasstroms aus dem Batchreaktor wurde ein Mess-
streckenwagen zur Aufbereitung des Abgases entworfen (siehe Abbildung 20). Ein Bypass zum
Abgasauslass des Batchreaktors lasst sich tiber einen Kugelhahn 6ffnen. Eine Pumpe saugt das
Gas durch eine Kondensationskolonne und zwei Waschflaschen. Das auskondensierte Wasser
wird Uber eine Schlauchquetschpumpe aus der Kolonne in den Abfluss gepumpt. Eine der
Waschflaschenist mit Rapsmethylester gefiillt, um mogliche Teere oder héhere Kohlenwas-
serstoffe abzuscheiden. Die Kiihlung der Messstrecke wird Uber einen Kryostat der Marke
Haacke gewahrleistet. Die Leistung der Pumpe wird (iber einen nachgeschalteten Schwebe-
korper-Durchflussmesser geregelt. Ein weiterer wird zur exakten Einstellung der Probegas-
menge flr das Messgerat benutzt. Das 5-Komponenten Gasmessgerat,NGA 2000“ von Rose-
mount® wird verwendet, um die Konzentration von 02, CO32, H2, CO und CHa4 zu messen. Das
Signal wird an einen Computer weitergesendet und Uber LabVIEW® dargestellt und aufge-
zeichnet.

Abgas

Zweistufige-Waschflaschen Durchflussmesser Kamin

i I
= Wasserfalle J
Computer
omee A LX)
|

Staubfilter 5-Komponenten Gasmessgerat

Bypass

Kryostat

Kondensatskolonne

3

Schlauchquetschpumpe Abfluss

Abbildung 20: Schaltplan des Messstreckenwagens fiir die Abgasmessung.

3.2.2) Gasleitungen

Durch eine Neuverlegung von Gasleitungenldsstsicheine einfachere Prozessfiihrung und bes-
sere Bedienbarkeit erreichen. AuRerdem wurde das System von einer nahestehenden Anlage
entkoppelt und eine unabhidngige Gasversorgung gewahrleistet. Folgend werden fiir die be-

nutzten Gase, die Regelarmaturen und die Verwendungszwecke aufgelistet.

Luft:

o Fluidisierung des Bettes Uber ein MFC

-32-



e Nachverbrennungsluft Gber einen Durchflussmesser

e Kiihlung der Probeentnahme (ber einen Durchflussmesser

e Notfluidisierung tiber Dampfleitung fiir etwaige Stromausfalle
Stickstoff:

e zwei Druckmessdosenspulungen Uber einen Durchflussmesser

e Kihlung und Inertisierung der Probeentnahme Uber die Luftleitung

e Fluidisierung des Bettes Uber den Luft-MFC

e Spilung der Brennstoffforderung und der Schnecke (iber das N2-MFC

Wasserdampf:

e Fluidisierung des Bettes Uber ein Dampf-Durchflussmesser

Nach dem Verlegen der Schlauche zu den genannten Zugriffspunkten, werden die Anforde-
rungen an die Bedienbarkeit erfiillt. Uber ein Steuerboard (siehe Abbildung 21) wird das Ein-

stellen der Notfluidisierung und der Inertisierung durch Stickstoff ermdglicht.

Abbildung 21: Steuerungsboard der Gasleitungen.

3.2.3) Brennstoffzugaberohr

Der feste Brennstoff, welcher Uiber die Forderschnecke transportiert wird, fallt durch ein Rohr
in den Reaktor (siehe Abbildung 22). Dieses reicht bis ins Wirbelbett und wurde durch ein

kiirzeres ausgetauscht, um bessere Ergebnisse zu erreichen. Im Verlauf des Versuchsbetriebs
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wurde diese Adaption durchgefiihrt und ist somit nicht Bestandteil aller Versuche. Wie Abbil-
dung 22 zeigt, sind am langen Rohr die Auswirkungen der Verbrennung durch Rufl3bildung
(schwarz) und das Glattreiben durch die Partikel des Bettmaterials am unteren Ende (grau,
rechts) zu erkennen. Das kirzere Rohr soll nun den Brennstoff genau auf der Hohe der obers-

ten Schicht der wirbelnden Partikel einbringen.

Abbildung 22: Vergleich kurzes zu langem Brennstoffzugaberohr mit Gebrauchspuren.

3.3) Versuchsplanung

Das Ziel dieser Arbeit ist die Ubertragbarkeit der Ergebnisse des Batchreaktors auf groRere
Anlagen. Daher miissen zuvor wichtige Prozessparameter der Batchanlage und deren Einfluss
auf die Versuchsergebnisse identifiziert werden. Hiermit soll die Grundlage geschaffen wer-
den, um inweiterer Folge mit den Prozessparametern ein Up-scaling auf die Pilotanlagen mog-

lich zu machen.

Um den Einfluss der verschiedenen Prozessparameter zu quantifizieren, werden Versuche bei
variierenden Parametern durchgefiihrt. Getestet wird die Reaktion mittels der Prozesspara-

meter, die in Tabelle 3 ersichtlich sind.

Tabelle 3: Variierte Prozessparameter wihrend den Batchversuchen.

Prozessparameter Einheit Erklarung

Besitzen unterschiedliche Sauerstofftransport-

Artund Menge des Sauerstofftragers ke kapazitdten und Fluidisierungseigenschaften

Beeinflusst die Durchmischung und Ausbil-

Fluidisierungsmenge an Dampf kg/h dungsform der Wirbelschicht
Verschiedene Brennstoffe besitzen andere
Menge und Art des Brennstoffes kg Wechselwirkungen mit den OCs
Brennstoffzugabegeschwindigkeit ke/h Variiert M(?nge an Brennstoff, welche gleichzei-
tig umgesetzt werden muss
BesitztEi . . )
Betttemperatur °c esitzt Einfluss auf die Verbrennungund die Ab

gabe von Sauerstoff des OC
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3.3.1) Art und Menge des Sauerstofftragers

Bei den Versuchen kommen zwei verschiedene Sauerstofftrager zum Einsatz. Es werden nor-
wegisches lImenit (Eisen-Titanerz) und Braunit (Manganerz) verwendet. Der IImenit besteht
hauptsachlich aus Titaneisenoxid. Der Braunit hat hingegen einen Anteil von 70% Manganerz
und enthalt weiters Eisenoxid. Wichtige Eigenschaften der Sauerstofftrager werden in Tabelle

4 verglichen.

Tabelle 4: Wichtige Eigenschaften der verwendeten Sauerstofftrdger llmenit und Braunit verglichen.

Eigenschaften limenit Braunit Einheit
SauerstofftransportkapazitatR, | 0,05008 [39] | 0,06414 (berechnetmit [24]) kg/kg
Partikeldichte p,, 3800 3600 kg/m3
Schittdichte pg 2310 2170 kg/m3
Partikeldurchmesserdsy, 140 160 pum
CLou Nein Ja -
Verwendete Menge im Reaktor 2,5 2,6 kg

3.3.2) Fluidisierungsmenge

Es werden die Wasserdampffluidisierungen von 2, 3,5 und 5 kg/h im Brennstoffreaktorbetrieb
untersucht. Die Durchflussregelung durch den MFC findet bei 200°C und 1 bar Uberdruck statt.
Bei hoherer Fluidisierung in einer blasenbildenden Wirbelschicht steigt auch die Anzahl Bla-
sen. Dadurch kann eine erhohte Feststoffdurchmischung sowie ein besserer Gas-Feststoffkon-
takt erreicht werden. Zu hohe Fluidisierung verursacht jedoch Partikelaustrag aus der Wirbel-
schicht und eine zu geringe Gasverweilzeit, um Vergasungszwischenprodukte zu bilden und zu
oxidieren. AulRerdem erhoht sich die BlasengroRe, in denen kein Kontakt zwischen Gas und
Feststoff stattfindet. Die Sauerstofffluidisierung im AR-Betrieb wird nicht variiert, da diese kei-

nen unmittelbaren Einfluss auf die Verbrennung hat.

3.3.3) Menge und Art des Brennstoffes

Als Brennstoffe sind fiir die Versuche Holzpellets, Hihnermistpellets und Methan als gasfor-
miger Brennstoff vorgesehen. Pro Versuch wird 9,7g fester Brennstoff zugegeben, welches der
Masse an Holzpellets entspricht, die rechnerisch bei stdchiometrischer Verbrennung 10% des

verfigbaren Sauerstoffs von limenit verbraucht. Dies entspricht einem ¢ von 10 (siehe Kapitel
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4.1). Die aufgezahlten Brennstoffe sollen auf ihre unterschiedliche Reaktionsfahigkeit und
Kompatibilitdt mit den Sauerstofftragern untersucht werden. Das Methan weist eine Reinheit
von 99,995% auf. Die Brennstoffanalysen der festen Brennstoffe sind in folgender Tabelle an-

gegeben (siehe Tabelle 5).

Tabelle 5: Brennstoffanalyse der festen Brennstoffe.

Grole Einheit Holzpellets Hithnermistpellets
Wassergehalt Massen-% 7,2 9,1
Aschegehalt Massen-%-tr 0,2 25,4
Kohlenstoffgehalt Massen-%-tr 50,7 38,04
Wasserstoffgehalt Massen-%-tr 5,9 4,87
Stickstoffgehalt Massen-%-tr 0,2 4,11
Schwefelgehalt Massen-%-tr - 0,50
Chlorgehalt Massen-%-tr - 0,33
Sauerstoff Massen-%-tr Rest Rest
Gehaltan Fliichtigen Massen-%-tr 85,4 26,7
BrennwertHg ki/kg 20248 14970
Heizwert Hy ki/kg 18943 13900

3.3.4) Brennstoffzugabegeschwindigkeit

Der Brennstoff wird mit drei unterschiedlichen Geschwindigkeiten zugegeben. Bei den festen
Brennstoffen handelt es sich hierbei um 0,1 sowie 0,29 und 0,58 kg/h. Es wird untersucht, ob
eine schnellere Brennstoffzufuhr férderlich fiir die Reaktion und die Aktivierung des Sauer-

stofftragers ist.

3.3.5) Wirbelbetttemperatur

Der Einfluss der Temperatur des Bettmaterials auf die Reaktionsgeschwindigkeit des Sauer-
stofftragers wird ebenfalls getestet. Wichtige Einflussfaktoren sind hierbei der Effekt der Zer-
setzung von hoheren Kohlenwasserstoffen bei hoheren Temperaturen und die Entgasung
bzw. Vergasung der festen Brennstoffe. Weiters ist die Sauerstoffabgabefahigkeit von CLOU-
Sauerstofftragern stark von der Temperatur abhangig. Es wird die Auswirkung von unter-
schiedlichenTemperaturen auf die Verbrennung im FR untersucht. Untersuchte Versuchstem-

peraturen sind 800, 900 und 950°C.
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3.4) Versuchsablauf

Ein durchgefiihrter Versuch gliedert sichimmer in die zwei Schritte Simulation des Brennstoff-
reaktors FR und Simulation des Luftreaktors AR (siehe Abbildung 23). Im Brennstoffreaktor
herrscht eine reduzierende Atmosphdre. Nachdem der Sauerstofftrager vollstandig oxidiert
ist, sind die Brennstoffreaktorbedingungen durch Fluidisierung mit Wasserdampf zu erreichen
((1) in Abbildung 23). Die Konzentration des Sauerstoffs im Abgas strebt gegen null. Wenn sie
annahernd konstant ist, kann Brennstoff zugegeben werden. Die Brennstoffzugabe wird durch
den unmittelbaren Konzentrationsanstieg der Verbrennungsgase —im Diagramm vereinfacht
nur durch das gemessene CO2 dargestellt(2) —sichtbar. Um den Zustand des Sauerstofftragers
zu ermitteln, wird eine Feststoffprobe aus dem Reaktor entnommen. Dies wird erst durchge-
flhrt, wenn die Konzentration der Verbrennungsgase wieder auf die Ursprungskonzentration
gesunken ist (3). Um in den Luftreaktorbetrieb zu wechseln, wird die Fluidisierung in den Mo-
dus , Luft” geschalten. Sobald die Sauerstoffkonzentration des Abgases anndhernd konstante
Werte annimmt und somit der OC keinen weiteren Oz mehr aufnimmt, ist dieser ausreichend
oxidiert. Um den oxidierten Zustand des OC zu verifizieren, kann eine weitere Feststoffprobe
aus dem Reaktor entnommen werden. Somit befindet sich der Sauerstofftrager fiir den nachs-

ten Versuch bereits im oxidierten Zustand und der FR-Betrieb kann wieder gestartet werden.

25
| FR- Betrieb | AR- Betrieb |
20 | ..... co, :
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Abbildung 23: Diagramm von einem schematischen Versuchsablauf.
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Um Aussagen Uber den Versuch treffen zu kénnen, werden alle wichtigen Parameter und
Messwerte (iber LabVIEW® mitgeschrieben. Entstehende Schwankungen, Ungenauigkeiten,
Messfehler und Ausreiller werden reduziert, indem bei jedem Versuch finf Zyklen mit dersel-
ben Parameterkonfiguration durchgefiihrt werden. Lediglich die Probeentnahme des Bettma-
terials wird pro Versuch nur einmal durchgefiihrt, da ansonsten die Menge an Sauerstofftrager

zu stark beeinflusst ware.

Die Konzentrationswerte des Abgases wahrend der Verbrennung sind die wichtigsten Ver-
suchsdaten. Diese werden Uber die finf Zyklen gemittelt, um etwaige Schwankungen in der
Brennstoffzugabemenge nicht miteinzubeziehen. Offensichtliche Ausreiller werden bei den
Berechnungen nicht beriicksichtig. Mit der gemessenen Konzentration kann tber den Trager-
gasstrom N2, welcher Uber die Brennstoffschnecke zugegeben wird, die Menge der Abgase
CO2, CO, H2 und CHgs ermittelt werden. Da die Menge und die Zusammensetzung des Brenn-
stoffs, die in den Reaktor eingebracht wird, bekannt sind, konnen der Reaktionsverlauf und

dessen Qualitdt unter einer vorgegebenen Parameterkonfiguration bestimmt werden.

Eine Analyse des Sauerstofftragers wird bei dem Versuch ebenfalls durchgefiihrt. Die Fest-
stoffproben werden gewogen und anschlielend, aufgeteilt auf zwei Tiegeln, 24 Stunden bei
950°C in einem Probeofen volloxidiert. Dadurch kann die Gewichtsdifferenz zum oxidierten
Zustand ermittelt werden. Uber die Proben vom FR- und AR-Betrieb wird das Xs,red und das
Xs,oxy (siehe Kapitel 4.1) berechnet. Damit wird die abgegebene Menge an Sauerstoff durch
den Sauerstofftrager ermittelt. AbschlieRend kénnen jene Parameter-Konfigurationen identi-
fiziert werden, bei denen viel Sauerstoff abgegeben wird. Dariiber hinaus kann die Menge an
zugefiihrten Sauerstoff (iber den OC mit den CO- und CO2-Konzentrationen des Abgases ver-
glichen werden, um eine O2-Bilanz der Versuche zu bilden. Ein genaue Beschreibung der Pro-

benauswertung ist bei Kolbitsch [40] zu finden.
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4) Ergebnisse und Diskussion

4.1) Wichtige Kennzahlen und Formeln

Im folgenden Abschnitt werden Kennzahlen und Formeln fir den CLC Prozess vorgestellt.
Durch diese werden wichtige Eigenschaften und die Qualitdt der Reaktion beschrieben. Der
Oxidationsgrad Xs (siehe Formel 10) gibt an, wie viel Sauerstoff der Sauerstofftrager momen-
tan gespeichert hat. Er berechnet sich aus der Masse m des Sauerstofftragers zum gemesse-
nen Zeitpunkt und der Sauerstofftransportkapazitat Ro (siehe Formel 4) sowie den reduzierten
und oxidierten Massen m-und mo. Diese Massen zeichnen sich durch eine maximal moégliche
Abgabe bzw. Aufnahme des Sauerstoffs vom OC aus. Wenn der Oxidationsgrad den Wert eins
annimmt ist der Sauerstofftrager vollstandig aufoxidiert. Hingegen kann der OC bei einem

Wert von null keinen Sauerstoff mehr abgeben. [24]

m-—m,
Xg=—""

- RO ‘m, (Formel 10)
Um die Vorgange im Chemical Looping Reaktor besser zu verstehen, ist der Differenzenoxida-
tionsgrad AXs von groRer Bedeutung (siehe Formel 11). Dieserwird aus zwei Oxidationsgraden
berechnet — zumeist jenen von AR Xs,oxyund FR Xs red. Dieser Differenzwert gibt Information
dartber, wie viel Sauerstoff bei der Reaktion frei wird und ob der OC lber den Prozess wieder
volloxidierbar ist. [41]

AXs = Xsoxy = Xsrea (Formel 11)
Da nun die Eigenschaften des Sauerstofftragers beschrieben werden koénnen, ist das Verhalt-
nis flir stochiometrische Verbrennung ¢ (siehe Formel 12) von weiterem Interesse. Hierbei
wird die Gesamtmasse moc des Sauerstofftragers verwendet, um die Masse des am OC ge-
speicherten Sauerstoffs zu berechnen. Um das stéchiometrische Verhaltnis zu beschreiben
wird mst, die bendtigte Masse an Sauerstoff fiir stochiometrische Verbrennung, verwendet.
Ubliche Werte von ¢ liegen bei 10. Diesem Wert entspricht ein Sauerstoffbedarf fiir die sto-

chiometrische Verbrennung von nur 10% des Sauerstoffs am Sauerstofftrager. [24]
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(I) = (Formel 12)

Um die effektiv abgegebene Menge an Sauerstoff Aw pro kg Sauerstofftrager (siehe Formel
13) zu berechnen, wird AXs sowie Ro (siehe Formel 4) verwendet. Um eine vollstandige Sauer-
stoffbilanz erstellen zu kénnen, wird der Sauerstoff im Abgas und im Brennstoff ebenfalls ein-

bezogen. [24]
Aw = AXS ' RO (Formel 13)

Folgend werden einige Kennwerte vorgestellt, mit welchen die Qualitat des Chemical Looping
Combustion Prozess und der Verbrennung im Reaktor verifiziert werden kann. Diese werden
speziell auf den verwendeten Batchreaktor angepasst, um letztendlich eine Vergleichbarkeit
zu groeren Anlagen zu gewdhrleisten. Der Kohlenstoffverlustanteil Yc verust (siehe Formel 14)
gibt an, wieviel Kohlenstoff aus dem Brennstoff nc s auch tatsachlichim Abgas nc,a» gemessen
werden. Wenn der Kohlenstoffverlust den Wert null annimmt, findet sich der gesamte Koh-
lenstoff im Abgas wieder. Dieser Kennwert ist ein wichtiger Parameter, um sich Vorgange im
Reaktor besser erklaren und um die Kohlenstoffbilanz (siehe Kapitel 4.2) Gber den Prozess
besserverstehen zu kdnnen. Der Kohlenstoffverlust findet hauptsachlichin der Form von ho-

heren Kohlenwasserstoffen und Koksaustrag statt. Diese Anteile werden nicht gemessen.

n
C,Ab
1-—

Yeverse = (Formel 14)

N¢p

Da es sich bei Chemical Looping Combustion um eine Verbrennung handelt, sollte der Brenn-
stoff optimalerweise komplett zu CO2 und Wasserdampf umgesetzt werden. Geeignete Para-
meter, um dies zu beschreiben, beziehen sich auf die CO2-Konzentration im Abgas. Im Laufe
der Versuchsreihen zu der Arbeit haben sich zwei Moglichkeiten herauskristallisiert,
CO2-Kennwerte zu berechnen. Der erste Kennwert ist die Ausbeute Yco2an CO.. Dieser ldsst
sich durch die Menge an Kohlenstoff von gemessenen Kohlendioxid nc,co2 im Abgas und die
Menge an Kohlenstoff vom Brennstoff ncsberechnen (siehe Formel 15). Bei Werten von eins

wirde kompletter Umsatz des Brennstoffs zu CO; stattfinden.
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Y =
c0o2 F 115
nC,B (Formel 15)

Das Problem an obigem Parameter ist der Einfluss des Kohlenstoffverlusts und wie dieser den
Grad der CO2-Ausbeute verdandert kann. Um genauere Aussagen Uber die Qualitat des CLC-
Prozesses zu treffen, wird die Selektivitdt Sco> herangezogen. Bei diesem Kennwert wird die
Menge an Kohlenstoff nc¢coz im CO2-Abgas auf den Gesamtkohlenstoffgehalt im Abgas nc
bezogen (siehe Formel 16). Scoz ist geeignet, um zu bestimmen ob die Verbrennung vollstan-

dig abgelaufen oder ob noch Kohlenmonoxid sowie Methan im Abgas verblieben ist.

n
C,C02
S —

co2 — Formel 16,
N ap ( 4

4.2) Kohlenstoffbilanz

Um die Kohlenstoffmassenbilanz fiir den CLC-Prozess aufzustellen, wird eine Bilanzgrenze
Uber den Reaktor gezogen (siehe Formel 17). Dabei werden alle einlaufenden und abgehen-
den Kohlenstoffstréme identifiziert. Eingehender Kohlenstoff beschrankt sich auf den Brenn-
stoff, der dem Reaktor zugefiihrt wird. Die abgehenden Kohlenstoffstrome kdnnen Gber die
Gaskonzentration von CO, CO2 und CHs berechnet werden, wobei nicht gemessene Gasan-

teile, beispielsweise hohere Kohlenwasserstoffe nicht berlicksichtigt werden.

Mepr = Meco T Meco, T Mecn, (Formel 17)
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Abbildung 24: Kohlenstoffbilanz verschiedener Brennstoffe bei gleichen Parametereinstellungen.

Im Abbildung 24 kann der Einfluss des Brennstoffs auf die unterschiedlichen Bilanzstréme be-
obachtet werden. Die Versuche wurden unter konstanten Parametern durchgefiihrt. Als Sau-
erstofftrager wurde IImenit verwendet. Die unterschiedliche Hohe der jeweils linken Balken
ergibt sich aus den verschiedenen Kohlenstoffkonzentrationen der Brennstoffe. Die jeweils
rechten Balken geben das gemessene Abgas und seine Bestandteile an. Es |asst sich erkennen,
dass sichdie Zusammensetzung bei unterschiedlichen Brennstoffen wesentlich unterscheidet.
Das Abgas der Methan-Versuche besteht hauptsachlich aus CHa. Der Grund hierfir ist ein
schlechter Umsatz des Methans durch den limenit. Deswegen wird eine geringe Umsetzung
des Brennstoffs zu CO2 erreicht. Die festen Brennstoffe erreichen einen hoheren Anteil an CO,.
Je vollstandiger die Verbrennung ablauft, desto hoher ist der CO2-Anteil und desto geringer

die CO-Konzentration.

Interessant ist die Differenz zwischen dem jeweils linken und rechten Balken. Dieser Anteil an
Kohlenstoff kann im Abgas nicht wiedergefunden werden und gibt den Kohlenstoffverlust
Uber den Versuch an. Feste Brennstoffe weisen einen hoheren Kohlenstoffverlust als gasfor-
mige auf. Dieser betragt bei den durchgefiihrten Versuchen 20 bis 40% und ergibt sich mit
hoher Wahrscheinlichkeit aus dem Vorkommen von unverbrannten Feststoffen und hoheren

Kohlenwasserstoffen. Bei geringem Kohlenmonoxidanteil besitzen Hiihnermistpellets ebenso
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einen niedrigeren Verlust an Kohlenstoff, was auf vollstandigere Verbrennung als bei Holzpel-
lets schlieBen lasst. Der niedrigste erreichte Kohlenstoffverlust bei festen Brennstoffen istim
Diagramm als "erreichtes Optimum" eingezeichnet. Dieser ldsst sich mit den anderen Daten-
punkten nicht eindeutig vergleichen, wegen der Verwendung von Braunit anstatt IImenit als
Sauerstofftrager. Es wird jedoch die Tendenz aufgezeigt, die der Kohlenstoffverlust bei besse-
rer Umsetzung des Brennstoffes hat. Werte unter 10 % Kohlenstoffverlust kdnnen realistisch

in der Batch-Anlage angestrebt werden.

Im Zuge der Versuche mit IImenit wurde das Abgas zusatzlich mittels einer Gaschromatogra-
phie punktuell gemessen. Obwohl durch die punktuelle Messung die genauen Mengen der
héheren Kohlenwasserstoffe nicht berechnet werden kdnnen, kann durch die doppelte Mes-

sung von Methan eine Abschatzung dieser erfolgen.

Methan 60,82% Ethylen 29,59%

SN

Ethan 1,35%

......... Acetylen 8,23%

Abbildung 25: Punktuelle Messung der Zusammensetzung der hbheren Kohlenwasserstoffe und Methan von IImenit mit Hiih-
nermist.

In Abbildung 25 ist die Zusammensetzung der hoheren Kohlenwasserstoffe, welche lber die
unvollstandige Verbrennung von Hiihnermistpellets entstehen, gegeben. Die hoheren Kohlen-
wasserstoffe stehen im Verhdltnis eins zu zwei zu Methan. Dieses wird ebenso tber das 5-
Komponten-Messgerat kontinuierlich gemessen. Dariber ldsst sich die GréRenordnung der
Strome an Ethylen, Ethan und Acetylen abschatzen. Daraus ergibt sich ein Kohlenstoffverlust
bei den Versuchen mit limenit zwischen 5 und 12%, alleine durch die héheren Kohlenwasser-
stoffe Ethylen, Ethan und Acetylen verursacht. Dies erklart die geringen Umséatze und hohen

Kohlenstoffverluste, welche mit limenit erreicht werden.
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Zusammenfassend lasst sich Gber den Kohlenstoffverlust sagen, dass dieser bei vollstandiger
Verbrennung niedrig ausfallt, da somit der gesamte Kohlenstoff als CO2 gemessen werden
konnte. Durch unvollstandige Verbrennung entstehen mehr hohe Kohlenwasserstoffe und
Teere. Zusatzlich ist dann ein Austrag von Unverbrannten sowie ungewollte Kohlenstoffabla-
gerungen an Rohr- und Reaktorwdanden wahrscheinlicher. Jedoch fiihren Schwankungen in
der Brennstoffzugabe durch die Forderschnecke ebenfalls zu einer Veranderung des Kohlen-
stoffverlusts. Wenn mehr Brennstoff als geplant eingebracht wird, sinkt der Kohlenstoffverlust

und umgekehrt. Der Einfluss dieser Schwankungen wird im Kapitel 4.6 naher beleuchtet.

4.3) Sauerstoffbilanz

Zusatzlich zur Kohlenstoffbilanz kann eine Sauerstoffmassenbilanz (siehe Formel 18) fur den
Prozess gebildet werden. Im AR-Betrieb wird der Sauerstoff auf dem OC gespeichert. Wahrend
des FR-Betriebs wird eine sauerstofffreie Atmosphdre geschaffen. Der einzige verbliebene
Sauerstoff wird nun vom Sauerstofftrager ,als Ooc” abgegeben oder kommt uber den Brenn-
stoff Ogrennstofrin den Reaktor. Wahrend der Verbrennung oxidiert der vorhandene Sauerstoff
den Brennstoff. Der Sauerstoffgehalt des Abgases Oangas Wird aus von den gemessenen Kon-
zentrationen von COz und CO berechnet. Reiner Sauerstoff ist wahrend der Verbrennung im
Abgas nicht vorhanden. Owasserdamps ist jener Sauerstoffanteil, welcher mit Wasserstoff aus
dem Brennstoff zu Wasserdampf reagiert. Dieser Anteil lasst sich aus der Differenz des Was-
serstoffs aus dem Brennstoff und des Wasserstoffgehalts, welcher im Abgas gemessen wird,

berechnen.

OAbgas + OWasserdampf = OBrennstoff + OOC (Formel 18)
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Abbildung 26: Sauerstoffbilanzen (iber verschiedene Versuchspunkte.

In Abbildung 26 ist die Sauerstoffbilanz in Form eines Balkendiagramms dargestellt. Die im
Versuch eingeleiteten O2-Strome sind jeweils links abgebildet, die ausgehenden gemessenen
Strome hingegen rechts. Die Experimente werden bei gleichen Versuchsbedingungen mit ver-
schiedenen Sauerstofftragern bzw. Brennstoffen durchgefiihrt. Auffallend ist die Diskrepanz,
welche zwischen ein- und ausgehenden Stromen besteht. Die Ursache hierfiir konnte das Ent-
stehen von Teeren sein. Eine weitere Moglichkeit ist die Oxidierung von Ascheanteilen oder

eine frihzeitige Sauerstoffabgabe des OC, noch vor der Brennstoffzugabe.

Die Differenz der Balkenist beim Versuch mit Braunit und Holzpellets am groBten. Der Grund
dafir ist die CLOU-Fahigkeit des Sauerstofftragers. Dieser gibt bereits einen Teil des Sauer-
stoffs ab, bevor der Brennstoff noch hinzugefiigt wird. Die Messung dieses Sauerstoffanteils
ist schwierig, da er sich mit dem Sauerstofftotvolumen, welches nach und nach aus dem Re-
aktor ausgespult wird, vermischt. Es besteht keine Reaktionsteilnahme an der Verbrennung
dieses Sauerstoffanteils. Eine GroRenabschatzung des Stroms passt jedoch zu den O;-Diffe-
renzen, die bei Versuchen mit limenit auftreten. Diese wird durch ein Vergleichen der Sauer-
stoffkonzentration von den Braunitversuchen mit dem Ausspilen des Totvolumens an O2 bei

den llmenitversuchen erreicht. Ab dem Beginn der Brennstoffzugabe wird der gesamte noch
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vorhandene CLOU-Sauerstoff fir die Reaktion mit dem Brennstoff verwendet. Dies ldsst sich
anhand eines unmittelbaren Riickgangs der Sauerstoffkonzentration im Abgas auf den Wert

null bestimmen.

Uber die Sauerstoffbilanz |4sst sich ein besserer Umsatz durch das Braunit im Gegensatz zum
IImenit feststellen. Der Sauerstoffanteil ist im Abgas bei gleichen Reaktionsparametern gro-
Rer. Die Sauerstoffabgabe fallt bei den Versuchen mit llmenit und dem Brennstoff Methan am
geringsten aus. Diese sind jedoch schon im Vorfeld als zueinander trége Reaktionspartner be-

kannt.

4.4) Einfluss der Fluidisierung

Um den Einfluss der Fluidisierung zu erkennen, werden Versuche mit Dampfmengen von 3,5
und 5 kg/h durchgefiihrt. Die Annahmen aus Kapitel 3.3.2 sollen durch entsprechende Versu-
che getestet werden. Um Versuchsergebnisse ausreichend zu validieren, werden drei Kenn-
werte benutzt. Der Kohlenstoffumsatz Xc (siehe Formel 19) gibt den Kohlenstoff, der im Abgas
gemessenwird bezogen auf den eingelangten Brennstoff an. Dieserbildet den Gegenpart zum
Kohlenstoffverlustanteil (siehe Formel 14). Die anderen zwei Kennwerte, welche ebenfalls im
Kapitel 4.1 erwahnt werden, beziehen sich auf das CO2 im Abgas und sind Yco2 und Scoz be-

nannt (siehe Formel 15 und Formel 16).

Xe=1- YC,Verlust (Formel 19)
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Abbildung 27: Vergleich von Fluidisierungsgeschwindigkeiten durch Umsetzung von Hiihnermistpellets mit dem OC limenit.
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Die Versuche mit Iimenit als Sauerstofftrager und mit Hilhnermistpellets als Brennstoff (siehe
Abbildung 27) zeigen eine eindeutige Abhangigkeit der Versuchskennwerte von der Fluidisie-
rung. Bei 5 kg/h werden héherer Umsatze und Ausbeuten erreicht. Es wird mehr CO2 im Abgas
gemessen als bei der Fluidisierung mit 3,5 kg/h. Durch die bessere Durchmischung und den
haufigeren Kontakt von Feststoff und Gas werden die Hihnermistpellets vollstandiger ver-
brannt. Weiteren Einfluss besitzt die Steam-to-Carbon-ratio S/C-ratio. Diese gibt das Verhalt-
nis von Kohlenstoff zu Wasserdampf an und gewahrleistet eine hohe Vergasungsrate des

Brennstoffs.
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Abbildung 28: Vergleich von Fluidisierungsgeschwindigkeiten durch Verbrennen von Holzpellets mit dem OC Braunit.

Die Versuche mit Braunit und Holzpellets (siehe Abbildung 28) bestatigen die obigen Ausfiih-
rungen, zeigen jedoch auch die wichtige Unterscheidung der Ausbeute und der Selektivitat
des CO2. Bei den Versuchen mit mittlerer Brennstoffzugabegeschwindigkeit — in Abbildung 28
dargestellt durch ein Quadrat — ist der Umsatz Xc ausgesprochen hoch. Dies bedeutet, dass
nahezu der gesamte Kohlenstoff, der als Brennstoff dem Reaktor zugegeben wird, in den ge-
messenen Komponenten des Abgases vorhanden ist. Der Kohlenstoffverlust geht somit gegen
null. Beim Vergleich der anderen beiden Kennwerte dieses Messpunktes, erreichen beide bei
der Fluidisierung von 5kg/h einen Wert von Gber 70%. Daraus kann geschlossen werden, dass
sich die Ausbeute an die Selektivitdt anndhert und dass bei sehr niedrigen Kohlenstoffverlus-

ten nur mehr einer der Umsatzkennwerte zur Darstellung des Prozesses bendtigt wird.
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Um die Auswirkungen einer weiteren Absenkung der Fluidisierung zu testen, wurde zusatzlich
ein Versuch bei einer Dampfmenge von 2 kg/h durchgefiihrt. Wie schon die anderen Ergeb-
nisse zeigen, sinken Umsatz, Ausbeute und Selektivitdt bei den geringeren Fluidisierungen
weiter. Der Umsatz weist anndahernd eine lineare Abhangigkeit Gber die drei Fluidisierungen
auf. Die Versuchspunkte werden in ein Grace-Diagramm eingetragen, um ihren Fluidisierungs-

zustand zu ermitteln.
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Abbildung 29: Grace-Diagramm Vergleich der Wasserdampffluidisierungen 2, 3,5, 5 kg/h mit IImenit bei 950°C durchgefiihrt
(adaptiert von [34]).

In Abbildung 29 werden die einzelnen Versuche der unterschiedlichen Fluidisierungen durch
Punkte markiert. Alle liegen auf einer vertikalen Geraden, weil sich die Stoffeigenschaften und
somit die Archimedeszahl liber die Versuche nicht andern. Alle Punkte liegenim blauen Be-
reich der blasenbildenden Wirbelschicht. Die niedrigsten Ergebnisse werden bei einer Fluidi-
sierung von 2 kg/h erreicht. Diese werden durch den untersten Punkt dargestellt, welcher sich

dem Festbettbereich annahert. Der oberste Punkt mit der Fluidisierung von 5 kg/h nadhert sich
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an die Kurve Ut an. Diese entspricht der Schwebegeschwindigkeit des Einzelpartikels. Bei wei-
terer Erhéhung der Geschwindigkeit wiirde ein vermehrter Partikelaustrag des Bettmaterials
aus dem Reaktor stattfinden. Jedoch wiirde bei einer Erhohung auf 10 kg/h, was der maximal
moglichen Durchflussmenge an Dampf des Systems entspricht, die Wirbelschicht den blasen-
bildenden Zustand im Grace-Diagramm nicht verlassen. Die Durchmischung und somit die Sau-
erstoffabgabefahigkeit sollten weiter verbessert werden. Bei Versuchen mit héheren Fluidi-
sierungsraten als 5 kg/h wird jedoch nur mehr eine geringe Steigerung der benutzten Werte

im Bereich von 1 % verzeichnet.

4.5) Einfluss der Temperatur

Die Temperaturabhangigkeit des Sauerstofftragers Braunit wird iber Versuche bei 900 und
950°C gepriift. CLOU-Sauerstofftrager besitzen eine hohe Temperaturabhangigkeit. Dies geht
mit der Veranderung des Sauerstoffpartialdrucks bei Temperaturanderungen einher und re-
sultiert in einer besseren Brennstoffumsetzung bei hoheren Temperaturen. [22] Die Experi-

mente bestadtigen die getroffenen Aussagen und zeigen eine Umsatzerhdhung.
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Abbildung 30: Temperaturabhdngigkeit bei der Umsetzung von Holzpellets mit Braunit als Sauerstofftréiger bei den Tempe-
raturen 900 und 950°C.

In Abbildung 30 werden die Versuche mit dem OC Braunit bei unterschiedlicher Temperatur
angegeben. Beim Vergleich der Temperaturen 900°C- zu den 950°C unter den jeweils gleichen

Betriebsparametern ist eine Steigerung aller drei Kennwerte Xc, Yco2 und Scoz zu erkennen.
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Dies weist auf eine erhdhte Sauerstoffabgabe des CLOU-OC bei den Versuchen bei 950°C im
Vergleich zu jenen bei 900°C hin. Abgesehen von dem Temperatureinfluss auf den Sauerstoff-
trager erhoht sich bei einer Temperatursteigerung auch die Gasgeschwindigkeit und somit die
Durchmischung des Bettes. Flir héhere Temperaturen als 950°C ist die Batchanlage nicht aus-
gelegt, jedoch ist eine weitere Erhohung der Sauerstoffabgabe zu erwarten. Abgesehen von
dem Riickgang der mechanischen Stabilitdat des Sauerstofftragers bei hoheren Temperaturen
kdnnten sich jedoch auch entstehende Stickoxide (NOx) negativ auf den CLC-Prozess auswir-
ken. Besonders stechen die Ergebnisse der Versuche bei mittlerer Brennstoffzugabegeschwin-
digkeit hervor(in Abbildung 30 dargestellt durch ein Quadrat). Diese erreichen einen Umsatz
von Uber 95%. Auffallend ist zusatzlich die ibermaRige Steigerung des Umsatzes Uber die Tem-
peratur bei mittlerer Dosiergeschwindigkeit des Brennstoffes. Aus diesem Grund wird im

nachsten Kapitel der Einfluss der Brennstoffzugabegeschwindigkeit behandelt.

4.6) Einfluss der Brennstoffzugabegeschwindigkeit

Um den Einfluss der Brennstoffzugabegeschwindigkeit in den Reaktor zu untersuchen, wird
die gleiche Menge an Brennstoff bei unterschiedlichen Geschwindigkeiten zugegeben. Dabei
wird in gasformige und feste Brennstoffe unterschieden. Die Reaktionsmechanismen und die
Brennstoffzugabeart unterscheiden sich grundsatzlich nach Aggregatszustand. Bei gasférmi-
gen Brennstoffen findet eine direkte Reaktion des Gases mit dem OC statt. Die Zugabe des
Gases findet Gber ein MFC statt. Es werden Versuche mit Methan bei drei unterschiedlichen

Zugabegeschwindigkeiten durchgefiihrt.
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Abbildung 31: Versuche mit Methan umgesetzt mit limenit bei unterschiedlicher Brennstoffzugabegeschwindigkeit.

In Abbildung 31 Gber Methanversuche kann eine Verringerung des Kohlenstoffverlusts bei Er-
héhung der Brennstoffzugabegeschwindigkeit erkannt werden. Die Ausbeute und die Selekti-
vitdt von COz sinken ebenfalls und ndahern sich bei geringeren Kohlenstoffverlusten aneinan-
der an. DieserTrend der Kennwerte, dass der Kohlenstoffverlust und gleichzeitig die Ausbeute
sinken, spiegelt die bisherigen Erfahrungen mit der Anlage nicht wieder. Die Griinde hierfiir
konnten die ungenauen Brennstoffzugaben bei niedrigen Geschwindigkeiten durch den MFC
sein oder insgesamt die niedrige Sauerstoffabgabe von [Imenit bei Reaktion mit Methan. Der
Rickgang der Konzentration von CO2 im Abgas bei hoher Brennstoffzugabegeschwindigkeit
lasstsich durchaus erklaren. Mehr Methan im selben Zeitraum kann ein Aussplilen des Gases

ohne der Moglichkeit zur Reaktion bedeuten.

Feste Brennstoffe werden Uber die Forderschnecke zugegeben. Im Gegensatz zu Gasférmigen
Brennstoffen ist fiir die Verbrennung eine Entgasung bzw. Vergasung des Brennstoffes not-
wendig. Bei der Verwendung von CLOU-OC ist dieser Vorgang jedoch nicht unbedingt erfor-
derlich.
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Abbildung 32: Einfluss der Brennstoffzugabegeschwindigkeit bei festen Brennstoffen — Holzpellets umgesetzt mit Braunit.

In Abbildung 32 sind drei Betriebspunkte mit unterschiedlicher Zugabegeschwindigkeit von
Holzpellets aufgetragen. Zu beachten ist, dass die Selektivitdt von CO2 im Abgas konstant ist,
hingegen die anderen zwei Kennwerte sich liber die Versuche stark unterscheiden. Die Erkla-
rung hierfir kénnte eine Abweichung der Brennstoffmenge von der geplanten Zugabemenge
durch die Schnecke sein. Bei unterschiedlichen Geschwindigkeiten der Schnecke konnte die
Brennstoffmenge starker streuen. Um diese Hypothese zu belegen, wurde die Schnecke aus-
gebaut und unter der Bestlickung mit Holzpellets auf Schwankungen getestet. Bei den drei
unterschiedlichen Geschwindigkeiten werden Messungen der Brennstoffférderung durchge-
fUhrt und jeweils gemittelt. Dies ergibt den Wert mar,gem. Aus den gemittelten Werten wird die
positive Abweichung Sabweichung gebildet (siehe Formel 20). Diese lasstsich aus den Abweichun-

gen zu der geplanten Brennstoffaufgabemenge mar,gep berechnet.

S _ Mprgem — Mprgep
Abweichungen —

Formel 20,
mBr,gep ( )

Die erste Erkenntnis beim Betrachten der Abweichungen ist, dass die Schnecke durchschnitt-
lich zu viel Brennstoff fordert. Beim Vergleich mit Xc (siehe Abbildung 33) kann ein Einfluss auf

den Kohlenstoffverlust durch die Brennstoffzugabegeschwindigkeit erkannt werden.
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Abbildung 33: Vergleich von Kohlenstoffverlust eines Versuchs zu Schwankungen der Schneckenférderung im Kaltzustand.

Wie Abbildung 33 ersichtlich, besitzen Xc und Sapweichung bei mittlerer Brennstoffzugabe ihr Ma-
ximum. Bei der schnellsten Zugabegeschwindigkeit wird die geringste Abweichung von der
Sollmenge erzielt und gleichzeitig die geringste Kohlenstoffmenge im Abgas gemessen. Dies
zeigt, dass die Versuche trotz ihres geringen Kohlenstoffverlustes erheblichen Schwankungen,
resultierend durch die ungenaue Forderschnecke, unterworfen sind. Es ist naheliegend, dass
die Ergebnisse der Versuche der mittleren Brennstoffzugabe somit nicht unbedingt die besten
Umsédtze aufweisen, sondern die Folge von mehr Brennstoff als geplant im Reaktionsraum
sind. Diese Erkenntnis macht die Selektivitdt von CO; als Kennwert umso wichtiger, da dieser
unabhadngiger von der aufgegeben Brennstoffmenge ist. Dieser erreicht bei den drei Forder-

geschwindigkeiten konstante Werte von 72%.

Der Einfluss von verschieden Brennstoffzugabegeschwindigkeiten und dadurch von mehr
Brennstoff zur selben Zeitim Reaktionsraum auf die Reaktion konnte nicht verifiziert werden.
Das MFC und die Schnecke sind zu stark von der Brennstoffzugabegeschwindigkeit abhangig.
Eine Mindestgeschwindigkeit bei beiden Zugabesystemen ist jedoch notwendig, um noch gro-

Rere Abweichungen bei der Brennstoffzugabe auszuschlielRen.

4.7) Vergleich von Sauerstofftragern

Um die Sauerstofftrager zu vergleichen, werden Versuche unter gleichen Betriebsbedingun-

gen zuerst mit Braunit und dann mit limenit durchgefiihrt. Der Reaktor wird mit 2,6 kg Braunit
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oder im Fall von IImenits 2,5kg bestlickt. Aufgrund der CLOU-Eigenschaften und der héheren
Sauerstofftransportkapazitdt von Braunit kdnnen wesentlich bessere Umséatze erwartet wer-
den. Tatsachlich setzt das Braunit die Holzpellets, mit denen der Versuch durgefihrt wird,

vollstandiger um.
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Abbildung 34: Vergleich von lImenit und Braunit bei der Umsetzung von Holzpellets bei verschiedenen Betriebsbedingungen.

Abbildung 34 zeigt den Vergleich der limenit- und Braunitversuche. Eindeutig zu erkennen ist
eine Steigerung aller Kennwerte bei ansonsten gleicher Parameterkonfiguration. Es werden
um 30% hohere Selektivtaten mit Braunit erreicht und der Umsatz ist hoher. Diese Versuche
zeigen, dass der Umsatz als Kennwert um CLC-Versuche zu beschreiben, trotz Schwankungen
in der Brennstoffforderung, geeignetist. Die Umsatzsteigerungen zeigen, dass fiir die Verbren-
nung von festen Brennstoffen CLOU-Sauerstofftrager in blasenbildenden Wirbelschichten
besser geeignet sind. Als nachteilig ist der Mangel an mechanischer Stabilitat des Braunits
wahrend der Versuche zu bewerten. Nach einigen Zyklen wird vermehrt feinkdrniges Bettma-
terial Uber die Wirbelschicht ausgetragen, welches durch das Zerreiben der Braunitpartikel
entsteht. Durch die Belastung von sieben Versuchstagen auf das Bettmaterial —das entspricht
in etwa 80 Betriebsstunden — werden Uber 600 g Braunit ausgetragen. Dies kann die Eigen-
schaften des Sauerstofftragers (iber mehrere Zyklen verandern und macht ein Auffillen mit

frischen Bettmaterial notwendig.
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4.8) Geeignete Betriebsbedingungen

Aus den Versuchen der Batchanlage werden die optimalen Bedingungen ermittelt, unter de-
nen die Anlage betrieben werden sollte. Diese Betriebsparameter sind einzuhalten, um naher
an die Umsetzungsgrade von anderen Anlagen heranzureichen. Diese Betriebsbedingungen

sind deswegen fir die Vergleichbarkeit wichtig.

Tabelle 6: Geeignete Betriebsbedingungen der Prozessparameter

Prozessparameter Einheit Ergebnisse

CLOU-OC ergibt bei festen Brennstoffen we-

Art und Menge des Sauerstofftragers kg sentlich bessere Ergebnisse

Fluidisierungsmenge Dampf ke/h 7,5 kg/h verzeichnete die hochsten Umset-

zungsraten
Menge und Art des Brennstoffes ke Hihnermist wird vollstandiger verbrannt als
Holzpellets
s Es konnte keine Aussage liber die Brennstoffzu-
Brennstoffzugabegeschwindigkeit ke/h gabegeschwindigkeit getroffen werden
. Bei der maximalen Temperatur von 950°C wer-
Betttemperatur C

den bessere Umsetzungsgrade erreicht

Abgesehen von den Prozessparametern wird bei abschlieBenden Versuchen die Rohrlange der
Brennstoffzugabe variiert. Dies flhrte vor allem zu einer Steigerung der Selektivitat Gber den
Prozess, jedoch gelang es dadurch ebenso héhere Umsatze und Ausbeuten zu erreichen. Ver-
suche mit variierender Rohrlange sind bei Arlt [42] zu finden.

Zusatzlich zu den oben genannten Prozessparametern kann der Stickstoffstrom, welcher Gber
die Forderschnecke zugegeben wird, variiert werden. Dieser wird als Tragergasstrom fiir die
Gasanalytik benétigt. Bei Versuchen mit 5NI/min Stickstoffstrom werden zwar erhohte Um-
satze verzeichnet, jedoch stoRt die Messstrecke an ihre Grenzen. Ein Unterdruck bzw. Vakuum
in der Messstrecke und ein Uberhitzen des Kiihlers sind die Folge, weil zu wenig trockenes
Gasvolumen vorhanden ist. Aus diesem Grund wird ein Stickstoffstrom von 15 NI/min emp-

fohlen.
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4.9) Vergleich mit Ergebnissen von groReren Anlagen

4.9.1) Vergleich der blasenbildenden Wirbelschichten

Der Aufbau des Brennstoffreaktors der Pilotanlage besteht aus einer blasenbildenden Wirbel-
schicht und einer schnellen Wirbelschicht. Um zu sehen, ob die blasenbildende Wirbelschicht
der Pilotanlage mit der des Batchreaktors vergleichbar ist, werden Produktgaskonzentratio-
nen der CLC-Verbrennung von Holzpellets bei gleicher Stromungsgeschwindigkeit der Wirbel-

schicht angefiihrt (siehe Tabelle 7). Die Versuche werden mit Braunit durchgefiihrt.

Tabelle 7: Konzentrationen von Produktgas blasenbildender Wirbelschichten der Pilotanlage und des Batchreaktors.

Reaktor H, (Vol%) CO (Vol%) CO, (Vol%) CH, (Vol%)
Pilotanlage 19,53% 33,07% 37,25% 10,15%
Batchreaktor 14,38% 22,55% 56,30% 6,77%

Beim Vergleich der Konzentrationen fallt auf, dass die Konzentration der Pilotanlage in der
Zusammensetzung eher einem Vergasungsprodukt dhnelt. Die CO2-Konzentration des Bat-
chreaktor-Gases betragt 56,30%. Dies weist auf eine bessere Umsetzung des Brennstoffes im
Batchreaktor hin. Der Konzentrationsunterschied kénnte auf der unterschiedlichen Dauer der
Nachverbrennung begriindet sein, da die Messtechnik der Pilotanlage direkt Gber der Wirbel-
schicht angebracht ist. Es |asst sich feststellen, dass der Batchreaktor bei gleichem Brennstoff,
bei gleichem Sauerstofftrager und gleicher Stromungsgeschwindigkeit CLC ausgepragter
durchfiihrt als die blasenbildende Wirbelschicht der Pilotanlage. Da sich die Konzentrationen
der blasenbildenden Wirbelschichten nicht eindeutig vergleichen lassen, wird nun auf die CO2-

Selektivitdat der Gesamtanlagen eingegangen.

4.9.2) Brennstoffe

Um die Versuche der Batchanlage mit denen einer gréfReren Anlage zu vergleichen, werden

die CO2-Selektivaten der 80 kW-Anlage fir feste Brennstoffe der TU Wien hinzugezogen.
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Abbildung 35: Vergleich der Batchanlage und einer Pilotanlage (iber die unterschiedlichen Brennstoffe Holzpellets und Hiih-
nermistpellets mit dem OC limenit.

In Abbildung 35 werden die verschiedenen CO»-Selektivaten von Versuchen mit Holzpellets
und Hihnermistpellets als Brennstoffe in den unterschiedlichen Anlagen dargestellt. Eine Er-
hohung durch die Verwendung des Brennstoffs Hiihnermistpellets ist in beiden Anlagen zu
erkennen. Obwohl die Werte der Batchanlage nicht jenen der Pilotanlage entsprechen, kann
Uber die Vergleichsmessungendie Qualitdtdes CLC-Prozesses abgeschatzt werden. Der Grund
fir den hoheren COz-Anteil in der Pilotanlage ist eine Nachverbrennung des Gases in einer

gekoppelten, schnellen Wirbelschicht.

4.9.3) Sauerstofftrager

Um zu erkennen, ob die qualitative Abschatzung des CLC-Prozesses in der Pilotanlage Uber die
CO2-Selektivtat des Batchreaktors moglich ist, werden zusatzlich Ergebnisse verschiedener
Sauerstofftrager herangezogen. Bei den verwendeten Sauerstofftragern handelt es sich um

[Imenit und Braunit.
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Abbildung 36: Vergleich der Batchanlage und einer Pilotanlage (iber die unterschiedlichen Sauerstofftrdger bei der Verbren-
nung von Holzpellets.

In Abbildung 36, beim Vergleich der Sauerstofftrager wird eine Steigerung des Kennwerts bei
Manganerz zu llmenit erkannt. Obwohl diese Steigerung bei beiden Anlagen erfolgt, ist die
Erhdhung der Selektivitdat beim Batchreaktor mit 27% wesentlich groBer. Der Grund hierfir
lasstsich an den CLOU-Eigenschaften des Manganerzes festmachen. Durch den vorhandenen
CLOU-Sauerstoff reicht die Durchmischung der blasenbildenden Wirbelschicht, um den Brenn-
stoff besser umzusetzen. Zusatzlich ist anzumerken, dass mit der Verbesserung durch das kir-

zere Brennstoffzugaberohr Selektivitaten ndher zu denen der Pilotanlage erreicht werden.
4.10) Fehlerbetrachtung

4.10.1) Messfehler durch das Messgerat

Die Genauigkeit des Rosemount®-Messgerats ist auf 1% des Messbereichs angegeben. Mess-
fehler dieses Ausmales hatten einen erheblichen Einfluss auf die berechneten Ergebnisse. Die
Konzentrationen werden liber den Tragergasstrom an Stickstoff hochgerechnet, um einen
Molenstrom zu berechnen. Die Masse wird Uiber eine Integration der Molenstromkurven Uber
die Zeit berechnet. So wird die Auswirkung der einzelnen Messfehler auf die Berechnung mi-

nimiert.
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Eine weitere Ungenauigkeit liefert das Messgerat bei gleichzeitigem Vorhandensein von Sau-
erstoff und Wasserstoff. Diese Querempfindlichkeit verursacht eine Erhohung der gemesse-
nen Wasserstoffkonzentration durch gleichzeitiges Vorhandensein von Sauerstoff. Auf die
Versuchsergebnisse hat dies nur wenig Einfluss, da wahrend der Brennstoffzugabe kein Sau-
erstoff vorhanden ist, jedoch sind bei der Berechnung des Wasserstoff-Offsets Abweichungen
von 0,05% zu bericksichtigen. Der Einfluss der Abweichungen ist beschrankt, da die kohlen-

stoffhaltigen Gase und somit die Diagrammkennwerte davon unberihrt bleiben.

4.10.2) Tragergasstrom an Stickstoff

Die Menge des Abgases lasst sich nur iber den Tragergasstrom an Stickstoff berechnen, da
der Wasserdampf im Abgas nicht gemessen wird. Nach dem Auskondensieren des Wasser-
dampfs misst das 5-Komponenten-Messgerdt die Gase Oz, Hz2, CO2, CO und CHa. Es wird ange-
nommen, dass der Rest an Gas dem Stickstoff-Tragergasstrom entspricht. Dieser Anteil wird
jedoch nicht gemessen. Abweichungen in der Stickstoffzugabe oder andere Abgasanteile ska-
lieren auf diese Weise die Ergebnisse. Der Tragergasstrom setzt sich aus zwei Stickstoffstro-
men zusammen. Er besteht aus einer Zugabe (iber die Schnecke mittels eines MFCs und der
Spllung einer Druckmessdose in der Airbox Uber ein Rotameter. Es werden maximale Schwan-
kungen von 0,1 NI/min in der Stickstoffzugabe registriert. Der Einfluss einer solchen Schwan-
kung verursacht Abweichungen der Abgasmenge von bis zu 0,5%. Die Konzentration von je-
dem anderen Gas wird jedoch im selben MaRe durch diese Schwankung verandert. Aus die-
sem Grund haben die Schwankungen keinen Einfluss auf die Selektivitat, jedoch auf die Aus-

beute und den Umsatz.

4.10.3) Kohlenstoffbilanz — hohere Kohlenwasserstoffe

Wie bereits im Kapitel 4.2 erldutert, lasst sich die Bilanz Giber den Reaktor aus mehreren Griin-
den nicht schlieen. Der Einfluss der hdheren Kohlenwasserstoffe ist erheblich und verursacht
bei den geringen Umsatzraten einen Kohlenstoffverlust von 5-12%. Dieser Anteil des Gases
wird vom 5-Komponenten-Messgerat nicht registriert und deswegen in der Berechnung als
Stickstoff behandelt. Der Fehler geht zu 33% in die Berechnung der Selektivitat ein. Dies ergibt
einen Fehler von 1,6 bis 4% bei den Werten. Dieser Anteil hoherer Kohlenwasserstoffe veran-
dert die Berechnungen des Kohlenstoffverlust sowie der CO2-Ausbeute um genau diesen An-
teil. Zu beachten ist, dass die hoheren Kohlenwasserstoffe nur bei niedrigen CO2-Umsatzraten
gemessenwerden. Bei fortgeschrittenen Versuchen und optimierten Prozessparametern wird
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der Kohlenstoffverlust von 30-40% auf 5-20% reduziert. Somit wird der Anteil an hoheren Koh-

lenwasserstoffen auf 2-4% prognostiziert.

4.10.4) Zyklenabweichung

Um Messfehler und Brennstoffzugabeschwankungen zu minimieren, werden pro Versuchs-
punkt finf Wiederholungen durchgefiihrt. Die Selektivitdat weist sehr geringe Schwankungen
Uber die Zyklen hinweg auf. Die maximale Abweichung, die registriert wird, liegt bei 1,3 %. Der
Kohlenstoffverlust in den verschiedenen Zyklen unterliegt erheblichen Schwankungen und er-
reicht maximale Abweichungen von Uber 50%. Der Grund fir die erheblichen Schwankungen
ist die unterschiedliche Brennstoffmenge pro Zyklus, welche durch die Férderschnecke verur-
sacht wird. Naher wird im Kapitel 4.9.8 auf die Schwankungen der Forderschnecke eingegan-

gen.

4.10.5) Sauerstoffbilanz

Ahnlich wie die Kohlenstoffbilanz kann die Sauerstoffbilanz auch bei keinem der Versuche ge-
schlossen werden. Der Sauerstoffanteil, welcher lGiber den Brennstoff zugegeben wird, unter-
liegt den Schwankungen der Férderschnecke. Deswegen ist der tatsachliche Anteil an Sauer-
stoff, welcher Gber den Brennstoff in den Reaktionsraum gelangt, nicht bekannt. Der Teil des
Sauerstoffs, welcher in Wasserdampf umgewandelt wird, lasstsich rechnerisch lber die Dif-
ferenz zwischen gemessenen Wasserstoff im Abgas zu Wasserstoff aus dem Brennstoff be-
stimmen. In diese Berechnungen flieRen Abweichungen der Brennstoffférderung, Messfehler
sowie Fehler durch hohere Kohlenwasserstoffe zusatzlich ein. CLOU-Sauerstoff, welcher sich
mit dem Totvolumen (berschneidet und nicht registriert werden kann, verdndert bei Versu-
chen mit Braunit den Abgassauerstoff um bis zu 50%. Der Sauerstoff, welcher (iber den Sau-
erstofftrager in den Reaktionsraum gelangt, wird ausschlieBlich tiber die Probeentnahme ge-
messen. Diese Messung findet nur einmal pro Versuch und nicht je Zyklus statt und ist somit
fehleranfallig. Falls genau im gemessenen Zyklus Schwankungen auftreten, ergibt dies einen

fehlerhaften Sauerstoffwert flir den gesamten Versuch.

4.10.6) Probeentnahme

Die Probenentnahme wird bei laufendem Betrieb durchgefiihrt wobei durchmischtes Bettma-
terial entnommen wird. Die PartikelgroRenabweichung des entnommenen Bettmaterials

schwankt um 1,25% und lasst auf eine unselektive Entnahme schlieflen. Die Probe wird auf
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zwei Tiegel aufgeteilt und ausgewogen. Nach dem Oxidieren der Tiegel im Probeofen wird ein
maximaler Xs-Unterschied der Tiegel von 0,3% festgestellt. Erhohte Schwankungen werden
durch Verunreinigungen im Ofen hervorgerufen. Diese Messungen konnten nicht verwendet
werden. Ein erhebliches Problem ergab bei den Versuchen mit Hihnermist der hohe Aschean-
teil. Die Asche, welche bei den Hiihnermistpellets-Versuchen bereits 2,25% des Bettmaterials
ausmacht, verfalscht den Xs-Wert. Durch den erhohten Ascheanteil ist die unselektive Tie-

gelaufteilung nicht gegeben und der maximale Xs-unterschied der Tiegel erhoht sich auf 0,6%.

4.10.7) Temperaturabhangigkeit

Der wichtigste Temperaturparameter fiir den CLC-Prozess im Batchreaktor ist die Betttempe-
ratur. Diese wird durch ein Thermoelement, welches vertikal im Bett montiert ist, gemessen.
Abgesehen von Ungenauigkeiten der Messtechnik schwankt die Temperatur des Bettes durch
Warmeverluste, exotherme und endotherme Reaktionen. Mit der ausgleichenden Wirkung
der Warmeschale, werden maximale Temperaturabweichungen Uber den Versuchszyklus von

5°C zur Solltemperatur verzeichnet.

4.10.8) Brennstoffzugabegeschwindigkeit

Die Brennstoffzugabegeschwindigkeit ist die Geschwindigkeit, mittels welcher die Schnecke
den Brennstoff in den Reaktor beférdert. Die Brennstoffpellets werden somit unterschiedlich
geteilt und zerkleinert. So ergibt sich trotz mehrmaligen Auslitern der Schnecke eine Abwei-
chung zu der geplanten Brennstoffmenge. Diese fallt bei den Geschwindigkeiten unterschied-
lich aus. Die maximale Abweichung der Brennstoffzugabe betragt 27% — das erklart die grolRen
Abweichungen des Kohlenstoffverlusts zwischen den Zyklen. Uber die fiinf Zyklen eines Ver-
suchs gemittelt, gleicht sich die Brennstoffzugabe teilweise aus und es werden nur mehr Ab-

weichungen von hochstens 5% von der geplanten Zugabemenge registriert.

4.10.9) Fluidisierung

Die Menge an Dampf, mit welchem das Bett fluidisiert wird, hat erheblichen Einfluss auf die
Durchmischung. Die Dosierung des Dampfes erfolgt (iber ein Rotameter, das fiir Dampf bei
180°C und 2 bar ausgelegt ist. Die Dosierung des Wasserdampfs unterliegt Schwankungen,
welche durch das Dampftrommelsystem gegeben sind. Die Dampftrommel erzeugt durch
kleine Druckst6Re momentane Abweichungen von 30-40%. Die durchschnittliche Abweichung

des Wasserdampfdurchflusses zur geplanten Zugabe betragt jedoch weniger als 3%.
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5) Schlussfolgerung und Ausblick

In dieser Arbeit wurde die verwendete CLC-Batchanlagein 120 Stunden reiner Versuchszeit
auf ihre Funktion und die wichtigsten Einflussparameter getestet. Um zukiinftig eine einfache
Handhabung der Anlage zu gewahrleisten, wurden prozessoptimierende Umbauten vollzo-
gen. Durch ein Verlegen neuer Gasleitungen wurde das System von einer benachbarten An-
lage entkoppelt und kann nun unabhangig betrieben werden. Die Verdnderung der Lange des
Brennstoffzugaberohrs bewirkte eine Wirkungsgradsteigerung der Anlage. Die Messgerat-
schaften und die Messgasstrecke wurden in einem transportablen Wagen verbaut, um den
Start und die Inbetriebnahme des Reaktors zu verkirzen. Ein Protokoll zum Hochfahren des

Reaktors wurde erstellt, um zukiinftige Versuche zu vereinfachen.

Durch die Versuche kénnen die wichtigsten Einflussparameter auf den Batchreaktor ermittelt
werden. Diese bestimmen maligeblich den Versuchsausgang und die Wirkungsgrade des CLC-
Prozesses.Zu diesen zdhlen die Betttemperatur, die Fluidisierungstarke der Wirbelschicht und
die Art des Brennstoffes. Als groSter Einflussfaktor auf den Umsatz wird die Wahl des Sauer-
stofftragers identifiziert. Mit den richtigen Parametereinstellungen werden in der blasenbil-
denden Wirbelschicht ohne Nachverbrennung CO2-Konvertierungsraten von bis zu 80% er-
reicht. Dies istim Batchreaktor ausschlieflichmit,,Chemical Looping with Oxygen Uncoupling“

(CLOU) moglich und zeigt, wie wichtig dieses fir CLC mit festen Brennstoffen ist.

Uber die Einflussparameter kénnen Ergebnisse auf eine 80 kW-Pilotanlage, in der CLC mit fes-
ten Brennstoffen betrieben wird, umgelegt werden. Die Vergleiche zeigen bei der Verwen-
dung von unterschiedlichen Brennstoffen und Sauerstofftragern dhnliche Trends in beiden Re-
aktoren an. Dies ermoglicht ein Vorabtesten neuer Brennstoffe und Sauerstofftrager in der
Batchanlage. Das Betreiben dieses Reaktors ist kosteneffizienter und einfacher als das groRe-
rer Anlagen. Zum Hochfahren benétigt der Batchreaktor wesentlich kiirzer und das Testen
neuer Sauerstofftrager und Brennstoffe ist mit geringerem Aufwand verbunden. Diese Eigen-
schaften des Batchreaktor konnen bei der Erforschung neuer CLOU-Materialien von groRem

Vorteil sein.

Ein vollstandiges Scale-up auf eine groRere Anlage ist aufgrund unzureichender Datenlageim

Zuge dieser Arbeit nicht moglich. Durch die Identifikation der wichtigsten Prozessparameter
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des Batchreaktor istder Weg dafiir jedoch geebnet. Ein Vergleichgasférmiger CLCim Batchre-
aktor zu anderen Anlagenistschwierig zu bewerkstelligen. Die Verwendung fester Brennstoffe
istin der Batchanlage besser geeignet anstelle der Verwendung von gasformigen. Der Grund
hierfur liegt in der kurzen Verweilzeit der Gase im Reaktor. Deswegen werden keine ausrei-
chenden CO;-Ausbeuten erzielt. Die blasenbildende Wirbelschicht bietet den gasformigen
Brennstoffen bei niedriger Fluidisierung keinen ausreichenden Gas-Feststoffkontakt. Der Ver-
gleich von gasférmiger CLC im Batchreaktor mit groReren Anlagen war bisher nicht moglich.
Weitere Versuche mit gasformigen Brennstoffen konnten die Griinde fiir die bisherigen

schlechten CO2-Ausbeuten klaren.

Zuklinftig konnen zu erforschende Sauerstofftrager und Brennstoffe in der Batchanlage getes-
tet werden. Ob teurere Versuche in der Pilotanlagen sinnvoll sind, kann auf Basis der Batchre-
aktorergebnisse entschieden werden. Bei selektiver Betrachtung einzelner Prozessparameter
und zusatzlichen Versuchen am Batchreaktor kdnnte ein vollstandiges Scale-up auf GroRanla-
gen durchgefiihrt werden. Weiters kann zukiinftig der Einfluss von Schwefel, Chlor oder Stick-
stoff auf den CLC-Prozess im Batchreaktor sowie das Entstehen von NOx, wahrend der Ver-

brennung untersucht werden.
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6) Abklrzungen und Symbole

6.1) Abkirzungen

AR

CCs
CLC
CLou
FR

LKW
MFC
NOx
ocC

Ox. Kat.

6.2) Symbole

Zeichen
A

Ar

ds

dp

dsv

dv

Fr

Ho

Hy

m
MBr,gem
MBr,gep
Mc,CcH4
mc,co

mc,co2

Air reactor, Luftreaktor

Carbon capture and storage

Chemical looping combustion

Chemical Looping with Oxygen Uncoupling
Fuel reactor, Brennstoffreaktor
Lastkraftwagen

Mass flow controller, Massendurchflussregler
gasformige Oxide des Stickstoffs

Oxygen carrier, Sauerstofftrager

Post-Oxidationskatalysator

Erklarung

Wirbelschichtquerschnitt

Archimedeszahl

Oberflachenbezogener Durchmesser
Siebdurchmesser

Sauterdurchmesser

Volumens bezogener Durchmesser

Froudzahl

Brennwert des Brennstoffs

Heizwert des Brennstoffs

Masse an Bettmaterial im aktuellen Oxidierungszustand
Gemittelte Masse des Brennstoff Gber 5 Zyklen
Geplante Masse an Brennstoff, 9,7g

Masse Kohlenstoff im Methan gemessen

Masse Kohlenstoff im Kohlenmonoxid gemessen

Masse an Kohlenstoff als CO2 gemessen
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[m?]
[-]

[m]
[m]
[m]
[m]

[-]
[ki/kgl
[ki/kgl
[ke]
[ke]
[ke]
[ke]
[ke]
[ke]



Mmst

Nc,Ab

nc,Br
Nc,co2
OAbgas
Osrennstoff
Ooc
Owasserda mpf
Re

Ro
SAbweichung

Sco2
U

Ui

Ut
Us

Xc

Xs
Xs,oxy
Xs,red
Yco2
Yc,verlust
AHo
AXs
Aw

€

Neg

PB

Ps

Masse an Bettmaterial im oxidierten Zustand

Masse an Sauerstoff vom Sauerstofftrager

Masse an Bettmaterial im reduzierten Zustand

Masse Sauerstoff bendétigt fir stochiometrische Verbrennung
Mol an Kohlenstoff im Abgas gemessen

Mol an Kohlenstoff im Brennstoff vorhanden

Mol an Kohlenstoff als CO2 gemessen

Masse Sauerstoff im Abgas gemessen

Masse Sauerstoff aus dem Brennstoff

Masse Sauerstoff aus dem Sauerstofftrager freigeworden
Masse Sauerstoff als Wasserdampf im Abgas aus Reaktion
Reynoldszahl

Sauerstofftransportkapazitat

prozentuelle Abweichung in der Brennstoffforderung
Selektivitat von CO: liber den Prozess
Leerrohrgeschwindigkeit

Lockerungsgeschwindigkeit

Schwebegeschwindigkeit des Partikel aus dem Grace-Diagramm
Schwebegeschwindigkeit

Kohlenstoffumsatz (iber den Prozess

Oxidationsgrad

Oxidationsgrad im oxidierten Zustand

Oxidationsgrad im reduzierten Zustand

Ausbeute an CO2 uUber den Prozess
Kohlenstoffverlustanteil

Reaktionsenthalpie

Differenzoxidationsgrad zwischen Oxidation und Reduktion
Abgegebene Menge Sauerstoff pro OC

Porositat

Dynamische Viskositat des Gases

Schittdichte

Gasdichte
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