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Kurzfassung

Um den seit Beginn der industriellen Revolution rasant steigenden Bedarf an Primérenergie zu
decken, werden bis heute groftenteils fossile Energietrager verwendet, was in der Atmosphare
zu einem Anstieg der Kohlendioxidkonzentration auf tiber 400 ppm gefiihrt hat. Durch die er-
hohte Konzentration wird der Treibhauseffekt der Erde verstérkt, wodurch es zur globalen Er-
warmung kommt. Im 2015 abgeschlossenen Ubereinkommen von Paris haben sich die Mit-
gliedsstaaten der UNFCCC dazu verpflichtet, die globale Erwarmung gegeniiber dem vorin-
dustriellen Niveau auf deutlich unter 2 °C zu beschranken. Da fossile Energietrager mittelfristig
zur Deckung des weltweiten Energiebedarfs unverzichtbar sind, ist Carbon Capture and Storage
eine wichtige MalRnahme zur Vermeidung neuer Emissionen. Soll die globale Erwarmung auf
deutlich unter 2 °C beschrénkt werden, ist es jedoch nicht genug, nur neue Emissionen zu ver-
hindern, sondern es muss in Zukunft auch aktiv Kohlendioxid aus der Atmosphare entfernt
werden. Dies kann beispielsweise durch die Nutzung von Biomasse in Kombination mit Koh-
lendioxidabscheidung erfolgen.

Chemical Looping Combustion ist ein vielversprechender Verbrennungsprozess mit integrier-
ter Kohlendioxidabscheidung, bei dem der Brennstoff nicht in direkten Kontakt mit Luft ge-
bracht wird. Der zur Verbrennung benétigte Sauerstoff wird stattdessen mit Hilfe eines Sauer-
stofftragers aus der Luft zum Brennstoff transportiert. Das erzeugte Abgas besteht hauptsach-
lich aus Kohlendioxid und Wasserdampf, welcher auskondensiert werden kann, wodurch eine
energieaufwandige Gastrennung wie bei anderen Abscheidetechnologien entféallt.

In der vorliegenden Arbeit wurden Versuche zur Chemical Looping Combustion von festen,
biogenen Brennstoffen durchgefiihrt. Als Versuchsanlage wurde ein Batch-Reaktor im Labor-
malstab verwendet. In VVorbereitung auf die Versuche wurde die Anlage mit einer einfach zu
bedienenden, eigenstandigen Gasversorgung ausgestattet. Die Bedienelemente wurden auf ei-
nem Bedienpanel zusammengefasst. Um die Probenentnahmevorrichtung fiir Feststoffproben
auf eine etwaige Selektivitat zu untersuchen, wurden an verschiedenen Versuchspunkten im
kalten Betrieb Proben entnommen und deren Partikelgrofienverteilung mit der des Bettmaterials
vor und nach dem Versuch verglichen. Aus den Ergebnissen dieses Versuchs konnte keinerlei
Selektivitat der Probenentnahmevorrichtung festgestellt werden. Als Néachstes wurde der Ein-
fluss des Schneckenspllungsvolumenstroms auf die Brennstoffeinbringung untersucht. Es
stellte sich heraus, dass der bislang verwendete Volumenstrom zu gering war, um den Brenn-
stoff in das Bett der Wirbelschicht zu driicken, was sich in einer schlechten Umsetzung des
Brennstoffs dulRerte. AbschlieBend wurde ein Vergleich von Holz, Rinde und Hihnermist zu
Braunkohle durchgefihrt, bei dem die Eignung zur Anwendung in Chemical Looping Combus-
tion untersucht wurde. Zwar stellte sich heraus, dass die Braunkohle am besten umgesetzt
wurde, die Ergebnisse, die mit den biogenen Brennstoffen erreicht wurden, standen denen der
Braunkohle jedoch nicht in viel nach.



Abstract

Since the beginning of the industrial revolution, mainly fossil fuels were used to meet the rap-
idly increasing demand in primary energy, which led to an increase in carbon dioxide concen-
tration to more than 400 ppm. The increase in carbon dioxide concentration in turn led to a
reinforcement of the greenhouse effect, which caused global warming. In 2015 members of the
UNFCCC committed to limit the increase in global temperature to well below 2 °C above pre-
industrial levels. Since fossil fuels will be essential to cover the global energy demand in the
midterm, carbon capture and storage is an important tool to prevent new emissions to the at-
mosphere. To reach the goal of limiting global warming to well below 2 °C, it is not enough to
only prevent further emissions, but actions have to be taken to actively remove carbon dioxide
from the atmosphere. This could be done for example by using biomass in combination with
carbon dioxide capture.

Chemical looping combustion is a promising combustion process with inherent carbon dioxide
capture. Direct contact between the fuel and air is avoided by transporting the oxygen needed
for the combustion by means of an oxygen-carrier. The produced flue gas consists mainly of
carbon dioxide and water vapor, which can be easily separated by condensation and therefore
avoiding an energy-intensive gas separation step present in other capture technologies.

During the present thesis several experiments were made to research chemical looping com-
bustion of solid, biogenic fuels using a bench-scale batch reactor. In preparation for the exper-
iments the experimental plant was retrofitted with a standalone gas supply. All operating ele-
ments were mounted to an easy-to-handle control panel. To test the solid sampling device for
any selectivity regarding the particle size that may arise, the particle size distributions of several
solid samples have been compared to the particle size distributions of the bed material before
and after the experiment. From the obtained results no selectivity whatsoever could be found
for the solid sampling device. Next the impact of the volumetric flow rate of the screw-conveyor
flush on the fuel insertion into the reactor was investigated. Turns out, the volumetric flow rate
previously used was too low to push the solid fuel into the reactor bed, which resulted in poor
fuel conversion. Last but not least, wood, bark and chicken manure were tested and compared
with lignite regarding their viability in chemical looping combustion. The overall best conver-
sion was reached using lignite as expected, but the conversion reached for biogenic fuels was
not far behind.
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1 Einleitung

1 Einleitung

1.1 Klimawandel

Seit dem Beginn der industriellen Revolution Mitte des 18. Jahrhunderts hat sich der Weltener-
giebedarf mehr als verzehnfacht. Die treibenden Grunde dafir sind einerseits das rasante Be-
volkerungswachstum in den vergangenen zwei Jahrhunderten und andererseits das enorme
Wirtschaftswachstum und dem damit verbundenen steigenden Wohistand. Die Beziehung zwi-
schen Wirtschaftswachstum und Energieverbrauch ist wechselseitig: einerseits stellt das Vor-
handensein einer ausreichend guten Energieversorgung eine Grundvoraussetzung fir Wirt-
schaftswachstum dar, andererseits erhoht sich durch eine steigende Wirtschaftsleistung die
Nachfrage nach Energie. [1]

Wurden seit der Neolithischen Revolution ca. 10.000 v. Chr. ausschlieBlich erneuerbare Ener-
gietrager genutzt, konnte die exponentiell steigende Nachfrage nach Priméarenergie ab 1850
nicht mehr aus diesen erneuerbaren Energietragern gestillt werden und es wurden vorwiegend
fossile Energietrager wie Kohle, Erd6l und Erdgas genutzt (Abbildung 1-1). [1]
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Abbildung 1-1: Weltweiter Verbrauch an Priméarenergie, aufgeschlusselt nach Energietrégern [1]

Durch den Verbrauch fossiler Energietrager sind die von Menschen verursachten Treibhaus-
gasemissionen seit der vorindustriellen Ara stetig gestiegen (Abbildung 1-2), was zu noch nie
in den letzten 800.000 Jahren dagewesenen Konzentrationen von Kohlendioxid (CO3), Methan
(CHg4) und Distickstoffmonoxid (N20) in der Atmosphare gefuhrt hat. [2]
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Seit der Industrialisierung ist es so zu einer menschlich verursachten Gesamtemission von ca.
530 Mrd. Tonnen CO2 gekommen. Dies hat zu einem Anstieg der CO.-Konzentration um Uber
120 ppm vom vorindustriellen Niveau von ca. 280 ppm auf mittlerweile Gber 400 ppm gefiihrt.
Rein rechnerisch wirden die Emissionen sogar zu einem Anstieg von 250 ppm fuhren, jedoch
findet sich nicht das gesamte emittierte CO- in der Atmosphare wieder, weil diese nur eines
von vielen Reservoirs im Kohlenstoffzyklus darstellt. Der Rest wurde von Pflanzen, dem Erd-
reich und vom Meer aufgenommen. [3]
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Abbildung 1-2: Globaler durchschnittlicher CO2-Stoffmengenanteil in der Luft. Reproduziert aus [4]

Zwar wurde die symbolische Grenze von 400 ppm in der Vergangenheit schon mehrmals tiber-
schritten, jedoch unterliegt die CO2-Konzentration zyklischen Schwankungen, welche vom
Wechsel der Jahreszeiten und dem damit verbundenen Wachstum und Abbau von Vegetation
herriihren. Der Jahrestiefstwert wird jahrlich im September erreicht, wenn die Aufnahme von
COz durch die Vegetation abschwacht und durch die Abgabe von CO; durch den Boden tber-
stiegen wird. Seit September 2016 gilt der CO.-Stoffmengenanteil von 400 ppm als dauerhaft
uberschritten, da diese Konzentration zum ersten Mal selbst am Jahrestiefstwert nicht mehr
unterschritten werden konnte. [5, 6]

Die Emission von Abermillionen Tonnen CO: in die Atmosphare stellt einen drastischen Ein-
griff in den Kohlenstoffzyklus der Erde dar, dessen Folgen sich in den vergangenen Jahrzehnten
deutlich zeigten. Das Klimasystem der Erde wird von der Sonne angetrieben, welche Energie
in Form von kurzwelliger elektromagnetischer Strahlung, Gberwiegend im sichtbaren Spekt-
rum, liefert. Etwa die Halfte der auf der Erde ankommenden Strahlung wird von der Erdober-
flache und rund 20 % von der Atmosphare absorbiert. Der Rest der Strahlung wird von Gasen,
Aerosolen, Wolken und Schneeflachen direkt zurtick in den Weltraum reflektiert. Die Erde gibt
ebenfalls Energie ab, jedoch aufgrund der niedrigeren Temperatur in Form von langwelliger

2
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Infrarotstrahlung. Da sich die ein- und ausgehende Strahlung annéhernd im Gleichgewicht be-
finden, herrschte Gber Jahrhunderte eine relativ konstante Erdtemperatur. Die abgegebene lang-
wellige Strahlung kann die Atmosphére, jedoch nicht wie die kurzwellige ungehindert passie-
ren. Sie wird gréf3tenteils von gewissen Bestandteilen der Atmosphére, den sogenannten Treib-
hausgasen Wasserdampf, Kohlendioxid, Methan und Distickstoffmonoxid, absorbiert, was zur
Erwarmung der unteren atmosphérischen Schichten fiihrt. Der gréfite Beitrag zur Erwarmung
der Erde stammt von der durch anthropogene Emissionen verursachten erhéhten CO,-Konzent-
ration der Erdatmosphére. Die vom Mensch verursachten Treibhausgasemissionen, zusammen
mit anderen anthropogenen Faktoren, haben so zu einer Zunahme an Energie im Klimasystem
gefiihrt, welche sich in der globalen Erwarmung aulRert. [2, 7]

Die global gemittelte Erwdrmung der kombinierten Land- und Ozeanoberflaéchentemperatur
betrug 2012, gegenuber dem Jahr 1880, bereits 0,85 °C und jedes der vergangenen drei Jahr-
zehnte war fortlaufend das wéarmste aller vorhergehenden Jahrzehnte seit 1850. Jedoch wird nur
ein kleiner Teil der von der Erde aufgenommenen Energie, namlich rund 1 %, in der Atmo-
sphére gespeichert. Uber 90 % der akkumulierten Energie tragen stattdessen zur Erwarmung
der Ozeane bei. Die gestiegene Oberflachentemperatur hatte in den vergangenen Jahrzehnten
auch das Abschmelzen des Gronléndischen und Antarktischen Eisschildes sowie von Glet-
schern und das Auftauen von Permafrostbdden zur Folge. Dies hat von 1901 bis 2010 zu einem
Anstieg des mittleren globalen Meeresspiegels um 0,19 m geftihrt. Aul3er dem Anstieg der Erd-
temperatur wurden seit 1950 aber auch noch zahlreiche andere Verdnderungen des Klimas be-
obachtet, die hdchstwahrscheinlich auf den menschlichen Einfluss zuruckzufihren sind. Bei-
spiele hierfir sind unter anderem eine Haufung warmer Temperaturextreme, eine Zunahme ext-
rem hoher Meeresspiegel und der Anstieg von schweren Niederschldgen in zahlreichen Regio-
nen. Die erhéhte CO,-Konzentration der Atmosphare beeinflusst das Okosystem auch abgese-
hen vom Treibhauseffekt. So haben die Ozeane rund 30 % des von Menschen seit der Industri-
alisierung emittierten CO. absorbiert, was zu einer Versduerung der Ozeane fuhrt. [2]

1.2 ZukuUnftige Entwicklung

MaRgeblich bestimmend fiir die Erdoberflachentemperatur Ende des 21. Jahrhunderts und dar-
uber hinaus sind die kumulativen CO2-Emissionen, wobei mehrere Beweisketten einen starken,
konsistenten, fast linearen Zusammenhang zeigen. Da die Treibhausgasemissionen sowohl von
der soziobkonomischen Entwicklung, als auch von der Klimapolitik abhéngen, streuen die
Prognosen flr die zukinftige Entwicklung tiber einen weiten Bereich. [2]

Die Arbeitsgruppe Il des Intergovernmental Panel on Climate Change (IPCC) hat basierend
auf den Daten zahlreicher wissenschaftlicher Publikationen vier Szenarien (Abbildung 1-3) ent-
wickelt, die Vorhersagen tber den Verlauf der Treibhausgaskonzentrationen in der Atmosphare
im 21. Jahrhundert treffen. Diese Szenarien, Representative Concentration Pathways (RCP) ge-
nannt, ergeben sich aus den Faktoren BevolkerungsgroRe, wirtschaftliche Aktivitat, Lebensstil,
Energienutzung, Landnutzungsmustern, Technologie und Klimapolitik. Sie sind nach der Zu-
nahme des Strahlungsantriebs (in W/m?) im Jahr 2100 relativ zum vorindustriellen Niveau be-
nannt und sind auf Basis der Treibhausgaskonzentration in der Atmosphare (in ppm CO2-eq)
zum Ende des Jahrhunderts definiert. Die RCPs umfassen ein striktes Minderungsszenario
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(RCP2.6), ein Szenario mit sehr hohen Treibhausgasemissionen (RCP8.5) sowie zwei dazwi-
schenliegende Szenarien (RCP4.5 und RCP6.0). Die Basisszenarien, ohne zusatzliche Bemd-
hungen die Treibhausgasemissionen zu reduzieren, werden durch die Szenarien RCP6.0 sowie
RCP8.5 reprasentiert und flihren zu einer Treibhausgaskonzentration von tiber 1000 ppm CO»-
eq am Ende dieses Jahrhunderts. [2]
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Abbildung 1-3: Jahrliche CO2-Emissionen in den unterschiedlichen RCP Szenarien [2]

Da zwischen der Erderwarmung und der kumulativen CO2-Emissionen quasi ein linearer Zu-
sammenhang besteht, wird jedes bestimmte Erwédrmungsniveau durch eine gewisse Menge an
kumulativen CO2-Emissionen charakterisiert (Abbildung 1-4). Um ein gewisses Erwérmungs-
niveau nicht zu Uberschreiten, setzt eine hohere Emission in friiheren Jahrzenten spater eine
niedrigere Emission voraus. Die Erwdrmung, die durch CO2-Emissionen verursacht wurde, ist
jedoch Gber mehrere Jahrhunderte praktisch irreversibel, es sei denn das CO> wird aktiv aus der
Atmosphére entfernt. [2]

Kurzfristig, im Zeitraum von 2016 — 2035, ist die mittlere globale Erdoberflachenerwéarmung
relativ zu 1986 — 2005 in allen vier RCPs ahnlich und liegt im Bereich von 0,3 — 0,7 °C. Ab
Mitte des 21. Jahrhunderts héngt jedoch das Ausmal} der resultierenden Erwarmung mafRgeb-
lich vom beschrittenen Emissionsszenario ab. Werden keine zusétzlichen Malinahmen getrof-
fen, um die Emission von Treibhausgasen zu reduzieren, wird RCP6.0 oder RCP8.6 beschritten
und die mittlere globale Erwarmung zum Ende des Jahrhunderts relativ zu 1986 — 2005 mit
hoher Wahrscheinlichkeit 2 °C (ibersteigen. Fir RCP8.6 liegt der wahrscheinliche Bereich der
Erwérmung sogar zwischen 2,6 °C und 4,8 °C. Der RCP2.6 stellt jenes Szenario dar, in dem
die globale Erwdarmung gegenlber dem vorindustriellen Niveau voraussichtlich auf unter 2 °C
beschrankt bleibt. Dieser setzt jedoch eine betréchtliche Reduktion der Emissionen (ber die
kommenden Jahrzehnte und nahezu keine Treibhausgasemissionen mehr gegen Ende des Jahr-
hunderts und dartber hinaus voraus. [2]
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Abbildung 1-4: Global gemittelte Erdoberflachenerwarmung in Abhéngigkeit von der kumulativen CO2-Emission [2]

Am 12. Dezember 2015 wurde auf der 21. UN-Klimakonferenz in Paris das Ubereinkommen
von Paris abgeschlossen. Im sogenannten Paris Agreement, welches die Nachfolge des Kyoto-
Protokolls von 1997 darstellt, verpflichteten sich die Mitgliedsstaaten der United Nations
Framework Convention on Climate Change (UNFCCC) die Klimaerwérmung gegeniiber dem
vorindustriellen Niveau auf deutlich unter 2 °C zu begrenzen. Um die Klimaerwarmung zu
bekédmpfen, gibt es viele Wege der Anpassung und Minderung, wobei keine einzelne MaR-
nahme allein ausreichend ist. Zu den MalRnahmen, die den grofiten Beitrag zur Emissionsre-
duktion beitragen werden, gehdren die Erhéhung der Energieeffizienz, die Nutzung erneuerba-
rer Energie, der Umstieg auf kohlenstoffarmere Brennstoffe, die Nutzung von Kernenergie so-
wie die CO2-Abscheidung und -Speicherung (Carbon Capture and Storage, CCS). Eine erfolg-
reiche Umsetzung héngt von der Zusammenarbeit auf allen Ebenen ab und kann durch Ansatze
unterstiitzt werden, die Anpassungs- und Minderungsstrategien mit anderen gesellschaftlichen
Zielen verknipfen. [2, 8, 9]

1.3 CO.-Abscheidung und -Speicherung

Carbon Capture and Storage ist ein Begriff unter dem verschiedene Technologien zur Abschei-
dung von Kohlendioxid in industriellen Prozessen sowie die Speicherung in Lagerstétten zu-
sammengefasst werden. Mittelfristig sind fossile Energietrager zur Deckung des weltweiten
Primarenergiebedarfs unverzichtbar [10]. Um das im Ubereinkommen von Paris festgelegte
Ziel, die globale Erwarmung auf deutlich unter 2 °C gegenlber dem vorindustriellen Niveau zu
beschranken, zu erreichen, sind Technologien notwendig, welche eine Nutzung fossiler Ener-
gietrager, ohne die damit verbundene Emission von Treibhausgasen, erlauben. Laut der Inter-
national Energy Agency (IEA) ist CCS ein Hauptfaktor fur die Reduktion der globalen Emissi-
onen und wird bis 2050 12 % zur kumulativen Emissionsreduktion beitragen [11].
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1.3.1 Abtrennung

Da aufgrund des enormen Volumens nicht das gesamte Abgas, das in industriellen Prozessen
anfallt, gespeichert werden kann, muss das klimawirksame CO. aus dem Abgas entfernt wer-
den. Dadurch kann, abhangig von der CO,-Konzentration im Abgas, eine VVolumenstromreduk-
tion von 80-99 % erreicht werden. Der Trennaufwand ist umso hoéher, je geringer die COo-
Konzentration im Abgas ist. Deshalb wird CO2-Abscheidung vorwiegend an sogenannten
Punktquellen, wie zum Beispiel fossil befeuerten GrolRkraftwerken, durchgefuhrt, wo CO> in
grof’en Mengen und in hoher Konzentration anféllt. Die Abscheidung aus der Atmosphare oder
bei kleineren, moglicherweise mobilen Quellen ist im Gegensatz zu Punktquellen deutlich auf-
wendiger und liegt deshalb nicht so sehr im Fokus der Entwicklung. Die herkdmmlichen CO.-
Abscheide-Systeme koénnen in drei Kategorien unterteilt werden (Abbildung 1-5): Post-Com-
bustion Capture, Pre-Combustion Capture und Oxyfuel Combustion. Findet die Abtrennung
von CO2 nach einer Verbrennung aus dem Abgas statt, spricht man von Post-Combustion Cap-
ture. Bei Pre-Combustion Capture hingegen, wird vor der Verbrennung der Brennstoff vergast
und das CO- aus dem Synthesegas abgetrennt. Wird der Brennstoff mit reinem Sauerstoff an-
statt mit Luft verbrannt, spricht man von Oxyfuel Combustion. [12, 13]

Post-Combustion Capture ahnelt bezogen auf die genannten CO2-Abscheidetechnologien ei-
nem konventionellen Kraftwerksprozess am meisten und kann daher relativ leicht in bestehen-
den Anlagen nachgeristet werden [14]. Nach der ublichen Abgasbehandlung, bei der Staube,
Schwefel- und Stickoxide entfernt werden, erfolgt jedoch zusétzlich ein CO2-Abscheideschritt.
Die Abtrennung erfolgt in der Regel durch Absorption in einem Gaswéscher. Grundsatzlich
sind aber auch andere chemische oder physikalische Verfahren, wie Adsorption oder Memb-
ranverfahren, moglich. Bei der Abtrennung mittels Absorption wird ein Grofteil des CO> se-
lektiv aus dem gereinigten Rauchgas durch eine Waschflussigkeit, meistens Amine oder Am-
moniak, absorbiert. Dadurch entsteht ein Abgas, das hauptsachlich aus Stickstoff, Sauerstoff
und Wasserdampf besteht. Die beladene Waschflissigkeit wird in einem Desorber erhitzt,
wodurch das CO> wieder abgegeben und die Waschfliissigkeit regeneriert wird. [13]

Pre-Combustion Capture entspricht im Grunde einen Integrated Gasification Combined Cycle
(IGCC) mit einem, der energetischen Nutzung vorgeschaltetem, CO2-Abscheideschritt. Dazu
wird der feste kohlenstoffhaltige Brennstoff mit Wasserdampf und Luft zu einem Synthesegas
vergast, das zum Grofteil aus H2 und CO besteht. Nach einem Gasreinigungsschritt wird unter
der Zugabe von Wasserdampf eine Wasser-Gas-Shiftreaktion vollzogen, welche das Synthese-
gas in Wasserstoff und CO tberfiihrt. AnschlieBend wird das CO2 mittels Gaswasche oder
Membranen vom Wasserstoff getrennt. Bei der anschlieBenden energetischen Nutzung des so
erzeugten Wasserstoffs fallt ein vollkommen CO»-freies Abgas an. [13]

Unter Oxyfuel Combustion versteht man die Verbrennung eines Brennstoffs mit reinem Sauer-
stoff. Das Verfahren wird wie Post-Combustion Capture in konventionellen Kraftwerken ein-
gesetzt. Ein Nachrsten setzt jedoch vergleichsweise gréfiere Umbauarbeiten voraus. Der fiir
die Verbrennung bendtigte Sauerstoff muss zuvor in einer Luftzerlegungsanlage gewonnen
werden. Da die Verbrennung mit reinem Sauerstoff zu sehr hohen Flammentemperaturen fiihrt,
wird ein Teil des Abgases rezirkuliert, um die Temperatur bei der Verbrennung zu regulieren.
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Durch die vorgeschaltete Luftzerlegung wird der Stickstoff aus dem Verbrennungsprozess ab-
getrennt, weswegen das entstehende Abgas hauptsachlich aus CO>2 und Wasserdampf besteht.
Der Wasserdampf kann durch Kondensation abgetrennt werden, wodurch ein sehr reiner CO»-
Strom entsteht. Im Gegensatz zur CO2-Abtrennung mittels Absorption, Adsorption oder Memb-
ranen wird das CO- bei Oxyfuel Combustion quasi vollstandig zuriickgehalten. [13, 14]

All den eben besprochenen CO2-Abscheidesystemen ist eine energieaufwendige Gastrennung
gemein, welche den Gesamtwirkungsgrad des Prozesses reduziert. Chemical Looping Combus-
tion (CLC) lasst sich keinem der herkémmlichen CO2-Abscheidesysteme zuordnen, da die
CO.-Abscheidung durch eine raumliche Trennung von Brennstoff und VVerbrennungsluft quasi
in den Verbrennungsprozess integriert ist. Der fur die Verbrennung bendtigte Sauerstoff wird
mit Hilfe eines Sauerstofftrédgers aus der Luft zum Brennstoff transportiert, weswegen man,
analog zu der Unterscheidung zwischen Post- und Pre-Combustion Capture, oft von Unmixed
Combustion spricht. Das erzeugte Abgas besteht hauptsachlich aus CO2 und Wasserdampf,
welcher auskondensiert werden kann, wodurch der hohe Energieaufwand, der zur Gastrennung
bei anderen Abtrennprozessen nétig ist, entfallt. Aus diesem Grund wird CLC oft als CO»-
Abscheidetechnologie zweiter Generation bezeichnet wird [15].

Post-Combustion Capture
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Abbildung 1-5: CO2-Abscheidesysteme. Adaptiert aus [12]

Da es sich bei CO.-Emissionen in der Regel um externe Kosten handelt und der Einsatz von
CCS keinen direkten Anreiz, wie beispielsweise Leistungssteigerung, fur die Industrie bietet,
sind moglichst niedrige Kosten essenziell fir den Erfolg von CCS-Technologien.
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1.3.2 Biomasse-CCS

Der Einsatz von CCS-Technologien ermdglicht die Nutzung fossiler Brennstoffe, ohne zusétz-
lich CO- in die Atmosphare zu emittieren. Um die globale Erwarmung auf deutlich unter 2 °C
zu beschrénken, ist es nicht genug, nur neue Emissionen zu verhindern, denn alle Klimaszena-
rien, die dieses Ziel erreichen, prognostizieren fiir das Ende des 21. Jahrhunderts geringere ku-
mulative Emissionen als fir den Zeitraum 2010-50. Dies bedeutet, dass in der zweiten Halfte
des Jahrhunderts in groem MaRe aktiv CO2 aus der Atmosphére entfernt werden muss, um
hohere Emissionen in der ersten Halfte zu kompensieren [9]. Biomasse stellt von Natur aus
einen COz-neutralen Energietrager dar, da bei der Nutzung genau die Menge CO, freigesetzt
wird, die von der Pflanze wéhrend des Wachstums durch Photosynthese aus der Atmosphare
aufgenommen wurde. Durch den Einsatz von CCS-Technologien bei der energetischen Nut-
zung von Biomasse (Bioenergy with Carbon Capture and Storage, BECCS) kdnnen im Gegen-
satz zu CCS mit fossilen Energietragern sogar negative Emissionen erreicht werden. Mit Hilfe
von BECCS kann also bereits freigesetztes CO> wieder aus der Atmosphére entfernt
werden. [16]

1.3.3 Speicherung

Nach der Abtrennung muss das CO> von der Quelle zur Lagerstétte transportiert werden. Ob-
wohl der CO.-Strom hochrein aus der Abscheidung kommt, kdnnen noch Reste von Wasser-
dampf, Stickoxiden oder anderen Verunreinigungen vorliegen. Um Korrosion zu vermeiden,
sollte dieser jedoch weitgehend trocken und frei von H.S sein. Um das zu transportierende Vo-
lumen zu reduzieren, wird das CO> durch eine Verdichtung auf tber 100 bar verflissigt. Der
Transport zum Speicherort kann per Pipeline, Schiff, Bahn oder LKW erfolgen, wobei die bei-
den Ersteren fur den Transport groRer Mengen Uber weite Strecken am besten geeignet
sind. [12, 13]

Die derzeit am weitesten verbreitete Form der CO-Speicherung ist die geologische Speiche-
rung, bei der COz untertage in salinen Aquifern, erschopften Erddl- und Erdgaslagerstatten oder
nicht abbaubaren Kohleflézen gespeichert wird, welche sich sowohl an Land als auch unter
dem Meer befinden kénnen. Um als Lagerstatten in Betracht zu kommen, missen diese eine
hohe Speicherkapazitat aufweisen, von einem undurchldssigen Barrieregestein Gberdeckt sein
und einen ausreichend hohen Druck aufweisen. Die Speicherkapazitat wird einerseits von der
Art und andererseits von der lateralen Ausdehnung der Lagerstétte bestimmt. Bei den salinen
Aquifern und den erschopften Erdol- bzw. Erdgaslagerstétten handelt es sich um eine volumet-
rische Speicherung im pordsen Speichergestein, wohingegen bei nicht abbaubaren Kohlefl6zen
adsorptive Speichermechanismen wirken. Das Speicherpotenzial in Porenspeichern wird je-
doch vielfach héher geschatzt als das von tiefen Kohleflézen. Um das Speichervolumen von
Lagerstatten optimal auszunutzen, muss das CO: eine mdglichst hohe Dichte aufweisen. Mit
steigender Tiefe erhdhen sich der Druck und die Temperatur in der Erdkruste, sodass ab einer
Tiefe von rund 800 m der Druck hoch genug ist, um das CO im Uberkritischen Zustand zu
halten. Wird das CO> in das Speichergestein injiziert, verdrangt es das Formationswasser und
steigt auf, bis es eine undurchldssige Gesteinsschicht erreicht. Dauerhaft wird das CO> durch
verschiedene physikalische und chemische Speichermechanismen gebunden. Vorerst liegt der
GroRteil als freies CO2 in der berkritischen Phase und kapillar im Porenraum gebunden vor.
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Ein Teil des CO; ist im Formationswasser geldst und reagiert mit der Zeit teilweise zu Karbo-
naten, wodurch die Speichersicherheit langfristig erhoht wird. Die geologische Speicherung
von CO: ist dennoch sehr umstritten. Da zur Injektion von CO> in die Lagerstatte ein hoherer
Druck als der initiale Reservoirdruck notwendig ist, kann es bei der Einbringung zu seismolo-
gischen Bewegungen in Form von kleineren Erdbeben kommen. Darliber hinaus sind im Falle
einer Leckage, aufgrund der erhohten CO»-Konzentration, Gefahr fir den Menschen, fatale
Schéaden an der Tier- und Pflanzenwelt sowie die Kontamination des Grundwassers zu befiirch-
ten. [12, 13]

Technisch denkbar wére auch eine ozeanische Speicherung, bei der das CO2 von Schiffen oder
fixen Plattformen aus in den Ozean injiziert werden kénnte. Da CO- ab einer Tiefe von 3000 m
eine hohere Dichte als das Meerwasser besitzt, wirden dadurch CO>-Seen am Meeresgrund
entstehen, welche sich mit der Zeit im Meerwasser 16sen wirden. Die Ozeane besitzen aufgrund
ihrer schieren GroRe ein enormes Speicherpotenzial und enthalten von Natur aus 50-mal mehr
Kohlenstoff als die Atmosphére. Durch das Lésen von COz in der Tiefsee kdnnte dieses wahr-
scheinlich fur Jahrhunderte gespeichert bleiben. Aufgrund der zu erwartenden, umfangreichen
negativen Auswirkungen auf das Okosystem des Ozeans, ist diese Art der Speicherung mittler-
weile aber keine wahre Option mehr. [12, 13]

Eine weitere Mdglichkeit ist die mineralische Carbonatisierung, bei der CO> durch die Reaktion
mit Erdalkalimetalloxiden, wie Calciumoxid oder Magnesiumoxid, zu Carbonaten, wie Cal-
cumcarbonat bzw. Magnesiumcarbonat, gebunden wird. Da diese Verbindungen auch tber ei-
nen langen Zeitraum stabil sind, kdnnten diese zum Beispiel in aufgelassenen Minen deponiert
oder im StralRenbau eingesetzt werden. Erdalkalimetalloxiden sind in quasi unerschopflicher
Menge in der Erdkruste sowie in kleineren Mengen in industriellen Abféllen vorhanden. Auf-
grund des hohen Energiebedarfs des Carbonatisierungsprozesses, sowie der Umwelteinwirkun-
gen durch Abbau und Deponierung, ist diese Art der Speicherung jedoch von untergeordneter
Bedeutung. [12]

1.3.4 Nutzung

In Osterreich wurde 2011 die geologische Speicherung von CO, mit Ausnahme von For-
schungszwecken, verboten und auch in anderen Staaten der EU sind die politischen Rahmen-
bedingungen schwierig [17]. Als eine Alternative, um das CO- aus der Atmosphére fernzuhal-
ten, ist deshalb die industrielle Nutzung von groBem Interesse. Die Prozesskette, in der als letz-
ter Schritt die Nutzung anstatt der Speicherung steht, wird oft als Carbon Capture and Recycling
(CCR) oder auch als Carbon Capture and Utilization (CCU) bezeichnet. Industrielle Nutzungs-
maoglichkeiten fur CO> gibt es viele und oft wird die physikalische, chemische und biologische
Nutzung unterschieden.

Bei der physikalischen Nutzung werden tberwiegend die Eigenschaften des reinen CO> ge-
nutzt. Eine Nachfrage besteht zum Beispiel in der Getranke- und Nahrungsmittelindustrie, wo-
bei gerade hier extreme Reinheitsanforderungen bestehen. Des Weiteren findet CO; als Kélte-
mittel in Klimaanlagen, als Losemittel in Extraktionsprozessen oder als Inertgas Verwendung.
In der Erddlindustrie wird CO> zur sogenannten Enhanced Oil Recovery (EOR), zur Erh6hung
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der Ausbeute in bereits erschopften Erddllagerstatten, genutzt. Zurzeit wird in EOR-Anwen-
dungen jedoch groRteils kein aus industriellen Prozessen abgeschiedenes, sondern CO; aus na-
tirlichen Vorkommen eingesetzt. Wird das CO2 chemisch genutzt, dient es in der Regel als C:-
Baustein zur Synthese von Chemikalien. Haufig werden aus CO2 zum Beispiel Methan, Me-
thanol, Harnstoff, Ameisenséure, Zyklische Karbonate, Calcit oder Hydrocalcit hergestellt. Da
CO- jedoch ein relativ reaktionstrages Molekl ist, sind flir die chemische Nutzung energierei-
che Reaktionspartner und geeignete Katalysatoren Voraussetzung. Biologisch kann CO2 zum
Beispiel durch den Einsatz in Gewéchshausern zur Verbesserung des Pflanzenwachstums ge-
nutzt werden. [12, 13]

Um durch die Nutzung des CO- eine nachhaltige Speicherung in kohlenstoffhaltigen Produkten
zu erreichen, muss die Lebensdauer sehr lange und die Nachfrage entsprechend hoch und an-
haltend sein. In den meisten Féllen ist die Lebensdauer der hergestellten Produkte jedoch be-
trachtlich geringer als die flr die langfristige Speicherung interessante Zeitspanne. AufRerdem
sind die Mdglichkeiten zur industriellen Nutzung verglichen mit der Menge an anthropogenen
Emissionen sehr gering, weswegen das IPCC davon ausgeht, dass durch die industrielle Nut-
zung von abgeschiedenem COz nur ein kleiner Beitrag zur Bekdmpfung des Klimawandels ge-
leistet werden kann. [12, 13]

1.4 Ziel dieser Arbeit

In dieser Arbeit soll eine Auswahl von biogenen Reststoffen auf ihre Tauglichkeit fur den Ein-
satz in CLC-Prozessen untersucht werden. Dafur wird ein Wirbelschichtreaktor im LabormaR-
stab verwendet, der als Batch-Reaktor betrieben wird. In Vorbereitung auf die Versuche soll
die verwendete Laboranlage mit einer eigenstandigen, einfach zu bedienenden Gasversorgung
nachgerstet werden. AulRerdem soll die Entnahmevorrichtung fiir Feststoffproben auf etwaige
Selektivitat Gberprift sowie die Funktionalitat der bisher verwendeten Brennstoffeinbringung
von festen Brennstoffen untersucht werden.

10
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2 Theoretische Grundlagen

2.1 Wirbelschichttechnik

2.1.1 Definition und Anwendungen

Wird eine Schittung von Feststoffpartikeln von unten mit einem Gas oder einer Flussigkeit
durchstrémt, stellt sich ab einer gewissen Fluidgeschwindigkeit ein Zustand ein, in dem die
Schittschicht aufgelockert wird und die Partikel durch den Fluidstrom in Schwebe gehalten
werden. Makroskopisch weist die Schichdann flissigkeitsahnliches Verhalten auf, weswegen
man vom ,,Fluidisieren der Schittschicht* spricht. Dieser Zustand wird Wirbelschicht genannt
und zeichnet sich durch viele vorteilhafte Grundeigenschaften und —vorgéange aus:

e hohe Relativgeschwindigkeit zwischen fluider und fester Phase,

e haufiger Partikel-Partikel- und Partikel-Wand-StoR,

e groRe Austauschflache zwischen Gas und Feststoff sowie

e erleichtertes Feststoff-Handling durch das fllssigkeitséhnliche Verhalten.

Die sich daraus ergebende intensive Feststoffdurchmischung und die hohe Warmetiibergangs-
zahl, zwischen der Wirbelschicht und darin eingetauchten Heiz- und Kihlflachen, kénnen in
einer Vielzahl verfahrenstechnischer Prozesse genutzt werden. [18, 19]

Physikalische Prozesse
e Warme- und Stofftransport zwischen Gas und Partikeln
e Waérme- und Stofftransport zwischen den Partikeln untereinander bzw. zwischen Parti-
keln und eingetauchten Korpern
e Warmeibertragung zwischen der Wirbelschicht und Oberflachen

Chemische Prozesse
e (Gas/Gas-Reaktionen mit dem Feststoff als Katalysator oder Warmesenke
e Gas/Feststoff-Reaktionen mit Veranderung des Feststoffs

2.1.2 Charakterisierung von Schittgutern

Das Verhalten der Partikel in der Wirbelschicht wird maligeblich durch die geometrischen und
materiellen Partikeleigenschaften bestimmt. Zu den wichtigsten Eigenschaften zéhlen die Par-
tikelgroRe und —form, die PartikelgroRenverteilung, die Partikeldichte und die Porositét [20].
Da es sich bei realen Partikelhaufwerken um Partikel verschiedener GroRe handelt, deren Form
in der Regel von einer Kugel abweicht, gestaltet sich eine eindeutige Bestimmung der Partikel-
grolie mitunter schwierig. Obwohl das einzig eindeutig definierbare MalR fur die PartikelgroRe
eines realen Partikels das VVolumen ist, ist es Ublich, die Partikelgré3e als Durchmesser anzu-
geben. Aus diesem Grund wurden zur Beschreibung der PartikelgroRRe realer Partikel diverse
Aquivalentdurchmesser definiert, welche den Durchmesser eines kugelférmigen Partikels an-
geben, welches beispielsweise das gleiche Volumen, die gleiche Oberflache oder das gleiche
Oberflachen/VVolumen-Verhéltnis aufweist, wie das reale Partikel. [21]

11
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Die einfachste Methode zur Bestimmung der PartikelgroRe eines Haufwerks ist eine Siebana-
lyse. Dabei wird das zu analysierende Partikelhaufwerk einer Siebung mit mehreren Sieben,
deren Maschenweite von oben nach unten abnimmt, unterzogen. Aus den Uberkornmassen auf
den verschiedenen Sieben kdnnen anschliel}end die Partikelgréfienverteilung sowie der mittlere
Partikeldurchmesser des Haufwerks berechnet werden.

Dazu wird als Erstes mit Formel 2.1 der Massenanteil der einzelnen Kornklassen w;i aus der
Uberkornmasse auf dem i-ten Sieb m; und der Aufgabegutmasse abziiglich Siebverlust mo be-
rechnet.

m;

Wi =— Formel 2.1

mg
Aus diesem kann ber Formel 2.2 gemeinsam mit dem mittleren Siebdurchmesser einer Korn-
klasse dpi der mittlere Siebdurchmesser des Haufwerks dp berechnet werden.

1
P Z& Formel 2.2
dpi

d

Durch die Anwendung des Formfaktors ¢, der die Formabweichung des Partikels von einer
Kugel beschreibt, erhdlt man den oberflachen/volumen-bezogenen Durchmesser dsy (Formel
2.3).

dey = ¢ dp Formel 2.3
Die PartikelgrofRenverteilung kann tber die Verteilungsdichte und die Verteilungssumme cha-

rakterisiert werden. Die Verteilungsdichte gs(dpi) wird dabei nach Formel 2.4 berechnet, indem
der Massenanteil auf die Kornklassenbreite Adpi bezogen wird.

m.
q3(dpi) = m Formel 2.4

0 pi

Mit Formel 2.5 kann die Verteilungssumme Qs(dpi) in Abhangigkeit der Kornklasse berechnet
werden, was einer Summation der Massenanteile entspricht.

m;
Q3(dpi) = Z o Formel 2.5

12
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Die Partikeldichte pp entspricht dem Verhéltnis von Partikelmasse M, und Partikelvolumen V,
(Formel 2.6). Bei dem zur Berechnung verwendeten Partikelvolumen handelt es sich um das
stromungsmechanisch relevante Volumen des Partikels, welches das Porenvolumen mit ein-
schlie3t. Somit ist die Partikeldichte geringer, als die eigentliche Materialdichte.

My

3

Formel 2.6

Pp =

Die Porositét ¢ stellt das Verhaltnis von Zwischenkornvolumen zu Gesamtvolumen einer Schiit-
tung dar und kann nach Formel 2.7 (iber die Schittdichte pp und die Partikeldichte berechnet
werden.

Formel 2.7

2.1.3 Betriebszustande einer Wirbelschicht

Eine Wirbelschicht kann abhangig von der Stromungsgeschwindigkeiten in unterschiedlichen
Erscheinungsformen auftreten (Abbildung 2-1). Bei niedrigen Stromungsgeschwindigkeiten
bleiben die Partikel der Schittschicht gegenseitig fixiert, weswegen dieser Zustand als Festbett
bezeichnet wird. Erhdht man die Stromungsgeschwindigkeit sukzessive, so erreicht man den
sogenannten Lockerungspunkt, an dem sich die Schicht auflockert und vom Festbett in die Wir-
belschicht tbergeht. Ab diesem Punkt expandiert die Schicht mit steigender Stromungsge-
schwindigkeit und es kommt, bei der Fluidisierung mit Gas, zur Bildung von praktisch fest-
stofffreien Gasblasen. Man spricht deshalb in diesem Bereich von einer blasenbildenden Wir-
belschicht. Die Blasen, die direkt Giber dem Gasverteilerboden gebildet werden, vereinigen sich
beim Aufsteigen miteinander und zerplatzen an der Oberflache. Eine Sonderform der blasen-
bildenden Wirbelschicht, die insbesondere bei schlanken Wirbelschichten vorkommt, tritt dann
auf, wenn die Blasen anndhernd auf die GroRe des Wirbelschichtquerschnitts anwachsen. Das
Zerplatzen der Gasblasen an der Oberflache der Wirbelschicht fihrt dann zu einer pulsierenden
Bewegung der Bettoberflache, weshalb dieser Betriebszustand stoRende Wirbelschicht genannt
wird. Wird die Gasgeschwindigkeit weiter erhoht, tritt kurz unterhalb der Schwebegeschwin-
digkeit der Betriebszustand der turbulenten Wirbelschicht auf, wo die Koaleszenz und der Zer-
fall der Blasen ein dynamisches Gleichgewicht erreichen. In diesem Betriebszustand sind kaum
mehr Blasen erkennbar, sondern es kommt zur Bildung von Feststoffstrdhnen und die Schicht
besitzt nur mehr eine kaum definierte Oberflache. Wird die Schwebegeschwindigkeit gerade
uberschritten, kann die Wirbelschicht als sogenannte schnelle oder zirkulierende Wirbelschicht
betrieben werden. Dabei kommt es zum Austrag von Partikeln die in die Wirbelschicht zuriick-
geflihrt werden mussen, um den Betriebszustand aufrecht zu erhalten. Bei noch hoheren Gas-
geschwindigkeiten kommt es zum pneumatischen Transport und die Partikel werden von der
Gasstromung ausgetragen. [19, 22]
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Leerrohrgeschwindigkeit U
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Abbildung 2-1: Betriebszustande einer Wirbelschicht. Adaptiert aus [22]

2.1.4 Druckabfall in der Wirbelschicht

Das Durchstromen der Schiittschicht verursacht einen Druckabfall Ap, der aufgetragen tiber die
Leerrohrgeschwindigkeit U, den Existenzbereich der Wirbelschicht deutlich ersichtlich macht
(Abbildung 2-2). Wahrend im Festbett die Betthohe konstant ist und der Druckabfall mit zu-
nehmender Gasgeschwindigkeit steigt, ist es in der Wirbelschicht genau umgekehrt. Im Wir-
belschichtzustand expandiert das Bett ndmlich mit Erhdhung der Gasgeschwindigkeit, wobei
der Druckabfall jedoch nahezu konstant bleibt. Wird die Lockerungsgeschwindigkeit U tber-
schritten, wird die Schicht durch den Strdmungswiderstand getragen und der Druckverlust ist
gleich dem um den Auftrieb verminderten Gewicht der Schittung pro Flacheneinheit des Bett-
querschnitts. Aus diesem Kraftegleichgewicht kann der Druckverlust in der Wirbelschicht mit
Formel 2.8 berechnet werden. [18, 19]

Ap=[A—-¢)-(pp—pg)-g-h Formel 2.8

Mit steigender Leerrohrgeschwindigkeit steigt der Druckverlust nach Uberschreiten der Schwe-
begeschwindigkeit Us an und néhert sich dem Druckverlust eines vollturbulent durchstrémten
Leerrohrs an.
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Je nachdem aus welchem Betriebszustand die Bestimmung durchgefthrt wird, ergeben sich
experimentell rund um den Lockerungspunkt zwei unterschiedliche Druckverléufe. Bei der Flu-
idisierung aus dem Festbettbereich liegt die Schuttung anfanglich als zusammengepacktes Bett
vor. Zur Uberwindung der kohasiven Krifte, die zwischen den Partikeln der Schittung herr-
schen, ist zun&chst ein hoherer Druckverlust notwendig, der nach eintretender Fluidisierung
wieder auf seinen Gleichgewichtswert absinkt. Wird die Geschwindigkeit aus dem Wirbel-
schichtbereich abgesenkt, tritt beim Ubergang kein Maximum auf. Der Ubergang fallt abhingig
von der KorngréRenverteilung der Schiittung mehr oder weniger scharf aus. [19]

Ap 4lg

Festbett Wirbelschicht Transport',

u, Ug u

Abbildung 2-2: Druckabfall im Bett, abhéngig von der Leerrohrgeschwindigkeit. Adaptiert aus [19]

2.1.5 Zustandsdiagramme

Die fir die Auslegung von Wirbelschichten wichtigen Parameter sind die Stromungsgeschwin-
digkeit, die Dichte und die Viskositat des Fluidisierungsmediums sowie der Partikeldurchmes-
ser und die Partikeldichte des Bettmaterials. Zustandsdiagramme ermoglichen es, zur Ausle-
gung von Wirbelschichten den Fluidisierungszustand, der bei einem gewissen Betriebspunkt
herrscht, mit Hilfe von dimensionslosen Kennzahlen abzuschatzen. Im Reh-Diagramm (Abbil-
dung 2-3 links) sind auf der x-Achse die Reynolds-Zahl (Formel 2.9), die den Strdomungszu-
stand charakterisiert, und auf der y-Achse die modifizierte Froude-Zahl (Formel 2.10), die das
Verhaltnis von Widerstandskraft zu Gewichtskraft darstellt, aufgetragen. Der Bereich der Wir-
belschicht ist durch Linien konstanter Porositat ¢ von ¢ = 0,4 bis ¢ — 1 unterteilt. Zu Ausle-
gungszwecken wurden zusatzlich die Archimedes-Zahl (Formel 2.11) sowie die Omega-Zahl
(Formel 2.12) in einem sekundéaren Raster eingefiihrt. [21, 23]

-U-d
Re = pg—p Formel 2.9
U
3 U?
—Fr Py - ._Po Formel 2.10
Pp—Pg 4 dp'g Pp — Pg
— co.-d.2-
Ar = Pp = Pg) Py dp” "9 Formel 2.11
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2., U3
0= Py Formel 2.12
(pp—Pg) g

Die Archimedes-Zahl ist, wie aus obiger Formel ersichtlich, eine Funktion des Partikeldurch-
messers dp, wohingegen die Omega-Zahl eine Funktion der Leerrohrgeschwindigkeit U ist. Die
Kennzahlen sind vom jeweils anderen Parameter unabhéngig, da sie ansonsten nur StoffgroRRen
und die Erdbeschleunigung enthalten. So kann das Reh-Diagramm nicht nur verwendet werden
um Parameter fiir ahnliche Fluidisierungszusténde, bei der Verwendung von unterschiedlichen
Fluidiserungsmedien oder Bettmaterialen, zu bestimmen, sondern auch, um unbekannte Para-
meter bei einem vorgegebenen Fluidisierungszustand zu berechnen.

Das Grace-Diagramm (Abbildung 2-3 rechts) verwendet hingegen den dimensionslosen Parti-
keldurchmesser d,”~ (Formel 2.13) sowie die dimensionslose Gasgeschwindigkeit U*(Formel
2.14), um den Betriebspunkt zu charakterisieren.

d;, = Arl/3 Formel 2.13
U* ke F 12.14
= — ormel 2.
AT1/3

Im Zustandsdiagramm nach Grace sind auBerdem die in Kapitel 2.1.3 beschriebenen Betriebs-
zustande sowie die Gasgeschwindigkeiten, durch die die Regionen begrenzt werden, einge-
zeichnet. Die blasenbildende Wirbelschicht liegt im Bereich zwischen der Lockerungsge-
schwindigkeit Um¢ (entspricht UL) und der Gasgeschwindigkeit Uc, welche den Ubergang zur
turbulenten Wirbelschicht darstellt. Geschnitten werden diese beiden Bereiche von der Schwe-
begeschwindigkeit U; (entspricht Us), welche die Sinkgeschwindigkeit eines kugelférmigen
Einzelpartikels ist. Der Ubergang zur schnellen Wirbelschicht wird durch die Gasgeschwindig-
keit Us dargestellt, ab der ein signifikanter Austrag von Partikeln einsetzt. [23]
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Abbildung 2-3: Zustandsdiagramme nach Reh [21] (links) und nach Grace [23] (rechts)

2.2 Chemical Looping Combustion

Chemical Looping Combustion ist ein Verbrennungsprozess, bei dem der Brennstoff nicht in
direkten Kontakt mit der Verbrennungsluft kommt. Der fir die Verbrennung benétigte Sauer-
stoff wird stattdessen mithilfe eines festen Sauerstofftragers, bei dem es sich tiblicherweise um
ein Metalloxid handelt, von der Verbrennungsluft zum Brennstoff transportiert. Entwickelt
wurde dieser Prozess bereits 1951 von Lewis und Gilliland zur Herstellung von reinem CO>
[24]. Jedoch wurde erst 1994 der Name Chemical Looping Combustion von Ishida und Jin
eingefuhrt und der Prozess als Maglichkeit zur CO2-Abscheidung in der Feuerung eines kon-
ventionellen Gasturbinenkraftwerks vorgeschlagen [25].

2.2.1 Grundprinzip

Der Verbrennungsprozess lauft in zwei getrennten Reaktionen ab, die in Abbildung 2-4 sche-
matisch dargestellt sind. Im ersten Schritt wird der Brennstoff mithilfe eines Metalloxids
(MexOy) zu CO2 und H20 oxidiert, welches dabei zu einer reduzierten Form des Oxids
(MexOy.1) oder zu Metall (Me) reduziert wird. Es entsteht ein Abgasstrom, der hauptsachlich
aus CO2 und Wasserdampf besteht, welcher auskondensiert werden kann, wodurch man einen
hochkonzentrierten CO-Strom erhalt. Im zweiten Schritt wird das Metall oder das reduzierte
Metalloxid mit Luft oxidiert, um es fiir die weitere Verwendung zu regenerieren, wobei in die-
sem Schritt als Abgas Luft mit einem reduzierten O2-Anteil anfallt. [26]
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N,, O, Me,O, CO,, H,0
Oxidation Reduc_tion
reaction reaction
Alr MeO, Fuel

Abbildung 2-4: Grundprinzip der Chemical Looping Combustion [26]

Grundsatzlich kénnen fiir CLC sowohl gasformige als auch feste Brennstoffe verwendet wer-
den. Fur einen allgemeinen gasférmigen Brennstoff der Form CnHomOp kénnen die oben be-
schriebenen Teilschritte durch die Reaktionsgleichungen Formel 2.15 und Formel 2.16 ange-
schrieben werden. Wie aus Formel 2.17 ersichtlich, ist die Verbrennungsenthalpie, und damit
die entstehende Warmemenge, aus den beiden Teilreaktionen die gleiche, wie bei einer kon-
ventionellen Verbrennung. CLC stellt somit einen Verbrennungsprozess mit integrierter CO»-
Abscheidung ohne EnergieeinbuRen dar. [26]

(2n+m —p) Me, 0, + C,H,, 0,

Formel 2.15
— (2n+m—p) Me,0,_; +nCO, + mH,0 AH, orme

m
(2n+m—p)Me,0,_; + (n + 5 g) 0, — (2n+m—p)Me,0, AH, Formel 2.16

m
CoHym 0, + (n to- g) 0, »>nC0,+mH,0 AH,=AH, +AH, Formel 2.17

Der niedrigere Energieaufwand bei CLC im Vergleich zu konventionellen CO,-Abscheidetech-
nologien spiegelt sich vor allem in den Kosten wider. Fiir eine mit festem Brennstoff befeuerte
CLC-Anlage belaufen sich die Kosten pro abgeschiedener Tonne CO; auf rund 20 USD/t CO>
[27]. Die Kosten sind bei den herkémmlichen CO2-Abscheidesytemen Post-Combustion Cap-
ture mit 36-53 USD/t CO2, Pre-Combustion Capture mit 28-41 USD/t CO. und Oxyfuel Com-
bustion mit 36-67 USD/t CO: also erheblich héher [28].

2.2.2 Reaktorkonzepte

Fur die technische Realisierung des CLC-Prinzips gibt es verschiedene Mdglichkeiten. Im We-
sentlichen wird in der Literatur zwischen drei grundsatzlichen Reaktorkonfigurationen unter-
schieden [26, 29]:

e zwei miteinander verbundene Wirbelschichtreaktoren
e zwei oder mehrere alternierend betriebene Festbett- oder Wirbelschichtreaktoren
e ein rotierender Reaktor

Die zurzeit hdufigste Reaktorkonfiguration besteht aus zwei miteinander verbundenen Wirbel-
schichtreaktoren. Die ersten CLC-Reaktoren dieser Art wurden fiir die Verbrennung von gas-
formigen Brennstoffen bei atmosphérischem Druck entwickelt und sind mittlerweile sehr gut
erforscht. Diese Konfiguration kann im Detail in unterschiedlichen Varianten ausgefuhrt wer-
den, wobei darauf zu achten ist, dass sowohl ein guter Kontakt zwischen Gas und Feststoff als
auch die Zirkulation des Feststoffs gegeben sind.
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Eine Variante ist die Ausfiihrung als Dual Circulating Fluidized Bed-System (DCFB), das aus
zwei miteinander verbundenen zirkulierenden Wirbelschichten besteht (Abbildung 2-5). In dem
einen Reaktor, dem sogenannten Fuel Reactor (FR), findet die Reduktion des Sauerstofftragers
statt, welcher bei der Verwendung von gasformigen Brennstoffen direkt durch den Brennstoff
fluidisiert wird. Bei der Verwendung fester Brennstoffe erfolgt die Fluidisierung des Sauer-
stofftragers im FR hingegen mit Wasserdampf oder CO>. Verbunden sind die beiden Reaktoren
uber zwei Siphons. Diese werden mit Wasserdampf oder CO- fluidisiert, um einerseits den
Gasaustausch zwischen den Reaktoren zu verhindern und andererseits den Sauerstofftrager
transportfahig zu halten. Uber den unteren Siphon, dem Lower Loop Seal (LLS), gelangt der
Sauerstofftrager in den zweiten Reaktor. In diesem Reaktor, dem sogenannten Air Reactor
(AR), erfolgt, zur Regeneration, die Oxidation des Sauerstofftragers mit Luft als Fluidisierungs-
medium. Uber den oberen Siphon, dem Upper Loop Seal (ULS), gelangt der regenerierte Sau-
erstofftrager wieder in den FR. [26]

Da die beiden Reaktoren im Bereich der zirkulierenden Wirbelschicht betrieben werden, miis-
sen zur Abscheidung des ausgetragenen Sauerstofftragers aus dem Abgas Zyklone hinter den
Reaktor geschaltet werden. Das Feststoffinventar der beiden Reaktoren wird Uber die direkte
hydraulische Verbindung des unteren Siphons geregelt, wobei die Feststoffzirkulationsrate aus-
schlieRlich von der Fluidisierung des AR abhéngt.

Die meisten anderen Ausflihrungen bestehen aus einem Riser, in dem eine sehr hohe Gasge-
schwindigkeit herrscht, als AR und einer blasenbildenden Wirbelschicht, in der eine geringere
Gasgeschwindigkeit herrscht, als FR. Diese Ausfuhrung berlcksichtigt die Reaktivitat des
Sauerstofftragers, da die meisten Sauerstofftrager flir die Reduktion eine héhere Partikelver-
weilzeit benotigen als fir die Oxidation. [26]

exhaust exhaust
AR I_I_‘ FR ,1—‘
o o
= ULS | L
5 S
I3) - O
5 &
= K<)
—'® | steam | 3
air /]
. LLS
\ steam
steam fuel/
steam

Abbildung 2-5: DCFB-Reaktor [30]

19



2 Theoretische Grundlagen

Bei der zweiten Reaktorkonfiguration werden alle Teilschritte, namlich die Brennstoffzugabe
und die Verbrennung des Brennstoffs sowie die Regeneration des Sauerstofftragers, zyklisch in
einem einzelnen Festbettreaktor durchgefuhrt. Dadurch kann der Abrieb des Bettmaterials, der
naturgemald mit dem Betrieb einer zirkulierenden Wirbelschicht verbunden ist, vermieden wer-
den. Fir industrielle Anwendungen kdnnen zwei oder mehrere alternierend betriebene Reakto-
ren parallel geschaltet werden, um einen kontinuierlichen Betrieb zu gewahrleisten. [26]

Bei der Variante des rotierenden Reaktors befindet sich der Sauerstofftréager als Festbett in ei-
nem rotierenden Hohlzylinder, welcher von verschiedenen Gasstromen radial nach auf3en
durchstromt wird. Die beiden Reaktionszonen sind einander gegenuiber angeordnet und werden
mit einem gasformigen Brennstoff bzw. Luft durchstromt. Sie werden durch Inertgaszonen ge-
trennt, welche mit Wasserdampf gespuilt werden, um ein Mischen der Abgasstrome zu vermei-
den, was bislang jedoch das Hauptproblem dieses Reaktortyps darstellt. [26]

2.2.3 Chemical Looping Combustion mit festen Brennstoffen

Obwohl sich die Entwicklung des CLC-Prozesses anfanglich auf gasférmige Brennstoffe kon-
zentrierte, wurde der Prozess in den letzten Jahren verstarkt flir den Einsatz von festen Brenn-
stoffen weiterentwickelt. Zu den derzeit wichtigsten festen Brennstoffen zahlen Kohle, Petrol-
koks, feste Abfalle sowie Biomasse. Im Gegensatz zu gasférmigen Brennstoffen kdnnen feste
Brennstoffe nicht direkt mit dem Sauerstoff, der an den festen Sauerstofftrager gebunden ist,
reagieren. Fur den Einsatz von festen Brennstoffen in CLC-Anlagen gibt es jedoch trotzdem
drei verschiedene Mdglichkeiten. [26]

Die erste Moglichkeit ist die Synthesegas befeuerte Chemical Looping Combustion (Syngas-
CLC), bei der der feste Brennstoff in einem vorgeschalteten Reaktor vergast wird und der FR
direkt mit dem erzeugten Syngas befeuert wird. In diesem Fall dient zwar ein fester Brennstoff
als Primarenergietrager, der CLC-Prozess unterscheidet sich technisch jedoch nicht vom Be-
trieb mit anderen gasférmigen Brennstoffen wie beispielsweise Erdgas. [26]

Bei der zweiten Methode, der in-Situ Gasification Chemical Looping Combustion (iG-CLC),
kann auf einen zusétzlichen Vergaser verzichtet werden. Der feste Brennstoff wird direkt in den
FR eingebracht. Dort werden durch die Entgasung der Kohle die fliichtigen Bestandteile frei-
gesetzt und es entsteht Koks, welcher hauptséchlich aus Kohlenstoff besteht (Formel 2.18). Als
Fluidisierungsmedium, welches gleichzeitig als VVergasungsmittel dient, kann Wasserdampf
oder eine Mischung aus Wasserdampf und CO- verwendet werden. Das Produktgas das durch
die Vergasung des Kokses (Formel 2.19) entsteht, besteht hauptsachlich aus H> und CO. An-
schlieRend werden die fliichtigen Bestandteile sowie die Vergasungsprodukte durch die Reduk-
tion des Sauerstofftragers oxidiert (Formel 2.21). Die Gaszusammensetzung im Reaktor wird
ebenfalls durch die Wassergas-Shift-Reaktion (Formel 2.22) beeinflusst. Die Regeneration des
Sauerstofftragers erfolgt unabhangig vom Brennstoff durch die Oxidation mit Luft im AR (For-
mel 2.23). [26, 31]
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Kohle — fliichtige Bestandteile + Koks (hauptsachlich C) Formel 2.18
C+H,0—>H,+CO Formel 2.19
C+C0,—2C0O Formel 2.20

H,, CO, flichtige Bestandteile + n Me,0,, — CO, + H,0 + n Me,0,,_, Formel 2.21

H,0 +CO — H, + CO, Formel 2.22
1
Me,0,_; + EOZ — Me, 0, Formel 2.23

Da die Vergasung von Koks vergleichsweise langsam ablauft, ist bei iG-CLC besonders darauf
zu achten, dass die Verweilzeit der Kokspartikel im FR lange genug ist, um vollstandig vergast
zu werden. Kommt es zum friihzeitigen Austrag von nicht vergasten Partikeln, werden diese im
AR beim Kontakt mit Luft verbrannt, was sich negativ auf den CO,-Abscheidegrad auswirkt.
[26]

Die dritte Variante stellt das Chemical Looping with Oxigen Uncoupling (CLOU) dar. Diese
bezeichnet die Fahigkeit des Sauerstofftragers, durch Dissoziation unter Prozessbedingungen
gasformigen Sauerstoff im FR freizugeben (Formel 2.24). Statt mit Wasserdampf kann beim
Einsatz von Sauerstofftrdgern mit CLOU-Potenzial mit CO; fluidisiert werden, welches aus
dem Abgasstrom des FR rezirkuliert wird. Der Brennstoff wird direkt in den FR eingebracht,
wo die Entgasung der Kohle einsetzt (Formel 2.25). Anders als bei iG-CLC, welches auf der
Vergasung des festen Brennstoffs durch ein Vergasungsmittel beruht, kann der feste Brennstoff
jedoch direkt durch den freigegebenen gasformigen Sauerstoff, wie in einer gewohnlichen Ver-
brennung, oxidiert werden (Formel 2.26 und Formel 2.27). [26, 31]

2Me,0, — 2 Me,0,_4 + 0, Formel 2.24

Kohle — fliichtige Bestandteile + Koks (hauptsachlich C) Formel 2.25
C+ 0, —C0, Formel 2.26

flichtige Bestandteile + 0, — CO, + H,0 Formel 2.27
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Abbildung 2-6: Reaktionsschema fiir iG-CLC (links) und CLOU (rechts) [31]

Die direkte Umsetzung des festen Brennstoffs mit gasformigem Sauerstoff beim Einsatz von
Sauerstofftragern mit grolem CLOU-Potenzial fuhrt dazu, dass der relativ langsame Verga-
sungsschritt bei iG-CLC vermieden werden kann, was zu einem schnelleren Brennstoffumsatz
fiihrt. Dies ermdglicht bei gleichem Umsatz im Vergleich eine geringere Reaktorgrdfie mit we-
niger Bettmaterial. Ein weiterer Vorteil ist, dass durch den Entfall der Feststoffvergasung auf
den energieintensiven Wasserdampf als Vergasungsmittel verzichtet werden kann. Der grofte
Nachteil ist jedoch, dass es sich bei Sauerstofftragern mit besonders groRem CLOU-Potenzial
oft um sehr teure, synthetische Sauerstofftrager handelt. [26]

2.2.4 Sauerstofftrager
Die Aufgabe des Sauerstofftragers in einem CLC-Prozess besteht darin, selektiv Sauerstoff aus
der Luft vom AR zum Brennstroff im FR zu transportieren. Als Sauerstofftrager werden Me-
talloxide, meistens auf Basis von Ni, Cu, Fe, Mn, Co, verwendet, die zyklisch reduziert und
wieder oxidiert werden. Bislang wurden weltweit Versuche mit mehr als 70 verschiedenen Ma-
terialien und Betriebszeiten von mehr als 9000 h durchgefuhrt [32]. Da der gesamte Verbren-
nungsvorgang in einem CLC-Prozess auf dem Sauerstofftransport durch den Sauerstofftréager
beruht, sind die Eigenschaften des Sauerstofftragers essenziell fir die Leistung des gesamten
Prozesses. Laut Adanez et al. mussen Sauerstofftrager die folgenden Anforderungen erfillen
[26]:

e ausreichende Sauerstofftransportkapazitat

e gunstige thermodynamische Eigenschaften beziglich der Brennstoffumsetzung

e hohe und anhaltende Reaktivitét fiir Reduktions- und Oxidationsreaktionen

e Abriebbestandigkeit

¢ vernachldssigbare Kohlenstoffabscheidung

e gute Fluidisierungseigenschaften

e geringe Kosten

o Umweltfreundlichkeit
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Ein MaR fir die Menge an Sauerstoff die von einem Sauerstofftrager transportiert werden kann
ist die Sauerstofftransportkapazitat Ro, welche durch Formel 2.28 definiert ist.

_ Mox — Myeq
Ro - Formel 2.28
Mox

Die Sauerstofftransportkapazitat ist vom Metalloxid und den ablaufenden Redoxreaktionen ab-
héngig. Typische Werte fir die Sauerstofftransportkapazitat einiger wichtiger Redoxsysteme
sind in Abbildung 2-7 dargestellt. [26]

CaSO, / CaSs
Co,0,/Co
Co,0,/Co0O
CoO/Co
CuO/Cu
CuO/Cuy,0 .
Cu,0/Cu /777 0.11
CuALO,/Cu. ALO, /1 0.089
CuAlO, / Cu. ALO, 1 0.066
CuALO,/CuAO, ~—0044 ]
Fe,0,/FeO 1 0.10
Fe,0,/Fe,0, 11 0.034
Fe,0,. ALO, / FeAl,O, T—1 0.045
Fe,TiO, / FeTiO, ~—30050
Mn,0,/MnO ———1 0.10
Mn,O, / Mn,0, 1 0.034
MnO,/MnO £E—10070_______________________

NiO /Ni 1 0.21
NiAL,O, / Ni. Al,0, =" 0.091

0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Oxygen transport capability, Rp

Abbildung 2-7: Sauerstofftransportkapazitét Ro verschiedener Redoxsysteme [26]

Durch den Einsatz in Wirbelschichtreaktoren sind die Partikel des Sauerstofftragers in einem
CLC-Prozess einer hohen mechanischen, chemischen sowie thermischen Belastung ausgesetzt.
Die Partikelbewegung in der Wirbelschicht und das wiederholte Durchlaufen von Redoxreak-
tionen fuhren zum Abrieb der Sauerstofftragerpartikel. Die entstehenden feinen Partikel werden
leichter durch den Gasstrom aus dem Reaktor ausgetragen, wodurch sich ihre Verweilzeit im
Reaktor und damit ihr Nutzen fur den Prozess verringern. Die Lebensdauer eines Sauerstofftra-
gers wird maligeblich von der Abriebbestdndigkeit sowie dem Anhalten der Reaktivitéat be-
stimmt. [26]

Ein weiteres wichtiges Kriterium fiir einen Sauerstofftrager ist die Neigung zur Kohlenstoffan-
lagerung. Kommt es im FR zur Anlagerung von nicht umgesetztem Kohlenstoff an die Partikel
des Sauerstofftragers, gelangt dieser durch die Zirkulation des Sauerstofftragers in den AR.
Dort wird der Kohlenstoff beim Kontakt mit Luftsauerstoff abgebrannt und es kommt zur Frei-
setzung von CO- im Abgasstrom des AR, wodurch der CO2-Abscheidegrad des Prozesses ver-
ringert wird. [26]

Fur eine gute Fluidisierung ist es wichtig, dass der Sauerstofftrager bei den hohen Temperaturen

im Reaktor, tblicherweise zwischen 800 °C und 1000 °C, nicht zur Agglomeration neigt.
Agglomeration tritt insbesondere bei Sauerstofftragern mit einem niedrigen Schmelzpunkt auf.
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Kommt es zur Agglomeration von Partikeln, fuhrt dies zu einer Stérung der Fluidisierung in
Form von Kanalbildung, was eine Verschlechterung des Gas-Feststoffkontakts zur Folge hat.
Im Extremfall kann es sogar zum Erliegen der Fluidiseriung kommen, wodurch der Feststoff
nicht mehr zwischen den Reaktoren zirkulieren kann. [26]

Entscheidend fiir die Kosten des Sauerstofftragers sind die Wahl des Metalloxids, das Tréager-
material und der Herstellungsprozess. Billige, naturlich vorkommende Sauerstofftrager, wie
IImenit oder Braunit, stehen hier in Konkurrenz zu teuren, synthetisch hergestellten Sauerstoff-
tragern. Die vergleichsweise hohen Kosten von synthetischen Sauerstofftrdgern gegeniiber na-
tirlichen Materialen kdnnen jedoch teilweise durch eine hohe Partikellebensdauer und eine
hohe, langanhaltende Reaktivitat kompensiert werden und sind daher trotz des hohen spezifi-
schen Preises interessant. [26]

Die Umweltfreundlichkeit des Sauerstofftragers hangt ebenfalls von der Art des Metalloxids
ab. Das hochste Risiko fur Gesundheits- und Umweltschaden geht von Sauerstofftragern auf
Ni- und Co-Basis aus. Die Umweltfreundlichkeit des Sauerstofftragers ist nicht nur bei der Ent-
sorgung von altem Bettmaterial von groRer Bedeutung, sondern auch wéhrend des Betriebs, da
es durch den Betrieb als zirkulierende Wirbelschicht zum Partikelaustrag im Abgasstrom des
AR kommen kann. Bei der Verwendung von nickel- und cobalthaltigen Sauerstofftragern ist
also besonders zur Vorsicht geraten, da diese als karzinogen bzw. giftig und umweltschéadlich
eingestuft werden. Sauerstofftrager auf Fe- oder Mn-Basis gelten hingegen als ungiftig und fir
die Umwelt unbedenklich. [26]

Da viele reine Metalloxide diese Anforderungen, insbesondere eine langanhaltende Reaktivitat
und die Abriebfestigkeit, nicht erfullen, ist die Entwicklung von geeigneten Sauerstofftragern
ein sehr wichtiger Bereich. Dazu werden die aktiven Metalloxide, beispielsweise CuO, Fe203,
NiO, Mn304 oder CoO, mit Tragermaterialien wie Al203, MgAI204, SiO2, TiO2, ZrO,, Bentonit
oder Sepiolith, kombiniert. In einem industriellen Mal3stab hergestellt werden diese syntheti-
schen Sauerstofftrager durch Sprihtrocknung, Spin-Flash oder Imprégnierung. [26]
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3 Versuchsanlage

3.1 Aufbau der Versuchsanlage

Bei der in dieser Arbeit verwendeten Laborwirbelschicht handelt es sich um einen Batch-Re-
aktor, welcher zyklisch oxidierend bzw. reduzierend betrieben wird. Ein VerfahrensflieRbild
der Versuchsanlage ist in Abbildung 3-1 zu sehen. Als Fluidisierungsmedium dient im Regel-
betrieb Luft bzw. Wasserdampf. In Ausnahmeféllen kann die Wirbelschicht auch mit Stickstoff
fluidisiert werden, um den Reaktor zu inertisieren. Im oxidierenden Betrieb wird der Reaktor
mit Luft fluidisiert. Der Luftstrom wird tber einen Mass Flow Controller (MFC) geregelt, wel-
cher Gber den Messcomputer bedient wird. Im reduzierenden Betrieb wird als Fluidisierungs-
medium Wasserdampf verwendet. Der Wasserdampfstrom wird handisch Gber ein Ventil und
einen Schwebekorper-Durchflussmesser eingestellt. Zwischen den beiden Gasstrémen fir den
jeweiligen Betriebszustand, kann mit einem 4-Wege-Kugelhahn (1) umgeschaltet werden. Das
Gas welches fir die Fluidisierung verwendet wird, stromt anschlieRend in einen Gasvorwarmer
(2). Der jeweils andere Gasstrom wird nach dem Reaktor direkt dem Abgasstrom zugefihrt. Im
Gasvorwarmer, welcher durch eine auBenliegende Heizschale sowie ein innenliegendes Heiz-
element beheizt wird, wird der Gasstrom auf Reaktortemperatur erhitzt. AnschlieBend stromt
das heille Gas Uber einen Kondensator in den Reaktor (3).

Die Zugabe fester Brennstoffe erfolgt tber eine Férderschnecke (4), welche den Brennstoff
uber ein Rohr im Flanschdeckel des Reaktors direkt ins Bett der Wirbelschicht fordert. Wah-
rend der Brennstoffzugabe im reduzierenden Betrieb wird die Schnecke mit Stickstoff gespiilt,
um das Eindringen von Wasserdampf und brennbaren Gasen in die Brennstoffdosierung zu
verhindern. AuRerdem dient die Schneckenspiilung dazu, den Brennstoff in das fluidisierte Re-
aktorbett zu driicken sowie als Trégergasstrom fiir das Abgas wahrend der Gasanalyse. Alter-
nativ kann die Anlage auch mit gasformigen Brennstoffen wie beispielsweise CH4 betrieben
werden. Gasférmige Brennstoffe werden direkt in die Windbox des Reaktors zugegeben, wobei
die Brennstoffmenge ber einen MFC geregelt wird.

Da es wahrend des Betriebs mit dem Abgasstrom zum Austrag von Bettmaterial und Asche aus
dem Reaktor kommen kann, wird das Abgas nach dem Austritt aus dem Reaktor in einem ersten
Schritt durch einen Filter (5) von Partikeln gereinigt. Weil in der Laborwirbelschicht der Brenn-
stoff in der Regel nicht vollstdndig umgesetzt werden kann, setzt sich das Abgas neben CO3,
Wasserdampf und N2 noch aus CO, Hz, CHs und héherwertigen Kohlenwasserstoffen zusam-
men. Um die brennbaren Komponenten im Abgas vor der Entsorgung im Kamin umzusetzen,
wird das Abgas in einem Oxidationskatalysator (6) nachoxidiert, der mit Luft gespult wird. Als
letztes wird das Abgas in einem Kondensationskihler (7) gekihlt, um den Wasserdampf zu
kondensieren.
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Abbildung 3-1: VerfahrensflieRschema der Versuchsanlage. Adaptiert aus [33]
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Die gesamte Versuchsanlage ist in Abbildung 3-2 zu sehen. Im rechten Teil befinden sich die
oben beschriebenen Anlagenteile. Der Oxidationskatalysator sowie der Kondensationskihler
sind in dieser Ansicht der Anlage jedoch nicht zu sehen, da sie durch den Reaktor verdeckt
werden. Auf der linken Seite der Anlage befindet sich der Messcomputer (8), ber den die
Steuerung der Anlage sowie die Aufzeichnung der Messerwerte erfolgen. Hinter und unter dem
Bildschirm des Messcomputers ist der Schaltschrank der Anlage zu sehen.
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Abbildung 3-2: Versuchsanlage

In Tabelle 3-1 sind die, in der Beschreibung der Anlage verwendeten, Positionsnummern und
Bezeichnungen der wichtigsten Bauteile noch einmal zusammengefasst. Details zur Auslegung
und den einzelnen Anlagenteilen finden sich in der Diplomarbeit von Parzer [33].

Tabelle 3-1: Wichtige Bestandteile der Anlage

Position Bezeichnung

1 4-Wege-Kugelhahn
Gasvorwarmer
Reaktor
Forderschnecke
Filter
Oxidationskatalysator
Kondensationskuhler
Messcomputer

O NO Ol &~ WDN
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3.2 Wirbelschichtreaktor

Wie in Abbildung 3-3 schematisch dargestellt, besteht der Reaktor aus einem zylindrischen
Teil, mit einem Innendurchmesser von 129,7 mm, und einem konischen Teil, mit einem Durch-
messer von 254,5 mm. Im zylindrischen Teil befindet sich das Bett der Wirbelschicht, welches
von aufen durch eine Heizschale elektrisch beheizt wird. Der Gasverteilerboden der Wirbel-
schicht ist als Disenboden mit 31 Disenkdpfen ausgefiihrt. Unter dem Dusenboden befindet
sich eine Windbox, welche eine gleichméliige Gasversorgung aller Diisenkdpfe ermdglicht. Ab
einer Hohe von 300 mm weitet sich der Reaktorquerschnitt nach oben hin konisch auf, um die
Gasstromung zu entschleunigen und so den Feststoffaustrag aus dem Reaktor zu reduzieren.
Der Reaktor besitzt eine Hohe von 700 mm, wobei das Abgas auf einer Héhe von 600 mm
radial aus dem Reaktor gefihrt wird.

ik

=
N
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Abbildung 3-3: Reaktor mit Brennstoffdosierung und Probenentnahmevorrichtung

In der folgenden Tabelle sind die Abmessungen des Wirbelschichtreaktors, die Partikeleigen-
schaften der verwendeten Bettmaterialen sowie die Eigenschaften des Fluidisierungsmediums
im Regelbetrieb zusammengefasst.
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Tabelle 3-2: Abmessungen der Wirbelschicht, Partikeleigenschaften der
Bettmaterialien und Eigenschaften des Fluidisierungsmediums im Regelbetrieb

Wirbelschichtreaktor

dw m 0,1297
Aw m? 0,0132
he m 0,1
Bettmaterial IImenit Braunit
dp Km 175 200
dsv pm 140 160
[0 - 0,8 0,8
Pp kg/m?® 3820 3610
Phb kg/m3 2290 2170
Fluidisierungsmedium Luft Dampf
T °C 950 950
p bar 1,013 1,013
or kg/m?® 0,2887 0,1795
M HPas 47,42 42,71

Im Flanschdeckel des Reaktors befinden sich drei Offnungen: Ein Flansch der mit dem Rohr,
Uber das der Brennstoff in den Reaktor gefordert wird, verschraubt ist, eine Vorrichtung zur
Entnahme von Feststoffproben sowie ein Stutzen, der mit einem Sicherheitsventil verschlossen
ist und zum Befullen und Entleeren des Reaktors dient.

Die Brennstoffzugabe erfolgt, wie in der Einleitung dieses Kapitels bereits erwahnt, uber eine
Forderschnecke, welche den Brennstoff iber ein Rohr in den Reaktor fordert. Angetrieben wird
die Forderschnecke durch einen Elektromotor, welcher den Betrieb bei unterschiedlichen Dreh-
zahlen und damit unterschiedliche Brennstoffzugabegeschwindigkeiten ermdglicht. Die Spei-
sung der Forderschnecke mit Brennstoff erfolgt aus einem Vorratsbehélter, der auf die Schne-
cke aufgesetzt ist. Zwischen Schnecke und Reaktor befindet sich ein Kugelhahn, der nur wéh-
rend der Brennstoffzugabe ge6ffnet wird, um zu gewahrleisten, dass weder unerwiinscht Brenn-
stoff in den Reaktor, noch Gas aus dem Reaktor in die Brennstoffdosierung gelangt. Das Rohr,
das durch den Flanschdeckel in den Reaktor ragt, ist auswechselbar, wodurch die Aufgabehhe
des Brennstoffs variiert werden kann.

Die Probenentnahmevorrichtung fur Feststoffproben besteht aus einem Korb, der an einem
Rohr befestigt ist und von einer Spindel, die durch einen Elektromotor angetrieben wird, bewegt
wird. Wéhrend des normalen Betriebs ist die Entnahmevorrichtung durch einen Kugelhahn vom
Reaktor getrennt. Zur Entnahme von Feststoffproben wird der Kugelhahn ge6ffnet und der
Korb fur die Dauer von 5 s in das Bett der Wirbelschicht eingetaucht, wodurch der Korb mit
wenigen Gramm des Bettmaterials beftllt wird. Um einen Gasaustritt aus dem Reaktor zu ver-
hindern, wird die Entnahmevorrichtung wahrend des Entnahmevorgangs mit Luft oder Stick-
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stoff gespult. Ist die Entnahme der Feststoffprobe vollendet, wird der Kugelhahn wieder ge-
schlossen und die Probe wird von einer Membranpumpe in einen externen, gasdichten Proben-
behélter abgesaugt. Die Probe wird in diesem anschlie3end gekiihlt und abgewogen. Wird eine
Probe des oxidierten Bettmaterials gezogen, erfolgt wéhrend des Entnahmevorgangs sowohl
die Fluidisierung als auch die Spiilung, wie im normalen Betrieb, mit Luft. Soll eine Feststoff-
probe in reduziertem Zustand gezogen werden, so darf dabei nicht, wie im normalen Betrieb,
mit Wasserdampf fluidisiert werden, sondern erfordert das eine Fluidisierung und Spiilung mit
Stickstoff. Dies verhindert einerseits eine Kondensation des Wasserdampfs in der Probenent-
nahmevorrichtung und im Probenbehalter und andererseits eine Oxidation des heilRen Bettma-
terials beim Kontakt mit Luftsauerstoff.

3.3 Gasmessstrecke

Um die Abgaszusammensetzung wahrend des Betriebs kontinuierlich analysieren und auswer-
ten zu kdnnen, wird ein Teil des Abgases im Kompensator zwischen Reaktorausgang und Filter
abgezweigt. Bevor das Abgas einer Gasanalyse unterzogen werden kann, muss es einigen Auf-
bereitungsschritten unterzogen werden. Dazu wird dieses in einem ersten Schritt in einem
Ruckflusskuhler gekuhlt und der Wasserdampf kondensiert. Das Kondensat wird dabei mittels
einer Schlauchquetschpumpe abgezogen, um die Gasdichtheit der Messstrecke zu gewéhrleis-
ten. Als Kiihimittel dient eine Wasser-Glykol-Mischung, welche von einem Kryostaten gekihlt
wird. Im néchsten Schritt wird das Gas in zwei Gaswaschflaschen von hoheren Kohlenwasser-
stoffen, wie beispielsweise Teeren, gereinigt, welche im Reservoir des Kryostaten gekuhlt wer-
den. Als Ldsungsmittel wird Rapsmethylester verwendet. Nach der Gaswésche wird das Gas
noch zusatzlich mit einem Filter gereinigt. In der Messstrecke wird das Gas von einer Memb-
ranpumpe gefordert, welche sich hinter dem Filter befindet. Da die Fordermenge der Memb-
ranpumpe nicht regulierbar ist, teilt sich die Abgasleitung nach der Pumpe in eine Messgaslei-
tung, die weiter zum Messgerat gefiihrt wird, und einen Bypass, der in den Kamin gefiihrt wird,
auf. Die Durchflussmengen der beiden Leitungen werden Uber zwei Schwebekérper-Durch-
flussmesser eingestellt. Um sicherzustellen, dass kein Wasserdampf in das Messgerat gelangt,
befindet sich davor eine Wasserfalle.

Die Gasanalyse erfolgt in einem 5-Komponenten-Messgerat (Rosemount NGA 2000), welches
Volumenkonzentration von CO2, CO, Hz, CH4 und Oz misst. Die Datenaufzeichnung erfolgt
am Messcomputer mittels LabView. Wie bereits erwéhnt, dient der Stickstoffstrom der Schne-
ckenspilung im reduzierenden Betrieb als Tragergasstrom fir das Messgas. Dies ist essenziell
flr die Auswertung der Gasanalyse, da die genaue Abgasmenge bei der Fluidisierung mit Was-
serdampf unbekannt ist. Weil jedoch der Stickstoffstrom der Schneckenspulung bekannt ist und
der gesamte Wasserdampf zu Beginn der Messstrecke auskondensiert wird, kann aus den ge-
messenen VVolumenkonzentrationen auf die gesamte Gasmenge hochgerechnet werden.
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Abbildung 3-4: VerfahrensflieRschema der Messstrecke

3.4 Umbau der Gasversorgung

Da die Versuchsanlage bislang tber keine eigenstandige Gasversorgung verfugte, wurden zur
Inbetriebnahme die meisten Komponenten einer anderen groReren CLC-Anlage verwendet.
Dies machte die Steuerung der Gasstrome im Betrieb duRerst uniibersichtlich und einen Betrieb
der groRen Anlage ohne vorherigen Umbau unmdglich. Aus diesem Grund sollte eine eigen-
standige, auf einfache Bedienung ausgelegte, Gasversorgung fir die Anlage geplant werden.
Dariiber hinaus sollte eine Notfluidisierung in die Gasversorgung integriert werden, welche es
erlaubt, die Fluidisierung der Wirbelschicht im Falle eines Stromausfalls mit Luft aufrechtzu-
erhalten.

Abbildung 3-5 zeigt ein VerfahrensflieBschema der entwickelten Gasversorgung. Die Gasver-
sorgung der Anlage wird zentral von einer Luft- und einer N2-Leitung gespeist. Die Luft wird
durch die laboreigene Druckluftleitung bereitgestellt und der Stickstoff stammt aus einem Gas-
flaschenbiindel. Da die Driicke in den Zuleitungen betrachtlich héher sind als fur die Anlage
notwendig, werden diese zu Beginn von zwei Druckreglern auf einen Druck von 2 bar reduziert.
AnschlieBend fuhren die beiden Leitungen zu einem 3-Wege-Kugelhahn durch den der
Gasstrom, mit dem fluidisiert werden soll, ausgewéhlt wird. Der durch den 3-Wege-Kugelhahn
eingestellte Gasstrom speist die Fluidisierung des Reaktors, die Oxidationskatalysatorspulung,
die Probenentnahmespulung und die Notfluidisierung gleichermalien. Da die Probenentnahme-
spilung nicht nur der Inertisierung des Probenbehalters wahrend der Probenentnahme, sondern
auch der Kuhlung der Probenentnahmevorrichtung wéhrend des Betriebs dient, wurde der
Gasstrom an die Fluidisierung gekoppelt, um den Stickstoffverbrauch zu reduzieren.

Vor dem Kugelhahn teilt sich die N2-Leitung in mehrere Leitungen auf, welche zu Anlagentei-
len flhren, die ausschlielich mit Stickstoff versorgt werden sollen. Dazu zé&hlen die Schne-
ckenspulung und die zwei Druckmessdosenspiilungen. Die Volumenstrome fiir die beiden
Druckmessdosenspilungen kénnen Uber zwei Schwebekérper-Durchflussmesser eingestellt
werden.
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Fur die Implementierung der Notfluidisierung wurde eine Leitung aus der Zuleitung zur Reak-
torfluidisierung abgezweigt und in die Dampfleitung eingespeist. Da der Massenstrom in der
Dampfleitung nicht Gber einen MFC, sondern ein Ventil eingestellt wird, kann so auch im Falle
eines Stromausfalls die Fluidisierung der Wirbelschicht aufrechterhalten werden. Im Regelbe-
trieb ist der Kugelhahn zur Dampfleitung jedoch geschlossen und ein zweiter Kugelhahn dient
zum Ablassen von Kondensat.
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Abbildung 3-5: VerfahrensflieBschema der Gasversorgung

Die Bedienelemente wurden ubersichtlich auf einem Panel zusammengefasst, welches in Ab-
bildung 3-6 zu sehen ist. Das Bedienpanel wurde seitlich am Rahmen der Anlage angebracht
und ist dadurch leicht zuganglich. Links befinden sich die beiden Druckregler, die den Druck
der Zuleitungen auf den Anlagendruck reduzieren. Das zentrale Element des Bedienpanels ist
der 3-Wege-Kugelhahn, welcher ein einfaches Umschalten des Fluidisierungsmediums erlaubt.
Auf der rechten Seite befinden sich die beiden Schwebekdrper-Durchflussmesser zum Einstel-
len der Druckmessdosenspulung.
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Abbildung 3-6: Bedienpanel der Gasversorgung
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4 Experimenteller Aufbau und Versuchsdurchflihrung

4.1 Validierung der Entnahmevorrichtung fur Feststoffproben

4.1.1 Aufgabenstellung

Wie im vorherigen Kapitel beschrieben, erfolgt das Entnehmen von Feststoffproben durch das
Eintauchen eines Korbs in das Bett der Wirbelschicht. Die entnommenen Proben werden an-
schlieend auf ihren Sauerstoffgehalt untersucht, wodurch Aussagen Utber die Teilnahme des
Bettmaterials an der Gas-Feststoff-Reaktion getroffen werden kénnen. Da das Bett der Wirbel-
schicht im fluidisierten Zustand ein flissigkeitsdhnliches Verhalten aufweist, kann es im Be-
trieb zu Entmischungserscheinungen kommen. Beim Ziehen von Feststoffproben kénnte es
dadurch zur bevorzugten Entnahme bestimmter PartikelgroRen und dadurch zu einer Verschie-
bung der PartikelgréRenverteilung kommen. Da zu erwarten ist, dass die Partikel in Abhéngig-
keit der PartikelgréRe und der damit verbundenen spezifischen Oberflache unterschiedlich gut
an der Gas-Feststoff-Reaktion teilnehmen, hatte eine Selektivitat der Probenentnahmevorrich-
tung bezlglich der PartikelgroRe eine Verfalschung der Feststoffanalysenergebnisse zur Folge.
Um sicher zu gehen, dass die entnommenen Proben eine reprasentative PartikelgroRenvertei-
lung aufweisen, sollen mit der Probenentnahmevorrichtung im kalten Betrieb an vier verschie-
denen Versuchspunkten Proben gezogen und diese mit dem Bettmaterial verglichen werden.

4.1.2 Versuchsdurchfiihrung

Als Bettmaterial fur den Kaltversuch wurde limenit verwendet, welches zu Beginn mit einem
Rotationsprobenteiler geteilt wurde. Mit sechs der acht Teile aus dem Rotationsprobenteiler
wurde der Reaktor mit 2,5 kg befiillt, was am Lockerungspunkt einer Betthohe von rund 8 cm
entspricht. Die Bestimmung der PartikelgréRenverteilung wurde mittels einer Siebturmanalyse
mit sieben Sieben, mit den Maschenweiten 400, 280, 224, 180, 140, 100 und 63 pum, durchge-
fiihrt. Einer der beiden verbleibenden Teile wurde fir die Initialbestimmung der Partikelgro-
Renverteilung nochmals in acht Teile geteilt, um flr die Siebturmanalyse eine ahnliche Proben-
menge zu erhalten wie sie von der Probenentnahmevorrichtung gezogen wird.

Alle Versuche fanden ohne Beheizen des Reaktors, also bei Raumtemperatur, und im Betriebs-
zustand einer blasenbildenden Wirbelschicht statt. Fir die einzelnen Versuchspunkte wurde
einerseits der Zeitpunkt der Entnahme und andererseits die Fluidsierungsgeschwindigkeit vari-
iert. Da bislang nicht bekannt war, ob und mit welcher Rate es zu einem Austrag des Bettma-
terials kommt, wurde der erste Kaltversuch unmittelbar nach dem Befiillen des Reaktors durch-
geflhrt. AnschlieRend wurde der Reaktor flr 24 Stunden fluidisiert und der zweite Kaltversuch
durchgefiihrt. Beim dritten und vierten Kaltversuch wurden die Fluidisierungsgeschwindigkei-
ten variiert, um den Einfluss der Bettexpansion auf die Selektivitat der Probenentnahmevor-
richtung zu testen. Der dritte Kaltversuch wurde an der unteren Grenze des Wirbelschichtbe-
reichs durchgefiihrt, sodass das Bett fir die Probenentnahme gerade noch ausreichend fluidi-
siert war. Fir den vierten und letzten Kaltversuch wurde die Fluidisierungsgeschwindigkeit auf
die maximale Durchflussmenge des MFC erhdéht.
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An jedem Versuchspunkt wurden je drei Proben gezogen, welche einzeln einer Siebturmana-
lyse unterzogen wurden. Nach jedem Versuch wurde das gesamte entnommene Bettmaterial,
nach erfolgter Analyse, wieder in den Reaktor zurtickgefuhrt, um das Reaktorinventar auf ei-
nem annahernd konstanten Niveau zu halten. AbschlieBend wurde der Reaktor mithilfe eines
Mehrzwecksaugers vollstandig entleert. Das entnommene Bettmaterial wurde ebenfalls einer
Siebturmanalyse unterzogen. Diese soll Auskunft dariiber geben, ob es wahrend des Betriebs
zu einer Verschiebung der PartikelgroRenverteilung aufgrund von Austrag oder Abrieb gekom-
men ist. In der folgenden Tabellen sind die variierten Parameter noch einmal zusammengefasst.

Tabelle 4-1: Variierte Parameter

Zeit- Fluidisierungs- Probenentnahme
punkt geschwindigkeit mit Vorrichtung
h Nm?3/h -
Initialbestimmung 0 - nein
Kaltversuch 1 0 10 ja
Kaltversuch 2 24 10 ja
Kaltversuch 3 24 5 ja
Kaltversuch 3 24 20 ja
Finalbestimmung 24 - nein

Abbildung 4-1 zeigt die Fluidiserungszustande wahrend des Kaltversuchs im Vergleich zum
Regelbetrieb. Da sich mit der Temperatur nicht nur die Dichte, sondern auch die Viskositat des
Fluidisierungsmediums andert, kann im kalten Betrieb, mit demselben Bettmaterial, durch die
bloRe Variation der Fluidisierungsgeschwindigkeit nicht der gleiche Fluidisierungszustand wie
im heiRen Betrieb erreicht werden. Beim Kaltversuch wurde versucht, die hohere Gasdichte
und die damit verbundene wesentlich geringere Gasgeschwindigkeit in der Wirbelschicht bei
Raumtemperatur durch eine entsprechende Erhéhung des Volumenstroms zu kompensieren.
Dabei wurde darauf geachtet, dass beim Kaltversuch eine &hnliche Bettexpansion wie im heil3en
Betrieb erreicht wird.
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Abbildung 4-1: Vergleich der Fluidisierungszustdnde im Reh-Diagramm [21]

4.1.3 Auswertung

Um eine etwaige Selektivitat der Probenentnahmevorrichtung zu identifizieren, werden der
oberflachen/volumen-bezogene Durchmesser und dessen Schwankungen zwischen den Ver-
suchspunkten und innerhalb dieser verglichen. AuRerdem werden die PartikelgréRenverteilun-
gen der verschiedenen Versuchspunkte jener des Bettmaterials gegeniibergestellt. Des Weiteren
werden die entnommenen Probenmassen sowie deren Schwankungen analysiert, um daraus die
Konstanz der Probenmenge zu beurteilen.

Zur Berechnung der Partikelgrdf3e und der Partikelgrofienverteilung werden Formel 2.1 — For-
mel 2.5 aus Kapitel 2.1.2 verwendet. Die Schwankung zwischen den Versuchspunkten wird mit
Formel 4.1 aus dem mittleren Partikeldurchmesser des jeweiligen Versuchspunkts und dem
oberflachen/volumen-bezogenen Durchmesser der Initialbestimmung dsv.initial berechnet.

dsv - dsv,initial
Ad, = Formel 4.1
dsv,initial

Weiters wird die Schwankung innerhalb der Versuchspunkte nach Formel 4.2 aus dem maxi-
malen und minimalen oberfladchen/volumen-bezogenen Durchmesser einer Probe dsvj berech-
net.

max dg,, j — min dg, ;

max Ady, = 7 Formel 4.2
Sv
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Analog zu Formel 4.1 berechnet sich die Schwankung der entnommenen Probenmasse zwi-
schen den Versuchspunkten mit Formel 4.3 tber die mittlere Probenmasse 7z des jeweiligen
Versuchspunkts und die mittlere Probenmasse aller Versuchspunkte riotal.

— m — mtotal
Am = — Formel 4.3
Meotal

Die Schwankung der entnommenen Probenmasse innerhalb eines Versuchspunkts wird mit
Formel 4.4 aus der maximalen und minimalen Probenmasse m; berechnet.

maxAm =

maxm; — min m;
— Formel 4.4

m
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4.2 Einfluss des Schneckenspilungsvolumenstroms

4.2.1 Aufgabenstellung

Die Brennstoffdosierung des Batch-Reaktors wurde so konstruiert, dass das Rohr, durch das
der Brennstoff in den Reaktor gefordert wird, auswechselbar ist. Es stehen drei verschiedene
Rohre mit L&angen von 890, 790 und 620 mm zur Verfligung. Je nach Lange des verwendeten
Rohres kann dadurch die Hohe der Brennstoffeinbringung variiert werden. So wird der Brenn-
stoff entweder direkt ins Bett des Reaktors, gerade oberhalb der Bettoberflache, oder im Frei-
raum des Reaktors eingebracht.

In den bislang durchgefiihrten Versuchen wurde jedoch lediglich das langste Rohr mit 890 mm,
das bis ins Bett des Reaktors ragt, verwendet, da man sich dadurch den intensivsten Kontakt
des Brennstoffs mit dem Sauerstofftrager erhoffte. Wie bereits beschrieben, wird die Forder-
schnecke wéhrend der Brennstoffzugabe mit Stickstoff gespult, um das Eindringen von Was-
serdampf oder brennbaren Gasen in die Brennstoffdosierung zu verhindern. Insbesondere bei
der Verwendung des langen Rohres dient die Schneckenspiilung, neben ihrer Funktion als Tra-
gergasstrom fir das Abgas wahrend der Gasanalyse, noch zusétzlich dazu, den Brennstoff in
das fluidisierte Bett der Wirbelschicht zu driicken.

Die Ergebnisse, die aus den bereits durchgefiihrten Versuchen erhalten wurden, lieRen jedoch
vermuten, dass der bisher standardméaRig verwendete VVolumenstrom nicht ausreichte, um den
Brennstoff tatsachlich in das Reaktorbett zu driicken. Demnach wiirde der Brennstoff im Rohr
ent- und vergasen, ohne in den gew(inschten intensiven Kontakt mit dem Bettmaterial zu treten.
Dadurch konnen die Vergasungsprodukte nur schlecht mit dem Sauerstofftrager reagieren, was
zu einer unvollstandigen Umsetzung der Vergasungsprodukte fuhrt.

Um bei der Verwendung des langen Rohres den Einfluss des Volumenstroms der Schnecken-
spulung auf die Umsetzung des Brennstoffs zu untersuchen, soll dieser schrittweise bis auf das
Dreifache des bisher standardméafRig verwendeten Werts erhdht werden. AnschlieRend sollen
die Versuche zum Vergleich mit einem kirzeren Rohr, bei dem der Brennstoff gerade oberhalb
der Bettoberflache eingebracht wird, wiederholt werden.

4.2.2 Versuchsdurchfiihrung

Als Sauerstofftrager wurde Braunit, eine Art von Manganerz, verwendet. Das frische Braunit
wurde zu Beginn in einem Trockenschrank fiir 24 h bei 100 °C getrocknet, um jegliche Feuch-
tigkeit, die von der Lagerung herrthrt, im Bettmaterial zu eliminieren. AnschlieRend wurde der
Reaktor mit 2,6 kg Braunit befiillt. Bevor mit den Versuchen begonnen wurde, wurde der Re-
aktor einmal fir einige Stunden auf 600 °C aufgeheizt und das Braunit mit Luft gerdstet, um
die Agglomerationsneigung zu reduzieren.
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Als Brennstoff wurden Holzpellets der Klasse EN-plus Al nach 1ISO 17225-2 mit einem Durch-
messer von 6 mm und einer Lange von 3,15 — 40 mm eingesetzt. In Tabelle 4-2 finden sich die
Ergebnisse einer Brennstoffanalyse der verwendeten Holzpellets.

Tabelle 4-2: Brennstoffanalyse der Holzpellets

Holz
Wassergehalt Gew.-% 7,2
Aschegehalt  Gew.-% TS 0,2
Kohlenstoff Gew.-% TS 50,7
Wasserstoff Gew.-% TS 5,9
Sauerstoff Gew.-% TS 43,0
Stickstoff Gew.-% TS 0,2
Schwefel Gew.-% TS 0,0
Chlor Gew.-% TS 0,0
Fluchtige Gew.-% TS 85,4
Heizwert H; kJ/kg 18900

Bei der Verwendung der frischen Holzpellets kam es in der Vergangenheit zu unregelmagigen
Fordermengen, da sich diese von Zeit zu Zeit aufgrund ihrer GroRe am Eingang in die Schnecke
und in den Schneckengéngen verkanteten. Deshalb wurden diese vor dem Versuch bereits ein-
mal durch die Schnecke geférdert und damit vorzerkleinert. AnschlieRend wurden die feinen
Spéne, die durch das Zerkleinern entstanden sind, mit einem groben Sieb abgetrennt und der
Vorratsbehalter mit dem groben Bruch der Pellets befillt.

In den ersten vier Versuchspunkten sollte der Einfluss des Volumenstroms der Schneckenspi-
lung auf die Umsetzung des Brennstoffs bei der Verwendung des langen Rohrs untersucht wer-
den. Zum Hochfahren der Anlage wurde diese mit Luft fluidisiert, bis die Betriebstemperatur
erreicht war, wodurch der Sauerstofftrager bereits beim Hochheizen vollstdndig oxidiert wurde.
Sobald im Reaktor die Betttemperatur von 900 °C erreicht war, konnte mit dem ersten Ver-
suchspunkt begonnen werden. Dazu wurde der Reaktor fur einige Sekunden mit Stickstoff flu-
idisiert, um diesen zu inertisieren und zu verhindern, dass der Brennstoff direkt nach der Zugabe
mit dem Luftsauerstoff im Reaktor verbrannt wird. Sobald eine ausreichend geringe Sauerstoff-
konzentration im Reaktor erreicht war, wurde der Reaktor in den reduzierenden Betrieb ge-
schaltet, indem dieser mit Wasserdampf fluidisiert wurde. Gleichzeitig wurde der Kugelhahn
geoffnet und der Stickstoffstrom der Schneckenspiilung aktiviert. Nachdem nach wenigen Se-
kunden der Wasserdampf den Ruckflusskihler der Messstrecke erreicht hatte, wurde mit der
Brennstoffzugabe begonnen.

Fir diesen Versuch wurde eine Brennstoffmenge von 9,7 g mit einer Fordergeschwindigkeit
von 0,29 kg/h zugegeben. Obwohl die Brennstoffzugabe nach 120 s beendet war, dauerte es
einige Minuten, bis der Brennstoff vollstdndig umgesetzt war. AnschlieRend wurde, durch das
Umschalten der Fluidisierung auf Luft, wieder in den oxidierenden Betrieb gewechselt, um den
Sauerstofftrager flr den nachsten Zyklus wieder vollstandig zu oxidieren.
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Pro Versuchspunkt wurde dieser Zyklus je flinfmal mit dem gleichen Schneckenspilungsvolu-
menstrom durchlaufen. Nach jedem Versuchspunkt wurde der Volumenstrom um 10 NI/min
von 15, auf 25, 35 und 45 NI/min erhoht. AnschlieRend wurde das lange Rohr gegen das mit-
tellange Rohr getauscht und die vier Versuchspunkte mit den gleichen VVolumenstrémen wie-
derholt. In Abbildung 4-2 ist ein Vergleich des langen und des mittellangen Rohrs zu sehen.
Beide Rohre weisen eine graduelle Abnutzung, die durch die fluidisierten Partikel verursacht
wird, auf. An dem langen Rohr ist jedoch Kklar ein Bereich der gleichmaRigen Abnutzung zu
erkennen, welcher ins Bett der Wirbelschicht eintaucht.

Abbildung 4-2: Vergleich des langen und mittellangen Rohrs

Die Gasanalyse wurde wahrend der Versuche mit der in Kapitel 3.3 beschriebenen Messstrecke
durchgefuhrt. In dieser wurde das Abgas zuvor fur die Messung aufbereitet und anschlieRend
durch das 5-Komponenten-Messgerat analysiert. Die Messwerte der VVolumenanteile wurden
an den Messcomputer gesendet und von diesem alle 2 s aufgezeichnet. Abbildung 4-3 zeigt den
typischen Verlauf der Abgaszusammensetzung tber die Dauer eines Versuchspunkts.

25
OX RED co
20 [ ,--"; 7% B "| ——-C0
1 | ! . . ] [ _————
; I A R o
i ' I : ! , | ; ; T H,
,?15 I 1 " . ! | o [ R 0,
RN BT T AT
— . . | | . .
Tol oo
10 I 1 "l i ol h ! II
. . 1 . .
N AT
vyt e HE i
T A
h 1 A YRR
. | iy | |
'\ I i . \ 1A\ ! RN
0 S T \\._ .-__:l ~XL--_W\ "-\--m.‘«--m.‘ N
0 20 40 60 80 100 120

Zeit [min]

Abbildung 4-3: Typischer Verlauf der Abgaszusammensetzung tber die Dauer eines Versuchspunkts mit funf Zyklen
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Die folgende Tabelle zeigt eine Zusammenfassung der variierten Parameter bei der Untersu-
chung des Einflusses des Schneckensplilungsvolumenstroms in Abhé&ngigkeit der Brennstoffe-
inbringungshohe.

Tabelle 4-3: Variierte Parameter

Volumenstrom

Stickstoff Rohrlange

NI/min mm
Versuchspunkt 1.1 15 890
Versuchspunkt 1.2 25 890
Versuchspunkt 1.3 35 890
Versuchspunkt 1.4 45 890
Versuchspunkt 2.1 15 790
Versuchspunkt 2.2 25 790
Versuchspunkt 2.3 35 790
Versuchspunkt 2.4 45 790

4.2.3 Auswertung

Aus den gemessenen VVolumenanteilen mussen nun die Stoffmengen der einzelnen Komponen-
ten, die wahrend eines Zyklus den Reaktor Giber das Abgas verlassen haben, berechnet werden.
Unter der vereinfachten Annahme, dass sich das Abgas ausschlieBlich aus den Komponenten
CO, CO;z, CHa, Hz, Oz und N2 zusammensetzt, wird der Abgasvolumenstrom Papgas Wie folgt
angeschrieben:

Vavgas = Veo + Veo, + Ven, + Vi, + Vo, + Vi, Formel 4.5
Um den unbekannten Abgasvolumenstrom zu berechnen, kann obige Formel auch ausschlie3-

lich Uiber den als Tragergasstrom eingesetzten Stickstoffvolumenstrom V2 und die gemessenen
Volumenanteile @i ausgedriickt werden.

Vavgas = Vabgas * (9co + Pco, + Pcn, + O, + 90,) + Vi, Formel 4.6

Mit folgender Beziehung kann dann die Formel zur Berechnung der jeweiligen VVolumenstrome
Vi (Formel 4.8) hergeleitet werden.

I./i = I./Abgas TP Formel 4.7
V,
i= QP Formel 4.8
1= (¢co + ®co, + Pcu, + Pu, + Po,)

41



4 Experimenteller Aufbau und Versuchsdurchfiihrung

Die berechneten Volumenstréme werden anschlieBend mit der Dichte pi und der molaren Masse
Mi in Stoffmengenstréme 7i umgerechnet.

Formel 4.9

Bei den berechneten Stoffmengenstromen handelt es sich bis jetzt noch immer um umgerech-
nete Messwerte. Die Stoffmengen der Komponenten nj, welche den Reaktor wéhrend eines
Zyklus im Abgas verlassen haben, werden deshalb durch numerische Integration mit der Tra-
pezregel (Formel 4.10) bestimmt.

1 (t) + 1y (tey1)
n; = (tks1 — ti) - 2 Formel 4.10
k

Um die Umsetzung des Brennstoffs beurteilen zu kénnen, muss als Erstes eine Kohlenstoffbi-
lanz aufgestellt werden. Dazu wird die Stoffmenge des Kohlenstoffs, der im Brennstoff enthal-
ten ist, nc grennstott der Stoffmenge der kohlenstoffhaltigen Verbindungen, die im Abgas gemes-
sen werden, Nnc,angas gegeniibergestellt. Die Stoffmenge Kohlenstoff, die nicht im Abgas gemes-
sen wurde, ist nc pifrerenz (FOrmel 4.11) und beinhaltet den nicht umgesetzten Kohlenstoff, die
hoheren Kohlenwasserstoffe sowie die Abweichung von der Sollzugabemenge des Brennstoffs,
die durch die Forderschnecke verursacht wird.

Ncpifferenz = Nc,Brennstoff — Nc,Abgas Formel 4.11

AnschlieRend kann aus den berechneten Stoffmengen mit den folgenden Formeln der Kohlen-
stoffumsatz Xc sowie die Ausbeute Y; und die Selektivitat S; der kohlenstoffhaltigen Verbin-
dungen CO, CO2 und CH4 berechnet werden.

_ Nc.pifferenz _ Nc.abgas
XC =1- = Formel 4.12
nC,Brennstoff nC,Brennstoff

n;
Yi - Formel 4.13
nC,Brennstoff

n;
Si = Formel 4.14
nC,Abgas
Aus diesen Definitionen folgt der einfache Zusammenhang:
Yi=X."S; Formel 4.15
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4.3 Vergleich diverser biogener Reststoffe

4.3.1 Aufgabenstellung

Da Kohle derzeit noch der wichtigste Energietrager fir konventionelle Kraftwerksprozesse ist,
dient diese auch meistens als Basis der Erforschung von CLC-Prozessen mit festen Brennstof-
fen. Durch die Anwendung von CLC bei der Nutzung von Kohle kann zwar die Freisetzung
von zusétzlichem CO; verhindert werden, in Zukunft ist es jedoch notwendig, durch die Nut-
zung von Biomasse in CLC-Prozessen aktiv CO; aus der Atmosphare zu entfernen. Aus diesem
Grund soll in diesem Versuch die Eignung biogener Reststoffe zur Anwendung in einem CLC-
Prozess untersucht werden. Als Brennstoff werden drei verschiedene biogene Reststoffe sowie
Braunkohle als Vergleich verwendet. Diese werden bei jeweils drei unterschiedlichen Fluidi-
sierungsgeschwindigkeiten untersucht.

4.3.2 Versuchsdurchfuhrung

Als Sauerstofftrager wurde wieder Braunit mit einer PartikelgroRe von 160 um verwendet, das
vor Versuchsbeginn wieder getrocknet und gerdstet wurde. Bei den zu untersuchenden bioge-
nen Reststoffen handelt es sich um Holz, Rinde und Huhnermist, welche in Form von Pellets
vorlagen. Die Braunkohle lag gebrochen mit einer Partikelgréfie von rund 5-10 mm vor. Abbil-
dung 4-4 zeigt die verwendeten Brennstoffe und Tabelle 4-4 deren Brennstoffzusammenset-
zung.

Abbildung 4-4: Untersuchte Brennstoffe (v. li. oben): BraUnkohIebruch,
Holzpellets, Rindenpellets und Huhnermistpellets
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Tabelle 4-4: Brennstoffanalyse der verwendeten Brennstoffe

Braunkohle Holz Rinde HUhnermist
Wassergehalt Gew.-% 13,0 7,2 11,7 9,1
Aschegehalt  Gew.-% TS 4,2 0,2 3,0 25,4
Kohlenstoff Gew.-% TS 65,5 50,7 55,7 38,0
Wasserstoff Gew.-% TS 3,8 59 54 4,9
Sauerstoff Gew.-% TS 25,2 43,0 35,5 26,8
Stickstoff Gew.-% TS 0,8 0,2 0,4 4,1
Schwefel Gew.-% TS 0,4 0,0 0,0 0,3
Chlor Gew.-% TS 0,1 0,0 0,0 0,5
Fluchtige Gew.-% TS 51,8 85,4 69,9 67,7
Heizwert H; kJ/kg 20800 18900 20300 13900

Da fiir die Forderschnecke bislang noch keine Forderraten bei der Verwendung der Brennstoffe
Braunkohle, Rinde und Huhnermist ermittelt wurden, mussten diese jeweils vor Versuchsbe-
ginn durch Ausliterung der Forderschnecke mit dem jeweiligen Brennstoff bestimmt werden.

Die Versuchsdurchfiihrung selbst erfolgte analog zu Kapitel 4.2.2. Jeder Brennstoff wurde an
drei Versuchspunkten verwendet, wobei zwischen diesen jeweils die Fluidisierungsgeschwin-
digkeit variiert wurde, indem der Dampfmassenstrom im reduzierenden Betrieb von 3 auf 5
bzw. 7 kg/h erhoht wurde. Der Sauerstofftrager wurde beim Brennstoffwechsel nicht erneuert,
sondern uber die gesamte Dauer des Versuchs verwendet, weswegen die Brennstoffe dem auf-
steigenden Aschegehalt nach getestet wurden. Nach dem letzten Zyklus jedes Versuchspunkts
wurde mit der Probenentnahmevorrichtung eine Feststoffprobe des reduzierten Sauerstofftra-
gers gezogen. Zudem wurde vor jedem Brennstoffwechsel eine Probe des oxidierten Sauer-
stofftragers genommen. Die Feststoffproben wurden am Ende jedes Versuchstages auf je zwei
Keramiktiegel aufgeteilt und anschlieRend in einem Muffelofen bei 950 °C Uber 24 h oxidiert.
Vor und nach der Oxidation im Muffelofen wurden die Masse der Proben bestimmt, um spéter
aus der Gewichtszunahme den Oxidationsgrad der Probe zum Zeitpunkt der Probenahme zu
bestimmen.

Eine Zusammenfassung der variierten Parameter ist in Tabelle 4-5 zu sehen. In Abbildung 4-5

sind die Fluidisierungszustande, die sich bei den unterschiedlichen Fluidisierunggeschwindig-
keiten einstellen, im Grace-Diagramm gegenubergestellt.
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Tabelle 4-5: Variierte Parameter

Massenstrom

Dampf Brennstoff
kg/h -
Versuchspunkt 1.1 3 Holz
Versuchspunkt 1.2 5 Holz
Versuchspunkt 1.3 7 Holz
Versuchspunkt 2.1 3 Rinde
Versuchspunkt 2.2 5 Rinde
Versuchspunkt 2.3 7 Rinde
Versuchspunkt 3.1 3 Braunkohle
Versuchspunkt 3.2 5 Braunkohle
Versuchspunkt 3.3 7 Braunkohle
Versuchspunkt 4.1 3 Hihnermist
Versuchspunkt 4.2 5 Hihnermist
Versuchspunkt 4.3 7 Hihnermist
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Abbildung 4-5: Vergleich der Fluidisierungszustdnde im Grace-Diagramm [23]

4.3.3 Auswertung

Die Auswertung der Gasanalyse wird analog zu Kapitel 4.2.3 durchgeftihrt. Bei der Feststoff-
probenanalyse wird wie folgt vorgegangen: Durch das Wiegen der Proben vor und nach dem
Oxidieren wurde die Masse des Sauerstofftrdgers zum Zeitpunkt der Probenahme m und die
Masse des vollstandig oxidierten Sauerstofftragers mox bestimmt. Fir die weitere Berechnung

45



4 Experimenteller Aufbau und Versuchsdurchfiihrung

muss jedoch zuerst die Masse des vollstandig reduzierten Sauerstofftragers mreq bestimmt wer-
den. Diese kann uber die Definition der Sauerstofftransportkapazitat wie folgt berechnet wer-
den:

Myeg = Moy " (1 — Rp) Formel 4.16

Aus den gewogenen bzw. berechneten Massen kann mit Formel 4.17 anschlieRend der Fest-
stoffumsatz Xs bestimmt werden, welcher den Oxidationsgrad der Probe zum Zeitpunkt der
Probenahme angibt.

m — Myeq
Xs e Formel 4.17
Moy — Myeq

Aus den Feststoffumsatzen der Proben, die im oxidierten und reduziertem Zustand entnommen
wurden, kann nach Formel 4.18 die Differenz des Feststoffumsatzes AXs berechnet werden,
welche angibt, wie viel Sauerstoff des Sauerstofftréagers durch die Brennstoffzugabe verbraucht
wurde.

AXs = Xsox — Xsred Formel 4.18
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5 Ergebnisse und Diskussion

5.1 Validierung der Entnahmevorrichtung ftr Feststoffproben

5.1.1 Vergleich des Partikeldurchmessers

Aus den Ergebnissen der Initialbestimmung der PartikelgréRenverteilung fir das verwendete
Bettmaterial wurde ein dsy von 139 pum errechnet. Die Finalbestimmung der Partikelgroienver-
teilung des Bettmaterials ergab ebenfalls einen dsy von 139 um, was dem Durchmesser des
Ausgangsmaterials entspricht. Tabelle 5-1 zeigt einen Vergleich der bei den Kaltversuchen er-
mittelten Partikeldurchmesser sowie die totale und prozentuelle Abweichung der Partikeldurch-
messer der Kaltversuche von der Initialbestimmung. Dem gegenuber steht die maximale totale
sowie prozentuelle Schwankung des Partikeldurchmessers innerhalb der Versuchspunkte, be-
zogen auf den Partikeldurchmesser des jeweiligen Versuchspunkts. Die maximale Abweichung
vom Mittelwert von 2,88 % trat dabei bei den Kaltversuchen 3 und 4 auf.

Tabelle 5-1: Vergleich der ermittelten Partikeldurchmesser und dessen Abweichung

dsv Adsy Adsy max Adsy  max Adsy

mm mm % mm %
Initialbestimmung 0,139 - - 0,000 0,00
Kaltversuch 1 0,140 0,001 0,72 0,001 0,71
Kaltversuch 2 0,141 0,002 1,44 0,002 1,42
Kaltversuch 3 0,143 0,004 2,88 0,002 1,40
Kaltversuch 4 0,143 0,004 2,88 0,000 0,00
Finalbestimmung 0,139 0,000 0,00 0,000 0,00

5.1.2 Vergleich der Verteilungsdichten und Verteilungssummen

Abbildung 5-1 zeigt eine Gegenlberstellung der Verteilungsdichten und Verteilungssummen
der einzelnen Versuchspunkte. Die erste Zeile zeigt den Vergleich zwischen dem Bettmaterial
vor Befiillen des Reaktors (a) und dem Bettmaterial, das nach 24-stundiger Fluidisierung aus
dem Reaktor entnommen wurde (b). In der zweiten Zeile sind die Proben, die direkt nach dem
Beflllen des Reaktors entnommen wurden (c) mit den Proben die nach 24-stiindiger Fluidisie-
rung mit der Probenentnahmevorrichtung entnommen wurden (d), gegentibergestellt. Die letzte
Zeile vergleicht die bei niedriger (e) und hoher Fluidisierungsgeschwindigkeit (f) entnommen Pro-
ben miteinander.

Betrachtet man die PartikelgréRenverteilungen der einzelnen Versuchspunkte in Abbildung 5-1
fallt auf, dass sich diese, trotz der stark unterschiedlichen Versuchsbedingungen, kaum vonei-
nander unterscheiden. Die Schwankungen der Verteilungsdichten zwischen den Versuchen lie-
gen, schon wie die Schwankungen des Partikeldurchmessers, in der GrofRenordnung der
Schwankungen innerhalb der Versuchspunkte. Folglich konnte aus den PartikelgréRenvertei-
lungen somit keine Selektivitat der Probenentnahmevorrichtung bezuglich der PartikelgroRRe
nachgewiesen werden.
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Kaltversuch 1: nach 0 h Fluidisierung , (d) Kaltversuch 2: nach 24 h Fluidisierung, (e) Kaltversuch 3: bei geringer
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5.1.3 Vergleich der Probenmengen

Tabelle 5-2 zeigt einen Vergleich der mit der Probenentnahmevorrichtung entnommenen Pro-
benmengen und die Abweichungen vom Mittelwert. Diese sind den maximalen totalen und
prozentuellen Schwankungen innerhalb der Versuchspunkte, bezogen auf die mittlere Proben-
menge des jeweiligen Versuchspunkts, gegeniibergestellt. Die wahrend der Kaltversuche mit
der Probenentnahmevorrichtung entnommene Probenmenge lag im Mittel bei 77,42 g. Obwohl
die Probenentnahmemenge innerhalb der Versuchspunkte um bis 32,67 %, bezogen auf den
Mittelwert des Versuchspunkts, schwankte, glichen sich diese Schwankungen im Mittel ber
die drei Probenentnahmen einigermalien aus. Die maximale Abweichung vom Mittelwert trat
beim Kaltversuch 4 mit einer Abweichung von 8,27 % auf.

Die bei den Kaltversuchen entnommenen Probenmengen gleicht ann&hernd der im heil3en Be-
trieb, welche im Mittel bei 74,7 g liegt, jedoch sind die Schwankungen der Probenmenge in der
Regel geringer als die bei den Kaltversuchen aufgetretenen und liegen in der GréRenordnung
von einigen Zehntel Gramm. Eine mogliche Erklarung dafur ist, dass wahrend der Kaltversuche
teilweise Undichtheiten in der Absaugleitung auftraten, wodurch die Proben unterschiedlich
gut in den Probenbehalter gefordert werden konnte.

Tabelle 5-2: Vergleich der entnommenen Probenmassen und deren Abweichungen

m Am Am max Am max Am

g g % g %
Kaltversuch 1 75,08 -2,34 -3,02 8,42 11,21
Kaltversuch 2 74,36 -3,06 -3,95 16,72 22,49
Kaltversuch 3 76,41 -1,01 -1,30 24,96 32,67
Kaltversuch 4 83,82 6,40 8,27 19,88 23,72
Mittelwert 77,42 - - - -
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5.2 Einfluss des Schneckenspulungsvolumenstroms

5.2.1 Ergebnisse der Gasanalyse

Aus den Messwerten der Gasanalyse wurde flr jeden Versuchspunkt jeweils der Brennstoffum-
satz sowie die Ausbeute und Selektivitat der kohlenstoffhaltigen Verbindungen CO2, CO und
CHa berechnet. Die Kennwerte, in Abhangigkeit des Schneckenspilungsvolumenstroms, wur-
den anschlieBend jeweils in ein Diagramm zusammengefasst. So ergeben sich fiir jedes Dia-
gramm zwei Datenreihen. Bei den Versuchen der Datenreihe 890 mm wurde fir die Brennstof-
feinbringung das lange Rohr verwendet, sodass der Brennstoff direkt ins Bett des Reaktors zu-
gegeben wurde. Die Versuche der Datenreihe 790 mm wurden mit einem kiirzeren Rohr durch-
gefiihrt, bei dem der Brennstoff gerade oberhalb der Bettoberflache eingebracht wurde. Der
Vergleich der beiden Versuchsreihen soll einerseits Aufschluss ber den Einfluss des Schne-
ckenspilungsvolumenstroms geben und andererseits zeigen, ob die Umsetzung des Brennstoffs
durch eine unterschiedliche H6he der Brennstoffeinbringung beeinflusst werden kann. Im Fol-
genden sollen die Ergebnisse dieses Versuchs und mogliche Fehler diskutiert werden.

Abbildung 5-2 zeigt den Brennstoffumsatz, welcher aus der Summe der Stoffmengen der im
Abgas gemessenen kohlenstoffhaltigen Verbindungen, bezogen auf die mit dem Brennstoff zu-
gefiihrte Stoffmenge Kohlenstoff, berechnet wurde. Dies soll zeigen, wie die Umsetzung des
Brennstoffs durch den steigenden Stickstoffvolumenstrom beeinflusst wird. Fir die beiden Ver-
suchsreihen lassen sich vermeintlich zwei Trends, mit der Ausnahme eines Ausreif3ers in der
Versuchsreihe 790 mm, erkennen. Dieser AusreilRer, bei einem Volumenstrom von 35 NI/min
Stickstoff, wurde nicht gleichzeitig mit den anderen Versuchspunkten durchgefiihrt, sondern zu
einem spateren Zeitpunkt nachgeholt. Obwohl darauf geachtet wurde, dass beim Nachholen des
Versuchs alle Parameter gleich wie bei der erstmaligen Versuchsdurchfiihrung waren, ergibt
sich Uber alle finf Zyklen dieses Versuchspunkts ein signifikant geringerer Brennstoffumsatz
als flr die anderen Punkte der Versuchsreihe.
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Abbildung 5-2: Brennstoffumsatz
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Aus den Verlaufen der Versuchspunkte scheint ein héherer Stickstoffvolumenstrom bei der
Verwendung des langen Rohres einen positiven Effekt auf die Umsetzung des Brennstoffs zu
haben. Obwohl aufgrund des einen Ausreil3ers bei der Verwendung des kiirzeren Rohrs kein
eindeutiger Trend zu beobachten ist, fallt auf, dass sich die Brennstoffumsatze bei der Verwen-
dung des langen Rohrs, mit steigendem Schneckenspiilungsvolumenstrom, den mit dem kiirze-
ren Rohr erreichten Umsatzen annéhern. Dies erhértet den Verdacht, dass bei der Verwendung
des langen Rohrs der bislang verwendete Stickstoffvolumenstrom zu gering war, um den
Brennstoff in das Reaktorbett zu driicken.

Diese Trends, die sich vermeintlich aus den Verlaufen der Brennstoffumsatze abzeichnen, sind
jedoch aufgrund der Art der Berechnung des Brennstoffumsatzes duferst kritisch zu hinterfra-
gen. Fur die Berechnung des Brennstoffumsatzes wird in der Auswertung immer die Sollzuga-
bemenge des Brennstoffs verwendet. Da jedoch die Fordermenge der Forderschnecke Schwan-
kungen unterworfen ist, gehen die Abweichungen von der Sollzugabemenge direkt in das Er-
gebnis des Brennstoffumsatzes ein. Wird zu viel Brennstoff zugegeben, wird dadurch ein ho-
herer Umsatz errechnet als tatsachlich erreicht wurde und vice versa. Diese Schwankungen
kdnnen mitunter betrachtlich ausfallen, sodass tatsédchliche Unterschiede im Brennstoffumsatz
nicht mehr erkannt werden kénnen.

In den folgenden Diagrammen sind die Ausbeuten der kohlenstoffhaltigen Abgaskomponenten,
sprich CO2, CO und CHg, dargestellt. Diese berechnen sich aus den Stoffmengen Kohlenstoff
der einzelnen kohlenstoffhaltigen Verbindungen, bezogen auf die Stoffmenge Kohlenstoff die
mit dem Brennstoff zugefiihrt wird. Die Ausbeute stellt damit quasi eine Aufschliisselung des
Brennstoffumsatzes nach Abgaskomponenten dar und kann in der Regel als Malistab fir die
Gute einer Verbrennung herangezogen werden. Eine vollstandige Verbrennung ware dabei
durch eine CO2-Ausbeute von 100 % und einer CO- und CH4-Ausbeute von 0 % charakterisiert.

Betrachtet man die CO,-Ausbeute (Abbildung 5-3), fallt sofort eine starke Ahnlichkeit mit dem
Brennstoffumsatz auf. Zieht man dem Vergleich die CO- und CHs-Ausbeute (Abbildung 5-4)
hinzu, stellt man fest, dass diese weitgehend unabhéngig vom Schneckenspilungsvolumen-
strom zu sein scheinen. Die bessere Umsetzung des Brennstoffs schlagt sich also fast aus-
schlieBlich in einer hoheren CO2-Ausbeute nieder. Da die Ausbeute jedoch genau wie der Um-
satz den Schwankungen der Férderschnecke unterworfen ist, ist es sehr schwierig, daraus Aus-
sagen Uber die Gute der Umsetzung des Brennstoffs zu treffen. Aus diesem Grund ist es zweck-
maRig, fur die weitere Beurteilung die Selektivitat der kohlenstoffhaltigen Komponenten her-
anzuziehen.

51



5 Ergebnisse und Diskussion

100

0890 mm
90 | 0790 mm
-O\? 80 |
o
o
SO
70 ] ] o
(@)
(e}
60 | O
(e}
50 L
5 15 25 35 45 55
V2 [NI/min]
Abbildung 5-3: CO2-Ausbeute
(a) (b)
50 50
0890 mm b 0890 mm
40 } 0790 mm 40 |} 0790 mm
30 — 30 |
8
> 20 | > 20
o
i 8 9 o
10 10
i B a =
O 1 1 1 1 0 1 1 1 1
5 15 25 35 45 55 5 15 25 35 45 55
V2 [NI/min] V2 [NI/min]

Abbildung 5-4: (a) CO-Ausbeute, (b) CH4-Ausbeute

Die Selektivitat berechnet sich aus der Stoffmenge Kohlenstoff einer kohlenstoffhaltigen Ver-
bindung im Abgas, bezogen auf die umgesetzte Stoffmenge Kohlenstoff. Fur die Berechnung
wurde die umgesetzte Stoffmenge Kohlenstoff der Menge an Kohlenstoff gleichgesetzt, die in
Form von CO, CO2 und CH4 im Abgas gemessen werden konnte. Hohere Kohlenwasserstoffe
werden dadurch, wie schon bei der Berechnung des Brennstoffumsatzes, aus der umgesetzten
Menge ausgenommen.

Die Berechnung der Selektivitat erfolgt also nunmehr ausschlie3lich aus Gréf3en, die im Abgas
gemessen wurden. Schwankungen der Brennstoffzugabemenge flieRen darum nicht mehr mit
ein, weshalb Veranderungen der Selektivitat rein auf eine veranderte Umsetzung des Brenn-
stoffes zurtickzufiihren sind. In Abbildung 5-5 ist die CO,-Selektivitat fur die beiden Versuchs-
reihen dargestellt. Diese liegt bei der Verwendung des kiirzeren Rohrs, tber alle Schnecken-
spulungsvolumenstrome, konstant bei rund 76 %. Beim langen Rohr liegt die Selektivitat bei
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geringster Schneckenspulung in etwa 7 % unter der des kiirzeren Rohrs. Ab einem Volumen-
strom von 25 NI/min wird mit dem langen Rohr jedoch die gleiche CO.-Selektivitat erreicht
wie mit dem kurzeren Rohr.

Die CO-Selektivitat in Abbildung 5-6 (a) lasst bei Verwendung des kiirzeren Rohrs, wie schon
die CO.-Selektivitat, keinerlei Abh&ngigkeit vom Schneckenspilungsvolumenstrom erkennen
und liegt Gber den gesamten Variationsbereich des VVolumenstroms recht konstant bei rund
17 %. Beim geringsten Volumenstrom ist die CO-Selektivitat mit dem langen Rohr deutlich
hoher als mit dem kirzeren und liegt bei ca. 23 %. Bei hdheren Stickstoffvolumenstromen sinkt
die CO-Selektivitat bei Verwendung des langen Rohrs wieder auf den Wert des kiirzeren Roh-
res ab. Die CO-Selektivitat verhalt sich damit also genau gegengleich zu der Selektivitat des
COo. In beiden Versuchsreihen unveréndert ist jedoch die CHas-Selektivitat. Unabhéngig von
der Rohrlange und vom Schneckenspiilungsvolumenstrom liegt die CH4-Selektivitéat in allen
Versuchspunkten bei etwa 7 %.
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Abbildung 5-5: CO2-Selektivitét
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Abbildung 5-6: (a) CO-Selektivitat, (b) CHa-Selektivitét
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5.2.2 Diskussion

Aus diesen Ergebnissen konnen nun zwei Schlussfolgerungen gezogen werden: Erstens ist der
bislang standardmaRig verwendete Schneckenspulungsvolumenstrom von 15 NI/min Stickstoff
bei der Verwendung des langen Rohrs zu gering, um den Brennstoff ins Bett der Wirbelschicht
zu driicken. Kann der Brennstoff nach der Zugabe das Rohr nicht verlassen, entsteht nur ein
unzureichender Kontakt zwischen Brennstoff und Sauerstofftréager, weswegen der Brennstoff
nur unvollstandig umgesetzt wird. Bei hoheren VVolumenstromen kann der Widerstand des Bet-
tes Uberwunden werden, wodurch der Brennstoff ins Bett gedriickt wird. Dadurch werden bei
hoheren VVolumenstrémen die gleichen Umsétze wie bei der Zugabe auf das Bett der Wirbel-
schicht erzielt. Bei der Verwendung des kiirzeren Rohrs funktioniert die Umsetzung des Brenn-
stoffs erwartungsgemall konstant gut, weil der Brennstoff unabhéngig vom Schneckenspi-
lungsvolumenstrom auf das Bett der Wirbelschicht zugegeben wird und der Kontakt dadurch
nicht beeinflusst wird.

Zweitens fuhrt die Einbringung des Brennstoffs direkt im Reaktorbett, verglichen mit der Ein-
bringung auf das Bett, zu keiner merklich verbesserten Umsetzung des Brennstoffs. Selbst wenn
der Brennstoff also bei der Verwendung des langen Rohrs, wie vorgesehen, durch die Stick-
stoffspiilung in das Reaktorbett gedriickt wird, ist zu beobachten, dass lediglich eine gleichwer-
tige Umsetzung wie mit dem kirzeren Rohr erreicht werden kann. Wirde die Einbringung ins
Reaktorbett den Kontakt zwischen Brennstoff und Sauerstofftrager wirklich merklich intensi-
vieren, missten die Werte des kurzen Rohres sogar bertroffen werden. Dass dem jedoch nicht
so ist, l&sst sich ber den hohen Dichteunterschied zwischen Brennstoff und Bettmaterial sowie
die geringe Umwalzzeit der Wirbelschicht erklaren.

Verlassen die Brennstoffpartikel das Rohr, werden diese aufgrund des Auftriebs, der aus der
Dichtedifferenz des Brennstoffs und des Bettmaterials resultiert, an die Bettoberflache getra-
gen. Fir den Reaktor wurde rechnerisch eine Umwalzzeit von wenigen zehntel Sekunden er-
mittelt. Bis der Brennstoff im Reaktor umgesetzt ist, dauert es jedoch einige Minuten. Die
Dauer wéhrend welcher die Brennstoffpartikel durch die Einbringung im Bett in einem inten-
siveren Kontakt mit dem Sauerstofftrager stehen, ist also vergleichsweise gering, sodass
dadurch keine wesentliche Verbesserung des Brennstoffumsatzes erreicht werden kann.
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5.3 Vergleich diverser biogener Reststoffe

5.3.1 Ergebnisse der Gasanalyse

In Abbildung 5-7 ist der Brennstoffumsatz der verschiedenen Brennstoffe in Abhéngigkeit des
Dampfmassenstroms zu sehen. Die Versuchsreihen fiir die einzelnen Brennstoffe lassen keinen
Trend bezuglich einer Abhéngigkeit von der Fluidisierungsgeschwindigkeit erkennen. Auch ist
zwischen den Brennstoffen keine eindeutige Reihung erkennbar, welcher Brennstoff im Reak-
tor besser oder schlechter umgesetzt wird. Abhéngig vom Dampfmassenstrom kehren sich die
Verhaltnisse teilweise sogar um. Wieder tiberwiegen also die Schwankungen der Fordermenge
so sehr, dass aus dem Brennstoffumsatz keine Aussagen getroffen werden kdnnen.
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Abbildung 5-7: Brennstoffumsatz

Betrachtet man die Ausbeute der einzelnen kohlenstoffhaltigen Verbindungen, ergibt sich je-
doch schon ein etwas klareres Bild. Die hochste CO2-Ausbeute wird mit Braunkohle erreicht
(Abbildung 5-8). Diese wird tiber den gesamten Fluidiserungbereich recht konstant umgesetzt.
Knapp dahinter folgt Hihnermist mit einer &hnlich hohen und konstanten CO2-Ausbeute. Die
CO.-Ausbeuten der Brennstoffe Holz und Rinde schwanken zu stark, um tber deren Umset-
zung eine Aussage treffen zu kdnnen. Sie scheinen zu stark von den Forderschwankungen der
Schnecke beeinflusst zu sein.

Aus der CO-Ausbeute in Abbildung 5-9 (a) lasst sich hingegen bereits eine klare Reihung der
Brennstoffe erkennen. Alle Brennstoffe weisen tiber die Fluidisierungsgeschwindigkeit einen
uberwiegend konstanten Verlauf der CO-Ausbeute auf. Die geringste CO-Ausbeute wurde
durch Braunkohle erreicht, gefolgt von Rinde und Hihnermist. Holz wies bei allen drei Fluidi-
sierungeschwindigkeiten die hdchste CO-Ausbeute auf. Die CH4-Ausbeute, in Abbildung 5-9
(b), ist ebenfalls durchgehend konstant und weist die gleiche Reihung wie die CO-Ausbeute,
mit der Ausnahme, dass mit Hiihnermist und Holz quasi idente Ausbeuten erreicht wurden, auf.
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Abbildung 5-9: (a) CO-Ausbeute, (b) CH4-Ausbeute

Aus den Diagrammen in Abbildung 5-10 und Abbildung 5-11, in denen die Selektivitat darge-
stellt ist, l&sst sich durchgehend eine zusammenhangende Reihung der Brennstoffe erkennen.
In Abbildung 5-10 ist zu sehen, dass Braunkohle mit rund 88 % die hochste CO2-Selektivitat
hat, gefolgt von Rinde und Hiihnermist. Das Schlusslicht bildet Holz mit einer CO,-Selektivitat
von rund 77 %. Fur die einzelnen Brennstoffe lasst sich zwar keine eindeutige Abhéngigkeit
der CO2-Selektivitdt von der Fluidisierungsgeschwindigkeit erkennen, der Unterschied in der
CO2-Selktivitat zwischen den Brennstoffen scheint sich jedoch mit zunehmender Fluidisie-
rungsgeschwindigkeit zu verringern.

Bei der CO-Selektivitat in Abbildung 5-11 (a) kehrt sich die Reihenfolge der Brennstoffe, die
bei der CO2-Selektivitat zu beobachten war, nattrlich um. Holz besitzt die groRte CO-Selekti-
vitdt, danach kommen Hihnermist, Rinde und Braunkohle. Auch anhand der CO-Selektivitat
lasst sich keine Aussage Uber den Einfluss der Fluidisierungsgeschwindigkeit treffen.
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Betrachtet man die CH4-Selektivitat in Abbildung 5-11 (b), ist eine ahnliche Reihenfolge wie
bei der CO-Selektivitat zu erkennen, mit dem Unterschied, dass bei der Verwendung von Hiih-
nermist und Holz beinahe gleich viel CH4 gebildet wird. Der Anteil von CHg, der bei der Um-
setzung des Brennstoffs im Reaktor entsteht, scheint im untersuchten Bereich nicht von der
Fluidisierungsgeschwindigkeit beeinflusst zu werden. Je nach Brennstoff wird bei der Umset-
zung also ein fixer Anteil an CHa gebildet.
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Abbildung 5-11: (a) CO-Selektivitat, (b) CHs-Selektivitat
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5.3.2 Ergebnisse der Feststoffanalyse

In Abbildung 5-12 sind die Feststoffumsatze der entnommenen Feststoffproben aufgetragen.
Fur jeden Brennstoff sind drei Feststoffumsatze des reduzierten und ein Feststoffumsatz des
oxidierten Sauerstofftragers aufgetragen. Die Werte der reduzierten Proben geben den Oxida-
tionsgrad an, nachdem der Sauerstoff bei der Umsetzung des Brennstoffs abgegeben wurde.
Der Wert der oxidierten Probe gibt den Oxidationsgrad an, der bei der Regeneration des Sauer-
stofftragers erreicht wird. Die Differenz der Feststoffumsétze, die angibt wieviel Sauerstoff in
einem Zyklus abgegeben wurde, kann streng genommen nur aus zwei aufeinanderfolgenden
Proben gebildet werden. Da sich jedoch das Reaktorinventar bei zu vielen Probenentnahmen
an einem Versuchstag zu stark verandern wirde und nicht davon auszugehen ist, dass sich die
Sauerstofftransportkapazitat des Sauerstofftragers im Laufe eines Versuchstages durch Akti-
vierung stark verandert, wurde flr jeden Brennstoff nur eine Probe des oxidierten Sauerstoff-
tragers, stellvertretend fir den Versuchstag, genommen.

Eindeutig zu erkennen ist, dass die Differenz der Feststoffumsétze bei der Braunkohle am groR-
ten ist, das heif3t, dass bei der Verwendung mit Kohle am meisten Sauerstoff abgegeben wurde.
Am zweitmeisten Sauerstoff wurde bei der Umsetzung der Rinde abgegeben, gefolgt von Hiih-
nermist und Holz. Die Brennstoffe sind in dieser Abbildung bewusst in der Reihenfolge der
Versuchsdurchfiihrung aufgetragen, da in den Feststoffumsatzen der oxidierten Proben eine
leichte Steigerung tber den Zeitraum von mehreren Versuchstagen zu sehen ist. Diese deutet
auf eine zunehmende Aktivierung des Sauerstofftragers durch das wiederholte Durchlaufen des
Redox-Zyklus hin.
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Abbildung 5-12: Feststoffumsatz der entnommenen Feststoffproben
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5.3.3 Diskussion

Im Vergleich der biogenen Reststoffe Holz, Rinde und Huhnermist mit Kohle hat sich sowohl
aus den Ergebnissen der Gasanalyse als auch aus denen der Feststoffanalyse eine klare Reihen-
folge in der Umsetzung der Brennstoffe abgezeichnet. Die beste Umsetzung war durchwegs bei
der Braunkohle zu verzeichnen. Diese wies eine hohe CO.-Selektivitat sowie eine geringe CO-
und CHjs-Selektivitat auf. Auflerdem wurde bei der Verwendung der Braunkohle aus den Fest-
stoffproben die groRte abgegebene Sauerstoffmenge gemessen. Bei der Verwendung der bio-
genen Reststoffe wurde im Allgemeinen zwar eine schlechtere Umsetzung erreicht, der Unter-
schied zur Braunkohle war jedoch nicht allzu grof3. Wodurch sich diese Reihenfolge ergibt, ist
aus der Brennstoffzusammensetzung nicht eindeutig zu beantworten. Beispielsweise kann kein
Zusammenhang zum stochiometrischen Sauerstoffbedarf festgestellt werden. Eine mdgliche
Erklarung dafur ware, dass die Umsetzung durch die unterschiedliche Form und Festigkeit der
verwendeten Brennstoffe stérker als gedacht beeinflusst werden konnte.

Ein Umstand der mit groRer Wahrscheinlichkeit ebenfalls auf die Form des Brennstoffs zurtick-
zuflihren ist, sind die teils grof3en Schwankungen, sowohl des Brennstoffumsatzes und der Aus-
beute als auch bei den Feststoffumséatzen der reduzierten Proben bei der Verwendung von Holz
und Rinde. Da diese als lange, relativ feste Pellets vorlagen, fihrten diese tendenziell zu einer
starkeren Abweichung von der Sollzugabemenge. Mit dem Braunkohlebruch und den kirzeren,
weichen Hihnermistpellets wurden im Vergleich konstantere Fordermengen erzielt.

Zu der Versuchsdurchfihrung ist anzumerken, dass alle VVersuche mit der gleichen Brennstoff-
masse durchgefihrt wurden. Durch die unterschiedliche Brennstoffzusammensetzung ergibt
sich, je nach Kohlenstoff-, Wasserstoff- und Sauerstoffgehalt, somit fur jeden Brennstoff ein
unterschiedlicher stochiometrischer Sauerstoffbedarf. Da in jedem Versuch die gleiche Menge
Sauerstofftrager verwendet wurde, ist das Verhéltnis von Sauerstofftrager zu Brennstoff je nach
Brennstoffzusammensetzung unterschiedlich. Dies konnte die Uberraschend gute Umsetzung
des Hihnermists erklaren, da dieser aufgrund seines geringen Kohlenstoff- bzw. hohen Sauer-
stoffgehalts den geringsten stochiometrischen Sauerstoffbedarf hat.

Das Verhaltnis von Sauerstofftrager zu Brennstoff ist auch bei der Betrachtung der Differenzen
der Feststoffumsatze mit zu berlcksichtigen. Da sich diese immer auf die gleiche Menge Sau-
erstofftrager beziehen und die Menge des Brennstoffs nicht berticksichtigt wird, ist die Reihung
der Brennstoffe nach der gesamt vom Sauerstofftrager abgegebenen Menge Sauerstoff kritisch
zu hinterfragen. Zu beachten ist auch, dass die Feststoffumsétze pro Versuchspunkt jeweils nur
fur einen Zyklus bestimmt werden und nicht wie der Brennstoffumsatz, die Ausbeute und die
Selektivitat tber funf Zyklen gemittelt wird.

Die vermeintliche Steigerung des Oxidationsgrads, die bei den Feststoffumsatzen des oxidier-
ten Sauerstofftragers zu beobachten war, misste, um eine definitive Aussage treffen zu kdnnen,
uber eine langere Dauer untersucht werden. Wahrscheinlich ist jedoch, dass durch die zuneh-
mende Akkumulation von Asche im Reaktor die effektive Sauerstofftransportkapazitat des
Sauerstofftragers gesenkt wurde, was in der Auswertung rechnerisch zu einer Steigerung des
Oxidationsgrads fuhrt.
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6 Fazit

6.1 Zusammenfassung
Im Folgenden werden die im Rahmen der Diplomarbeit durchgefuhrten Arbeiten und die daraus
gewonnen Ergebnisse kurz zusammengefasst.

In Vorbereitung auf die Versuche wurde die Gasversorgung der Versuchsanlage tberarbeitet,
um eine einfachere Bedienung sowie die Aufrechterhaltung der Fluidisierung im Falle eines
Stromausfalls zu ermdglichen. Da die Anlage bislang die meisten Komponenten einer anderen,
grolleren CLC-Anlage mitverwendete, musste im ersten Schritt eine eigenstandige Gasversor-
gung geplant werden. Die Bedienelemente wurden tbersichtlich auf einem Bedienpanel seitlich
am Rahmen zusammengefasst. VVon dort kann nun zentral durch einen 3-Wege-Kugelhahn das
Fluidisierungsmedium umgeschaltet werden. Fir die Implementierung der Notfluidisierung
wurde eine Leitung aus der Zuleitung zur Reaktorfluidisierung abgezweigt und in die Dampf-
leitung eingespeist. Dadurch kann die Fluidisierung der Wirbelschicht im Falle eines Strom-
ausfalls mit Luft aufrechterhalten werden.

Um die Entnahmevorrichtung flr Feststoffproben zu validieren, wurde diese auf eine etwaige
Selektivitat beziglich der PartikelgréRe untersucht, indem an verschiedenen Versuchspunkten
im kalten Betrieb Proben enthommen wurden. AnschlieBend wurde deren Partikelgréienver-
teilung mittels einer Siebturmanalyse bestimmt und mit der PartikelgroRenverteilung des Bett-
materials vor und nach dem Versuch verglichen. Durch die Ergebnisse konnte keinerlei Selek-
tivitat der Probenentnahmevorrichtung festgestellt werden.

Im nachsten Versuch wurde der Einfluss des Schneckenspiilungsvolumenstroms auf die Brenn-
stoffeinbringung untersucht. Daflr wurden zwei Versuchsreihen durchgefihrt bei denen der
Brennstoff einmal mit einem langen Rohr direkt ins Reaktorbett und einmal mit einem kurzen
Rohr auf die Bettoberflache zugegeben wurde. Aus den Ergebnissen gehen zwei Erkenntnisse
hervor: Erstens ist der bislang verwendete VVolumenstrom von 15 NI/min zu gering, um den
Brennstoff bei der Verwendung des langen Rohrs ins Bett zu driicken, wodurch nur ein unzu-
reichender Kontakt zwischen Brennstoff und Sauerstofftrager hergestellt werden kann. Zwei-
tens fuhrt die Einbringung des Brennstoffs direkt im Reaktorbett, verglichen mit der Einbrin-
gung auf das Bett, zu keiner merklich verbesserten Umsetzung des Brennstoffs. Dies liegt da-
ran, dass der Brennstoff nach Verlassen des Rohres viel zu schnell an die Bettoberflache getra-
gen wird, wodurch sich die Intensitat des Kontakts zwischen Brennstoff und Sauerstofftrager
nur marginal von der Einbringung auf der Bettoberflache unterscheidet.

AbschlieBend wurde ein Versuch durchgefihrt, bei dem die Eignung biogener Reststoffe zur
Anwendung in einem CLC-Prozess untersucht wurde. Dazu wurden die biogenen Reststoffe
Holz, Rinde und Huhnermist mit Braunkohle als Malstab, bei unterschiedlichen Fluidisie-
rungsgeschwindigkeiten verglichen. Sowohl aus den Ergebnissen der Gasanalyse als auch der
Feststoffanalyse war ersichtlich, dass die beste Umsetzung mit Braunkohle erreicht wurde, ge-
folgt von Rinde, Hihnermist und Holz.
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6.2 Ausblick

Basierend auf den Erkenntnissen dieser Arbeit sollten als Erstes Lésungen zur Reduzierung der
Schwankungen der Fordermenge untersucht werden, da diese einen groRen Einfluss auf die
Berechnung des Brennstoffumsatzes und der Ausbeute haben. Durch die Schwankungen, die
durch die Forderschnecke verursacht werden, kann es derzeit dazu kommen, dass keine Aus-
sage uber den Einfluss des untersuchten Parameters auf den Brennstoffumsatz getroffen werden
kann. Eine mogliche Lésung wére, den Brennstoff, mit Augenmerk auf eine méglichst einheit-
liche PartikelgroRe, weiter zu zerkleinern, um ihn flr die Férderung mit der Schnecke zu opti-
mieren. Eine weitere Moglichkeit wirde konstruktive Veranderungen an der Brennstoffdosie-
rung erfordern, sodass eine exakt definierte Menge Brennstoff durch ein Schleusensystem aus
Kugelh&hnen in den Reaktor eingebracht wird. Die Variation der Brennstoffgeschwindigkeit
wére mit diesem System jedoch nicht mehr maoglich.

Fur das Testen neuer Sauerstofftrager und Brennstoffe empfiehlt es sich, ein Testprotokoll zu
erstellen sowie den Auswertungsprozess zu vereinheitlichen, um die Vergleichbarkeit kinftiger
Versuchsergebnisse zu gewahrleisten.

Aulerdem sollte in zukinftigen Arbeiten untersucht werden, ob und wie es mdglich ist, die

Ergebnisse des Batch-Reaktors zuverlassig mit den Ergebnissen von kontinuierlichen Grof3an-
lagen zu vergleichen.
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Symbol Bezeichnung Einheit
Ar Archimedes-Zahl -
Aw Querschnittsflache der Wirbelschicht m?
dp Partikeldurchmesser aufgrund einer Siebanalyse m
dp” dim. loser Partikeldurchmesser im Grace-Diagramm -
dpi mittlerer Siebdurchmesser der i-ten Konklasse m
dsv oberflachen/volumen-bezogenen Durchmesser m
sv,j oberflachen/volumen-bezogenen Durchmesser einer Probe m
dw Durchmesser der Wirbelschicht m
Fr Froude-Zahl -
g Erdbeschleunigung m/s?

h Betththe m
Hi Heizwert J/kg
he Betththe am Lockerungspunkt m
m Masse kg
77 Massenstrom kag/h
m mittlere Probenmasse kg
Mo Aufgabegutmasse abziiglich Siebverlust kg
Mp Masse des Bettmaterials kg
ms Brennstoffmasse kg
ritg Brennstoffmassenstrom kg/h
m; Uberkornmasse auf dem i-ten Sieb kg
m; Probenmasse kg
Mox Masse des vollstandig oxidierten Sauerstofftragers kg
Mred Masse des vollstandig reduzierten Sauerstofftragers kg
Miotal mittlere Probenmasse aller VVersuchspunkte kg
Mp Partikelmasse kg
ni Stoffmenge der i-ten Komponente mol
R Stoffmengenstrom der i-ten Komponente mol/s
p Druck Pa
0s Verteilungsdichte m?
Qs Verteilungssumme -
Re Reynolds-Zahl -
Ro Sauerstofftransportkapazitat ka/kg
Si Selektivitat der i-ten Abgaskomponente %
t Zeit S
T Temperatur °C
tk Zeitpunkt des k-ten Messwerts S
U Leerrohrgeschwindigkeit m/s
u” dim. lose Geschwindigkeit im Grace-Diagramm -
UL bzw. Uns  Lockerungsgeschwindigkeit m/s
Us bzw. Ut Schwebegeschwindigkeit m/s

62



7 Symbolverzeichnis

Vi

Wi
Xc
Xs
Xs,ox
Xs,red
Yi
Adpi
Adsy
Am
Am
Ap
AXs

Pb
Py
Pr

@i

Volumenstrom

VVolumenstrom der i-ten Komponente
Partikelvolumen

Massenanteil

Brennstoffumsatz

Feststoffumsatz

Feststoffumsatz des oxidierten Sauerstofftragers
Feststoffumsatz des reduzierten Sauerstofftragers
Ausbeute der i-ten Abgaskomponente
Kornklassenbreite

Differenz des oberflachen/volumen-bezogenen Durchmessers
Massendifferenz

Differenz der mittleren Masse

Druckdifferenz

Differenz des Feststoffumsatzes

Porositat

dynamische Viskositat

Schittdichte

Gasdichte

Dichte der i-ten Komponente

Partikeldichte

Formfaktor

Volumenanteil

Omega-Zahl
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%
%
%
%
%
m
m
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kg
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%
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8 Abkirzungen

Symbol Bezeichnung
AR Air Reactor
BECCS Bioenergy with Carbon Capture and Storage
CCR Carbon Capture and Recycling
CCS Carbon Capture and Storage
CCuU Carbon Capture and Utilization
CLC Chemical Looping Combustion
CLOU Chemical Looping with Oxigen Uncoupling
DCFB Dual Circulating Fluidized Bed
EOR Enhanced Oil Recovery
FR Fuel Reactor
IEA International Energy Agency
IGCC Integrated Gasification Combined Cycle
iG-CLC in-Situ Gasification Chemical Looping Combustion
IPCC Intergovernmental Panel on Climate Change
KV Kaltversuch
LLS Lower Loop Seal
Me Metall
MFC Mass Flow Controller
OX Oxidierender Betrieb
Ox.-Kat.  Oxidationskatalysator
RCP Representative Concentration Pathways
RED Reduzierender Betrieb
ULS Upper Loop Seal
UNFCCC  United Nations Framework Convention on Climate Change
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