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Optimierung einer katalytischen Niederdruckverdlung
Matthdus Anton Hubmann

Schlagwdrter: Biomasse, Verdlung

Fossile Treibstoffe zahlen zu den wichtigsten Energietragern in unserer Gesellschaft. Diese
durch alternative, erneuerbare Ressourcen zu ersetzen stellt eine grof3e Herausforderung fur
die Zukunft dar. Eine mogliche Technologie, um fossile Treibstoffe zu ersetzen, stellt die

Biomass to Liquid Technologie dar.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde eine katalytische Niederdruckverélungsanlage (KNV-Anlage)
hinsichtlich der Produktqualitat, der Produktausbeute und der Energieeffizienz genauer be-
trachtet und in weiterer Folge wurden Verbesserungs- und Optimierungspotentiale erarbeitet.

Als Grundlage dafur wurden Versuchsreihen im Labormaf3stab mit unterschiedlichen Kataly-
satoren und Versuchsaufbauten durchgefiihrt, wobei Rapspresskuchen und Algen als Aus-
gangsmaterialien dienten. Die Umwandlung der Biomasse fand in einem diskontinuierlich
betriebenen Ruhrkessel statt und in einem darauffolgenden Ruckflusskiihler wurden die
Endprodukte auskondensiert und gesammelt. Das nach der Umwandlung erhaltene fllssige,
organische Endprodukt wurde analysiert und auf seine Treibstofftauglichkeit untersucht.
Wahrend der Versuche wurde der Energieverbrauch der KNV-Anlage aufgezeichnet, um

spater die Energieeffizienz berechnen zu kénnen.

In einer abschlie@enden Bewertung und Betrachtung wurden die optimalen Prozessbedin-
gungen herausgefiltert, welche eine wichtige Grundlage fiir die Weiterentwicklung und Opti-

mierung der KNV-Anlage darstellen.

Die vielversprechenden Versuchsergebnisse der Laboranlage sollen im nachsten Schritt fur
eine Optimierung der Betriebsparameter, sowie als Grundlage fur eine Versuchsanlage mit

hoéherem Volumenstrom herangezogen werden.
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Abstract:

Optimization of a catalytic low pressure liquefaction
Matthdus Anton Hubmann

Keywords: biomass, liquefaction

Fossil fuels are one of the most important energy sources in our society. In spite of the in-
creasing energy demand and the decrease of resources, technologies for the substitution of
fossil fuels are inevitable. One concept therefore is represented by the biomass to liquid

technology.

Within this master thesis the optimization of a catalytic low pressure liquefaction process
(KNV-process) was studied in terms of product quality and quantity and the energy effi-
ciency. Based on the evaluated data, several potentials for improvements of the KNV-
process were identified.

Therefore, a series of experiments in a laboratory scale test rig with different catalysts and
modifications were carried out. As feedstock for the tests rape seed cake and algae were
used. The biomass conversion took place in a stirred vessel in batch mode and the liquid
products were collected after a vapour condensation section. After each test run the obtained
liquid organic products were analyzed for their fuel suitability. During the experiments the en-
ergy input was monitored and the obtained data used to calculate the energy efficiency. In a
final evaluation the optimal process conditions were identified which form an important basis

for optimization and further development of the KNV-process.

In further consequence, the deduced optimization measures will be used for additional de-
velopments and optimization steps of the KNV-process. In a continuing step they will be used

to scale up the KNV-process to a higher volume stream.
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Einleitung

1 Einleitung

Die Energienachfrage und damit die Nachfrage nach Ressourcen fiir die Energieerzeugung
steigt von Tag zu Tag. Dies geschieht einerseits aufgrund der steigenden Bevolkerungszah-
len und andererseits aufgrund der steigenden Technisierung der Staaten. Die vorherrschen-
den Energieressourcen kénnen in drei Kategorien unterteilt werden, in fossile Treibstoffe,
erneuerbare Ressourcen und nukleare Ressourcen. Zu den fossilen Ressourcen zéhlen
Kohle, Erdgas und Erddl, doch diese sind begrenzt auf der Erde vorhanden. Aul3erdem ver-
ursacht Energiebereitstellung durch diese Ressourcen atmospharische Verschmutzungen,
wie zum Beispiel die globale Erwarmung oder den sauren Regen. Betrachtet man nun den
steigenden Energiebedarf und die Umweltprobleme so kann dies nur zu einem Wechsel auf

andere Energieressourcen wie Sonne, Wind, Wasser, Biomasse, etc. fuhren.

Biomasse kann als eine Alternative zu diesen fossilen Energietragern betrachtet werden, je-
doch wird sie diese in absehbarer Zeit nicht vollkommen ersetzen kdnnen, aber sie kdnnte

einen wichtigen Beitrag zu einer umweltfreundlichen und erneuerbaren Losung beitragen.

Energieversorgungssicherheit ist ein weiterer Punkt, der fur die Biomasse spricht, denn 98 %
des Transportmarktes sind abhangig von Erddl. Wenn die EU in der nachsten Zeit keine
MalRnahmen ergreift, wird die externe Energieabh&ngigkeit noch vor 2030 einen Wert von 70
% erreichen. Betrachtet man nur die Olimporte, wird die Abhangigkeit bis zu 90 % betragen.
[109]

CO, ist das hauptverantwortliche Gas am Klimawandel und der Anstieg des Ausstol3es von
Kohlendioxid ist vor allem auf den StraRenverkehr zurlickzufiihren. Die Verwendung von
Biomasse hat jedoch einen neutralen Effekt auf die CO,-Emissionen in Bezug auf den ge-
samten Lebenszyklus der Biomasse. Sie ermdglicht auch einen geschlossenen Kreislauf von

Mineralstoffen und Stickstoff.

Biomasse kann als dezentrale Energiequelle genutzt werden, wenn die Umwandlungsanla-
gen nahe der ,Biomassequellen® installiert werden. Dies wirde auch zu einer Stabilisierung
der Beschéftigung und einer Weiterentwicklung in den landlichen Regionen fiihren. Einige
der Biomassearten sind in der Tabelle 1-1 angefiihrt und geben einen Uberblick iiber die

Vielfaltigkeit dieser Energieressource.

Weiters zeigen Schatzungen, dass elf Arbeitsplatze pro MW installierter Kapazitat an Bio-
masseumwandlung geschaffen werden. Bei einer Abdeckung von 5 % des Energiebedarfs
der EU wurde dies zu 60.000 zusatzlichen Arbeitsplatzen fuhren [109]. Somit schafft der

Umstieg zu erneuerbaren Energien auch neue Arbeitsplatze.

Verbesserungen und Vorschlage zur Energieeffizienzsteigerung helfen Systeme zu optimie-

ren und dadurch Energie/Kosten zu senken. Durch Verbesserungen und effizienzsteigernde
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Einleitung

MalRnahmen werden auch die Chancen erhdht durch die Verringerung der Kosten eine
Marktdurchdringung zu erreichen.

Aus diesen Grunden soll das Augenmerk dieser Arbeit auf der Betrachtung von Umwand-
lungsprozessen und der Erzeugung von Bio-Treibstoffen der zweiten und dritten Generation
liegen. Dabei sollten zwei Reaktoren in Labormal3stab miteinander verglichen und optimiert
werden in Hinsicht auf Hilfsstoffe, Quantitat, Qualitat der Produkte und auch auf ihre Mas-

sen- und Energieeffizienz.

Biomasse
Reststoffe Reststoffe aus landwirtschaftlicher Produktion
Verarbeitungsabfélle aus der Landwirtschaft
Erntereste
Sagewerksabfalle
stadtischer Holzabfall
stadtischer Bioabfall
Reststoffe aus der Lebensmittelindustrie
Forstprodukte Holz
Durchforstungsriickstéande
Baume, Straucher
Sagemehl, Rinde etc. der Waldreinigung
Holzreste
Energiepflanzen (holzartige) Kurzumtriebspflanzen
holz- und strauchartige Pflanzen
Graser
starkehaltige Pflanzen (Getreide, Weizen und Gerste)
Zuckerhaltige Pflanzen (Zuckerriiben und -rohr)
Futterpflanzen (Graser, Luzerne und Klee)
olhaltige Pflanzen (Sojabohnen, Sonnenblumen, Disteln)
Wasserpflanzen Algen
Wasserlinsen
Wasserhyazinthe

Schilfgras und Binsen
Tabelle 1-1: Arten von Biomasse

Quelle: [36]
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2 Biomassenutzung und -umwandlung

In der Abbildung 2—1 und Abbildung 2—-2 sind mdglich Unterteilungen der Biomasseumwand-
lungsprozesse und —technologien dargestellt. So kénnen die Umwandlungsprozesse etwa in

thermochemische oder physikalisch/chemische oder biochemische Prozesse unterschieden
werden.

Biomasseumwandlungsprozesse
Fischer-Tropsch T issige Kohlenwassersg{fé} o
— Viethanol efao .| _Mobie /7~ Flissige N
e ethano Prozesse “.Kohlenwasserstoffe
" Hydrierung o I
Therrp&c;l;z:‘:sche \ Pyrolyse ~ Bio-Ol mit geringerem ™,
Katalytische S~ Sauerstoffgehalt -~
Verbesserung T
[ Verfissigung Hydrierung " Bio-Ol mit geringerem ™,
‘ J/
Katalylische . Saverstoffgehalt -
Verbesserun
Physikalisch-/ T e T
chemische Prozesse \,_,__7_57'0%57&'_7__,_,.,)
_ - Niedrige Prozesstemperatur (<250 °C) |
Biochemische Hydrolyse / - Etha S Mittlere Prozesstemperatur
Prozesse \‘EfrjfrloILBEt_aE?I{__) Hohe Prozesstemperatur (=700 °C) [ ]

Abbildung 2-1: Biomasseumwandlungsprozesse

Quelle: [18]

In der folgenden Abbildung 2-2 sind die Zugehorigkeiten der Umwandlungstechnologien zu
den Umwandlungsprozessen abgebildet.

Biomasseumwandlungstechnologien

Direkte Thermochemische Indirekte Physikalische Biochemische Elektrachemische
Verbrennung Umwandlung Verflissigung Auftrennung Urmwandlung Umwandiung
I I_I_|
| | ]
Direkt- Anerobe
Fyrolyse Vergasung verflssigung Vergarung Ethanolsynthese

Abbildung 2-2: Einteilung der Biomasseumwandlungstechnologien

Quelle: [91]

Im folgenden Abschnitt werden einige wichtige Technologien naher betrachtet und beschrie-
ben.
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2.1 Direkter Verbrennungsprozess

Verbrennung von Biomasse ist eine sehr weit verbreitete Anwendung zur Warmeerzeugung
und/oder zur Stromerzeugung. Die Verbrennung erzeugt heiBe Abgase im Temperaturbe-
reich von 800 — 1000 °C. Es ist mdglich jede Art von Biomasse zu verbrennen, jedoch wird in
der Praxis nur Biomasse mit einem Wassergehalt von weniger als 50 % Feuchte verwendet.
Warmebereitstellung, Strom und Prozessdampf durch Verbrennung verschiedenster Stoffe
gibt es von kleinen GroRRen fur Einfamilienhauser bis zu Grof3anlagen mit einer elektrischen
Leistung von einigen MW. [36]

Fur eine vollstandige Verbrennung sind drei Dinge von groRer Bedeutung, namlich eine aus-
reichend hohe Temperatur, gute Durchmischung des Gas-Luft-Gemisches und eine geni-
gend lange Verweilzeit. Durch die Durchmischung und die lange Verweilzeit wird jedes Pyro-
lysegasmolekil nahe genug an Sauerstoff gebracht und kann so die notwendige Verande-

rung fir die Verbrennung vollziehen.

Treibstoffmolekile als solches werden nicht direkt verbrannt, sie missen erst in reaktive
Atome aufgebrochen / dissoziiert werden, welche dann leicht mit Sauerstoff reagieren. [66]
Die Molekiile dissoziieren durch die Stél3e, welche durch die hohen Geschwindigkeiten der

Molekilbewegungen, eine Folge der hohen Temperatur, entstehen. [66][41][20][95]

Als Beispiel soll holzartige Biomasse herangezogen werden, welche zu Kohlendioxid (CO.,)
und Wasserdampf (H,O) verbrannt wird. [66][61][64]

C,,H¢.0, +430, —» 42CO, +30H,0 Formel 2-1

Die Verbrennung vollzieht sich in mehreren Schritten, mit unterschiedlichsten Pyrolysepro-
dukten und auf verschiedenste Arten. Trockenes Holz beginnt etwa bei 150 °C zu pyrolisie-
ren und die aufsteigenden Gase (Holzgase) verbrennen in einer Flamme. Die zurlickbleiben-
de Kohle wird erst durch weiteren Sauerstoff verbrannt. Um einen vollstandigen Ausbrand
des Brennstoffes zu erreichen sind eine optimale Brennraumgestaltung und eine geregelte

Luftzufuhr notwendig. [67]

2.2 Thermochemischer Umwandlungsprozess

Die thermochemische Umwandlung kann in Vergasung, Pyrolyse und Direktverflissigung
unterteilt werden. Pyrolyse und Direktverflissigung sind zwei vergleichbare Prozesse, denn
bei beiden wird ein Ausgangsstoff hauptsachlich in ein flissiges Produkt umgewandelt. Ei-
nen Vergleich der Prozesse von Verflissigung und Pyrolyse gibt die nachfolgende Tabelle
2-1.
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Verflissigung 525-600 5-20 nicht notwendig
Pyrolyse 650-800 0,1-0,5 notwendig
Tabelle 2-1: Vergleich von Verflissigung und Pyrolyse
Quelle: [36]

2.2.1 Pyrolyse

Unter Pyrolyse versteht man einen Prozess, bei dem man das zu pyrolisierende Material
unter Sauerstoffausschluss auf Temperaturen von 300 bis 700 °C aufheizt. Die daraus ent-
stehenden Produkte sind Feststoffe (Kohle), Flissigkeiten (Pyrolysedle) und brennbare Ga-

se. [36]
- Dichtefglom?] 12 11 0,77
40 - 100 (gemessen bei 40 1500 2
°C und 25 % Wasser) (bei 61 °C)
n2n+2
- 35-40 16 (n: 10-20)
Treibstoff zur Herstellung Treibstoff zur Herstellung .
- von Warme und Strom von Wéarme und Strom lEereishb el
Tabelle 2-2: Uberblick tiber die Flissigprodukte durch die thermochemische Um-

wandlung
Quelle: [18][71][29][90][15][28][40][33]

Es ist wichtig Pyrolyse von Vergasung zu unterscheiden, denn bei der Vergasung wird Syn-
gas durch genaue Zugabe von Vergasungsmittel (siehe Kapitel 2.2.2) hergestellt.

Biomasse ist eine Mischung von Hemizellulose, Zellulose, Lignin und geringeren Mengen
anderer organischer Stoffe. Lignin zersetzt sich Uber ein breiteres Temperaturfeld im Ver-
gleich zu Hemizellulose und Zellulose, welche sich schneller tber ein schmales Temperatur-
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feld aufschlieRen. Daher hangen die Mengen und die Eigenschaften der Produkte von den
Prozessparametern, wie zum Beispiel Temperatur, Heizrate, Verweilzeit und Druck ab. [71]

Die grundsatzlichen Verdnderungen und Vorgange wéahrend der Pyrolyse sind hier ange-
fuhrt. Der Warmeulbergang von der Wéarmequelle zum Pyrolysematerial ist dabei ein sehr
wichtiger Punkt, um die Temperatur im Inneren des Brennstoffes auf die gewunschte Hohe
zu bringen. Die ersten Pyrolysereaktionen bei diesen hoheren Temperaturen setzen flichtige
Anteile frei und formen Kohle. Der Fluss von heif3en fliichtigen Anteilen zu kihleren Feststof-
fen flhrt zu einem Warmeaustausch zwischen den hei3en fliichtigen Anteilen und dem kiih-
leren, nicht pyrolisierten Brennstoff. Kondensation einiger der flichtigen Anteile an den kiih-
leren Teilen des Brennstoffes, gefolgt von Sekundarreaktionen kann Teere produzieren. Au-
tokatalytische Sekundarreaktionen setzen sich fort wahrend zugleich Primarreaktionen der
Pyrolyse in Konkurrenz auftreten. Weiters kénnen thermische Zersetzung, Reformierung,
Lwater gas shift* Reaktion, Rekombination von Radikalen und Dehydration auch auftreten. All
diese Vorgange sind Funktionen der Prozessverweilzeit, der Temperatur und des Druckes.
[71][16]

Pyrolyse von Holz kann in drei Zonen unterteilt werden. [36][56] Die erste Zone der einfa-
chen Zersetzung liegt bei bis zu 473 K. Die Oberflache des Holzes wird getrocknet und mit
dem Wasserdampf werden Kohlendioxid, Ameisensaure, Essigsdure und Gyoxal abgege-
ben. Bei Temperaturen von 473 K bis 533 K liegt die zweite Zone in der das Holz in die wei-
ter vorher genannte Stoffe und Kohlenmonoxid zerlegt wird. Die meisten dieser Reaktionen
sind bis zu dieser Zone endotherm. Die Produkte sind grof3tenteils nicht kondensierbar und
Holz wird zu Kohle. Die eigentliche Pyrolyse beginnt zwischen 535 K und 775 K.

Dieser Bereich stellt die dritte Zone dar. Die Reaktionen in dieser Zone sind exotherm und
obwohl Warme abgefiihrt wird steigt die Temperatur schnell. Brennbare Gase wie Kohlen-
monoxid, Methan, Formaldehyd, Ameisensaure, Essigsaure, Methanol und Wasserstoff wer-
den freigesetzt und Kohle wird gebildet. Die ersten Produkte beginnen zu reagieren bevor sie
aus der Reaktionszone entweichen kénnen. Wird die Temperatur jedoch tber 775 K erhoht,
so bildet sich eine Kohleschicht, welche der Ausgangspunkt von starken Sekundarreaktionen
ist. Dieser Bereich wird auch als vierte Zone bezeichnet. Verkohlung (carbonization) ist bei

Temperaturen von 675 bis 875 K abgeschlossen.

Will man die Ausbeute der Fliissigphase bei der Pyrolyse maximieren, so muss man den
Prozess bei niedrigen Temperaturen, hoher Aufheizrate und kurzer Gasverweilzeit fihren.
Fur eine hohe Kohleproduktion muss der Prozess bei niedrigen Temperaturen und niedriger
Aufheizrate betrieben werden. Legt man jedoch Wert auf eine Maximierung der Gasphase,

so bendtigt man hohe Temperaturen, niedrige Aufheizraten und eine lange Gasverweilzeit.
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Eine Faustregel sagt, dass das Wasser der Pyrolyse rund 12 Gew.-% der Trockenmasse

ausmacht. [16]

Typ

Feature und Prozess

Produkte und ihre Charakterisierung

Pyrolyse von
Holocellulose

Generelle Effekte

Farbénderung von braun zu schwarz

Flexibilitdét und mechanische Wider-
standfahigkeit gehen verloren

GrofRen- und Gewichtsreduktion
Prozesse

Dehydration
Depolymerisation
Temperatureffekt
Bei niedrigen Temperaturen Uiberwiegt
die Dehydrierung
Bei 630 K iberwiegt die Depolymeri-
sation

Zwischen 550 und 675 K werden die
Produkte unabhéangig von der Tempe-
ratur erzeugt

Flichtige Produkte

entweichen leicht wahrend des Pyrolyseprozesses

37 der 59 produzierten Produkte konnten bestimmt
werden

CO, COy, H20, Acetat, Furfural, Akldehyde, Ketone
Teer
Levoglucosan ist das Hauptprodukt

Kohle

Wird die verbleibende Zellulose weiter aufgeheizt
wird sie zu Kohle umgewandelt bei einem Ge-
wichtsverlust von 80 %;

Weiteres Aufheizen oder hohere Temperaturen
(900 K) reduzieren die Kohlebildung auf 9 %

Pyrolyse von Konventionell Kohle
Lignin (Karbonisierung)
Bei 375 — 450 K endotherm Etwa 55 %
Bei 675 K exotherm Destillate (20 %)
MEEITELS REIE W Ziener 628 Und Methanol-Methoxylen-Gruppen, Essigsaure, Ace-
725 K auf ton
Teer (15 %)
Phenolische Bestandteile und Carbonséaure
Gase
COy, Methan, CO,, Ethan
Fast- und Flashpyrolyse Bio-Ol
Hohe Temperaturen von 750 K Mischt sich nicht mit Kohlenwasserstoffflissigkei-
Hohe Heizraten ten
Fein gemahlenes Ausgangsmaterial Kann nicht destilliert werden
Weniger als 10 % MC Ersatz fiir Ol in Boilern, Verbrennungdéfen, Arbeits-
schnelle Abkiihlung und Kondensie- maschinen, Turbinen, etc.
rung der Gase Phenole
Ausbeute im Bereic.h von 80 % Verwendet einen Lésungsmittelextraktionsprozess
Kohle und Gas als Treibstoff verwen- um Phenole zurtickzugewinnen und neutralisiert
det 18-20 % des Holzgewichtes
Sekundare Verarbeitung der Phenolformalde-
hydharze
Andere Chemikalien
Extraktionsverfahren
Chemikalien um den Helligkeitsverlust beim Aus-
setzen an Licht zu stabilisieren
Nahrungsmittelgeschmacksstoffe, Harze,
Dungemittel, etc.
Tabelle 2-3: Charakterisierung der Chemikalien und der Produkte der Pyrolyse
Quelle: [36]
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2.2.2 Vergasung

Vergasung ist eine Form der Pyrolyse, die bei hohen Temperaturen durchgefihrt wird um die
Gasausbeute zu optimieren. Dieses Gas kann zur Herstellung von Prozesswarme/ -dampf

oder in Gasmotoren/-turbinen zur Stromerzeugung verwendet werden. [36]

Bei der Vergasung wird Biomasse teiloxidiert in ein Syngasgemisch, das aus Wasserstoff
(H2), Kohlenmonoxid (CO), Methan (CH4) und Kohlendioxid (CO,). [68][62][51] Das Verga-
sungsmittel oder Oxidationsmittel kann Luft, Wasserdampf, CO, oder eine Mischung dieser
Stoffe sein. [68]

Luft ist zwar billig und weitverbreitet als Vergasungsmittel, enthalt jedoch eine grofRe Menge
an Stickstoff, der den Heizwert des Syngases herabsetzt. Wenn wiederum reiner Sauerstoff
verwendet wird, so kann der Heizwert gesteigert werden. Jedoch steigen damit auch die Be-
triebskosten der Anlage aufgrund der Verwendung von Sauerstoff. Teilverbrennung der Bio-
masse kann genligend Energie liefern, um die Biomasse zu trocknen und die Temperatur
der Biomasse zu erh6hen um die endothermische Vergasungsreaktion anzutreiben [9]. Der
Heizwert und der H,-Anteil kbnnen gesteigert werden, wenn man Wasserdampf als Verga-
sungsmittel verwendet. Der Heizwert des Produktgases betragt 10-15MJ/m?3 [68][83][46] ver-
glichen mit einem Heizwert von 3-6 MJ/Nm?3 durch die Luftvergasung der Biomasse
[68][46][43]. CO, ist auch ein sehr vielversprechendes Vergasungsmittel, nicht nur weil es
bereits im Syngas enthalten ist, sondern mit einem Katalysator wie Ni/Al kann man Kohle zu
Teeren und CH; zu H, und/oder CO, umwandeln, somit werden der H,- und CO-Gehalt er-
hoht [68][38][44]. Reine Wasserdampf- oder CO,-Vergasung bendtigen wegen des endo-
thermen Reaktionsprozesses eine externe Warmezufuhr [68][53][78][79][26]. Es gibt drei Ar-
ten von Vergasern, Festbett-, Bewegtbett- (moving bed) und Wirbelschicht-Vergaser. [68]
[51] [12] Aufgrund der schlechten Warmeverteilung und des schlechten Warmeaustausches
zwischen der Biomasse und dem Vergasungsmedium im Festbett und Bewegtbett-Vergaser
produzieren diese, grol3e Mengen an Teer und/oder Kohle [12]. Wirbelschichtvergaser kon-
nen hohe Heizraten und hohe Produktivitat erreichen, als Warmetragermedium wird ein iner-

tes Material, meist Quarzsand, verwendet [106].

Das Syngas kann genauso wie Erdgas fur Strom und Warmeerzeugung verwendet werden,

synthetisiert andere Chemikalien und Flissigtreibstoffe oder man stellt H, her.

2.2.3 Verflissigung
Verflissigung ist ein thermochemischer Prozess bei niedriger Temperatur (200 - 500 °C) und
hohem Druck (bis zu 150 bar), bei dem ein Katalysator verwendet wird. Verflissigung tritt

ein, bei moderaten Temperaturen, hohen Driicken und der Zugabe von Wasserstoff [36][17].
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Es gibt unterschiedliche Verfahren und Medien fir die Verflissigung: [17] [13] [24]

e Solvolyse

o Wassriges Medium

e Saure Hydrolyse

« Basische Hydrolyse
« Neutrale Hydrolyse
« Organisches Medium

« Thermische Zersetzung unter reduzierender Atmosphére

Die Verflissigung zahlt jedoch zu den am wenigsten entwickelten Konvertierungsarten auf-
grund der hohen Kosten und der technischen Schwierigkeiten durch den hohen Druck. Bei
diesem Prozess werden sowohl wassrige als auch auf Ol basierende Tragermedien verwen-
det. Jedoch liefert der Prozess eine hdhere Produktqualitat als die Pyrolyse hinsichtlich des
Sauerstoffgehalts. Das FlUssigprodukt enthalt etwa 15 Gew.-% Sauerstoff mit einem Heiz-
wert von 35-40 MJ/kg im Vergleich zu Pyrolysedl, das 35 Gew.-% Sauerstoff enthaltet und

einen Heizwert von 20-25 MJ/kg besitzt (jeweils auf Trockenbasis). [17]

2.2.4  Uberkritische Vergasung

Uberkritische Vergasung ist ein Prozess dhnlich dem hydrothermischen Upgradingprozess,
jedoch bei noch extremeren Bedingungen in Bezug auf Temperatur und Druck. Wasser be-
findet sich bei einer Temperatur von 374°C und einem Druck von 221 bar im Uberkritischen
Bereich und der Unterschied zwischen Gas- und Flissigphase verschwimmt. Im Phasen-
Ubergang von unter- zu Uberkritisch verandern sich die Eigenschaften von Wasser drama-
tisch. Es wird hoch reaktiv und kann C-C, C-H und C-O Verbindungen aufbrechen, wird die
Temperatur weiter erhéht (bis 600 °C) so werden die organische Molekile in ihre kleinsten
Bestandteile (H, und CO,) aufgebrochen. Bei etwas niedrigeren Temperaturen steigt die Se-
lektivitat in die Richtung von CH,. [109] Durch Katalysatoren kann die Selektivitat und die

Effizienz der Umwandlung weiter gesteigert werden. [109][24]

10
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. TPel | 800-1400 250-400 400 <500 500  >700
_ ~10 bis zu 180 atmospharisch
- - - niedrig niedrig sehr hoch
. . _ Lang <
) mittel bI;:ﬁ;lg (5-20 (15min- 712 i 510500der
Tage) ms
FEENEEE inert oder reduzierend .
(H2,CO- oder (H2) inert
Dampf) -
Wasser oder wassriges
Tragermedium
(hydrothem. Prozess)
reaktive organische
Flussigtragermedien
Hauptsachlich - i MGG‘:V\S?O i
(45 Gew.-%) % )'
gleichmaRi- M
Uberwiegend - inert ges Verhalt- (S%X
Produktion = nis von Ga;, - o
von Syngas Flussigkeit % :
und Fest- 0)
Max stoffen
) ) (30 ) )
Gew.-
%)
Tabelle 2-4: Uberblick tiber die thermochemischen Umwandlungsprozesse

Quelle: [18][36][17][47][112]

Bei noch niedrigeren Temperaturen, unter 400 °C, steigt die Ausbeute an Wachsen/Paraffin

und hoheren Kohlenwasserstoffen.

Wasser tritt hier nicht nur als ein guter Warmetrager sondern auch als Reagenz im Prozess
uf.

QO

Einige der wichtigsten physikalisch, chemischen Eigenschaften und deren Verwendung von
Produkten durch thermokatalytische Umwandlung werden in der folgenden Tabelle 2-5 ange-
fuhrt.

11
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Pro-
Anwendun
Z€ess Sl 9
Teer-Cracking
Verbesserung
der Qualitat des
Verga- syngases durch
sung Entfernung der
inorganischen
Komponenten
(Mineralien,
Asche, S, N,...)
Fischer-
Tropsch
Mobil
Prozess
Katalytische
Pyrolyse
Pyrolyse
Katalytische
Verbesserung
von Bio-Ol
Verflus-
sigung
KDV-
Direktver-
flussigung
Aqueous
phase
reforming
(APR)
Hydrotreat
ment Hydrierung
Tabelle 2-5:

Ausgangsmaterial

Verschiedenste Biomas-
setypen

Syngas

Methanol

Miscanthus-Gras, Sa-
gemehl, Buchenholz,
Baumwollsamenkuchen

Bio-Ol von: Reisschalen,
Kanadischer Eiche,
schwedischer Pinie,

Fichte, Miscanthusgras,

Mischung aus Aceton/

Phenol oder Methanol/

Furfural/ Anisol/ Cyclo-
petanon

Biomasse

Kunststoff/ Bitumen/
Restole

Fette/ biologische Ole
Holz
Transformatorendl / PVC

Zucker, Polyol

Verschiedene Biomas-
setypen

Katalysator

Dolomit (CaMg(CO3),)
Kommerzielle FCC
Mineralische Asche

Ni-olivine (Ni(Mg,Fe),SiO,)

Glas-Keramik-Katalysator mit
Ubergangsmetallen (z.B.: NiO,
CoO)

Nickel, Edelmetalle

Fe, Co (Ni, Ru) aufgetragen auf
SiOZ, A|203, Zeolith

HZSM-5 aufgetragen auf Al,O3

FCC Gleichgewichtskatalysator
Clinoptinolite (Naturzeolith)

Al-MCM-41, Cu-MCM-41, Fe-
MCM-41, Zn-MCM-41

alkalische Asche im Holz

HZSM-5 Zeolith auf inertem
A|203

HZSM-5
HZSM-5 und Hy Zeolithe
HZSM-5 Zeolith auf Tonbinder
Al-MCM-41, komerzielle FCC,
SBA-15, MSU-S

Alkalische Asche im Holz, Na-

CO3, K2C03, Metallkatalysato-

ren (Ru, Pd, Fe, red mud, mas-
sive nickel)

HI

Na, Ca, Mg, K aufgetragen auf
Y-Zeolith

Metallinterstltzte Katalysato-
ren: Co-Mo, Ni-Mo aufgetragen
auf A|203

Metallunterstitzte Katalysato-

ren: Co-Mo, Ni-Mo aufgetragen
auf A|203

Co-Mo-P aufgetragen auf Al,O3

Co-Mo aufgetragen auf
(MgAIl,O4)-Spinell

Quelle: [18][17][8][81][111][4][63][7][102][86][96][45][76][2][110][32]

Losungs-
mittel

Wasser (hydro-
thermischer
Prozess),
organisches
Lésungsmittel
(Solvolyse)

Organisches
Lésungsmittel
(Solvolyse)

Wasser

Organisches
Lésungsmittel:
Tetralin (Wass-

erstoffgeber)

Uberblick iber thermokatalytische Umwandlungsprozesse

Produkt

Syngas

Kohlen-
wass-
erstoffe

Ottok-
raftstoff

Bio-Ol mit
verbesser-
ten Eigen-
schaften:
- Niedrige-
rer Sauer-
stoffgehalt

- héhere
thermo-
chemische
Stabilitat

Flussigpro-
dukt mit
geringem
Sau-
erstoffge-
halt

Dieselkraft
stoff

Kohlen-
wass-
erstoffe, H,

Flussige
Produkte
mit gerin-
gem Sau-
erstoffge-
halt
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2.3 Biochemische Prozesse

2.3.1 Anaerobe Garung

Anaerobe Garung ist die Zersetzung von Biomasse durch Bakterien unter Sauerstoffab-
schluss. Im Wesentlichen ist dies ein Fermentationsprozess und es wird eine Mischung von
Methan und Kohlendioxid erzeugt. Diese Biokonversion findet in sogenannten Faulbehéltern
statt, in welchem die Bakterien optimale Bedingungen vorfinden. Wahrend der anaeroben
Vergéarung werden etwa 30 - 60 % des Eingangsfeststoffes zu Biogas umgewandelt. Neben-
produkte bestehen aus zersetzten Fasern und verschiedensten wasserldslichen Substanzen.
Die durchschnittliche Produktionsrate betragt 0,2 - 0,3 m3 an Gas pro trockenem Feststoff.
[36](37]

Ein weiteres Produkt von Saure- und Enzymhydrolyse, Fermentation und Destillation ist
Ethanol. Im Moment ist die Technik der Hydrolyse, Fermentation und Distribution auf Starke-
und Zuckerpflanzen beschrankt. Man schatzt, dass Saurehydrolyse fir Lignozellulose erst in
5 - 10 Jahren 6konomisch Sinn machen wird. Enzymhydrolyse wird erst in 10 — 15 Jahren
6konomisch sinnvoll sein. Dies ist darauf zurtickzufiihren, dass Saure und Enzymhydrolyse

keine kommerziellen Technologien sind.

2.3.2 \Veresterung

Veresterung ist die chemische Modifikation von Pflanzenélen zu Pflanzendlestern, die in
Verbrennungskraftmaschinen eingesetzt werden kénnen. Pflanzendle werden aus Olpflan-
zen hergestellt, wie Raps und Sonnenblumen, welche durch Pressen und Extraktion gewon-
nen werden. [36][37]

Veresterung wird benétigt, um die Eigenschaften des Ols so zu verandern, dass sie den An-
forderungen eines Dieselmotors entsprechen. Dieser Prozess eliminiert Glyceride im Beisein
von Alkohol und einem Katalysator (im Normalfall werden wéssriges Natriumhydroxid oder
Kaliumhydroxid verwendet). Methylester entsteht, wenn man Methanol verwendet. Wird je-

doch Ethanol verwendet so erhalt man Ethylester.

Pflanzendlester kénnen in einer Mischung mit Dieseltreibstoff bis zu einem Anteil von 100 %

gemischt werden.
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3 Cracken von Kohlenwasserstoffen

Unter Cracken versteht man das Aufbrechen von langkettigen Kohlenwasserstoffen zu kurz-
kettigen und schneller siedenden Fraktionen. Dabei kommt es nicht zu einer einzigen Reak-
tion beim Cracken. Die Kohlenwasserstoffe werden dabei wahllos in kleinere Kohlenwasser-
stoffe gespalten, dabei kommt es auch zu Kohlenstoff-Kohlenstoffdoppelbindungen. So wer-
den zum Beispiel eher Kohlenstoff-Kohlenstoff (C-C) Verbindungen aufgebrochen als Koh-
lenstoff-Wasserstoff (C-H) Verbindungen, da die Standardverbindungsenthalpie von C-C ge-

ringer ist als die jener von C-H [91].

Es gibt zwei Arten von Cracken, einmal das thermische Cracken und dann das katalytische
Cracken, beide Verfahren sind endotherme Reaktionen. Dabei haben die Prozesstempera-
tur, die Verweilzeit und die Verwendung von Katalysatoren einen grof3en Einfluss auf den
Prozess [9].

3.1 Thermisches Cracken

Thermisches Cracken ist das altere und einfachere der beiden Verfahren, bei dem die ther-
mische Zersetzung unter Druck und Temperaturen tber 350 °C eintritt. Die langkettigen Koh-
lenwasserstoffe brechen dabei spontan in kleinere Molekile auf. Im Normalfall wird thermi-
sches Cracken im Bereich von 450 bis 750 °C und atmospharischem Druck bis 70 bar
durchgefiihrt. Die Endprodukte des thermischen Crackens sind hauptsachlich ungesattigte
Kohlenwasserstoffe mit geringem Molekulargewicht und auch geringe Mengen an Wasser-
stoff und Kohlenstoff. [91] [9]

3.2 Katalytisches Cracken

Wird zusétzlich zur thermischen Behandlung auch ein Katalysator verwendet, so wird der
Prozess als katalytisches Cracken bezeichnet. Durch die Katalysatoren werden die bendtig-
ten Temperaturen auf etwa 500 °C und der Druck auf moderate Bereiche (2 bar) [14] herab-
gesetzt. So wird die Qualitdt oder Quantitat der Produkte verbessert. Die Endprodukte des
katalytischen Crackens sind verschiedenste Kohlenwasserstoffe, damit kann beginnend bei
gasférmigem Methan bis zu Schwerdlen alles hergestellt werden. Beim modernen Cracken
werden Zeolithkatalysatoren verwendet. Dies sind komplexe Aluminiumsilikate, bestehend

aus grofRen Kristallgittern von Aluminium-, Silikon- und Sauerstoffatomen. [120]
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4 Katalysatoraufbereitung

Durch Anlagerungen, zum Beispiel Kohlenstoff oder Metallen an den Katalysatorporen, und
Sintern bei hohen Temperaturen, kommt es zur Deaktivierung des Katalysators. Es wurde
beobachtet, dass nicht nur eine Offnung der Pore, sondern mehrere Offnungen oder die ge-
samte Pore durch Kohlenstoff deaktiviert werden. [18] Obwohl die Anlagerung von Kohlen-
stoff auch einige Vorteile, wie die Verhinderung von Nebenreaktionen zeigt, so wird in den

meisten Studien darauf geachtet, dies zu verhindern.

Wie zuvor erwahnt, kann es durch Metalle wie Pb, Si, As, Ti, Sb, Sn, Cd, Hg, Cr, Se, Ba, Ag,
Cu und Schwefelderivate zu Verschmutzung des Katalysators kommen. Um diese Inaktivie-
rung des Katalysators zu verhindern, gibt es verschiedene Moéglichkeiten diesen wieder zu
regenerieren und die folgenden Prozesse sollen einen Uberblick Gber diese Technologien
geben.

Die Kohlenstoffverbrennung ist dabei die einfachste und billigste Anwendung zur Reaktivie-
rung von Katalysatoren, dabei ist aber darauf zu achten, dass die Temperaturen genau ein-
gehalten und nicht Uberschritten werden, damit es zu keiner lokalen Uberhitzung und keiner
Zerstorung der Katalysatorstruktur kommt. Verwendet man jedoch statt Luft, Ozon oder Heli-

um, so entfernt man ein Maximum an Kohle.

Werden diese Verfahren jedoch mehrere Male wiederholt, so wird die Oberflache durch Sin-
tern zerstort und es kommt zu einer Senkung der katalytischen Aktivitdt. Wenn die Kohlen-
stoffanlagerungen vollstandig entfernt werden, so bleiben aber die metallischen Verunreini-

gungen bestehen und blockieren den Katalysator. [18]

Bei der Regeneration unter Uberkritischen Bedingungen werden die Vorteile beider Verfah-
ren vereint und es werden Kohlenstoff und auch Verunreinigungen an der Katalysatorober-
flache entfernt. Bei diesem Verfahren werden aber hohe Driicke benétigt, dies flihrt wieder-

um zu hohen Investitionskosten, und somit einen grof3en Nachteil darstellt.

4.1 Verbrennung

Ein deaktivierter Katalysator kann durch das Verbrennen des Kohlenstoffes wieder aktiviert
werden, und entspricht einem einfachen und billigen Verfahren. Dabei dient Luft oder Ozon
als Oxidationsmittel. [18][3][30]

Die Verbrennung findet bei 125 °C bis 550°C und im Normalfall bei atmospharischem Druck

statt und ist abh&ngig von Oxidationsmittel und der gewahlten Methode.

Serrano et al. (2007) [94] erhitzten einen durch das Cracken von Polyethylen deaktivierter

Zeolith-Katalysator auf 450 °C bei gleichbleibendem Stickstofffluss, um den nicht umgewan-
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delten Kunststoff auf der Oberflache des Katalysators zu entfernen. Danach wurde der am
Katalysator anhaftende Kohlenstoff unter einem Luftstrom bei 550 °C verbrannt. So konnte
eine Reduktion von 11,3 auf 4,1 Gew.-% Kohlenstoff bei einem Katalysator mit Mikroporen
und bei mesopordsen Katalysatoren konnte eine Reduktion von 20,6 auf 15,2 Gew.-% Koh-
lenstoff erreicht werden.

Bei der Untersuchung von Y-Zeolit durch Querini (2000) [82], welcher bei der Alkylierung von
Isobuten eingesetzt wurde, wurde der Reaktivierungsprozess mit Luft, Ozon, Helium, Was-
serstoff und Wasserstoffperoxid durchgefiihrt. Bei den Tests stellte sich heraus, dass die
Oxidation mit Luft bei 285-500 °C statt fand und fuihrte zu einer teilweisen Kohlenstoffentfer-
nung. Die Aktivierung mit Ozon flhrte nicht nur zu einer Verringerung des Kohlenstoffes
sondern auch zu einer Veranderung der Kohlenstoffstruktur, sodass dieser spater besser
verbrannt werden konnte. Die Verwendung von Wasserstoff und Helium reduzierte den Koh-
lenstoffgehalt auf dem Katalysator auf 0,06 Gew.-% und 0,16 Gew.-%. Bei Wasserstoffpero-
xid verringerte sich der Kohlenstoffgehalt bei einer Temperatur von 90 °C und einer Dauer

von 20 h auf einen Kohlenstoffgehalt von 0,62%.

Obwohl bei einigen Fallen der Katalysator nicht vollstdndig regeneriert werden konnte, so
konnte festgestellt werden, dass der Kohlenstoffgehalt innerhalb des Katalysators auf ein
Minimum gebracht werden kann. Der Grund fur die unvollstandige Regeneration sind die er-
schwerten Bedingungen bei der Entfernung des Kohlenstoffes, wie die hohen Temperaturen,

die das Sintern begunstigen, die Anwesenheit von Wasser und Ablagerungen von Metallen.

4.2 Reduktion
Rassmussen et al. (2006) [84] fuihrte die Reduktion mit Formiergas (10 % H,/N,) durch, um

einen Pt-Silica-Katalysator zu reaktivieren. Der Katalysator war zuvor durch Hexamethyldisi-
loxan vergiftetet. Die PT-Siloxane-Verbindung wird aufgebrochen und Siloxan verlasst die
Katalysatoroberflache entweder als flliichtige Verbindung oder stattdessen verbindet es sich

mit dem Trégeroxid oder das Hydroxid lagert sich inaktiv an der Katalysatoroberflache ab.

Weiters wurden auch Reduktionsversuche [58] mit Wasserstoff und mit Katalysatoren die auf
Platin basieren durchgefuhrt, um Schwefel vom Katalysator zu entfernen. Die Wasserstoffre-
duktion konvertiert die Sulfate zu Sulfiden und desorbiert sogar Schwefel zu Schwefelwas-
serstoff. Aus diesem Grund scheint Wasserstoffreduktion eine geeignete Methode zu sein,
um Katalysatoren zu regenerieren, jedoch abhangig vom Katalysator und dessen Verunrei-

nigung.
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4.3 Regeneration unter Gberkritischen Bedingungen

Die Regeneration von deaktivierten Katalysatoren kann durch die Hilfe von Uberkritischen
Flussigkeiten erfolgen, welche die Kohlenstoffanlagerungen an der Oberflache und aus den
Poren auswaschen. Durch die Verbrennung kénnen keine metallischen Anlagerungen aus
dem Katalysator entfernt werden, wohingegen dies aber mit den Uberkritischen Flissigkeiten

mdglich ist.

Die Temperaturen dieses Verfahrens héangen von den verwendeten Flissigkeiten ab. Zum
Beispiel betragt die uberkritische Temperatur von CO, 300 K bei 100 bar. Uberkritische Pro-
zesse bendtigen immer hohe Driicke.

Sauerstoff wird in Uberkritischem Wasser bei 374 °C und 215 bar gel6st. Durch das heil3e
Wasser und den darin gelésten Sauerstoff werden die absorbierten Materialen von der Kata-
lysatoroberflache entfernt. [89]

4.4 Ultraschall

Eine Behandlung eines Fest-/Flissiggemisches mit Ultraschall bewirkt eine intensive und
schnelle Bewegung der Flissigkeit auf der Feststoffoberflache. Die Ultraschallreinigung
scheint eine vielversprechende Technologie um Kohlenstoff vom Katalysator abzureinigen.
Ein weiterer Vorteil dieser Reinigungsmethode ist die Mdglichkeit sie auch lokal im Prozess
durchzufiihren. Ultraschallreinigung kann bei Umgebungstemperatur und —druck stattfinden
oder auch bei mittleren Temperaturen und hohem Druck. [88] [70]

Obwohl die Ultraschallreinigung eine sehr effektive Mdglichkeit fur Entfernung von Kohlen-
stoff ist, muss bedacht werden, dass durch die Schockwellen und das Kollabieren der Flis-
sigkeiten in der Nahe der Oberflache des Katalysators es zu einer Anderung der Oberfla-

chengestalt kommen kann. [18]

45 Mikrowellen

Katalysatoren, die durch Verunreinigungen mit Kohlenstoff, Schwefel und Stickstoff deakti-
viert wurden, kdnnen durch die Verwendung von Mikrowellen gereinigt werden und wieder-

verwendet werden.

In der Regel wird in einem Regenerator der Katalysator erhitzt und durch den Sauerstoff, der
durch eingeleitete Luft vorhanden ist, werden die Ablagerungen verbrannt. Jedoch kann die
Luft durch Wasserstoff und Mikrowellen ersetzt werden. Die Mikrowellen und der eingeleitete
Wasserstoff werden so ausgerichtet, dass diese genau auf den deaktivierten Katalysator tref-
fen. Auf diese Weise entstehen Kohlenwasserstoffe, die aus dem Abfluss gewonnen und

weiterverwendet werden konnen. Wahrend der Katalysatorregeneration werden Schwefel
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und Stickstoff zu flichtigen Produkten, wie Schwefelwasserstoff und Ammoniak, diese wer-

den mit den Kohlenwasserstoffen zusammen aus dem Regenerator entfernt. [60]

46 Plasma

Eine weitere Moglichkeit ist es mit nichtthermischem Plasma (non-thermal plasma) Katalysa-
toren zu regenerieren. Nichtthermisches Plasma ist einfach zu handhaben und kann deshalb

bei verschiedenen Reaktionen eingesetzt werden.

Die Regeneration von Goldnanopartikelkatalysatoren durch Sauerstoffplasma ist um einiges
schneller als durch Ozoninjizierung. Laut Kim et al. (2007) [59] war die Behandlung mit nicht-
thermischem Plasma auch bei der Regeneration von Au/TiO,-Katalysator, welcher durch
flichtige Kohlenwasserstoffe deaktiviert worden war, erfolgreich.
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5 Warmelbergang und Warmeverlust

5.1 Warmeubertragung allgemein

Grundsatzlich kann gesagt werden, dass Warme auf zwei unterschiedliche Arten Ubertragen
werden kann und zwar durch Kontakt und durch Strahlung. Die beiden Grundgesetze dieser
beiden Typen sollen nun kurz beschrieben werden - wie Warme und Energieanderungen in

einem System zusammenhangen und wie Warme auf Korper tUbertragen werden kann. [108]

5.1.1 Warmeubertragung durch Kontakt

Die Warmeubertragung durch Kontakt wird durch das Grundgesetz der Warmeleitung von

Fourier beschrieben:

q:—ﬂ,ﬂ Formel 5-1

In dieser Gleichung beschreibt ¢ die Warmestromdichte, mit der Formel ¢= dQ/dA und so-

mit wird der lokale Warmestrom auf eine Durchtrittsflache A bezogen. Die Warmeleitfahigkeit
des Stoffes wird als A und die Ortskoordinate als s definiert, die Ortskoordinate wird senk-
recht zur Flache A gewahlt. Die lokale Warmestromdichte ist eine vektorielle Gré3e und ist

somit mit dem lokalen Gradienten des Temperaturfeldes direkt proportional. [108]
Warmetbertragung durch Leitung

Die Warmeubertragung durch Kontakt kann noch weiter spezifiziert werden, denn befinden
sich die beiden Koérper zwischen denen die Warme ausgetauscht wird, relativ zueinander in
Ruhe, so spricht man von Warmetubertragung durch Leitung. Dabei wird kinetische Energie

von einem Molekil oder von Elementarteilchen auf seinen Nachbarn tbertragen. [39]
Warmedibertragung durch Konvektion

Befinden sich die Korper jedoch relativ zueinander in Bewegung, so spricht man von konvek-
tiver Warmeubertragung. Es handelt sich hierbei um Warmeubertragung durch Mitfiihrung

oder Konvektion in bewegten flissigen oder gasférmigen Korpern. [39]

Beide Arten unterscheiden sich jedoch nicht grundséatzlich von einander, denn beide tbertra-
gen die Warme durch molekularen Transport an den Kontaktflachen der Korper, so dass dort

das Fouriersche Grundgesetz (Formel 5-1) gilt. [108]

5.1.2 Warmeubertragung durch Strahlung

Bei einer Temperatur Uber dem absoluten Nullpunkt emittieren und absorbieren alle Materia-

lien Energie durch Warmestrahlung. Somit wird zwischen Oberflachen tUber 0 K Energie
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Ubertragen, es wird dafirr jedoch kein Tragermedium benétigt, denn Warmestrahlung ist eine
elektromagnetische Strahlung. Die Wellenlange dieser Strahlung liegt zwischen 0,1 pm und
1000 pm.

Die Warmeulbertragung durch Strahlung einer ,grauen® Oberflache wird durch das Gesetz
von Stefan-Boltzman beschrieben und durch dieses berechnet. Boltzman fand heraus, dass
sich die ausstrahlende Leistung und absolute Temperatur zur vierten Potenz proportional
sind. [108]

E=gedl* Formel 5-2

In dieser Formel beschreibt € das Emissionsverhéltnis der Oberflache, welches von dessen
Oberflacheneigenschaften abhangig ist. Das Verhdaltnis ist kleiner, héchstens jedoch eins.

Die Stefan-Boltzmann-Konstante wird durch o beschrieben und hat den Wert ¢ = 5,67-107®
Wm™K™. T ist die absolute Temperatur und E ist die emittierte flachenbezogene Strah-

lungsleistung.

Typische Werte fur den Emissionsfaktor einiger wichtiger Stoffe sind in der nachfolgenden
Tabelle 5-1 angefuhrt.

Material T [K] €
Aluminium, walzblank 443 0,049
Chrom, poliert 423 0,071
Eisen und Stahl, hochglanzpoliert 450 0,052
500 0,064
Eisen und Stahl, poliert 700 0,144
1300 0,377
Eisen und Stahl, geschmirgelt 293 0,242
Aluminiumoxid 366 0,9
673 0,76
Beton, rau 273 bis 366 0,94
Holz, Eiche gehobelt 273 bis 366 0,9
Eis, glatt mit Wasser 273 0,92
Schnee 273 0,8
Tabelle 5-1: Beispiele fur Emissionsverhdltnisse

Quelle: [108]
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5.2 Warmeubergang in einem Pyrolysereaktor

Bei der Warmeulbertragung in einem Pyrolysereaktor gibt es zwei wichtige Bereiche, jenen
[16]

« vom Reaktor zum Warmetragermedium (feste Reaktorwand in einem Ablativreaktor,
Gas und Feststoff in einem Wirbelschichtreaktor, Gas in einem Flugstromreaktor) und

jenen

« vom Warmetragermedium zur pyrolysierenden Biomasse.

Es gibt zwei Arten Biomassepartikel aufzuheizen, das ist einerseits die Gas-Feststoff Wér-
medlbertragung wie in einem Flugstromreaktor, bei dem Warme vom heiRen Gas zur Pyroly-
separtikel primar durch Konvektion transportiert wird und Feststoff-Feststoff Warmeubertra-
gung mit hauptsachlich konduktiver Warmedibertragung wie in einem Ablativreaktor. Bei den
meisten Reaktortypen findet die Warmedibertragung konduktiv und konvektiv statt, doch

auch Strahlungseffekte haben Einfluss auf die Warmeulbertragung.

Da die thermische Konduktivitéat von Biomasse sehr klein ist (0,1 W/mK entlang der Faser
und etwa 0,05 W/mK quer zur Faser) bedeutet dies, dass die Biomassepartikel sehr klein
sein mussen um die Anforderung der schnellen Aufheizrate, fiir héhere Ausbeute zu errei-
chen. Steigt die Partikelgrof3e, sinkt aber die Flissigkeitsausbeute, da die Sekundéarreaktio-

nen immer bedeutender werden. [92]

Die Kohleentfernung aus dem Reaktorraum ist ein sehr wichtiger Punkt fur Partikel die gro-
Rer als zwei Millimeter sind, um langsame Pyrolysereaktionen zu verhindern. Durch die
schlechte Warmeleitfahigkeit der Biomasse ergibt sich eine langsame Aufheizrate der Parti-
kel. Fihrt man die Partikel nicht schnell ab, so kommt es zu vermehrter Kohleformation und
diese heie Kohle ist katalytisch aktiv. Sie crackt organische Dampfe zu sekundérer Kohle,
Wasser und Gas. Daher ist es wichtig, diese schnell aus dem heil3en Reaktor zu entfernen,

um madglichst wenig mit den Pyrolyseddmpfen in Kontakt zu kommen.

5.3 Warmeverlust

Ohne technische Isolierungen kommt es zu Warmeverlusten bei Apparaturen und Rohrlei-
tungen von verschiedensten Industrie- und Prozessanlagen. Isolierungen leisten einen ent-
scheidenden Beitrag, um Warmeverluste zu verringern und ermdglichen wirtschaftlicheres

Betreiben von verschiedensten Prozessen und Anlagen.

Wie bereits im vorigen Kapitel 5.1 beschrieben, kommt es zu Strahlungs- und Konvektions-
verlusten, wird eine warme Oberflache gegen die Umgebung nicht isoliert. Da Gase, Warme
um ein Vielfaches schlechter als Feststoffe leiten, wird dies in pordsen thermischen Isolato-

ren ausgenutzt, wie in Schaumstoffen, bei Mineralwolle oder anderen Dammmaterialien. Wie
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aus der Tabelle 5-2 ersichtlich kann bei Mineralwolle im schlechtesten Fall der Wert 0,05 fir

die Warmeleitfahigkeit angenommen werden.

A DIN- ° ® ® o o °

[W/mK] Bezeichnung 20°C 100°C 200°C 300°C 400°C 500°C

Luft 0,026 0032 0038 0044 0050 0,056
Aluminium Al 99 - 240 237 232 226 219
Warmfesgtréﬁln'egie”er St42.8 55 55 51 48 44 4

Warmfester, niedrigle-

il S 17 Mn 4 47 47 46 44 41 38
Warmiester, hochle- v 56 ooy 121 24 24 25 25 26 26
gierter Stahl
Mineralwolle 0,035 bis 0,05
Tabelle 5-2: Warmeleitfahigkeit in Abhangigkeit von der Temperatur
Quelle: [108]

Fir die Berechnung der Warmeverluste einer Rohrleitung oder eines Reaktors durch Kon-
vektion benotigt man den Warmeubergangskoeffizienten a, welcher jedoch keine Stoff-
konstante ist. Dieser Koeffizient hangt von der Stromungsform, ob diese laminar oder turbu-
lent ist und von der Form und der Oberflachenbeschaffenheit der Wande, ab.

o :%Nu(Re,Pr) Formel 5-3

Symbole:
A = Warmeleitfahigkeitskoeffizient
L = charakteristische Lange
Re = Reynolds-Zahl

Pr = Prandtl-Zahl

Beim konvektiven Wa&rmeiibergang unterscheidet man zwischen erzwungener und nattrli-

cher Konvektion.

Von erzwungener Konvektion spricht man, wenn eine aufgezwungene Stromung durch von
auf3en einwirkende Kréfte entsteht. Eine solche Stromung kann durch Pumpen, Rihrwerke

oder Ventilatoren erzeugt werden.

Eine freie oder nattrliche Konvektion liegt vor, wenn eine durch Dichteunterschiede ange-
triebene Stromung entsteht. Im Normalfall werden diese durch Temperaturunterschiede und

selten durch Druckunterschiede hervorgerufen.
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Reynolds-Zahl

Re = Tragheitskaft  wx*lxp wl Formel 5-4
Reibungskrat n 1%

Symbole:
Re = Reynolds-Zahl
W = Stromungsgeschwindigkeit des Mediums
| = charakteristische Anstrdmlange des Kdrpers
n = dynamische Viskositat des Mediums
v = kinematische Viskositat des Mediums

p = Dichte des Mediums

Die Reynolds-Zahl beschreibt das Verhéltnis der Tragheitskraft zur Reibungskraft. Mit Hilfe
der Reynolds-Zahl kann eine Aussage getroffen werden, ob eine Stromung laminar oder tur-
bulent ist. So betragt bei Rohrstromungen die kritische Reynolds-Zahl (Rey, = 2300). Stro-
mungen die einen Wert unter 2300 aufweisen sind stets laminar. Uber einem Wert von Re =
10* ist die Rohrstrémung turbulent. In dem Ubergangsgebiet von 2300 < Re < 10* hat die
Rohrrauhigkeit, die Art der Zustromung und die Form vom Rohreinlauf gro3en Einfluss ob
die Strémung laminar oder turbulent ist. [39]

Bei einer langsangestromten ebenen Platte wird die Grenzschicht ab einem Wert von Re =
5-10° turbulent. [39]

Prandtl-Zahl
Pr Impulstransport durch Reibung _ v _ 7*cp Formel 5-5
Warmetransport durch Leitung a A
mit
poll a- A
p p*cp
Symbole:

Pr = Prandtl-Zahl
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Warmetbergang und Warmeverlust

a = Temperaturleitzahl des Mediums
n = dynamische Viskositat des Mediums
v = kinematische Viskositat des Mediums

cp = spezifische Wéarmekapazitat des Mediums

Die Prandtl-Zahl besitzt keine Abhangigkeit von der charakteristischen Lange, sondern setzt
sich ausschlief3lich aus Stoffgrof3en zusammen und beschreibt das Verhaltnis der Fahigkeit
Stromungsimpulse durch Reibung zu der Fahigkeit, Warme durch Leitung zu Gbertragen.

Gase besitzen eine Prandtl-Zahl nahe eins und sind von Druck und Temperatur eher unab-
hangig.

Bei Flussigkeiten ist die Prandtl-Zahl meist gréRer und nimmt mit steigender Temperatur
haufig ab.

Grashof-Zahl

. 3
Gr = AuTtrlebsl«aft +Re— g *ZI “ @, - '900: Formel 5-6
Reibungskraf Vv

(fur ideale Gase)

Symbole:
Gr = Grashof-Zahl
g = Erdbeschleunigung
3 = isobarer Warmeausdehnungskoeffizient
| = Lange
v = kinematische Viskositat

§,= Temperatur an der Oberflache

&, = Temperatur des Mediums

Die Grashof-Zahl ist eine dimensionslose Zahl, die das Verhaltnis von Auftriebskraft zu Rei-
bungskraft multipliziert mit der Reynolds-Zahl angibt oder sie kann auch als das Verhaltnis

des Auftriebs eines Fluids zu der wirkenden Viskositatskraft angesehen werden.
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Warmetbergang und Warmeverlust

NufR3elt-Zahl

NU = Warmetransport durch Konvektion Quomvertion _ax*l  Formel 5-7
Warmetransport durch Leitung Quing 4

Symbole:

Nu = NuRelt-Zahl
Q Konvektion = Warmefluss durch Konvektion

Q Leitung = Warmefluss durch Leitung

Die NuRelt-Zahl bei freier Konvektion:
Nu = f (Gr,Pr) Formel 5-8

Die NuRZelt-Zahl bei freier Konvektion kann somit als eine Funktion der Grashof- und der
Prandtl-Zahl gesehen werden. Wohingegen bei einer erzwungen Konvektion die Nuf3elt-Zahl
eine Funktion von Reynolds- und Prandtl-Zahl ist.

Die Nul3elt-Zahl bei erzwungener Konvektion:

Nu = f (Re,Pr) Formel 5-9

5.3.1 Berechnung des Warmeverlustes

Fur die Berechnung des Warmeverlustes zwischen der Auf3enwand des Reaktors und dem
Umgebungsmedium wurde der Fall der freien Konvektion, ruhende Umgebungsluft und er-
zwungene Konvektion mit laminarer Grenzschicht bei kleinen Transportgeschwindigkeiten

angenommen.

Nach dem VDI Warmeatlas [108] konnen fur die Berechnung des Wéarmeverlustes folgende

empirischen Zusammenhange herangezogen werden:

Warmetbergang durch freie Konvektion an umstromten Kérpern (VDI Fa 5.1)

o Glltigkeitsbereich: 0 < Pr < o
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Warmetbergang und Warmeverlust

2
NU i = {0,752 +0,387 l;r* Prs f, er} Formel 5-10
mit
16
9
0,559 \16
f.(Pr)=|1+| =—=—=
,PD) ( o j
Symbole:

Nugei = Nul3elt-Zahl bei freier Konvektion an umstromten Korpern

f3 = Funktion zur Bertcksichtigung der Prandtl-Zahl im Gultigkeitsbereich

Warmedibertragung bei Querstromung um einzelne Rohre, Drahte und Profilzylinder —
laminare Stromung (VDI Gf 1)

o Giltigkeitsbereich: 0,6 < Pr < 1000
Nu,,.... = 0,664+/Re *3/Pr Formel 5-11

Symbole:

NUjaminar = NuBelt-Zahl bei Queranstromung um einzelne Rohre, Drahte und Profilzylinder

« Beim auReren Warmeiibergang bezogen auf einen m? Flache gilt:

Agsr =y + a8trahlung Formel 5-12

Symbole:
O,.se = Warmeuiubergangskoeffizient aul3en gesamt
0, = Warmeulbergangskoeffizient auf3en

Oswaniung = Warmeubergangskoeffizient aul3en (Strahlung)

« Mittels der folgenden Gleichung kann der Warmeubergangskoeffizient fir Strahlung

berechnet werden:
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Warmetbergang und Warmeverlust

[ e

(04
Strahlung 12
Tl T2

Symbole:
Ostrahiung = Warmeulibergangskoeffizient auf3en (Strahlung)
T, = absolute Temperatur an der Oberflache des strahlenden Korpers
T, = absolute Temperatur der Umgebung

C, . = wirksame Strahlung des realen Korpers

Mit Hilfe dieser vorangegangen Formeln und unter Berilicksichtigung des VDI Warmeatlas
[108] wurden die Verluste fur den im Kapitel 10 beschrieben Reaktor berechnet. Diese erhal-
tenen Daten wurden spater dazu verwendet, um eine mogliche Effizienzsteigerung der KNV-

Anlage, abgebildet in Kapitel 15.3, darzustellen.
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6 Heizwert- und Brennwertberechnung

Unter dem Begriff Heizwert/Brennwert versteht man den/die Energieinhalt/-menge von

Brennstoffen, der/die bei der vollstandigen Verbrennung mit Sauerstoff frei wird.

Will man den Heizwert bei Raumtemperatur bestimmen, so kondensiert das im Rauchgas
enthaltene Wasser aus. Die Verdampfungswarme wird also bei der Brennwertbestimmung
mitgemessen. Wird die Verdampfungswarme mitgemessen, so spricht man vom Brennwert
(Ho). Bei technischen Anwendungen tritt jedoch bei den meisten Anwendungen keine Kon-
densation auf. Wird vom Brennwert nun die Verdampfungswarme abgezogen, so erhalt man
den Heizwert (Hy). [77]

Zwischen dem Brennwert und Heizwert besteht also folgender Zusammenhang, wie er in
Formel 15-2 dargestellt wird:
H,=H,—-r-m,, Formel 6-1
Quelle: [77]

Symbole:

H, = Heizwert

H, = Brennwert

r = Verdampfungsenthalpie

Mu2o = Masse des Wassers

Die folgende Tabelle enthalt zur Veranschaulichung einige Werte der Verdampfungswarme

von Wasser.

Verdampfungsenthalpie (r)

T 0 25 [°C]

r 2500 2447 [kd/kg]
Tabelle 6-1: Verdampfungsenthalpie von Wasser
Quelle: [77]

Der Energieinhalt eines Brennstoffes kann mittels eines Bombenkalorimeters gemessen
werden. Bei der Bestimmung des Brennwertes wird der zu messende Stoff unter hohem
Druck in einer Sauerstoffatmosphare in einem geschlossenen System geziindet. Dieser Be-
halter befindet sich wiederum in einem Wasserbad und ist gut isoliert, sodass das System

als adiabat angesehen werden kann. Der Temperaturanstieg nach der Verbrennung im
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Wasserbad wird genau gemessen und somit kann man auf den Brennwert des Stoffes

schliel3en.

Bei der Bestimmung der Heizwerte von flissigen, gasformigen und festen Stoffen kdnnen
auch unterschiedliche Berechnungsarten angewendet werden. Durch N&herungsformeln las-
sen sich Heizwerte von Brennstoffen Gber deren elementare Zusammensetzungen berech-

nen.

So lasst sich der Heizwert von gasférmigen Brennstoffen aus der Summe der einzelnen

Heizwerte der Komponenten bestimmen.

Bei flissigen und festen Brennstoffen jedoch lasst sich der Heizwert nicht genau bestimmen,
hat man nur die Daten der Elementaranalyse zur Verfigung, da man hier keine Informatio-
nen Uber die Art der Verbindungen der einzelnen Elemente erhalt. Da die Bindungsenergien
im Verhaltnis zum Heizwert sehr klein sind, kénnen gute Naherungsformeln aufgestellt wer-
den. Eine Liste von Berechnungsmethoden fir Heizwert und Brennwert sind in der Tabelle
6-2 und Tabelle 6-3 aufgelistet.

Name des Autors Zusammenhang (Hy; MJ/kg)
Boie [67] Hu = 34,8c + 93,9h — 10,80 + 10,5s + 6,3n — 2,44w
Verbandsformel / Dulong [50] Hy =33,91c + 121,42h — 15,180 + 10,47s — 2,44w
Tabelle 6-2: Heizwertberechnung
Name des Autors Zusammenhang (Ho; MJ/kg)
Tillman [22] [101] Ho = 0,4373c — 1,6701
Sheng und Azevedo [22] Ho = 0,3259c + 3,4597
Boie [22] [5] Ho = 0,3516¢ + 1,16225h — 0,11090 + 0,0628n + 0,10465s
IGT [22] [54] Ho = 0,341c + 1,322h — 0,120 — 0,12n + 0,0686s — 0,0153 ash
Graboski und Bain [22] [48] Ho = 0,328c + 1,4306h — 0,0237n + 0,0929s — (1 — ash/100) * (40,11 *

h/c) + 0,3466
Channiwala und Parikh [22] [23] Ho = 0,3491c + 1,1783h + 0,1005s — 0,10340 — 0,0151n — 0,0211 ash

Demirbas [22] [35] Ho = 0,335c +1,423h — 0,1540 — 0,145n
Jenkins [22] [57] Ho, =-0,763 + 0,301c + 0,525h + 0,0640
Sheng und Azevedo [22] Ho, =-0,3675 + 0,3137c + 0,7009h + 0,0318e*

* hier ist e die Summe von Sauerstoff und den restlichen Elementen (S, N, Cl, etc.);
z.B.:e=100-c—h-ash

Tabelle 6-3: Brennwertberechnung
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7 Bildungsenthalpie

Die Bildungsenthalpie (AH®;) einer Verbindung aus ihren Elementen, in deren Standardzu-
standen, ist eine thermodynamische Eigenschaft. Diese GroRRe, symbolisiert als AH®;, ist die
Reaktionsenthalpie der Bindungen der Verbindungen aus den Elementen, die in ihren Nor-
malzustanden vorliegen. Unter Normalzustéanden versteht man im Allgemeinen die stabilen
Zustande der jeweiligen Elemente bei 25 °C und 1,013 bar (1,013 - 10° Pa). Der Standardzu-
stand von Kohlenstoff ist Graphit. Wasserstoff und Sauerstoff liegen in ihren Standardzu-
standen als H,- und O,-Gase vor. AH®; einer Verbindung kann sowohl negativ als auch posi-
tiv sein. Ist AH°; negativ, so bedeutet dies, dass Warme frei wird, wirde man die Verbindung
direkt aus ihren Elementen herstellen. Ist AH® jedoch positiv, muss Energie aufgewendet

werden, um die Verbindung aus den einzelnen Elementen herstellen zu kénnen. [100]

7.1 Bildungsenthalpie allgemein

Die Hohe oder der Wert der Bildungsenthalpie definiert auch die chemische Stabilitéat einer
Verbindung, dies bedeutet, je negativer der Wert ist umso stabiler ist eine Verbindung. Bei

hohen negativen Werten wird bei der Bildung viel Energie frei und so muss auch bei der Zer-
stérung der Verbindung wieder viel Energie aufgewendet werden. Die Tabelle 7-1 zeigt eini-

ge dieser Bildungsenthalpien exemplarisch.

Bildungsenthalpie bei 25 °C,

Verbindungen AH°; | [kJ/mol]

Methan, CH4 -74,9
CO -110,5
CO; -394,0
H.0 () -242,0
H20 (fl) -286,0
H> 0
(0] 0
C (Graphit) 0
Propan -104
Propen 20,5
Ethan (Propylen) -84,6
Ethen (Ethylen) 52,3

Tabelle 7-1: Bildungsenthalpien
Quelle: [100]

Die Standardbildungsenthalpien von chemischen Elementen in ihren stabilsten Zustanden
(z.B.: Hy, Oy, C) besitzen per Definition den Wert 0 [kJ/kmol]. [100]
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Mit Hilfe der Bildungsenthalpien kdnnen Reaktionsenthalpien durch den Satz von Hess be-
rechnet werden, wie aus der Formel 7-1 ersichtlich wird. Der Satz von Hess sagt aus, dass
jede Energieanderung eines chemischen Prozesses unabhéangig vom Weg oder den dafir
bendtigten Schritten ist, um den Prozess zu vervollstandigen. Die Energiednderung ist also
wegunabhéngig und somit sind nur der Anfangs- und der Endzustand von Bedeutung. [100]
[11]

0 0 0
AH Reaktion — ZAH f Produkte ZAH f ,Edukte Formel 7-1

Symbole:

AH? = Bildungsenthalpie

AH?

Re aktion

= Reaktionsenthalpie

Dabei beziehen sich alle Werte auf das thermodynamische Gleichgewicht, da sonst die

Temperatur nicht definiert ware.

Durch den Satz von Hess kénnen somit auch Enthalpiednderungen (AH) von Reaktionen

bestimmt werden bei denen eine direkte Messung nicht durchgefiihrt werden kann.

7.2 Bildungsenthalpie von Biomasse und Feststoffen
Mit Hilfe des (unteren) Heizwertes kann laut Baratieri et al. (2008) [11] die Standardbildung-

senthalpie von Biomasse errechnet werden. Wie bereits in Kapitel 6 erwéahnt, kann der
Heizwert durch die vollstdndige Verbrennung berechnet werden, wobei es sich bei den

Verbrennungsendprodukten um CO,, H,O (Dampf), N,, SO, und Asche handelt.

Sobald die Zusammensetzung der Biomasse durch eine Elementaranalyse als auch der

Feuchte- und der Aschegehalt bekannt sind, kann der Heizwert berechnet werden.

Im Normalfall ist die Bildungsenthalpie nicht bekannt, jedoch kann diese mit Hilfe der stochi-
ometrischen Verbrennungsrechnung bestimmt werden, wie es aus der nachfolgend darge-

stellten Formel 7-2 ersichtlich ist.
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AH?(X) = AH®(C,H,0,N,S,) + jAH?(H,0, fl) + AH? (Asche) Formel 7-2

:aAH?(Coz,g)+(%b+ HDAH?(N,,g) +eAH?(SO,,g) + LHV -

Quelle: [11]
(a+%b—%c+e)AH?(Oz,g) !

Symbole:
AH? = Bildungsenthalpie

LHV = Heizwert (lower heating value)

a, b, c, d, e, ] = Massenanteile der einzelnen Stoffe

In Anlehnung an die Berechnung der AH°% von Biomasse wurde auch dieselbe Berech-
nungsmethode auf die Ubrigen Feststoffe umgelegt und angewandt. So wurde auch die Bil-

dungsenthalpie der Restkohle Uber die Formel 7-2 bestimmt.
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8 Prozessintensivierung

Prozessintensivierung (PI) erhalt immer mehr Aufmerksamkeit von Seiten der Industrie durch
ihr groBes Optimierungspotential. [34] Aus diesem Grund soll Pl auch hier kurz behandelt

und besprochen werden.

Es wird die Rolle von Pl gegentiber den anderen verfahrenstechnischen Disziplinen betrach-
tet. Dabei werden die Grenzen, Uberschneidungen speziell von Systemverfahrenstechnik

(Process System Engineering (PSE)) in Vergleich zu Pl genauer erlautert.

8.1 PSE im Vergleich zu PI

Zunachst muss ein Unterschied zwischen PI als ein Objekt fur die Prozessentwick-

lung/Prozessdesign und Pl als wissenschaftliche Fahigkeit gemacht werden.

Es fallen einige verfahrenstechnische Fertigkeiten in den Bereich von PIl, wenn man die PI
als technisches Ziel (objective) zur Verbesserung der Prozessanlage betrachtet, wie aus
der Abbildung 8-1 hervorgeht. [72]

/7 PSE N\
. Systemver- ¢ — — — — — —
@hrenstechn/ily

Pl als
Fahigkeits-
bereich

4.//Seperations-

\technologie;/'

Pl als Ziel in
Prozessentwicklung
und -design

@twicklu'ry

hysikalische' P
Transport- / Katalysh
phénomene | und Reaktor- |

Qntwicklury

Abbildung 8-1: Pl als Ziel und als Fahigkeitsbereich

Bioprozess-
entwicklung

Quelle: [72]

Betrachtet man Pl aber als Fertigkeits-/Fahigkeitsbereich, missen erst die grundlegenden
Eigenschaften (PI-Fahigkeiten) definiert werden. Stankiewicz and Moulijn (2000) [72] vertre-
ten die Definition von PI als: einschlie3lich neuer Apparaturen, Prozesstechnik und Prozess-

entwicklungsmethoden, die verglichen mit den Ublichen Methoden substanzielle Verbesse-

33



Prozessintensivierung

rungen in der (bio-)chemischen Herstellung und Entwicklung bringen. Weiters sehen sie Pl
als eine ausgedehnte Beschreibung einer Pl-Werkzeugkiste, bezogen auf zwei Dimensio-
nen, Apparaturen und Ablaufsteuerungsprozesse.

Fur das moderne PSE sind folgende Aufgaben bedeutsam, die Verbesserung der Entschei-
dungsfindung, die Errichtung und der Betrieb der chemischen Verfahrenskette. Bei dieser
Verfahrenskette handelt es sich um das Design, Erzeugen, Auffinden und Verteilen von
chemischen Produkten.

Es kommt zu Uberschneidungen von PSE und PI Bereichen, welche aus der Abbildung 8-2

ersichtlich werden.

PSE- Bereich

—

Abbildung 8-2: Objekte und GrdRRenverhéltnisse in Bereich von Pl und PSE

Quelle: [72]

In der Abbildung 8-2 wird auf der linken Seite der gesamte Bereich, angefangen von den
Molekilen bis hin zum gesamten Unternehmen, bertcksichtigt. Die Bezugsobjekte beinhal-
ten Mechanismen, Material, Struktur, erwiinschte Eigenschaften und Prozesskontrolle in ver-

schiedenen Verhaltnissen/Skalen.

Mit dem Begriff Mechanismen sind chemische und physikalische Vorgdnge gemeint, um
Verfahrensschritte durchzufuhren. Darin enthalten sind auch die Art und Weise, wie die
Energie in den Prozess eingebracht und verwendet wird oder wie der Massentransfer ver-
bessert werden kann.

Materialien beinhalten das Testen und die Auswahl von Materialien um die Strukturen (Ein-
bauten, Partikel, Wande) und Funktionen (z.B.: Durchmischung, Reaktionen, Warmedubertra-

gung) des Prozesses zu unterstitzen.

Bei den Strukturen handelt es sich um die Kombination von der Auswahl und Anordnung

von Prozessmethoden (z.B.: Wahl der Reaktionsart, der thermodynamischen Reaktionspha-
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sen) als auch topologischen Strukturen (Stapelung und Verbindung von Prozessschritten

und -einheiten).

Verhalten und Modelle bezeichnen die Entwicklung und Anwendung von Modellen auf ak-
tuellem Stand und das dynamische Verhalten der Objekte im Verhaltnis zu ihrem Interesse.
Bei PI liegt der Schwerpunkt auf der experimentellen Bestatigung von Bewertungsmodellen,
wahrenddessen PSE mehr Wert auf Modellintegration und Berechnung fur die Entschei-
dungsfindung bei Design-, Kontroll- und Leistungsoptimierung legt.

Arbeitsschritte und Kontrolle/Uberwachung konzentrieren sich auf die Leistung der ein-
zelnen Objekte (Katalysatorpartikel, Prozesseinheiten, Anlage, Versorgungskette) im Praxis-

bezug.

Die Tabelle 8-1 zeigt, dass die Ansatze der zwei Fertigkeits-/Fahigkeitsbereiche sich teilwei-
se klar unterscheiden, aber auch in gewissen Bereichen in hohem Mal} erganzen. In Bezug
auf die Forschungsobjekte stimmen beide Methoden oft Uiberein und bei der Herangehens-

weise an Probleme sind sie sehr erganzend.

Pl Fahigkeitsbereich PSE Fahigkeitsbereich
Effizienter Einsatz von Ressourcen Effizienter Einsatz von Ressourcen
ausristungs- und materialorientiert Informations- und Softwareorientiert

ermdglicht experimentelle Techniken Ermoglicht EDV-Lésungen
Experimente und Modellierung Modellieren als Hauptansatz

Neue Simulationsmethoden und Entscheidungs-

Neue Prozessmethoden .
findungswerkzeuge

Entwicklung von Prozessbauteilen, Katalysatoren, Funktionelles integriertes Design von Produkten und
integrierte Anlagenarbeitsprozesse Prozessen
Errichtung rdaumlicher Strukturen Kontrolle von zeitlichen Ablaufen
Kompakte und robuste Strukturen Effizienzoptimierung
Lésungen in Micro- und Nanogrof3e Integration verschiedenster Baugréf3en
Bottom-up, phanomengetrieben, modellbasierend Top-down, aus Sicht des Systems, modellbasierned

Tabelle 8-1: Vergleich von aktuellen PSE und PI Fertigkeitsbereichen

Quelle: [72]

8.2 Methoden und Technologien der Prozessintensivierung

PSE wurde schon viel friiher in der Technologieentwicklung angewendet als PI. Es haben
sich auch die Anlagen und die Prozesse schrittweise weiterentwickelt und verandert, aber
nicht in grof3en Springen. So wurden in den letzten Jahrzehnten aufgrund der héheren Pro-
duktion immer gréRere Anlagen gebaut. Um dem aber entgegenzuwirken wurde das Konzept
der Prozessintensivierung seit den spaten 70er Jahren bei ICI (Imperial Chemical Industries)

aus Grof3britannien erforscht. [55] Zunachst war Kostenreduktion das primére Ziel, doch bald

35



Prozessintensivierung

stellten sich andere Vorteile heraus, wie die verbesserte Energieeffizienz und die groRRere
Anlagensicherheit.

Um PI umsetzen zu kénnen mussen folgende allgemeine Prinzipien [34] berucksichtigt wer-

den:

Jedem der Molekiile die selbe ,Prozesserfahrung” zu geben

schen Flachen auf die die treibenden Krafte wirken

Maximierung der Effizienz von inner- und zwischenmolekularen Ablaufen

Optimierung der treibenden Krafte auf allen Ebenen und die Maximierung der spezifi-

Maximierung der Synergieeffekte von Ablaufen und Teilprozessen

Bezugnehmend auf diese vier allgemeinen Prinzipien kann PI in vier Bereiche unterteilt wer-

den, welche in der Tabelle 8-2 zusammenfassend dargestellt sind. [34]

Struktur
(rdumlicher Aspekt)

Struktur von molekularen
Ablaufen

Struktur in Katalysatoren

Struktur bei Phasenkon-
traktion (phase contrac-

Energie
(thermodynamischer
Aspekt)

Energie zu den Molekii-
len bringen (in welcher
Form und wie)

Energie zu den Katalysa-
toren bringen

Energietransport bei hyd-
rodynamischen Prozes-
sen, Misch- und Trans-

Synergie
(funktionaler Aspekt)

Synergie auf Molekular-
ebene

Synergie bei Transport-
prozessen

Synergie bei Prozess-
elementen - multifunkti-
onale Reaktoren und

Zeit
(zeitlicher Aspekt)

Zeitliche Planung von
Ereignissen

Dynamische Prozesse
anwenden

Spezielle Prozesskontrolle

ting)

portprozessen Seperatoren

Energiemanagement in
reaktoren und Seperati-
onseinheiten

Struktur bei Transport-
phanomenen

Tabelle 8-2: Allgemeine Bereiche der PI

Quelle: [34]

Viel mehr mit viel weniger zu produzieren ist der Schlissel zur Prozessintensivierung. Es
stellt einen neuen Weg fiur eine bessere Wirtschaftlichkeit und Umweltvertraglichkeit von In-

dustrieprodukten dar. [34]

Ein guter Ansatz fur Pl ware die gleichzeitige Vereinigung verschiedener treibender Krafte in
der Auslegung durch Kombination von z.B. Reaktion, Abscheidung und Mikrowellen in einem

Anlagenteil.

Im Sinne einer nachhaltigeren Produktion/Industrie ist der Wechsel von ,big is the best* zu
»small is beautiful“ notwendig. [55] Bei Prozessintensivierung geht es nicht darum, aus den
bestehenden Anlagen noch die letzten Prozente an Effizienz herauszuholen, sondern darum
grundlegende, neue und innovative Prozesse zu finden. Ziel der Prozessintensivierung ist

es, einen Quantensprung im Bereich der Anlageneffizienz in Bezug auf Raumbedarf, Zeit,
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Energie, Rohmaterial, Umwelt, etc. zu erreichen. Um diese Ziele zu verwirklichen, werden

neue Geratetypen und auch neue Arten der Anlagen-/Prozessfuhrung bendtigt. [99] Die in

der Tabelle 8-3 beschriebene Technologien bieten dazu einen Uberblick.

Ausristung/Gerate Methoden

Spinning Disk
Reaktor

Statischer
Mixer

Monolithischer
Reaktor

Microreaktor

Statischer Mixer

Kompakter Warme-
tauscher

Rotierendes
Schittbett

Fliehkraftabsorber

Warmeintegrierter

Reaktor

Reaktive Separa-
tion

Reaktive Zerklei-
nerung

Reaktives Ex-
trudieren

Brennstoffzellen

Membrane
Absorption

Membrane
Destillation

Adsorptive
Destillation

Zentrifugalfelder

Ultraschall

Solarenergie

Microwellen

Elektrische Felder

Plasmatechnologie

Uberkritische
Fluide

dynamischer
(periodischer)
Reaktorbetrieb

Tabelle 8-3;

Quelle: [98]

Pl Technologien

Die Chancen fur die Verbreitung von Prozessintensivierung liegen in einer kostengunstigeren

Produktion. Durch geringere Anlagengrt3e, Rohmaterialkosten, Betriebsmittelkosten und der

Abfallverringerung. Prozessintensivierung kann sie auch einen grofRen Einfluss auf die Si-

cherheit von chemischen Prozessen haben, dadurch dass kleinere Mengen und kleinere Re-

aktoren verwendet werden. Weiters bietet Pl nicht nur den Vorteil kleinerer Anlagen, sondern

auch die Mdglichkeit den Prozess besser und genauer zu steuern. [99]

Stankiewicz und Moulijn [85] [97] heben sieben Themen hervor, die untermauern, dass dies

eine Technologie ist, mit der man die in Zukunft auftretenden Herausforderungen einfacher

bewaltigen kann. Dazu zahlen folgende Punkte:

« Reduktion der Investitionskosten

« Energieeinsparung

« Reduktion der Rohmaterialkosten

« Erhohung der Prozessflexibilitdt und Reduzierung des Anlageninventars

« Verstarkte Prozesssicherheit

« Vermehrte Achtung auf die Produktqualitat

« Verbesserte Umweltvertraglichkeit
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Es konnen auch noch andere Punkte hinzugefligt werden, wie zum Beispiel:
« Die GrolRenreduktion ermdglicht neue und bessere Produkte zu erzeugen und die
Produktion auch besser zu kontrollieren.

« Die Geschwindigkeit einiger Prozesse zu erhdéhen oder den Wechsel von einem
Batch-Betrieb zu einem kontinuierlichen Betrieb kann auch als Vorteil gesehen wer-
den. [85]

P1 kann auf diese Weise auch dazu beitragen CO2-Emissionen zu reduzieren und einige der
wichtigsten COZ2-Einsparpotentiale werden nochmals utbersichtlich angefiihrt, dazu z&hlen
folgende Punkte:

« Verringerung des Energieverbrauchs

« Reduktion des Materialbedarfs

» Reduziert die Gefahr von Lecks

« Erhoht die Recyclingfahigkeit

« Verringert die Menge der Nebenprodukte durch erhéhte Produktreinheit

« Moglichkeit der Prozessintegration
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9 Katalytische Niederdruckverdlung (KNV)

9.1 Direktverflissigung

Unter Direktverflissigung versteht man einen Prozess, der dem der Verflissigung entspricht,
jedoch wird kein hoher Druck im System angewendet. Wie bei der Verflissigung wird ein
Tragermedium, Wasser oder eine andere organische FlUssigkeit bendtigt. Dieses Medium
kann entweder wahrend des Prozesses reagieren oder es bleibt unverandert, beziehungs-
weise inaktiv. Organische Flissigkeiten werden wéahrend des Prozesses durch Cracken zu
Flussigtreibstoffen umgewandelt.

Die Prozessendprodukte sind Biokoks (Kohlenstoff/Aktivkohle, Asche), nicht kondensierbare
Gase (CO, CO,, CH,, C,Hg, etc.) und Ole. Der Prozess wird so gefiihrt, dass ein Maximum
an Aufspaltung der langkettigen Kohlenwasserstoffe in kurzkettigere erreicht wird. Durch Op-
timierung soll eine hohe Produktausbeute an Olen und eine mdglichst geringe Ausbeute an
den Ubrigen Reaktionsprodukten erreicht werden.

Damit die gewiinschten Spaltungsreaktionen stattfinden, muss genigend thermische Ener-
gie bereitgestellt werden damit die Aktivierungsenergie der Molekile Uberwunden werden
kann und diese gecrackt werden kénnen. Ein Uberschuss an thermischer Energie fiihrt aber
zu weiterer Depolymerisation und einem mdglichen Anstieg an Kohleproduktion. Hauptsach-
lich geht es jedoch darum, Treibstoff mit einem guten Kohlenstoff- zu Wasserstoffverhéaltnis
zu erhalten. Wahrend der Reaktion wird Sauerstoff des biogenen Ausgangsstoffes haupt-
sachlich in Form von Wasser und Kohlendioxid gebunden. Die Bindung und Abfuhr des Koh-
lenstoffes durch CO, fiihrt zu einer Verringerung an Kohlenstoff und ist nicht erwiinscht. Um
dies zu verringern, kann Wasserstoff wahrend der Reaktion zugeftihrt werden, dies erhdht
die Produktqualitat. [18]

Zusétzlich kdnnen Katalysatoren verwendet werden, um die Aktivierungsenergie der Mole-
kille herabzusetzen, was wiederum zu einem verminderten Energiebedarf fihrt. Qualitat und
Quantitat des Endproduktes hangen hauptséachlich von der verwendeten Ausgangsbiomas-

se, den Hilfsstoffen (Tragermedium, Katalysator) und den Reaktionsparametern ab.

9.2 Uberblick tiber Direktverfliissigungsverfahren (Stand der Technik)

Einen Uberblick iiber die verschiedensten Direktverfliissigungsverfahren soll die Tabelle 9-1
bieten. Es wurden dabei alle Verfahren eingebunden, auch jene, die sich mit der Verfliissi-
gung von Kunststoffen beschaftigen. Da es jedoch nur wenige Informationen Uber diese Ver-
fahren gibt, wurde hauptsachlich auf den Bericht aus Chemical Engineering and Technology

zurtckgegriffen. [13]
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9.2.1 Fruhere Prozesse der Direktverflissigung

Zu diesen Prozessen zahlen der PERC-Prozess (Pittsburgh Energy Research Center, Pitts-
burgh, USA) und der LBL-Prozess (Lawrence Berkeley Laboratory, Berkeley, USA). Beide
Prozesse arbeiteten mit einem Gemisch der Gase CO, und H,, welche durch Vergasung von
Biomasse hergestellt wurden. Finanzielle Probleme fihrten jedoch zur Aufgabe der Projekte.
Trotz intensiver Entwicklung und Anstrengungen konnten Probleme durch den hohen Sauer-
stoffgehalt der Biomasse und die daraus resultierenden Nachteile nicht bewaltigt werden.
[13]

Pittsburgh Energy Research Center (PERC)

Dieser Prozess arbeitet mit aufbereitetem Produktdl und Holzhackschnitzeln, welche in einer
Mischung durch einen Rohrreaktor gepumpt wird. Die Verweilzeit betréagt zehn bis dreil3ig
Minuten, die Temperatur 330 bis 370 °C, der Druck bis zu 200 bar. Eine Olmenge von 45 bis
55 % der trockenen Ausgangsmasse konnte erreicht werden. Das wiederverwendete Ol

dient als Wasserstofflieferant.
Lawrence Berkeley Laboratory (LBL)

Der LBL-Prozess beginnt mit der Hydrolyse von Biomasse mit Schwefelsdure, danach folgt
die Neutralisierung durch Natriumkarbonat. Spater wird diese Mischung in einem Refiner
homogenisiert und durch einen Rohrreaktor gepumpt. Dort wird sie bei einer Temperatur von
330 °C und 360 °C und einem Druck von 100 bis 240 bar verflissigt. Alkalikarbonat wird nun
hinzugefiigt um Wasserstoff in Anwesenheit von Wasser und CO, bei hohem Druck zu er-
zeugen (Water Gas Shift Reaktion), dies ist notwendig um die freien Radikale zu séattigen.
Das Endprodukt des Prozesses ist ein flissiges Produkt, welches Bitumen (hohe Viskositét,
Zusammensetzung: 15 - 19 % Sauerstoff, 6,8 - 8 % Wasserstoff und 74 - 78 % Kohlenstoff)
sehr ahnlich ist. Der Brennwert betragt etwa 34 MJ/Kkg.

Direct Catalytic High-Pressure Liquefaction — BFH Process

Wahrend den Achtzigern des vorigen Jahrhunderts fihrte die Bundesforschungsanstalt fur
Forst- und Holzwirtschaft (BFH) aus Deutschland einige Versuche zur Umwandlung von
lignozellulosehaltigem Rohmaterial und Abféllen in Flussigprodukten durch. Es wurde der
Einfluss von Anderungen der Reaktionszeit, Temperatur als auch Druck, Loésungsmittel, Ka-

talysatoren und Reduktionsmitteln auf den Prozess untersucht.

Ein Prozess basierend auf der katalytischen Hydrolyse unter Verwendung von Wasserstoff,
Katalysator und Ol. Er zeigte gute Resultate in der Produktausbeute und gute Kohlenstoff-

und Energiebilanzen. Ausgehend von 100 % Holz konnten 36 % zu Ol als flussiges Teer, 50
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% zu Tragerdl, welches dem Prozess riickgefuhrt wurde, 5 % zu Kohle und 25 % zu wassri-
ger Phase umgewandelt werden.

9.2.2 Aktuelle Verfahren der Direktverflissigung
Hydrolytic Process — HTU-Process (Shell)

Beim Hydrothermischen Veredelungsprozess kann unterschiedlichste Biomasse, auch mit
hohem Wassergehalt, unter hohem Druck verflussigt werden [73][74][42]. Bio-Rohdl entsteht
bei Temperaturen von 300 bis 350 °C, einem Druck von 120 bis 180 bar und einer Verweil-
zeit von 5 bis 20 Minuten. Wahrend des Prozesses wird die Biomasse zu Kohlendioxid und
Bio-Rohdl zersetzt. Dieses kann leicht vom Wasser getrennt werden, aber es muss noch
hydriert werden damit es als Treibstoff, vergleichbar mit anderen, eingesetzt werden kann.
[109] Der Sauerstoff in der Biomasse wird dabei durch Wasser und CO, entfernt. Das Pro-
dukt besteht zu 45 % aus Bio-Rohdl (Gew.- % des Ausgangsstoffes, trocken und ohne
Asche), zu 25 Gew.- % aus Gasen (> 90 % CO,), zu 20 Gew.- % H,O und 10 Gew.- % ge-
|6ste organische Materialien (z.B. Ethanol, Essigsaure). Bio-Rohdl ist eine schwere organi-
sche Flissigkeit, die bei 80 °C fest wird. Der Heizwert betragt 30 - 35 MJ/kg. Das Verhaltnis
Wasserstoff zu Kohlenstoff betragt eins und der Sauerstoffgehalt liegt bei 10 - 18 %. Die

thermische Effizienz betragt fur diesen Prozess theoretisch 78,6 % [73]. [13]
High-Pressure Hydrogenation Process/DoS Process

Der DoS-Prozess (Direct liguefaction of organic Substances) wurde entwickelt von der
Hochschule fir angewandte Wissenschaften in Hamburg (HAW) und ist ein einstufiger Ver-
flissigungsprozess fir ligninhaltige Biomasse (z.B. Holz, Stroh), der bei einer Temperatur
von 350 - 500 °C und einem Druck von etwa 80 bar arbeitet. Zerkleinerte und getrocknete
Biomasse wird unter hohem Druck unter Verwendung von Wasserstoff zu Ol, Wasser, Kohle
und Gas umgewandelt und durch nachfolgende Aufbereitungsprozesse werden die einzel-
nen Fraktionen aufgeteilt. Die thermische Effizienz des Prozesses liegt bei 70 % basierend

auf dem Heizwert des Eingangsmaterials. [13][69]
B/M Prozess — Mueborit

Dieser Prozess wurde 1999 vom Umwelttechniker Stefan Bothur auf Basis der Solvolyse
entwickelt. Hauptaugenmerk lag nicht auf der Herstellung von Flissigtreibstoffen fir den
Transport sondern auf der Erzeugung von Alternativen zu den Heizélen oder auf Ausgangs-
materialien fr weitere Synthesen. [18] In einem diskontinuierlichen Ablauf wird lignozellulo-
sehaltige Biomasse in einer Schmelze von Potassiumkarbonhydrat (30 % Wasser) bei 6 bar
und 200 °C gel6st. Das Endprodukt ist eine dunkelbraune Flissigkeit mit einem Heizwert von
35 — 37 MJ/Kkg, bei einer Flissigausbeute von bis zu 40 %. [13][24]
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NTK-Prozess (Nieder-Temperatur-Konvertierung)

An der Universitat Tubingen wurde der Prozess entwickelt und weiterfihrende Forschungen
wurden an der Universitat Giessen Friedberg durchgefihrt. Der Prozess arbeitet unter Sau-
erstoffabschluss, bei atmosphéarischem Druck, zwischen 350 - 400 °C und Zugabe eines Ka-
talysators. [13] Die Umwandlung von verschiedensten Materialien, wie Klarschlamm, Tier-
mehl, Teer- und Olsanden, Tierfetten, Fettabfallen und Kunststoffen wurde durchgefiihrt. Der
Reaktor wurde kontinuierlich mit einem Spruhkondensator ausgefuhrt. Das Produkt6l hat
ahnliche chemische und physikalische Eigenschaften (Heizwert, Sauerstoffgehalt, Emissio-
nen, etc.) wie der Dieseltreibstoff. [13] Das Kondensat wird mittels Zentrifuge getrennt in Re-
aktionswasser, Ol und Schwebstoffe (powder). [91][114]

Thermofuel/Ozmoenergy/Envosmart

Die direkte Verflissigung von Kunststoffabfallen und Schwerdlen zu sogenannten ,Thermo-
treibstoffen” wurde von Ozmoenergy/Ozmotech Pty Ltd. aus Australien patentiert. Das Un-
ternehmen EnvoSmart aus den Niederlanden vertreibt diese Technologie. Abfallkunststoff
wird der Pyrolysekammer zugefihrt, in der das Schmelzen und die Pyrolyse des Kunststof-
fes stattfinden. [13] Die aufsteigenden Gase werden zu leichten Olfraktionen mit einer Ket-
tenlange im Bereich von C8 bis C25 mit Hilfe eines patentierten Katalysators umgewandelt.
Am Ende werden Asche, Wasser und Ol in einer Zentrifuge aufgetrennt. Das Unternehmen
gibt an, dass sich das ,Thermofuel” fur stationare Verbrennungsmotoren und Gasturbinen
eignet. [91][119]

Gossler Envitec

Ein weiterer Prozess zur Verwertung von Kunststoffmill wurde von dem deutschen Unter-
nehmen Gossler Envitec GmbH Entwickelt. Die Umwandlung von Polyethylenterephthalat
(PET) wird durch Solvolyse durchgefihrt, Polyolefine (PE, PP) und Polystyrol (PS) werden
mittels katalytischem Cracken und katalytischem Cracken mit zweistufiger Destillation durch-
gefuhrt. Die Verflissigung findet bei Umgebungsdruck unter Zuhilfenahme eines Katalysa-
tors bei 350 - 400 °C statt. [13] Dabei werden die langkettigen Polyolefinmolekile in kurzket-
tige Kohlenwasserstoffe umgewandelt und verdampfen. Schlie3lich werden die Dampfe zu
flissigen Kohlenwasserstoffen im Bereich von C4 bis C20 kondensiert. Die verwendeten Ka-
talysatoren sind Schwermetallsilikate um eine geringe Menge an Gas und eine hohe Aus-
beute an Paraffin und Cycloalkanen zu erhalten. Dabei sollen 97 Gew.- % des Ausganspro-
dukten zu Flussig- und nur 3 Gew.- % zu Gasprodukten umgewandelt werden. Die benétigte

Energie fir den Prozess wird durch etwa 15 Gew.- % der Endprodukte bereitgestellt. [91][49]
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Clyvia Technologies

Schwerdle und Kunststoffmull (PE, PP, PS) kdnnen von der Anlage der Firma Clyvia Tech-
nology GmbH zu Flissigtreibstoffen in der Bandbreite von Diesel und Heiz6él umgewandelt
werden. Nach dem Vorheizen und der Verfliissigung des Rohmaterials bei 150 - 250 °C wer-
den die Produkte einem kontinuierlichen Rihrtankreaktor bei 380 - 420 °C und Umgebungs-
druck zugefuhrt. [13] Im Reaktor wird der Kunststoffmill aufgespaltet und verdampft, spater
werden die Reaktionsprodukte in Destillationskolonnen in bitumenhaltige und leichtdlhaltige
Fraktionen aufgeteilt. Die Depolymerisation findet ohne Katalysator und Wasserstoff statt,
stattdessen werden Kalkhydrat und Natriumkarbonat (Soda) als Additive verwendet. Gemah-
lener Kunststoff (5 bis 10 Millimeter) wird zusammen mit den Additiven auf 250 °C vorgeheizt
und erst dann in den Reaktor eingebracht, wo es zersetzt und depolymerisiert wird. Der Re-
aktor wird bei 420 °C und 200 bis 300 mbar betrieben. Die Hauptprodukte aus dem Prozess
sind Diesel und/oder Heizdl (90 Gew.- %), weiters werden 5 Gew.- % Nebenprodukte, wie
Bitumen und brennbare Pellets umgewandelt und weitere 5 Gew.- % werden in kurzkettige

Kohlenwasserstoffe umgeformt.
KDV-Prozess (Dr. Koch, Prof. Willner)

Der KDV-Prozess (Katalytische Drucklose Verélung) ist ein Prozess der bei niedrigem Druck,
niedrigem Druck und mit einem Katalysator betrieben wird und wandelt biogene, auf Rohdl
basierende oder andere kohleartige Ausgangsstoffe zu Flussigtreibstoffen um. Die entste-
henden Kohlenwasserstoffe sollen im Bereich von Diesel und Benzin liegen und eine weite-

re Veredelung sei nicht notwendig. [13]

Der Prozess basiert auf einem Patent von Dr. Christian Koch und arbeitet bei einer relativ
geringen Temperatur von 290 bis 370 °C und atmosphéarischen Druck oder bei leichtem Un-
terdruck. [91][122]

ConFuel (New Energy Inc.)

ConFuel GmbH ist ein Tochterunternehmen von New Energy Inc. und bietet Anlagen basie-
rend auf der KDV-Technologie an. [13][91][121]

Das Ausgangsmaterial wird gemahlen und darf maximal eine KorngréRe von 3 Millimetern
und eine Feuchte von 15 % besitzen. Eine Mischung aus Rohmaterial und Katalysator wer-
den in den Reaktorkreislauf eingebracht und auf eine Reaktionstemperatur von etwa 320 °C
erhitzt. Die daftr notwendige Energie wird von einem mit Endprodukt betrieben Blockheiz-
kraftwerk (BHKW) bereitgestellt. Die Anlage kann Ausgangsstoffe, die Kohlenwasserstoffe,
wie zum Beispiel Ole, Kunststoffe, Tierabfélle, Biomasse etc. enthalten, zu leichtem Mineral-

6l umwandeln.
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Verwendet man Kunststoff als Rohstoff so steigt die Gesamtanlageneffizienz bis auf 90 % an
und der entstehende Treibstoff besitzt ahnlich Eigenschaften wie der aus Erdgas hergestellte
synthetische Treibstoff. Der Anteil an PVC sollte jedoch weniger als 2 % betragen.

In der Tabelle 9-1 werden alle zuvor beschriebenen Prozesse kurz zusammengefasst und

sie gibt die wichtigsten Prozessdaten wieder.

Pittsburgh Energy

Research Center PERC 330-370 200 Ja Ja
(USA)
LEmmEnee EEiE oy LBL 330-360 170-240 Ja Ja
Laboratory (USA)
Shell Research Insti- . .
tute (NL) HTU 265-350 180 Nein Nein
BFH (GER) BFH 380 100 Ja Nein
Sloresss HAW (GER) DoS 350-500 80 Ja Nein
Miiller & Bothur =) . <220 6 Nein Nein
Mueborit
Universitat Giessen .
(GER) LTC 400 1 Nein Ja
Uni Tdbingen, FH .
GieRen (GER) NTK 400 1 Nein Ja
Alphakat, Koch (GER) KDV 270-370 1 Nein Ja
ConFuel (GER) KDV 280-350 - - Ja
Ozmoenergy / Oz- Ozmo- .
motech Pty Ltd. (AUS) energy SR el 3
Kunst- g ler Envitech
stoffabfall ossler envitec ~ .
GmbH (GER) Gossler 350-400 1 Nein Ja
Clyvia Technology Clyvia ) ) . .
GmbH (GER) CL500 380-420 0,2-0,3 Nein Nein
Tabelle 9-1: Ubersicht der Direktverfliissigung von Biomasse und Kunststoffabfal-
len

Quelle: [18][13]
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10 Aufbau der KNV-Anlage

Das Ziel der Labortestreihe war es, den Einfluss der Katalysatoren und der Versuchspara-
meter auf den Umwandlungsprozess zu finden. So wurden im Laufe der Zeit einige Parame-
ter verandert und das flussige Endprodukt sollte spater mit den Eigenschaften von Diesel
oder Benzin verglichen werden. Doch zunachst sollen die Komponenten der Versuchsanlage
und der Versuchsaufbau kurz betrachtet werden und einen Uberblick (iber die ausgewéhlten

Komponenten geben.

10.1 Uberblick Giber verschiedene Reaktortypen
Besonderer Wert bei der Reaktorauslegung und -auswahl muss darauf gelegt werden, dass
es zu einer guten Homogenitat der Einsatzstoffe kommt und dass auch eine gleichmaRige

Temperaturverteilung im Inneren gewahrleistet ist.

In der nachfolgenden Abbildung 10-1 sind einige Reaktoren dargestellt, die verwendet wer-

den, wenn es bei einem Prozess zu Feststoff — / Flissigkeitskontaktreaktionen kommt.

Agitated tub Stirrer vessel Rotary drum Circulation reactor

Kneader Screw

Abbildung 10-1: Reaktortypen zur Umwandlung von flussigen und festen Aus-

gangsstoffen
Quelle: [18][25]

Fur die Versuche im Labormal3stab wurde ein Ruhrkessel (stirred vessel) in diskontinuierli-
chem Betrieb verwendet, da sich dieser gut fir Reaktionen mit suspendiertem Katalysator
und sich gut fur Gas / Flissigphasenreaktionen eignet. So kommt es im Ruhrkessel zu einer

guten Durchmischung der Reaktanden auch wenn diese in unterschiedlichen Phasen vorlie-
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gen. Durch das Ruhrwerk im Kessel wird eine einheitliche Temperatur und Konzentration im

Reaktionsraum erreicht.

10.2 Energieeintrag in den Reaktor/System

Bei thermochemischen Prozessen ist es wichtig einen guten und gleichméaligen Energieein-
trag bei Temperaturen Uber 300 °C in das System sicher zu stellen. So ist es sehr wichtig,
dass es zu keiner lokalen Uberhitzung kommt, damit an diesen Stellen eine Verkohlung von
Biomasse verhindert werden kann. Solche Verkohlungen im Reaktor fihren zu erhfhtem
Reinigungsbedarf, schlechtem Warmeibergang und setzten dadurch auch die Gesamtanla-
geneffizienz herab. Die richtige Auswahl eines Reaktors, der den Anforderungen der Pro-
zessfuhrung entspricht, ist besonders wichtig fur die Qualitat und Quantitat der Produkte.

10.2.1 Madgliche Beheizungsarten des Reaktors

Bei der Beheizung des Reaktors ist vor allem darauf zu achten, dass es zu einer homogenen
Temperaturverteilung kommt, denn lokale heil3e oder kalte Punkte sollen vermieden werden.
Daraus folgt, dass nicht nur die gewiinschte Temperatur erreicht werden muss, sondern,

dass es auch zu einer schnellen und gleichméaRigen Erwarmung kommt.

Bei Feststoffpartikeln wie Biomasse im Reaktor kommt hinzu, dass diese vor allem durch
Warmeleitung innerhalb des flissigen oder festen Tragermediums erwarmt werden. Abhan-
gig von der Partikelgrof3e mussen hohere Temperaturen verwendet werden, je grof3er diese

werden umso langsamer werden die Reaktionszeiten. [18]

Um Komplexitat und die Kosten fir den Versuchsaufbau gering zu halten wurde bei der Be-

heizung des Reaktors auf eine elektrische Widerstandsbeheizung zuriickgegriffen.

10.2.1.1 Beheizung Uber Warmetragermedien

Das Beheizen kann man in direkte und indirekte Beheizung unterteilen. So kann der Reaktor
zum Beispiel direkt durch heil3e Verbrennungsgase oder durch ein Warmetragermedium be-
heizt werden. Das Warmetrdgermedium wird jedoch zunachst tber einen Warmetauscher
durch heilke Gase erhitzt und ,transportiert* dann die Warme weiter. Als Medien werden

Heilddampf, Thermodle, Flissigmetalle oder auch ionische Flissigkeiten herangezogen.

Abh&ngig vom Druck kdnnen mit dem HeiRdampf Temperaturen von bis zu 600 °C erreicht
werden. [107]

Bis zu einer Temperatur von 300 °C kénnen Thermodle problemlos verwendet werden. Dar-
Uber hinaus sind nur mehr wenige Ole einsetzbar, deren Maximaltemperatur bis 400 °C

reicht und die zu diesen Temperaturen chemisch stabil sind. Weitverbreitet sind organische
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Medien, die auf Mineraldl basieren und synthetische Ole, wie Marlotherm LH (CHEM Group
Inc., -30 — 360 °C), Diphyl (Bayer, 13 — 400 °C), Therminol (Solutia Inc., 12 — 400°C) oder
Syltherm (Dow Chemical Company, -40 — 400 °C). [18][39]

Die oben genannten ionischen Flissigkeiten sind flissige Salze, die stabile Flissigkeiten
bilden. Diese Flussigkeiten haben einen Temperaturbereich von -75 — 459 °C. Es konnte
auch festgestellt werden, dass ionische Flissigkeiten Vorteile haben, wie eine hohe Dichte,
einen grofRen Temperaturbereich, geringe Viskositét, hohe chemische Stabilitat, nicht flichtig
Zu sein, hohe Warmekapazitat und eine hohe Lagerungsdichte (storage density). All diese
Eigenschaften treffen auf ionische Flissigkeiten wie [Csmim][PFg] zu. [10] Diese Flissigkei-
ten sind eutektische Mischungen verschiedener Salze und kénnen in drucklosen Systemen
eingesetzt werden. Ein groRer Nachteil der fliissigen Salze ist jedoch deren hohe Korrosivi-

tat, welche spezielle Anforderungen an die Anlagen stellt.

Flussigmetalle kbnnen theoretisch auch als Warmetrdgermedium verwendet werden, sofern

geeigneten Werkstoffe fir den Kreislauf zur Verfligung stehen. [52]

10.2.1.2 Elektrische Beheizung

Unter elektrischer Beheizung versteht man die Umwandlung von elektrischer Energie in
thermische Energie. Ein grof3er Vorteil der elektrischen Beheizung sind die hohen erreichba-
ren Temperaturen, eine gute Handhabung und Kontrollierbarkeit. Jedoch muss bei dieser Art
der Beheizung bedacht werden, dass die elektrischen Heizelemente zwar einen hohen Wir-
kungsgrad besitzen, dass es aber bei der Stromerzeugung selbst zu hohen Wirkungsgrad-

einbulRen kommt.

Bei der elektrischen Beheizung kann man zwischen einer Widerstandsheizung, Induktions-

heizung und dielektrischen Heizung unterscheiden.
Widerstandsheizung

Die Widerstandsheizung kann in direkte und indirekte Beheizung unterteilt werden. Zur Funk-
tionsweise: Aufgrund des Ohmschen Widerstandes wird ein mit elektrischem Strom durch-
flossener Draht erwdrmt und gibt dadurch Warme ab [18][107]. Der Anteil der abgegebenen
Warme ist abhéngig vom Verhdltnis des Stroms zum elektrischen Widerstand des Leiters,
welches sich proportional verhélt. Ist der Widerstand hoch, so wird auch eine grof3e Menge

an Warme erzeugt. Der Leiter dhnelt also mehr einem Widerstand.

Zusétzlich mussen die Widerstdnde auch hohen Temperaturen widerstehen ohne sich zu
verschlechtern oder sich zu verformen. Andere erforderliche Eigenschaften sind ein niedri-

ger Temperaturkoeffizient des Widerstandes, Formbarkeit, niedrige Kosten und Verflgbar-
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keit des Materials. [19] Widerstandsheizungen werden in der Industrie bis zu einer Tempera-
tur von etwa 650°C verwendet.

Induktionsheizung

Das Prinzip der Induktionsheizung ist &hnlich dem Prinzip eines Transformators. Dieses Hei-
zungssystem besteht aus einem Induktionsband und einem zu beheizenden Werkstiick. Das
Induktionsband kann dabei als die erste Windung eines Transformators angesehen werden
und das Werkstuck als zweite, ohne eigentliche Windung.

Flie3t nun Wechselstrom durch die erste Windung, so wird ein zweiter Strom in das Werk-

stiick induziert, dieser Strom wird Wirbelstrom genannt.

In gewodhnlichen elektrischen Geraten wird darauf geachtet, Verluste, die durch Wirbelstréme
erzeugt werden, minimal zu halten, jedoch bei der Induktionsheizung ist ein Maximum dieses
Effekts erwlinscht. Aus diesem Grund ist ein geringer Abstand zwischen Induktionsband und
Werkstlck erwtinscht und es werden hohe Strome in den Bandern verwendet, um ein Maxi-

mum an induzierten Wirbelstromen zu erhalten, was wiederum hohe Heizraten bedeutet.

Die Vorteile der Induktionsbeheizung gegentiber anderen Beheizungsarten sind im Folgen-

den angeflhrt:

Warme wird direkt in das Material induziert, daher ist es eine sehr schnelle Methode um zu
heizen und ist nicht limitiert durch den Warmedurchgang, wie in konventionellen Prozessen,

bei denen Uber Kontakt oder Strahlung beheizt wird.

Wegen des Randschichteffekts wird nur lokal beheizt und der Heizungsbereich kann einfach
durch Form und Gr6R3e des Induktionsbandes kontrolliert werden.

Weiters ist die Aufheizphase kurz und Standby-Verluste sind gering oder gar nicht vorhan-
den. [113]

Dielektrische/ kapazitive Beheizung

Bei der dielektrischen / kapazitiven Beheizung entsteht die Warme im Werkstoff selbst, wenn
er in einem elektrostatischen Feld platziert wird. Die erreichbare Temperatur betrégt rund
800 K und diese wird durch elektromagnetische Strahlung (Funkwellen oder Mikrowellen)
erzeugt [107].

Elektrisch nicht leitende Materialien (Dielektrika) kénnen so dielektrisch beheizt werden,
wenn sie eine asymmetrische Molekilstruktur besitzen. Durch das elektrische Feld richten
sich die Molekiile nach dem elektrischen Feld aus. Andert sich das elektrische Feld, so ver-

suchen auch die Molekiile sich neu zu orientieren, durch diese Bewegungen zwischen den
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Molekilen wird Reibungswarme erzeugt und das Material wird aufgeheizt. Diese Behei-
zungsart zeichnet sich auch durch eine gleichméaRige Warmeverteilung aus.

Beheizung durch Funkwellen und Mikrowellen basieren auf denselben Prinzipien, jedoch
sind deren Frequenzbereiche unterschiedlich. Funkwellen arbeiten in einem Frequenzbe-
reich von 10 — 30 MHz und die damit verbundene Wellenl&nge betragt 10 — 30 Meter. Mikro-
wellen wiederum befinden sich in einem Bereich von 900 — 3000 MHz und daraus folgend
besitzen sie eine kleinere Wellenlange von 10 bis 30 Zentimeter.

Durch die unterschiedlichen Wellenlangen ist auch die Eindringtiefe unterschiedlich, so ist
die Eindringtiefe von Mikrowellen geringer, weil deren Wellenlange um ein Vielfaches héher
ist als die von Funkwellen. Auch das zu beheizende Material spielt bei der Endringtiefe eine

grofl3e Rolle.

Um bei der Beheizung Uber Funkwellen ein gleichmafiges Beheizen zu ermdglichen, muss
die Elektrodengeometrie der Geometrie des Werkstlicks entsprechen, so kénnen nur Pro-

dukte mit einer einfachen, regelmafigen Form in Betracht gezogen werden.

Bei der Beheizung mittels Mikrowellen durchdringen diese die gesamte Oberflache, aulzer
sie sind in Kontakt mit der Ofenwand oder mit Metallen. Somit kdnnen auch Produkte mit un-

regelmafiger Oberflache erhitzt werden. [19]

10.3 Laboraufbau der KNV-Anlage

Zu Versuchszwecken wurden ein Reaktor mit einem Volumen von 12 Litern und dazugehori-

gen Peripherieteilen ausgelegt. Der genaue Versuchsaufbau sah folgendermafen aus:

Der Reaktor (a), wie in Abbildung 10-2 dargestellt, ist als diskontinuierlicher Reaktor aus
Edelstahl ausgefihrt worden, bei dem das Ausgangsmaterial mittels eines Ruhrwerkes (b)
durchmischt wird. Das von aul3en, Uber einen Elektromotor, angetriebene Rihrwerk ist so
ausgelegt, dass er das Tragermedium und das Ausgangsmaterial optimal miteinander ver-
mischt. Diese Homogenisierung ist sehr wichtig fir den Prozess, es wird dadurch eine gute
Verteilung des Katalysators im Reaktor, eine gleichmaRige Warmeverteilung und ein guter
Warmeiibergang erreicht. Auch soll damit lokales Uberhitzen verhindert werden, da dies zu

vermehrter Verkohlung des Ausgangsstoffes fiihrt.
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Abbildung 10-2: (a) Reaktor, (b) Rihrwerk and (c) Kondensationseinheit
Quelle: [18]

Die Kondensationseinheit (c) ist als glaserner Ruckflusskihler ausgefihrt, er ist mit Lei-
tungswasser gekihlt und fuhrt einen Teil der kondensierten Dampfe zuriick in den Reaktor,
der andere Teil des kondensierten Dampfes wird in einem glasernen Sammelgefal aufge-
fangen und fir spatere Untersuchungen aufbewahrt. Da der ganze Prozess bei einem leich-
ten Unterdruck betrieben wird, ist eine Vakuumpumpe in das System integriert. Der Reaktor
wird elektrisch Uber Widerstandsdréhte beheizt und Uber einen Temperaturkontroller regu-
liert. Thermoelemente sind an verschiedensten Stellen des Reaktors angebracht um den
Prozess genauer Uberwachen zu konnen und dabei werden die Temperaturen Uber einen
,Data-Logger” aufgezeichnet. Aus Sicherheitsgrinden werden an zwei verschieden Stellen
die Drucke gemessen und die Vakuumpumpe Uber diese Dricke geregelt. Wahrend des
Versuchs wird der Verbrauch an elektrischer Energie gemessen und aufgezeichnet. Die nicht
kondensierbaren Gase werden in einem speziellen Gasbehélter aufgefangen und werden
nach dem Experiment genau analysiert.

Die Labor-KNV-Anlage wird in der Abbildung 10-3 mit dem genauen Gerateaufbau darge-
stellt.
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Abbildung 10-3: Geréateaufbau der KNV-Anlage

Quelle: [18]

10.4 Vorbereitung und Durchfiihrung eines Versuches

Vor jedem Versuch wird das biogene Ausgangsmaterial getrocknet (Feuchte <10 Gew.- %),
gemahlen und dann gesiebt, um ein Endprodukt mit einer Korngréf3e von 0,5 bis 1,0 Millime-
ter zu erhalten. Der Katalysator wird in einem Muffelofen fir eine kurze Zeit bei hoher Tem-

peratur aktiviert, um eventuell in die Poren eingedrungenes Wasser freizusetzen.

Zu Beginn des Versuches werden Ausgangsmaterial, Katalysator und Warmetragermedium
im richtigen Verhaltnis gemischt. Wird der Versuch mit einem Katalysator in der Dampfphase
betrieben, so muss auch noch der dafiir vorgesehene Katalysatorbehalter beflillt und im Re-
aktorinneren eingebaut werden. Danach wird der Reaktor mit dem Gemisch aus Biomasse,
Katalysator und Tragermedium beflllt und sorgfaltig verschlossen. Um den Sauerstoff aus

dem gesamten System zu entfernen wird dieses mit Stickstoff gespiilt.
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Nun wird die gewiinschte Temperatur am Temperaturkontrollgerat eingestellt und auch an
der Vakuumpumpe wird der gewiinschte Druck festgelegt.

Wahrend des Versuchs wird Temperatur an vier verschieden Stellen, Druck an zwei und der

Energieverbrauch an zwei Punkten gemessen.

Durch die Vakuumpumpe wird der Systemdruck tberwacht und auf leichten Unterdruck ge-
regelt. Die erzeugten Dampfe werden durch eine Kondensationssaule kondensiert und ge-
sammelt, wahrend die nicht kondensierbaren Dampfe zu einem Gasauffangbehélter durch
die Vakuumpumpe geleitet werden. Der Vakuumpumpe ist eine Kuhlfalle vorgeschaltet, da-

mit die Pumpe gegen korrosive Gase geschutzt ist.

Nach dem Ende jeden Experiments werden die Kondensationsprodukte und Reststoffe des
Prozesses gewogen und analysiert. Das Destillat kann im Normalfall in zwei unterschiedliche
Phasen aufgetrennt werden und zwar in eine leichtere organische Phase und in eine schwe-
rere wassrige Phase. Die Auftrennung der beiden Phasen findet in einem Dekanter statt. Die
Phasen sind aufgrund ihrer unterschiedlichen Dichte leicht zu separieren. Alle entnommenen
Proben, wie Gase, organische und wassrige Phase und die Prozessriickstdnde werden auf

ihre physikalischen und chemischen Eigenschaften untersucht.

Der benutzte Katalysator wird eingesammelt und durch Verbrennen des Kohlenstoffes wie-

der aufbereitet.

10.4.1 Apparate

Der Reaktor wurde als diskontinuierlicher Reaktor aus Edelstahl ausgefiihrt. Uber einen
Elektromotor am oberen Ende des Reaktors wird ein Rihrwerk in Bewegung gebracht. Die-
ses wurde so ausgelegt, dass es zu einer guten Durchmischung zwischen Biomasse und
Tragermedium kommt und eine nach oben gerichtete rotatorische/zirkulare Bewegung er-

zeugt wird.
Diese erzeugte Homogenitét der Mischung ist aus zwei Griinden sehr wichtig:

e Zunachst muss darauf geachtet werden, dass der Katalysator in der Mischung aus

Tragermedium und Biomasse gut verteilt ist.

o« Wahrend des Versuches ist es zu einem spateren Zeitpunkt wichtig, dass eine
gleichméRige Temperaturverteilung, ein guter Warmetransport vorhanden ist und es
zu keiner lokalen Uberhitzung kommt, da es sonst zu einer Verkohlung der Biomasse

kommen kann.
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Die Destillationssaule ist ein speziell ausgelegtes glasernes Bauteil mit einem Ruckflusskih-
ler durch Frischwasser. Am unteren Ende der Destillationssaule befindet sich eine Ablaufoff-
nung, welche das Destillat zu einem glasernen Auffangbehélter fuhrt und dort sammelt.

Die Kuhlfalle ist ein 250 ml fassendes Glasgefal3, welches durch fliissigen Stickstoff gekihlt
wird und verhindern soll, dass korrosive Bestandteile zur Vakuumpumpe gelangen. Die Va-
kuumpumpe sorgt dafir, dass der gesamte Prozess unter leichtem Vakuum betrieben wird.
Die durch die Vakuumpumpe abgesaugten Gase werden spater in einem Gasauffangbehél-

ter flr spatere Analysen gesammelt.

10.4.1.1 Gaschromatograph

Unter Gaschromatographie versteht man ein Trennverfahren von Substanzgemischen, die
sich bis zu einer Temperatur von 500 °C unzersetzt verdampfen lassen. Der Chromatograph
besteht aus einer Trennsaule, einer Kapillare aus Glas, Quarz oder Metall, deren innere
Oberflache beschichtet ist. Die verwendeten Kapillarsaulen kénnen offen oder geschlossen

ausgefuhrt werden.

Man lasst das zu analysierende gasférmige Gemisch mit einem inerten Tragergas, vorwie-
gend Wasserstoff, Stickstoff, Helium oder Argon, die Trennsaule durchstréomen. Je nach Affi-
nitat zur stationaren Phase werden die Substanzen mehr oder weniger stark zurtickgehalten
und treten am Ende der Saule getrennt aus. Die Trennleistung dieser Anordnung entspricht
einer Destillationskolonne mit bis zu flnftausend theoretischen Bdden je Meter. Der Nach-
weis der Komponenten erfolgt in Detektoren, wie zum Beispiel in einer Warmeleitfahigkeits-
messzelle, einem lonisationsdetektor oder einem Massenspektrometer, auf welche spater

noch genauer eingegangen wird. [14]

Die Analysen der Proben wurden mit einem Agilent 6890N Gaschromatographen, welcher
mit einem 5973 Massendetektor ausgestattet ist, durchgefiihrt. (siehe Kapitel 14.2)

10.4.1.2 Massenspektrometer

Bei diesem Verfahren wird die organische Verbindung im Hochvakuum verdampft, durch
Elektronenbeschuss ionisiert und in Bruchstiicke zerschlagen. Diese lonisation tritt auf, wenn
man einen Elektronenstrahl, dessen Energie grof3er als die lonisierungsenergie ist, durch die
Probe einer organischen Substanz im Dampfzustand schickt. Es wird dabei ein Valenzelekt-
ron herausgeschlagen und als Zerfallsprodukte treten dabei vorwiegend positiv geladene

lonen auf, daneben aber auch ungeladene Radikale und kleinere Neutralmolekdle. [14]

Ein Massenspektrometer kann gasformige Molekiile ionisieren, die erzeugten lonen aufgrund
ihres Massen-/Ladungsverhaltnisses trennen und schlieZlich die relative Anzahl der gebilde-

ten unterschiedlichen lonen aufzeichnen. Ein Massenspektrum ist eine graphische Darstel-

53



Aufbau der KNV-Anlage

lung, der aus einem Massenspektrometer erhaltenen Daten. Das Masse-/Ladungsverhéltnis
wird im Allgemeinen auf der Abszisse aufgetragen. Die relative Anzahl der lonen, d.h. die
relative Intensitat (Hohe der Peaks), erscheint als Ordinate. [100] [14]

10.4.1.3 Vakuumpumpe

Da der gesamte Prozess bei einem leichten Vakuum betrieben wird, wird dieses durch eine

Vakuumpumpe erzeugt.

10.4.1.4 Temperatur-, Druck- und Energietberwachung

Die elektrische Beheizung wird Gber ein Temperaturkontrollgeréat geregelt. An mehreren Stel-
len des Reaktors wurden Temperaturfiihler angebracht, um den Temperaturverlauf zu ver-
folgen und die Temperaturprofile aufzuzeichnen, zu diesem Zweck speichert ein ,Data Log-
ger“ diese Temperaturen wahrend des Versuches. Aus Sicherheitsgriinden wurde der Druck
an zwei verschieden Stellen im System gemessen und von einer Vakuumpumpe geregelt.
Der Energieverbrauch der Heizelemente und der Gesamtverbrauch wurden abgelesen und
aufgezeichnet.
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11 Versuch mit der KNV-Anlage

Ausgangspunkt fur die Labortests waren die bereits bekannten Direktverflissigungsverfah-
ren. So wurde die KNV-Anlage, der Einfluss von Katalysatoren, flissigen und festen Trager-

medien und der Prozessparameter auf die Biomasseumwandlung untersucht.

Die Versuche mit der KNV-Anlage wurden mit verschiedensten Typen von Biomasse durch-
gefihrt, wie zum Beispiel mit zwei unterschiedlichen Algenarten, zwei Typen von Raps-
presskuchen (RPK), Knochen- und Fettabfallen, Kommunalabféllen (MSW) sowie Grin-

schnitt und anderen Biomassematerialien.

Versr. Biomasse Warmetrager (o2l SRS RGN veranderungen
1 RPK I Quarzsand - - 400 =
2 RPK | Quarzsand Kat | - 400 -
3 RPK | Quarzsand Kat | - 400 -
4 RPK | Quarzsand Kat | Kat | 400 -
5 RPK | Quarzsand Kat | Kat | 400 -
6 RPK I Quarzsand Kat | Kat | 400 -
7 RPK I Quarzsand Kat Il - 400 -
8 RPK I Quarzsand Kat Il Kat Il 400 -
9 Alge 1l Quarzsand Kat | Kat | 400 -
10 Alge 1l Quarzsand Kat | Kat | 400 -
11 Alge Il Quarzsand Kat Il Kat Il 400 -
12 RPK I Quarzsand - - 400 -
13 RPK 11 Quarzsand - Kat | 400 -
14 RPK I Quarzsand Kat | Kat | 400 -
15 RPK I Quarzsand - - 400 -
16 RPK I Quarzsand - Kat | 400 -
17 RPK I Quarzsand Kat | Kat | 400 -
18 RPK I Quarzsand - - 400 -
19 RPK 11 Quarzsand Kat | - 350 350 °C
20 RPK II Quarzsand Kat | - 450 450 °C
21 RPK I Quarzsand Kat | - 400 Reflux (30 min)
22 RPK I Produktol Kat | - 400 Produkio als

Tragermedium

Tabelle 11-1: Durchgefihrte Versuche (KNV-Anlage)

Zur genaueren Betrachtung wurden jedoch nur Algen und Rapspresskuchen herangezogen
und die Ergebnisse und Resultate aus diesen Versuchen sollen nun dargestellt werden. In
Tabelle 11-1 sind alle Versuche aufgelistet, welche mit den relevanten Biomassetypen

durchgefihrt wurden.

Bei allen Versuchen wurde die Endtemperatur so lange gehalten, bis sich ein Riickgang der
Destillatproduktion auf ein Minimum oder sich vollstandig eingestellt hatte und erst danach

wurde die Beheizung des Reaktors abgestellt.
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17.10.2009 25.09.2009
[min] [°C] [kWh] [°C] [kWh]
0 341 0 32,9 0
10 160 0,285 146.4 0,232
20 216,2 0,541 2242 0,487
30 278.4 0,785 2681 0,739
40 326,7 1,085 320,8 1,004
50 3621 1,305 365,5 1,225
60 388,5 1,561 3749 1,465
70 395,2 1,787 399,6 1,744
80 4011 1,989 400,5 1,873
90 400 2,151 400,6 2,014
100 400 2,356 401,2 2,168
110 3999 2,523 400 2,332
120 400 247
130 401.9 2,663
RPK 500JRPK 500

bis 400°C 80 min 70 min

1,989 kWh 1,744 kWh

400°C halten 30 min 60 min

0,534 kWh 0,919 kWh

Abbildung 11-1: Heizenergieaufzeichnung

Fur den Zeitraum des Versuches wurden in regelmafigen, zeitlichen Abstidnden Temperatur
an vier unterschiedliche Stellen, Druck an zwei Stellen und der Heizenergie- und Gesamtan-
lagenenergieverbrauch gemessen und aufgezeichnet. In der Abbildung 11-1 sind exempla-
risch die Daten zweier Versuche angefiihrt. Die Tabelle listet die fiir die Beheizung notwen-
dige elektrische Energie und die fir die Aufheizung auf Betriebstemperatur notwendige Zeit
und die Zeit bei der der Versuch bei konstanter Betriebstemperatur von 400 °C gehalten
wurde auf. Die so gesammelten Daten wurden aufgezeichnet und ein Mittelwert der jeweili-

gen Biomassetypen berechnet.

11.1 Versuchsaufbauten

Fur die Versuche wurden zwei verschiedene Zeolithe als Katalysator verwendet. Aus voran-
gegangen Experimenten war die optimale Konzentration von Katalysatoren bestimmt wor-
den. Es wurde der Einfluss der Katalysatoren auf die Produktausbeute und -qualitat in ver-
schieden Experimenten bestimmt. In Kapitel 11.2.3 werden die unterschiedlichen Ver-

suchsaufbauten unter Verwendung der Katalysatoren genauer erklart.

11.2 Versuchsergebnisse

Alle Angaben der prozentuellen Anteile der Umwandlung an Biomasse sind auf das gesamte
Eingangsmaterial, das auch eine Restfeuchte von weniger als 10 Gew.-% Wasser der Bio-

masse beinhaltet, bezogen.

11.2.1 Auswertung der Energieaufzeichnung
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Die im folgenden Abschnitt angefihrten Energiemengen beinhalten sowohl, die fur die Be-
heizung des Reaktors bendtigte elektrische Energie, als auch jene, die fur den Betrieb des
Ruhrwerkes und der Vakuumpumpe benétigt wurde.

In der Abbildung 11-2 und Abbildung 11-3 wird der durchschnittliche Verbrauch an elektri-
scher Energie wahrend der Aufheizphase auf die Endtemperatur und wéahrend der Haltepha-
se bei der gewlinschten Temperatur wiedergegeben.

So wurde im Durchschnitt bei Versuchen mit Rapspresskuchen | (RPK 1) elektrische Energie
in der Ho6he von 1,92 kWh wahrend der Aufheizphase auf eine Temperatur von 400 °C bend-
tigt, diese Temperatur wurde etwa nach 78,7 min erreicht. Dies entspricht einer durchschnitt-
lichen Aufheizrate von 5,1 K/min, wie es auch aus der Abbildung 11-1 ersichtlich ist. Wobei
bei den Versuchen mit RPK Il eine elektrische Energie von 1,88 kWh flr das Erreichen der
400 °C, mit einer Aufheizrate von 5,5 K/min benétigt wurden. Dies bedeutet, dass im Durch-

schnitt nach 73,3 min die gewlinschte Endtemperatur erreicht wurde.

Die Temperatur von 400 °C wurde in der Haltephase im Durchschnitt bei den Experimenten
mit RPK | 38,3 min beibehalten und bendétigte dabei 0,60 kWh, wie es aus der Abbildung 11—
2 ersichtlich ist. Bei den Versuchen mit RPK Il wurden im Gegensatz dazu in der Haltephase

wahrend eines Zeitraumes von 50 min 0,83 kWh an Energie bendtigt.

Bei den Versuchen mit der Alge des Typs Il wurden im Mittel 1,95 kWh und etwa 75 min be-
notigt um die Temperatur von 400 °C zu erreichen, was einer Aufheizrate von 5,3 K/min ent-

spricht und aus der Abbildung 11-3 ersichtlich ist.

RPK | (Durchschnitt) RPK Il (Durchschnitt)
bis 400°C 78,7 [min] 73,3 [min]
1,92 [kWh] 1,87 [kWh]
6912 [kJ] 6722 [kJ]
6,9 [MJ] 6,7 [MJ]
400°C halten 38,3 [min] 51,1 [min]
0,60 [kWh] 0,83 [kWh]
2151 [kJ] 2970 [kJ]
2,2 [MJ] 3,0 [MJ]
Aufheizrate: 5,1 [K/min] 5,5 [K/min]

Abbildung 11-2:

Daten Aufheiz- und Haltephase (RPK | und II)

Das Halten bei einer Temperatur von 400 °C bendétigte im Durchschnitt bei Versuchen mit
Alge 1l 0,85 kWh Uber eine Zeit von rund 51,3 min und kann aus der Abbildung 11-3 abgele-

sen werden.
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Alge Il (Durchschnitt)
75,0 [min]
1,95 [kWh]

7007 [kJ]

7,0 [MJ]

bis 400°C

400°C halten 51,3 [min]

0,85 [KWh]

3044 [kJ]
3,0 [MJ]

Aufheizrate: 5,3 [K/min]

Abbildung 11-3:

Daten Aufheiz- und Haltephase (Alge II)

11.2.2 Auswertung / Analyse der Endprodukte

Nach den Versuchen wurden die einzelnen Proben mittels eines GC-MS ausgewertet und

somit die Zusammensetzungen der unterschiedlichen Destillate und der Gasphase bestimmt.

Mittlere Gaszusammensetzungen sind als Beispiel aus der Tabelle 11-2 und Tabelle 11-3 zu

entnehmen.

11.2.2.1 Gasphase

Gew. -% Name chemische Formel
45,88% Stickstoff N2
1,15% Methan CHg4
45,17% Kohlendioxid CO2
0,89% Ethen CoHa
0,39% Schwefelwasserstoff H.S
0,37% Urea CH4N20
2,74% Propan CsHs
1,88% Propen CsHs
0,07% Isobutan C4H1o
0,25% Butan CsH1o
0,23% Buten C4Hs
0,14% Isobuten C4Hs
0,06% Pentan CsH12
0,04% Penten CsHio
0,19% Hexan CsH1a
0,23% Hexen CeH12
0,03% Ethanséure C2H40>
0,07% Toluen C7Hs
0,11% Ethenol C2H4O
0,11% Methylpropen CaHsg
Tabelle 11-2: Mittlere Zusammensetzung Gasphase (RPK 1)

58



Versuch mit der KNV-Anlage

Bei den Versuchen mit RPK | wurden im Mittel 113,5 g nichtkondensierbare Gase erzeugt,
was einem Prozentssatz von 24,0 Gew.-% der Umwandlung von einer Ausgangsmenge von
500 g RPK entspricht. Die Zusammensetzung entsprach im Durchschnitt, der in der Tabelle
11-2 aufgezahlten, prozentuellen Verteilung, davon waren 9 Gew.-% brennbare Gase.

Alle folgenden Prozentangaben in den folgenden Abschnitten bis inklusive Abschnitt 11.2.2.3
beziehen sich auf Angaben in Gewichtsprozent.

In einer weiteren Serie von Versuchen wurde ein anderer Typ von RPK (RPK Il) verwendet
und dabei wurde eine Menge von 121,4 g im Mittel erzeugt, was wiederum einer Umwand-

lung von 24,3 % des Ausgangsmaterials entspricht.

Gew. -% Name chemische Formel
23,85% Stickstoff N2
3,86% Methan CHa4

45,82% Kohlendioxid CO2
3,97% Ethen CoH4
1,48% Schwefelwasserstoff H,S
7,05% Propan CsHs
7,74% Propen CsHe
0,22% Isobutan C4H1o
0,27% Chlormethan CH3ClI
1,22% Butan CsH1o
1,19% Buten C4Hs
0,64% Isobuten C4Hs
0,10% Methylmercaptan CH4S
0,43% Pentan CsHiz
0,32% Penten CsH1o
0,11% Furan C4H40O
0,39% Hexan CsH1a
0,32% Hexen CsHi12
0,75% Methylfuran (Silvan) CsHsO
0,18% Dimethylfuran CeHsO
0,09% Ethansaure C,H40-

Tabelle 11-3: Mittlere Zusammensetzung Gasphase (Alge Il)

Bei der Umwandlung von Algen des Typs Il wurden im Durchschnitt 184,30 g an nichtkon-
densierbaren Gasen erzeugt, was einem Prozentsatz von 37 % der Ausgangsmasse ent-
spricht. Von diesen Gasen sind wiederum 30 % brennbare Gase, die in der Tabelle 11-3

aufgelistet sind.
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Bei den Versuchen mit einem anderen Algentyp (Alge 1) mit einer Ausgangsmasse von 250 g
wurden wesentlich unterschiedlichere Ergebnisse erzielt, so wurden im Mittel 32 % zu Gasen

umgewandelt, was mit einer Masse von 81,20 g Ubereinstimmt.

In der folgenden Abbildung 11-4 werden die einzelnen Biomassetypen in Bezug auf ihre
Gasausbeute verglichen, dabei wird die prozentuelle Umwandlung von Biomasse zu nicht-

kondensierbaren Gasen angegeben.

Der zweite Balken gibt den prozentuellen Anteil an den kurzkettigen Umwandlungsproduk-
ten/Dampfen (Flussigkeit und Gasphase) an. Mit dieser Darstellung soll das Verhéaltnis von,
bei Umgebungstemperatur, kondensierbaren zu nicht kondensierbaren Gasen verdeutlicht
werden. Aus der Grafik ist ersichtlich, dass bei der Umwandlung von Algen des Typs Il am

meisten Gas im Vergleich zu den Ubrigen Biomassetypen erzeugt wird.

Anteile der nicht kondensierbaren Gase
707

O |
5Q% - I e
40% p---mememee L oo B e

30% -

20% -

37%
32%

24%

10% -

0%

Alge | Alge Il RPK I RPK I
Biomassetyp

‘DAnteiI an der Biomasseumwandlung B Anteil an den Dampfen

Abbildung 11-4: Vergleich der durchschnittlichen Gasausbeute

11.2.2.2 Flussigphase

Bei den Flissigprodukten kann zwischen einer wassrigen und einer organischen Phase un-
terschieden werden. Die wassrige Phase besteht im Durchschnitt bei Versuchen mit Alge zu
72 — 83 Gew.- % aus Wasser und die Ubrigen Bestandteile sind wasserlosliche Bestandteile
des flussigen Endproduktes. Da die organische Phase eine etwas geringere Dichte, etwa porq

= 0,85 kg/m?, besitzt, schwimmt diese auf der wéssrigen Phase (puwass = 1 kg/m®) auf und
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kann deshalb leicht in einem Dekanter separiert werden. Im Gegensatz zur wassrigen Phase
besitzt die organische Flissigkeit nur einen Wasseranteil von 3,8 — 16,5 Gew.- %.

Destillate

Die Menge an flussiger, wassriger Phase, die aus 250 g Alge | hergestellt wurde betrug 34,6
g und bei der organischen Phase konnten 11,3 g gewonnen werden, dabei wurde auch das
Kondensat in der Kihlfalle eingerechnet und entspricht insgesamt einer Umwandlung von
18,4 % an Flussigprodukten.

Bei der Umwandlung von 500 g Alge Il wurden im Mittel 89,3 g in wassrige Phase und 100,7
g in organische Phase umgewandelt, davon wurden in der Kihlfalle im Durchschnitt 10,3 g

auskondensiert. Insgesamt ergibt dies eine Ausbeute von 38,0 % aus der Biomasse.

Im Durchschnitt wurde bei RPK | aus 500 g eine Menge von 113,0 g wassriger und 55,6 g
organischer Phase auskondensiert. 15,0 g wurden davon in der Kihlfalle aufgefangen und

so konnte eine Umwandlung von 35,3 % erreicht werden.

500 g RPK Il wurde zu 131,5 g wassriger und 36,5 g zu organischer Phase umgewandelt
und 14,7 g wurden davon in der Kihlfalle zuriickgehalten. Somit ergibt sich eine Gesamt-

umwandlung in Flussigprodukte von 33,7 %.

Anteil an der Umwandlung der Biomasse
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Abbildung 11-5: Vergleich der durchschnittlichen Destillatausbeute

In der Abbildung 11-5 werden die einzelnen Biomassetypen in Bezug auf ihre Umwandlung

in Flussigprodukte miteinander verglichen. In der Grafik fallt besonders die Umwandlung in
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Flissigprodukte der Alge | auf, da im Mittel nur 18,4 % in Flissigkeit umgewandelt wird und
die Umwandlung der anderen Biomassetypen sich im Bereich von 33 bis 38 % befindet. Der
Anteil an den wassrigen Umwandlungsprodukten liegt bei der Alge I, RPK | und RPK Il im
Durchschnitt zwischen 17 % und 24 % und der Anteil bei der Alge | liegt bei durchschnittlich
13 %. Die Umwandlung der Biomasse zu organischer Phase erfolgte bei Alge I, Il und RPK
[, 1 zu 4 %, 19 %, 11 % und 7 %.

Zum besseren Vergleich sind in der Abbildung 11-6 die Umwandlungsanteile der Biomasse-

typen zu organischen und wassrigen Flissigprodukten angefiihrt und miteinander verglichen.

So wurde bei den Experimenten mit Alge | 24,7 % des Destillates in organische Phase und
75,3 % in wassrige Phase umgewandelt. Dieses Verhaltnis dnderte sich bei den Versuchen
mit Alge Il auf 53,0 % organisches Destillat und 47,0 % wassrige Flissigphase. Bei den Ver-
suchen mit RPK lag die Produktion an organischer Phase zwischen 21,8 % und 33,1 % und

die von wassriger Phase lag zwischen 67,6 % und 78,2 %.
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Abbildung 11-6: Vergleich der Flussigprodukte

11.2.2.3 Biokoks
Die Menge der Feststoffe nach den Versuchen betrug bei den Versuchen mit Alge | im
Durchschnitt 122,9 g, bei einer Ausgangsmenge von 250 g, was einer Umwandlung von 49

% entspricht.

Wurden Experimente mit der Alge Il 500 g durchgefiihrt, konnte eine mittlere Menge von

125,7 g in Restkohle abgewogen werden, dies ergibt eine Umwandlung von 25 %.
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Bei Versuchen mit RPK | konnte 200,6 g Restkohle aus 500 g Ausgangsmaterial mit einer

Umwandlungsrate von 40 % erzeugt werden.

Wurde 500 g RPK Il umgewandelt, so erhalt man nach dem Versuch 208,5 g an Restkohle,

was wiederum 42 % der Biomasseumwandlung entspricht.

Vergleicht man alle Umwandlungsprodukte miteinander, wie in Abbildung 11-7 dargestellt,
so ist daraus ersichtlich, dass die Umwandlung von Alge Il die besten Resultate liefert, was
die Umwandlung zu Flissigprodukten/Destillat und Gase betrifft. Danach folgen beide RPK -
Typen und spéater erst die Ausbeute aus Alge des Typs I. Daher betragt der Anteil von Rest-
kohle bei der Umwandlung von Alge Il durchschnittlich 25 %, bei RPK | und 1l 40 % und 42 %
und bei Alge |1 49 %.

Vergleich der Umwandlungsprodukte
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Abbildung 11-7: Vergleich der Biomasse Umwandlung

11.2.3 Bewertung der Endprodukte

Um die verschiedenen Betriebsweisen zu testen, wurden die Versuche auf wenige Biomas-
searten beschrankt, so wurden die folgenden Versuche mit Alge I, RPK | und RPK II durch-
gefuhrt. Die unterschiedlichen Betriebsweisen des Prozesses sollten einen besseren Einblick

in die Produktqualitat, die Produktausbeute und des Energieverbrauchs geben.

Durch die Analyse durch eine GC-MC konnten die einzelnen Bestandteile der Produkte be-
stimmt werden und diese Ergebnisse dienten als Ausgangsdaten fiir die weitere Beurteilung

der Bestandteile.
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Um die Produktqualitat besser zu bestimmen, wurden die Endprodukte in einzelne Uber-
gruppen unterteilt. Zunachst wurde eine Aufteilung der Komponenten nach ihren Verbin-
dungsbestandteilen durchgefiihrt, und so festgelegt ob es eine reine Verbindung von C und
H ist oder ob auch andere Elemente wie N, O in den Endprodukten vorhanden sind.

Die Aufteilung in die einzelnen Komponentengruppen erfolgte aufgrund einer tblichen Zu-
sammensetzung eines Dieseltreibstoffes, um diesen spéater mit dem gewonnen Destillat bes-
ser vergleichen zu koénnen. Dieseltreibstoffe bestehen aus einer Mischung von C10 bis C19
Kohlenwasserstoffe, welche etwa 64 % aliphatische Kohlenwasserstoffe, 1 — 2 % Olefine

und 35 % aromatische Kohlenwasserstoffe beinhalten. [104]

So wurden nun die reinen Kohlenwasserstoffverbindungen in Aromaten, Olefine, aliphatische

Alkane und Cycloalkane eingeteilt.

Die Stickstoffverbindungen wurden in N-Aromaten/N-Heterocycles und N-Aliphaten gliedert,

wobei die N-Aliphaten weiter in Nitrile, Amine und Amide unterteilt wurden

Verbindungen mit Sauerstoff wurden ebenso in O-Aromaten/O-Heterocycles und O-
Aliphatics eingeteilt, die O-Aliphaten und O-Aromaten wurden auch hier wieder weiter unter-

teilt in Ketone, Aldehyde, Sauren, Ether und Ester.

Alle Prozentangaben in den folgenden Abbildungen (Abbildung 11-8 bis Abbildung 11-22)
beziehen sich auf Gewichtsprozent und alle Angaben beziehen sich auf eine organische

Phase mit einem Wassergehalt von 0 Gew.-%.

Die einzelnen Versuche wurden nun zusammengefasst und nach ihren Versuchsaufbauten
und Betriebsweisen sortiert. Es wurden Versuche ohne jeglichen Katalysator (,kein Kat.“)
durchgefuhrt. In den n&chsten Versuchen wurden zwei unterschiedliche Katalysatortypen in
einer Biomasse/Katalysator-Mischung (,Kat. | Biomasse®, ,Kat.ll Biomasse®) verwendet.
Weiters wurden Versuche durchgefiihrt bei denen sowohl Biomasse mit Katalysator ver-
mischt wurde, als auch in der Dampfphase ein Katalysatortrdger eingebaut wurde (,Kat. |

Biom. + Korb*, ,Kat. Il Biom. + Korb®).

Die optimale Versuchsendtemperatur fiir die KNV-Anlage von 400 °C wurde durch Versuche
mit RPK | herausgefunden, jedoch sollte auch fir RPK Il der Temperatureinfluss genauer

betrachtet werden.

Es wurden deshalb weitere Versuche mit der Endtemperatur von 350 °C und 450 °C durch-
gefuhrt. Bei diesen Versuchen wurden Katalysatoren nur in die Biomasse eingebracht und
auf die Verwendung der Dampfverbesserungseinheit wurde verzichtet. (,350 °C (Kat | Bio-

masse)*, ,450 °C (Kat | Biomasse)“)
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Eine weitere Abanderung der Testdurchfiihrung fand statt, als das Destillat nicht wie Ublich
sofort in einem Glaskolben aufgefangen und gesammelt wurde, sondern das Destillat ab
dem ersten bemerkbaren Destillatstropfen 60 Minuten mit Rickfluss (,reflux®) betrieben
wurde und erst danach die Flussigkeit im Kolben gesammelt wurde. Mit Ruckfluss ist in die-
sem Fall gemeint, dass die kondensierten Dampfe mittels eines Sperrventils daran gehindert
wurden in das Auffangglas zu fliel3en. Stattdessen wurden diese Kondensate wieder zuriick
in den Reaktor geleitet und erst nach 60 Minuten wurde das Sperrventil gedffnet und das
Destillat gesammelt. Mit diesem zusatzlichen Riickfluss, ein gewisser Rickfluss findet schon
wahrend des urspriinglichen Versuchsaufbaus statt, sollte der Einfluss auf das Produktél be-
obachtet werden. Dieser ,urspringliche® Ruckfluss kommt aufgrund der Konstruktion der
Kondensationseinheit und der Kondensation an den ,kalten“ Wanden im Reaktorinneren zu-

stande.

Bei einer weiteren Abanderung des Versuchsaufbaus wurde statt des inerten Feststoffwar-
metragermediums eine Auswahl an organischer Fllssigphase (,biooil*) als Tragermedium
verwendet. Es wurde Biomasse mit Katalysator vermengt und diese Mischung wurde wie-
derum in der organischen Flissigkeit verteilt, sodass ein dinnflissiger ,Brei“ entstand. Der
Reaktor wurde nun mit diesem ,Brei“ befiillt und die Standardparameter, wie Druck und
Temperatur (400 °C), wurden beibehalten. Bei der Auswertung der Umwandlungsprodukte
bei der Umwandlung von RPK | und Alge Il ist auffallig, dass besonders viele Olefine und
aliphatische Alkane bei der Umwandlung der Alge Il entstehen, wie es aus der Abbildung
11-8 entnommen werden kann. Je nach verwendetem Katalysator liegt die Ausbeute von
Olefinen zwischen 14 und 22 %. Bei der Umwandlung zu aliphatischen Alkanen lagen die
Anteile zwischen 44 und 51 % an der organischen Phase.

Auch beim Anteil von Sauerstoff beinhaltenden Verbindungen wurden bei den Versuchen mit
der Alge Il die geringsten Werte erreicht und diese hatten einen Anteil von 11 bis 13 % an
der gesamten organischen Flussigkeit, wohingegen bei dem Ausgangsmaterial RPK | diese

Werte zwischen 43 und 55 % lagen, wie es aus Abbildung 11-9 ersichtlich ist.
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Abbildung 11-8: Auswertung der organischen Phase von RPK | und Alge Il
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Abbildung 11-9: Auswertung der organischen Phase von RPK I
Sauerstoff und Stickstoffverbindungen

Bei der Aufteilung der Verbindungen mit Sauerstoff oder Stickstoff wurde jeweils in Aroma-
te/Heterocycles und Aliphate unterteil. Konnten einzelne Bestandteile nicht in eine der Unter-
teilungen zugeteilt werden, so wurden sie unter ,andere“ zusammengefasst. Diese Aufteilun-
gen sind in der Abbildung 11-10 und Abbildung 11-11 grafisch dargestellt.

Bei diesen Aufteilungen sticht besonders der grol3e Unterschied bei den Sauerstoffaliphaten
im Vergleich der beiden RPK hervor. So wurden bei RPK 1l ohne Katalysator weniger als 5 %
der Biomasse in Sauerstoffaliphate umgewandelt, wohingegen bei RPK | dieser Wert bei
Uber 30 % lag. Bei den Stickstoffaromaten/-Heterocycles verhdlt es sich genau entgegenge-
setzt, denn bei Versuchen mit RPK Il ohne Katalysator wurden mehr als 25 % dieser Verbin-

dungen bestimmt und wobei nur etwa 5 % mit RPK | als Ausgangsmaterial bestimmt wurden.
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Bei den Sauerstoffaromaten/-Heterocycles bei der Umwandlung von RPK Il wurden bei allen
Versuchen Anteile von etwa 10 bis 20 % erreicht, jedoch bei Versuchen, bei denen die End-
temperatur 350 °C betrug, wurden tber 30 % dieser Verbindungen bestimmt.

Sauerstoff- und Stickstoffverbindungen
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Abbildung 11-10: Unterteilung der Stickstoff- und Sauerstoffverbindungen
(RPK lund Alge 1)
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Abbildung 11-11: Unterteilung der Stickstoff- und Sauerstoffverbindungen
(RPK 11)

Sauerstoff- und Stickstoffaliphate und -aromaten

Bei der Differenzierung der Sauerstoff- und Stickstoffaliphaten wurden im Vergleich zu den
Versuchen mit RPK Il bei der Umwandlung von RPK | 25 % bei Experimenten ohne Kataly-
sator und 30 bis 40 % bei Verwendung von Katalysatoren, an Carbonséaure festgestellt. Mehr
Alkohole wurden mit dem Ausgangsstoff RPK Il erzeugt, 10 bis 13 %, als mit dem RPK I, bei
dem der Anteil zwischen 5 und 8 % lag. Besonders auffallig ist, dass bei Versuchen mit RPK
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Il ohne Katalysator im Vergleich zu den Gbrigen Versuchen mit RPK Il der Anteil von Nitrilen
bei 27 % lag, aber bei vergleichbaren Experimenten der Anteil bei 13 und 14 % lag.
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Abbildung 11-12: Aufteilung der Stickstoff-, Sauerstoffaliphaten und -aromaten
(RPK lund Alge 1)
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Abbildung 11-13: Aufteilung der Stickstoff-, Sauerstoffaliphaten und -aromaten
(RPK 1)

Elementarzusammensetzung

In Abbildung 11-14 und Abbildung 11-15 sind die Elementarzusammensetzungen abgebil-
det. Bei Versuchen mit RPK | liegt der Sauerstoffgehalt zwischen 6 — 7 % und bei RPK Il bei
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4 — 7 %. Wohingegen bei vergleichbaren Versuchen mit Alge Il ein Gehalt von 2 — 3 % er-
reicht werden konnte. Es wurde ein Kohlenstoffanteil bei RPK | und Il von 77 — 82 % be-
stimmt. Bei derselben Biomasse lagen der Wasserstoffgehalt zwischen 10 und 12% und der
Stickstoffgehalt bei 3 bis 4 % im organischen Flussigprodukt. Wurde Alge 1l als Ausgangs-
stoff verwendet, so wurde ein Kohlenstoffgehalt von 82 bis 83 %, ein Wasserstoffgehalt von
12 — 13 % und ein Stickstoffgehalt von 2- 3 % festgestellt.
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Abbildung 11-14: Elementarzusammensetzung der organischen Phase (RPK | und
Alge 1l)
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Abbildung 11-15: Elementarzusammensetzung der organischen Phase (RPK II)

11.2.3.1 Heizwert der organischen Phase

Fur die Berechnung des Heizwertes der organischen Phase wurde ein Mittel der Ergebnisse

aus den in der Tabelle 6-2 angefuihrten Berechnungsmethoden gebildet.

69



Versuch mit der KNV-Anlage
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Abbildung 11-16: Heizwert der organischen Phase von RPK | und Alge Il
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Abbildung 11-17: Heizwert der organischen Phase von RPK Il

Die Ergebnisse der Heizwertberechnung liegen bei den Endprodukten aus den Standardver-
suchen mit RPK | als auch RPK Il nahe beieinander und es wurden Heizwerte von 30 bis 32
MJ/kg fur die organische Flussigkeit berechnet. Nur bei dem Experiment mit der Endtempe-
ratur von 350 °C wurde ein Wert von 28,9 MJ/kg bestimmt. Auch die restlichen Versuche mit
der hoheren Endtemperatur von 450 °C, der Ruckfuhrung der Destillate oder auch bei der
Verwendung organischer Phase als Warmetrdgermedium wurden héhere Heizwerte im Be-
reich von 31,9 bis 33,4 MJ/kg berechnet.

In der Abbildung 11-19 und der Abbildung 11-20 wird dargestellt, wie viel des Heizwertes
der Biomasse sich am Ende im Ausgangsprodukt der organischen Phase befindet. Bei der
Berechnung der Heizwerte der Biomasse wurde ebenfalls auf die Formeln aus Tabelle 6-2
zuriickgegriffen und als Ausgangsdaten dienten die Werte aus Tabelle 15-1.

70



Versuch mit der KNV-Anlage

Heizwert der Biomasse (7% Feuchte)

22,3

RPK Alge

Abbildung 11-18: Heizwert der Biomasse

Besonders aufféllig ist hier das Umwandlungsverhdltnis aus Alge II, bei der Werte von Uber
33 % erreicht wurden, wohingegen die schlechtesten Ergebnisse bei Versuchen mit RPK I
mit Werten von 13 bis 17 % berechnet wurden. Erst bei einer Anderung der Endtemperatur

des Versuches auf 400 °C tritt eine Verbesserung ein.

Beim Vergleich der einzelnen Versuche in Abbildung 11-19 und Abbildung 11-20 wird der
Energieinhalt stets auf den Energieinhalt der Eingangsbiomasse bezogen, jedoch bei dem
Versuch ,RPK Il biooil* wurde neben der Biomasse auch organische Flussigkeit von vorher-

gehenden Versuchen als Ausgangsmaterial verwendet.

Energieinhalt org. Phase / Energieinhalt Eingangsmaterial

40%

35%

30%

25%

20% 1

| 325% |

15% +— —
10% | 201% | | 19,6%| [

5% || — - —

0% T T T |
RPK I (kein  RPKI(Kat.| RPKI(Kat. Il RPKI(Kat.l| RPKI (Kat. Il Algell (Kat.| Alge Il (Kat. Il
Kat.) Biomasse) Biomasse) Biom. + Korb) Biom. + Korb) Biom. + Korb) Biom. + Korb)

Abbildung 11-19: Verhédltnis des Energieinhalts der organischen Phase zum Ein-

gangsmaterial (RPK | und Alge II)
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Energieinhalt org. Phase / Energieinhalt
Eingangsmaterial

40%

35%

30%

25%

20% —
36,4%

15%

10% 1 L46% 18,6000 —
5% | ] | llv4% - B B

0% T T |

RPK Il (kein  RPKII (Kat. | RPKII (Kat. | RPKI1l 350°C RPKII450°C RPKIIreflux RPKII biooil
Kat.) nur Korb) Biom. + Korb) (Kat. | (Kat. | (Kat. | (Kat. |
Biomasse) Biomasse) Biomasse) Biomasse)

Abbildung 11-20: Verhaltnis des Energieinhalts der organischen Phase zum Ein-
gangsmaterial (RPK II)

11.2.3.2 Sauerstoffgehalt

Sauerstoff
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RPK I (kein RPK | (Kat. | RPKI (Kat. Il RPK 1 (Kat. | RPK I (Kat. Il Alge Il (Kat. | Alge Il (Kat.
Kat.) Biomasse) Biomasse) Biom. + Korb) Biom. + Korb) Biom. + Korb) Il Biom. +
Korb)

Abbildung 11-21: Sauerstoffgehalt der organischen Phase (RPK | und Alge II)
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Sauerstoff
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Kat.) nur Korb)  Biom. + Korb) (Kat. | (Kat. | (Kat. | (Kat. |
Biomasse) Biomasse) Biomasse) Biomasse)

[Gew.- %]

Abbildung 11-22: Sauerstoffgehalt der organischen Phase (RPK II)

Bei den Versuchen von RPK | mit Katalysatoren lag der Sauerstoffgehalt sehr nahe beiein-
ander und lag zwischen 7 und 8 Gew.- %. Nur bei Versuchen ohne Katalysator lag der Sau-
erstoffgehalt niedriger und erreichte einen Wert von 6 Gew.- % bei RPK I. Wurde jedoch Al-
ge Il als Ausgangsmaterial verwendet, so wurden Werte von 2 Gew.- % an Sauerstoff im
flissigen organischen Endprodukt bestimmt. Bei den vergleichbaren Versuchen mit RPK Il
und Katalysator wurde bei diesem Biomassetyp ein Sauerstoffgehalt von 6 Gew.- % festge-
stellt, wobei wiederum bei Experimenten ohne Katalysator der Sauerstoffgehalt auf 4 Gew.-

% sank.

Bei den Versuchen mit geanderten Prozessparametern schnitt der Versuch mit der Endtem-
peratur von 350 °C am schlechtesten ab, es wurde ein Sauerstoffanteil von 9 Gew.- % be-
stimmt. Wesentlich besser fielen die Versuche bei htheren Temperaturen, mit Kondensat-
rickfiihrung und verdndertem Tragermedium aus, bei denen Werte von 3 bis 5 Gew.- % an

Sauerstoff in der organischen Flussigkeit festgestellt wurden.

Der Sauerstoffgehalt ist bei allen Versuchen auf die Trockenmasse der organischen Phase

bezogen.

11.2.3.3 Kettenlange der Kohlenstoffverbindungen

Zur besseren Beurteilung der organischen Phase wurden die einzelnen Endprodukte auch
nach ihrer Kohlenstoffanzahl in den Verbindungen aufgeschlisselt, um den Einfluss der ein-
zelnen Versuchsaufbauten in Hinblick auf die Molekihlkettenlange genauer beurteilen zu
kénnen. Um eine gewisse Tendenz erkennbar zu machen erfolgte die Einteilung in Verbin-
dungen, die eine Lange bis zu 8 C-Atomen, von 9 bis 16 C-Atomen, von 17 bis 20 C-Atomen

und mehr als 20 C-Atomen hatten.
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Bei der Unterteilung in die verschiedenen Kettenlangen von Kohlenstoffverbindungen wurde
wiederum auf die Lange von handelsiblichen Treibstoffen Ricksicht genommen. So liegt
zum Beispiel die Kettenlange von ,fuel oil no.1“ einem Bereich von Cq bis Cy und ,fuel oil
no.2“ bei Cy; bis Cy. Dieseltreibstoffe sind den beiden ebengenannten Treibstoffen sehr ahn-
lich in ihrer chemischen Zusammensetzung, auf3er in Bezug auf die beigemengten Additive.
So bestehen Dieseltreibstoffe tblicherweise aus einer Mischung von Kohlenwasserstoffen
von Cyq bis Cye. [104]

Auffallig ist bei Versuchen mit RPK I, dass bei Experimenten ohne Katalysator weniger Be-
standteile mit langen Kohlenstoffverbindungen bestimmt wurden als bei einigen Experimen-
ten unter Verwendung von Katalysatoren. Wohingegen bei denselben Versuchsbedingungen
und RPK Il ein deutlicher Unterschied bei der Verteilung der Kettenlange der Kohlenstoffver-

bindungen erkennbar ist.

So wurde bei RPK | erst mit der Verwendung des in der Dampfphase befindlichen Katalysa-

torbettes eine bessere Verteilung in Richtung kurzkettiger Kohlenwasserstoffe feststellbar.

RPK | RPK I Alge I
e bisC8 nicht gewtinscht 18-24% 30-46% 5%
e C9-C16 gewunscht 13-26% 21-36% 90-92%
« C17-C20 gewunscht 54-69% 30-50% 3-5%
e Uber C 20 nicht gewtinscht 0% 0-2% 0%
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C - H Kettenlange
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Abbildung 11-23: Anzahl der Kohlenstoffatome in den Verbindungen der organi-
schen Phase (RPK | und Alge II)
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Abbildung 11-24: Anzahl der Kohlenstoffatome in den Verbindungen der organi-
schen Phase (RPK II)

11.3 Physikalische Eigenschaften
In der folgenden Tabelle 11-4 werden der Flamm-, Siedepunkt, kinematische Viskositat und
die Dichte der einzelnen Komponenten zusammengefasst. Die Gesamtdichte wurde tber die

Massenanteile und die Dichte der Einzelkomponenten errechnet.

Um die Viskositat einer fliissigen Mischung von Kohlenwasserstoffen zu bestimmen wird die
Formel 11-1 verwendet. Die Formel hangt dabei nur von der Viskositat der Einzelkomponen-

te bei einer bestimmten Temperatur und Druck und der Zusammensetzung der Mischung ab.
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n 13 Formel 11-1
p'm = Z:Xip'i3
i=1 Quelle: [75]

Symbole:
M., = dynamische Viskositat des Gemisches [Pa-s]
X; = Stoffmengenanteil der Einzelkomponenten der Flissigphase

K; = dynamische Viskositéat der Einzelkomponenten [Pa-s]

Die Formel 15-2 dient dazu die Viskositdt von nicht Kohlenwasserstofffliissigkeiten abzu-
schatzen. Der mittlere Fehler liegt dabei annahernd bei 15 Prozent. [75]

Ing, => xInq,_ Formel 11-2
Quelle: [75]

Symbole:

H,, = dynamische Viskositat des Gemisches [Pa-s]
X; = Stoffmengenanteil der Einzelkomponenten der Flissigphase

Y, = dynamische Viskositat der Einzelkomponenten [Pa-s]

Typische Werte der physikalischen GrofRen

Dichte der Einzelkomponenten 711 —-1220 [ka/m?]

Dichte der gesamten organischen Phase 833 - 891 [kg/m3]
Flammpunkt der Einzelkomponenten 10 — 284 [°C]
Siedepunkt der Einzelkomponenten 110 - 418 [°C]

kinematische Viskositat der gesamten organischen Phase 22-173 [mm2/s]

Tabelle 11-4: Physikalische GrdfRen der organischen Phase von RPK | und RPK I

11.4 Heizraten

Die durchschnittlichen Heizraten der Versuche lagen bei 5,1 bis 5,5 K/min bei RPK | und Il

und die mittlere Heizrate bei Alge Il betrug 5,3 K/min, diese Werte sind aus Abbildung 11-2
und Abbildung 11-3 ersichtlich.
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12 Aufbau der Mikro-KNV-Anlage

12.1 Laboraufbau der Mikro-KNV-Anlage

Fur die Versuche mit der Mikro-KNV-Anlage wurde die gesamte Anlage aus Edelstahlkom-
ponenten zusammengebaut, die Innendurchmesser der einzelnen Verbindungsrohre und
Apparaten betrugen 1,5 bis 5,5 Millimeter. Diese Laboranlage sollte dazu dienen die gewon-
nen Erkenntnisse aus dem im nichtkontinuierlichen Betrieb betriebenen KNV-Reaktor zu
Uberprifen, und um Ruickschlisse und Erkenntnisse fir einen kontinuierlichen Betrieb des

KNV-Prozesses zu erhalten.

Datenleitung
Datenaufzeichnung
DT
Druckregler
Datenleitung
Datenleitung Gasbag
GC-Ms
-------- >
é %Sicherheitsvem
QO]
Durchflussmesser
Sperrventil
Stickstoff Beheizung
(N2)

PIC: pressure indicator-controler

GC-Ms: gas chromatography-mass spectrometry

TIC: temperature indicator-controler

Abbildung 12-1: Aufbau der Mikro-KNV-Anlage

12.1.1 Reaktoren

Der Biomassereaktor der Mikro-KNV-Anlage besteht aus einem 35 Zentimeter langen und
im Durchmesser 6 Millimeter starken Rohr, welcher am vorderen Ende mit der Versorgungs-
leitung von Stickstoff verbunden ist. Die Biomasse, die sich im Inneren des Reaktors befin-
det, wird durch Glaswolle an beiden Enden des Reaktors fixiert, um ein Verrutschen und das

Austragen durch den Stickstoffstrom zu verhindern.
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Nachfolgend an den Biomassereaktor wird parallel dariber der Katalysatorreaktor platziert,
welcher auch wiederum aus einem 15 Zentimeter langen und im Durchmesser 3,5 Millimeter
starken Rohr besteht. Im Inneren dieses Rohres wird eine dichte Packung an Katalysator mit
einer Korngrol3e zwischen 0,5 und 1 Millimeter durch Glaswolle am Rohreingang/-ausgang

fixiert.

12.1.2 Energieeintrag in den Reaktor, in das System

Im Folgenden sollen nun die méglichen Beheizungsmdglichkeiten des Systems besprochen
und dargestellt werden.

12.1.2.1 Madoglichkeiten des Energieeintrags in den Reaktor

Zu den in Betracht gezogenen Mdglichkeiten des Energieeintrages gehdrten die elektrische
Beheizung, Direktbefeuerung und die indirekte Beheizung uber ein Olbad oder ein Sandbett.
Im Folgenden sollen die angesprochen Optionen kurz erlautert und betrachtet werden.

Elektrische Beheizung

Bereits im Kapitel 10.2.1.2 wurden Mdglichkeiten der elektrischen Beheizung naher betrach-
tet, obwohl diese Art der Beheizung grof3e Vorteile in Bezug auf Regelbarkeit bietet, so ist es
jedoch nicht mdglich diese Beheizungsart auf einfache, schnelle und kostengulnstige Art in

das System zu integrieren.
Direktbefeuerung

Die direkte Befeuerung des Reaktors durch brennbare Gase wiirde dazu fiihren, dass es zu
lokalen Uberhitzungen und/oder kalten Bereichen kommen wirde. Zwar wiirden die von der
Flamme direkt bertihrten Bereiche die gewilinschte Temperatur erreichen, doch durch eine
schlechte Warmeverteilung lUber die gesamte Rohrlange kommt es zu kalten bzw. heiRen

Stellen zwischen den Berthrpunkten der Flammen.
Indirekte Beheizung tber ein Olbad oder Sandbett

Eine Moglichkeit, das vorher erwéhnte Problem der lokal unterschiedlichen Temperaturen zu
umgehen, ware, die Reaktorrohre indirekt tGber ein Warmetrdgermedium zu beheizen. Im
Falle der Beheizung mittels eines Olbades kénnen jedoch nur Temperaturen von etwa ma-
ximal 250 °C [107] erreicht werden, welche jedoch zu niedrig ist, um den vorliegenden Pro-
zess betreiben zu kénnen. Somit kommt ein Olbad nicht in Frage und es muss auf ein ru-
hendes Sandbett zuriickgegriffen werden. Die Warmeubertragung zum Reaktor ist zwar nicht
so gut wie die eines Olbades, doch bietet es eine bessere Temperaturverteilung als bei einer

Direktbefeuerung durch Bunsenbrenner.
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12.1.2.2 Gewahlte Reaktorbeheizung

Der Energieeintrag in den Reaktor erfolgt Uber ein Sandbett, das von unten Uber drei Bun-
senbrenner erhitzt wird und die entstehende Warme spéter an den eingebetteten Biomasse-
reaktor und den Katalysatorreaktor abgibt und wird in der Abbildung 12-2 gezeigt. Uber-
wacht wird die Temperatur Uber drei Temperaturmessstellen am Biomassereaktor und die

Regelung der Brenner wird manuell, unter Beriicksichtigung der Temperaturanzeige durch-

gefuhrt.

iy T
\ ".u \\ <

Abbildung 12-2: Reaktorbeheizung

12.1.3 Aufbau des Gesamtsystems

Wie in der Abbildung 12-1 erkennbar, ist das System mit einer Stickstoffleitung auf der Ein-
gangsseite verbunden. Dies ist notwendig, um das System einerseits mit einem inerten Gas
zu versorgen und andererseits den gewinschten Systemdruck zu erreichen. Die Systemlei-
tung fuhrt nun weiter zu einem Durchflussmesser, welcher wiederum an einen Rechner zur
Uberwachung und Steuerung angeschlossen ist und (bernimmt die Regelung des ge-
winschten Stickstoffdurchfluss wahrend des Versuches. AnschlieRend an den Durchfluss-
messer ist ein Drucksensor angebracht, um den Systemdruck vor den Reaktoren Uberwa-
chen zu konnen. Auf den Drucksensor folgt nun ein Uberdruckventil um bei Problemen mit
zu hohem Druck die Sicherheit der Anlage und Messgeréate zu gewahrleisten. Im Weiteren
fuhrt die Systemleitung nun zum Biomassereaktor und danach in den Katalysatorreaktor.
Beide Reaktoren befinden sich in einem Sandbett, welches von unten durch drei Bunsen-
brenner beheizt wird. Die entstehenden Dampfe werden nun Uber das Leitungssystem zur

Kuhlifalle, der Kondensationseinheit in diesem System, gefuihrt. Die Kihlfalle wird durch Eis-
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wasser gekuhlt und soll somit die leichtkondensierbaren Gase auffangen. Nach dieser Kon-
densationseinheit ist ein weiterer Drucksensor eingebaut, der zur Uberwachung dient. Auf
diesen Sensor folgt nun ein Druckregelorgan, durch welches der gesamte Systemdruck ein-
gestellt und manuell geregelt werden kann. Die nichtkondensierbaren Gase werden auf Um-
gebungsdruck entspannt und in einem Gasauffangbehalter gesammelt.

Nach jedem Versuch, werden das in der Kihlfalle eingesammelte Kondensat und die Gase
im Gasauffangbehalter mittels Gaschromatograph (GC) und Massenspektrometer (MS) ana-

lysiert und ausgewertet.

12.1.4 Apparate

12.1.4.1 Durchflussmesser

Mittels eines Durchflussmessers (Bronkhorst Mass Flow Meter) konnte der gewilnschte Vo-
lumenstrom an Stickstoff genau geregelt werden und wurde Uber ein am Rechner installier-

tes Programm gesteuert.

12.1.4.2 Datalogger

Die beiden Drucksensoren, die in einem Messbereich von 0 bis 100 bar eingesetzt werden
kénnen, wurden an einen ,Datalogger (Keithley Model 2700, Module M7708) und dieser
wiederum an einen Rechner angeschlossen. Die Spannungen konnten somit in Druck um-

gerechnet werden und zugleich auch aufgezeichnet werden.

12.2 Vorbereitung und Durchfiihrung eines Versuches

Bei der Vorbereitung der Biomasse fir die Versuche wird das Ausgangsmaterial wie bei den
Versuchen mit dem KNV-Reaktor auf eine Feuchte von unter 10 Gew.-% getrocknet, gemah-
len und spater gesiebt, um eine Korngrd3e von 0,5 bis 1 Millimeter zu erhalten. Vor jedem
Versuch wird die Biomasse im richtigen Verhéaltnis mit dem Katalysator vermischt und an-

schlieRend in das Biomassereaktorrohr gefillt und mittels Glaswolle in diesem fixiert.

Damit das Katalysatorrohr beflllt werden kann, werden die Katalysatorpellets auf eine ge-
eignete Grol3e von 0,5 - 1 Millimeter gemahlen. Danach wird das dafir vorgesehne Rohr be-
fullt und der Katalysator wird wiederum mittels Glaswolle an beiden Enden in einer dichten

Packung gehalten.

Zur Kuhlung der Produktdampfe wird ein Dewargefald benutzt,, welches mit Eiswasser befllt
wird und in das spater eine Kihlfalle eingehangt wird. Anschliel3end an die Kihlfalle befindet
sich ein Druckregelventil, welches den Betriebsdruck auf 2 bar begrenzt. Schlie3lich wird

dann, das nicht kondensierte Gas in einem Gasauffangbehalter gesammelt.
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Ist nun das System wie in Abbildung 12—1 aufgebaut, so wird das System zunachst auf einen
Betriebsdruck von 2 bar gebracht und mittels des Durchflussmessers der gewiinschte Stick-
stoffdurchfluss geregelt. Dieser konstante Durchfluss sorgt dafiir, dass die im Biomassere-
aktor entstenenden Dampfe durch das gesamte System gefdrdert werden. Die durch die
thermische Zersetzung entstehenden Gase werden nun durch den Stickstoffstrom aus dem
Reaktor hinausbefordert und weiter zum Katalysatorbett gebracht, wo die Eigenschaften der
Pyrolyseddmpfe weiter verbessert werden. Nach diesem Katalysatorbett kondensiert ein
Grolteil der Gase in der Kihlfalle und die nicht kondensierbaren Gase gelangen uUber das

Druckregelventil schlie3lich in den Gasauffangbehélter.

Wahrend des gesamten Versuches wird der Druck Uber zwei Druckmessstellen Uberwacht
und wenn es notig ist, nachgeregelt. Die erste Messstelle befindet sich vor dem Biomassere-
aktor und die zweite Messstelle nach der Kihlfalle, wie es auch aus der Abbildung 10-1 er-

sichtlich ist.

Nach jedem Versuch werden die flissigen und gasférmigen Endprodukte durch einen GC

und einen MS ausgewertet.
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13 Versuche mit der Mikro-KNV-Anlage

Die Versuche mit der Mikro-KNV-Anlage sollten dazu dienen, um einen Unterschied zwi-
schen dem im diskontinuierlich betrieben KNV-Reaktor und dem kontinuierlich betriebenen

Prozess aufzuzeigen.

Vers.Nr. Biomasse Katalysator Tem{eg;atur S[mll(rif(r)l;f veraﬁggﬁhgen
1 RPK | Kat | 400 250 old setup
2 RPK | Kat | 400 250 old setup
3 RPK | Kat | 400 250 old setup
4 Alge | Kat | 400 250 old setup
5 Alge | Kat | 400 250 old setup
6 Alge | Kat | 400 250 old setup
7 Alge | Kat | 400 250 old setup
8 RPK | Kat | 400 50 new setup
9 RPK | Kat | 400 50 new setup
10 RPK | Kat | 400 50 ﬂf@‘j’;’}:ﬁgﬁ};
11 RPK | Kat | 400 50 ﬂf@‘j’;’}:ﬁgﬁ};
12 RPK | Kat | 400 50 E.egﬁjfigﬁ];

Tabelle 13-1:  Versuche der Mikro-KNV-Anlage

Zunachst wurden einige Versuche durchgeftihrt, die den beschriebenen Versuchsaufbau hat-
ten, wie in der Abbildung 12—1 dargestellt. Doch da die erzielten Ergebnisse nicht den Erwar-
tungen der Produktqualitat entsprachen, wurden der Versuchsaufbau und die Versuchs-
durchfuhrung leicht modifiziert. Die durchgeflihrten Versuche sind in der Tabelle 13-1 aufge-
listet.

So wurde im urspringlichen Versuchsaufbau (,old setup®, , “) der Biomassereaktor voll-
standig mit Biomasse beflillt und dasselbe geschah mit dem Katalysatorreaktor und dem Ka-

talysator, und weiters wurde der Stickstoffdurchfluss auf konstanten 250 ml/min gehalten.

In einem ersten Verbesserungsschritt (,new setup®, ,verb.“) wurde nun auch im Austritt des
Biomassereaktors ein Drittel des Reaktors mit Katalysator beftllt und der Stickstoffdurchfluss

wurde auf 50 ml/min heruntergeregelt.

Die letzte Anderung (,new setup + higher temp*®, ,verb., T+“) bestand darin, die Tempera-
turmessung, nicht wie bei den vorhergehenden Versuchen auf Hohe der Unterkante des
Biomassereaktors durchzufiihren, sondern die Messung auf die Oberkante des Reaktors zu
verlegen. Dies sollte dazu fihren, dass der Reaktor Uber die gesamte HOhe die gewlinschte

Temperatur erreicht, welche zuvor nicht immer erreicht werden konnte, da der Versuchsauf-
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bau hohe Warmeverluste zuliel? und auch das ruhende Sandbett keine gleichmafige Tem-

peraturverteilung gewéhrleisten konnte.

So wurden die ersten Versuche mit dem urspringlichen Versuchsaufbau mit Alge | und RPK
I durchgefiihrt. Die weiteren Verbesserungsversuche des Versuchsaufbaus wurden nur mit
RPK | durchgefiihrt, da zu dieser Art der Biomasse bereits umfangreiche Daten mit der KNV-
Anlage, wie sie in der Abbildung 10-3 dargestellt ist, gesammelt wurden. Die Zusétze ,verb.”
und ,verb., T+“ in der Abbildung 13-1 bis und Abbildung 13-4 bezeichnen die einzelnen An-
derungsschritte im Versuchsaufbau und der Versuchsdurchfihrung. So steht ,verb.” fir die
Absenkung des Stickstoffdurchflusses und die Erweiterung des Katalysatorbettes auf den
Biomassereaktor und ,verb., T+“ steht flr die im vorigen genannten Ab&nderungen ein-

schlie3lich der Temperaturmessung an der Oberkante des Biomassereaktors.

13.1.1 Gasphase

In der Abbildung 13-1 sind die mittleren Anteile der Gasumwandlungen der verschiedenen
Biomassetypen und Versuchsaufbauten dargestellt. Alle Prozentangaben in den folgenden

Abschnitten beziehen sich auf Gew.- %.

Die mittlere Gasausbeute von Alge | betrug 20,4 %, die von RPK | 29,3 % beim urspringli-
chen Versuchsaufbau und wandelte sich mit den Anderungsschritten auf 22,6 % und weiter
auf 16,5 % ab. Der Anteil der Gasprodukte an den Gesamtumwandlungsprodukten (Dampfe
vor der Kondensation) betrug bei Alge |1 53,6 % und bei RPK | &nderte sich der mittlere Anteil
von 52, 6 % auf 47,0 % und schlieRlich auf 27,7 %.

Anteile der nicht kondensierbaren Gase

60%
50%
40%
30%
20%
10% { | 20% - 2 -

0% T T T .

Alge | RPK | RPK I, verb. RPK |, verb., T+

Biomssetyp, Prozessfiihrung

O Anteil an der Biomasseumwandlung B Anteil an den Dampfen

Abbildung 13-1: Vergleich der Anteile der gasférmigen Umwandlungsprodukte
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13.1.2 Flussigphase

Bei der Flussigphase konnte nach den Experimenten aufgrund der geringen Menge keine
Trennung von organischer und wassriger Phase durchgefiihrt werden und so wird hier in der
Abbildung 13-2 keine Unterscheidung der Flissigprodukte gemacht und nur die Gesamt-
menge betrachtet. An ,kalten“ Stellen in den Leitungen kondensierte ein geringer Teil der
Dampfe bereits in den Leitungen. Zur Bestimmung der Ausbeute an Destillat wurde jedoch
nur das in der Kihlfalle gesammelte Kondensat herangezogen. Fir die Auswertung der flis-
sigen Endprodukte wurde das in den Leitungen angesammelte Material mittels Dichlor-
methan ausgewaschen und mit dem GC/MS analysiert.

Die Umwandlung von Alge | in Flussigprodukte erreichte einen Anteil von durchschnittlich
17,7 % und einen Anteil von 46,4 % an den gesamten Umwandlungsprodukten. Bei den Ver-
suchen mit RPK | wurde eine mittlere FlUssigkeitsumwandlung von zunachst 26,4 % und
spater von 25,3 % und 43,1 % erreicht, diese Ausbeute entspricht einem Anteil von 47,4 %,

53,0 % und 72,3 % an den Gesamtumwandlungsprodukten.

Anteil an der Umwandlung der Biomasse

70%

60%

o0% | @ Anteil der
- | gesamten
0% Flussigphase
30% 0 = 60% H
> 48% || 430 i
20% 38% | ] ] 0 - O Anteil der
26% 25% gesamten
10% +-118% o . T | Dampfe
O% T T T 1
Alge | RPK | RPK I, verb. RPK I,

verb., T+

Abbildung 13-2: Vergleich der Flussigproduktumwandlung im der Mikro-KNV
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Anteil an den Dampfen
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Abbildung 13-3: Vergleich von Flissigumwandlung zur Gasumwandlung im Mikro-

Reaktor

In der Abbildung 13—-3 werden die Anteile der Flissig- und Gasumwandlung zur Umwand-
lung zu Dampfen vor der Kondensation verglichen. Mit der Darstellung soll das Verhaltnis,
von bei Umgebungstemperatur kondensierbaren zu nicht kondensierbaren Gasen verdeut-

licht werden.

Der Anteil der Gasphase von Alge | an den Dampfen vor der Kondensation betragt durch-
schnittlich 53,6 % und der Anteil der Flissigphase nimmt einen durchschnittlichen Wert von
46,4 % ein. Der Anteil an Gasphase betrug bei der Umsetzung von RPK | zunéchst 52,6 %,
danach 47,0 % und am Ende 27,7 %. Somit konnte der Anteil von fliissigem Endprodukt von
anfanglich 47,4 % und 53,0 % auf 72,3 % der Umwandlung auf flissige und gasférmige Pro-

dukte gesteigert werden.

13.1.3 Biokoks
Wie in der Abbildung 13-4 dargestellt wurden aus 4,56 g Alge | im Durchschnitt 0,80 g Des-

tillat, 0,93 g Gas gewonnen und die Menge der Restkohle betrug 2,83 g, was einem Antell

von 62,0 % der Umwandlung entspricht.

Mit demselben Versuchsaufbau konnte aus 4,94 g RPK | 1,30 g in Flissigphase und 1,44 g
Gasprodukte erzeugt werden. Die Menge der Restfeststoffe betrug 2,19 g was wiederum ei-

nem durchschnittlichen Anteil von 44,3 % entspricht.

Nach dem ersten Verbesserungsschritt konnten 5 g RPK | durchschnittlich 1,26 g Destillat
und 1,44 g Gas gesammelt werden. Der Reststoffanteil betrug nach dem Experiment 2,61 g

und dies entspricht einem Anteil von 52,1 %.
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Beim letzten Anderungsschritt wurde 5 g RPK | zu 2,16 g Fliissigphase und 0,83 g Gaspha-
se umgewandelt. Somit verringerte sich die Feststoffmenge auf 2,02 g und entspricht einem
Anteil von 40,4 %.

Vergleich der Umwandlungprodukte
100%
17% |
(1]

70%

60% O Gas

50% M Destillat

40% M Feststoff

30% 62%

20% 440/0

10%

O% T T
Alge | RPK | RPK I, verb. RPK I,
verb., T+
Biomassetyp, Prozessfihrung

Abbildung 13-4: Vergleich der Biomasse Umwandlung

13.1.4 Bewertung der Endprodukte

Mittels zweier unterschiedlicher Losungsmittel (Dimethylether, Dichlormethan) wurden die
Proben in organische und wassrige Phase separiert und dann getrennt im GC-MS analysiert.
Alle Prozentangaben stellen Angaben in Gew. -% dar und beziehen sich auf die wasserfreie

(trockene), organische Flussigkeit.

Bei der Bewertung der Endprodukte der Mikro-KNV-Anlage wurde dieselbe Unterteilung wie
bei den Versuchen mit der KNV-Anlage vorgenommen. So wurden zunachst alle Komponen-
ten in Aromaten, Olefine, aliphatische Alkane, Cycloalkane, Sauerstoffverbindungen, Stick-
stoffverbindungen und Sauerstoff-Stickstoffverbindungen unterteilt. Danach wurden zur ge-
naueren Betrachtung die Verbindungen mit Sauerstoff, und/oder Stickstoff weiter aufge-

schlisselt.

Betrachtet man die gesamte Flussigausbeute, fallt der hohe Anteil an Olefinen bei der Um-
wandlung der Alge | im Gegensatz zu Versuchen mit RPK | auf. Werden die Produkte mit
Stickstoff- und Sauerstoffverbindungen zusammen gezogen, so erreichen diese einen Anteil

von 95 % bei der Umwandlung von RPK | mit dem urspringlichen Versuchsaufbau.
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organische Flussigphase
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Abbildung 13-5: Auswertung der organischen Phase von PRK | und Alge |

Beim ersten Verbesserungsschritt sank der Anteil auf 78 % und im letzten Umbauschritt
wurde bei den Versuchen wieder ein Anteil von 95 % Stickstoff- und Sauerstoffverbindungen
an den gesamten Flussigprodukten festgestellt. Bei der Umwandlung von Alge | wurde schon
beim urspriinglichen Versuchsaufbau ein Anteil von 78 % erreicht.

Sauerstoff und Stickstoffverbindungen

Bei der Verwendung von RPK als Ausgangsmaterial wurden hauptséchlich Stickstoff- und
Sauerstoffaliphate bestimmt und erreichten einen Anteil von 68 bis 94 Gew.- %. Wurde je-
doch Alge | verwendet, erreichte der Anteil der Aliphate 44 Gew.- % und ein deutlich héherer
Anteil der Stickstoff- und Sauerstoffaromaten und — heterocycles wurde bestimmt im Ver-
gleich zu RPK. In der Abbildung 13-6 wurden unter dem Begriff ,andere®, jene Verbindungen
mit Stickstoff oder Sauerstoff zusammengefasst, welche nicht eindeutig einer der Untertei-

lungsgruppen zugeordnet werden konnten.

Sauerstoff- und Stickstoffverbindungen
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N-Aromaten/N- N-Aliphaten O-Aromaten/O- O-Aliphaten andere
Heterocycles Heterocycles

l O RPK | (old setup) B RPK | (new setup) B RPK | (new setup + higher temp) B Alge | (old setup) ‘

Abbildung 13-6: Unterteilung der Stickstoff- und Sauerstoffverbindungen (PRK |
und Alge I)
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Sauerstoff-, Stickstiffaliphate und -aromaten

Bei der Auswertung der Versuche mit Alge | wurde ein Anteil von 44 % an Aliphaten und
Aromaten in 13 % Nitrile, 15 % Amide und zu jeweils geringen Anteilen an Ester, Ether und
Carbonséaure aufgeteilt.

Sauerstoff- und Stickstoff- Aliphate
90%

80%

70%

60%

%]

50%

40%

[Gew.-

30%

20%

- AT J(
0% : -_'_l:-‘ . -'7 ‘
Ketone Carbon-Saure Ester Alkohole Ether Nitrile Amide andere

[ O RPK | (old setup) B RPK | (new setup) B RPK | (new setup + higher temp) M Alge | (old setup) ]

Abbildung 13-7: Aufteilung der Stickstoff-, Sauerstoffaliphaten und -aromaten
(PRK lund Alge )

Bei Versuchen mit dem urspriinglichen Versuchsausbau fallt auf, dass im Vergleich zu den
Experimenten mit verandertem Aufbau keine Nitrile im Endprodukt festgestellt werden konn-
ten, wobei aber bei den Experimenten mit verandertem Versuchsaufbau der Nirtilanteil zwi-
schen 71 und 85 Gew.- % lag.

Elementarzusammensetzung

Die Anteile bei der Elementarzusammensetzung in der Abbildung 13-8 beziehen sich wie-

derum auf eine wasserfreie, organische Flissigkeit.

Besonders aufféllig bei der Zusammensetzung des Produktols ist der sehr geringe Anteil von
Sauerstoff von 1 % und der hohere Kohlenstoffgehalt von 81 und 82 % bei Versuchen mit
dem modifizierten Versuchsaufbau und RPK | als Ausgangsstoff. Bei Versuchen mit dem
urspringlichen Aufbau ist bei Alge | als auch RPK | der Kohlenstoffgehalt niedriger und liegt
bei 74 und 77 %, wohingegen sich der Sauerstoffgehalt erhdht bei 9 und 11 % befindet. Der

Stickstoff- und Wasserstoffanteil liegt bei allen Versuchen etwa im selben Bereich.
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Elementarzusammensetzung
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Abbildung 13-8: Elementarzusammensetzung (PRK 1 und Alge 1)

13.1.4.1 Heizwert der organischen Phase

Der Heizwert der organischen Phase wurde mittels der in Tabelle 6-2 angefiuihrten Formeln

berechnet und ein Mittelwert aus den erhaltenen Werten berechnet.

Die Berechnung der Heizwerte erfolgte unter Bertcksichtigung des Wassergehaltes der or-
ganischen Flissigkeit, der bei Alge im Mittel bei 16 Gew.- % und bei RPK bei 17 Gew.- %
lag.

So konnte bei den Versuchen mit dem abgeanderten Versuchsaufbau ein Heizwert von 34
MJ/kg berechnet werden. Jener von Alge und RPK mit dem unveranderten Aufbau betrug 30
und 29 MJ/Kkg.

Bei der Berechnung der Energieinhalte wurde die Menge der organischen Phase Uber ein
mittleres Verhaltnis von wassriger zu organischer Phase aufgrund der Versuche mit der
KNV-Anlage umgerechnet. Dies geschah, da eine akkurate Bestimmung des Verhaltnisses
an der geringen Menge der Destillate scheiterte. Die in der nachfolgenden Abbildung 13-10
dargestellten Werte kdnnen deshalb nur eine ungefahre Abschatzung des Verhaltnisses
wiedergeben. Das Verhdltnis bezieht sich auf die in der organischen Phase enthaltenen, zu

der in der Biomasse enthaltenen Energie.
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Heizwert org. Phase
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Abbildung 13-9: Heizwert der organischen Phase von RPK [ und Alge |
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Abbildung 13-10: Verhéltnis des Energieinhalts der organischen Phase zum Ener-
gieinhalt der Biomasse (RPK | und Alge I) (Abschéatzung)
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13.1.4.2 Sauerstoffgehalt
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Abbildung 13-11: Sauerstoffgehalt [Gew.-%] in der organischen Phase (RPK | und
Alge 1)

Erstaunlich bei der Analyse der Endprodukte war der Rickgang des Sauerstoffanteils. Bei
Experimenten mit RPK | sank der Sauerstoffanteil von 11 Gew.- % auf 1 Gew.- % durch die
Veréanderung des Versuchsaufbaus. Bei Versuchen mit Alge | wurde ein Sauerstoffanteil am

flissigen, organischen Endprodukt von 9 Gew.- % festgestellt.

13.1.4.3 Energieverbrauch
Bei den Versuchen mit der Mikro-KNV-Anlage wurde auf die Bestimmung des Energieein-
satzes verzichtet, da das Augenmerk auf die die Ausbeute und die Produktqualitat der orga-

nischen Phase gelegt wurde.

13.1.4.4 Kettenlange der Kohlenstoffverbindungen

Bei den Versuchen mit der Mikro-KNV-Anlage ist die Veranderung der Verteilung der Ketten-
langen durch die Veranderung der Versuchsaufbauten sehr deutlich. So lag der Grof3teil (61
%) der Kohlenstoffverbindungen bei einer Kettenlange von 17 bis 20 C-Atomen, bei Experi-
menten mit dem urspriinglichen Versuchsaufbau unter Verwendung von Alge | und RPK 1.
Durch die Verwendung von einem grof3eren Katalysatorbett wurde dieser Anteil (89 —92 %)
der Verbindungen erhoht, wobei bei Versuchen (,new setup + higher temp®“) keine C-

Kettenldngen mit weniger als 8 C-Atomen und mehr als 20 C-Atomen bestimmt wurden.

e bis C8 0-11%
« C9bissC 16 8-29%
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Abbildung 13-12: Anzahl der Kohlenstoffatome in den Verbindungen bei Versuchen
mit RPK | und Alge |

13.1.4.5 Physikalische Eigenschaften

In der Tabelle 13-2 werden der Flamm-, Siedepunkt und die Dichte der einzelnen Kompo-
nenten aus den Versuchen zusammengefasst. Die Gesamtdichte wurde Uber die Massenan-
teile und die Dichte der Einzelkomponenten errechnet.

Dichte der Einzelkomponenten (RPK ) 658 — 1389 [kg/m?]
Dichte der Einzelkomponenten (Alge 1) 787 - 1410 [kg/m?]
Dichte der gesamten organischen Phase (RPK I) 667 — 872 [kg/ma]
Dichte der gesamten organischen Phase (Alge I) 960 [kg/ma]
Flammpunkt der Einzelkomponenten (RPK [) 10— 270 [°C]
Flammpunkt der Einzelkomponenten (Alge I) 11 -215 [°C]
Siedepunkt der Einzelkomponenten (RPK 1) 20 — 548 [°C]
Siedepunkt der Einzelkomponenten (Alge I) 104 — 434 [°C]

Tabelle 13-2:  Dichte, Flamm- und Siedepunkt der organischen Phase von RPK | und
Alge |

13.1.4.6 Heizraten
Die Heizrate der Experimente mit RPK | lag bei 5,1 bis 9,6 K/min und bei der Verwendung
von Alge | als Ausgangsmaterial wurde eine Heizrate von durchschnittlich 11,8 K/min er-

reicht.
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14 Analyse- und Berechnungsmethoden der Endprodukte

Die Analyse der Flissigproben (Destillate) wurde mit Hilfe eines Gaschromatographen mit
Massenspektrometer (GC/MS) durchgefuhrt. Karl-Fischer-Tritation wurde verwendet um den

Wassergehalt der FlUssigkeiten zu bestimmen.

Die Gasproben wurden in einem ,platigas-Beutel* der Firma Linde eingesammelt und eben-

falls mit dem GC/MS analysiert.

14.1 Probenaufbereitung

Die organische Phase wurde in Dichlormethan mit einem Faktor 10 (1 ml der Probe wurden
9 ml Dichlormethan hinzugefugt) verdunnt. Die wassrige Phase wurde mit Diethylether (1 ml
der Probe mit 10 ml Ether) extrahiert. In beiden Fallen wurden die zu analysierenden Phasen
(Dichlormethanphase und Etherphase) durch die Zugabe von Silikagel und Natriumsulfat ge-
trocknet. Die Trocknungshilfen wurden spéater durch einen Filter abgeschieden und die nach

der Filtration erhaltenen Proben wurden im GC/MS analysiert.

14.2 Gaschromatographie von Flissigproben

Die Gaschromatographie wurde mit einem Agilent 6890N Gaschromatographen, welcher mit
einem 5973 Massendetektor ausgestattet ist, durchgefuhrt. Helium (0,3 ml/min) wurde als
Tragergas verwendet und die Abscheidung wurde mit Hilfe einer HP5-MS Saule (Agilent
Technologies) erreicht. Diese Saule hat einen Innendurchmesser von 0,25 mm mit einer
finfprozentigen Phenylpolysiloxane-Beschichtung von 0,25 ym und hat eine Lange von 30

m.

Die Einlasstemperatur wurde auf 240 °C (split ratio 20:1) gesetzt, wahrend die Ofentempera-
tur bei 40 °C mit einer Heizrate von 5 K/min startete und bei 300 °C wurde die Temperatur
fur zwei Minuten beibehalten. Das Injektionsvolumen betrug 1 pl und sowohl organische als

auch wassrige Phasen wurden mit derselben Methode analysiert.

Die einzelnen Bestandteile wurden mit Hilfe der Bibliothek von Wiley identifiziert. Die Resul-
tate der Einzelkomponenten (Peaks) des GC-MS Chromatogramms entsprechen den anteili-

gen Massenprozenten der Einzelprodukte.

14.3 Gaschromatographie der Gasphase

Die Gaschromatographie wurde wiederum auf einem Agilent 6890N Gaschromatographen
,ausgerustet mit einem 5973 Massendetektor, durchgefuhrt. Das Tragergas war Helium (3,3
ml) und die Auftrennung geschah mit einer GS-GASPRO- Saule (Agilnet Technlogies) mit

einem Innendurchmesser von 0,324 mm und einer Lange von 60 m. Die Einlasstemperatur
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wurde auf 60 °C (split ratio 1:17) eingestellt. Die Ofentemperatur startete bei 80 °C fur 0,5
min und spater wurde die Temperatur mit einem Gradienten von 25 K/min erhéht und bei
175 °C wurde die Temperatur fir 2 min beibehalten. Danach wurde mit demselben Gradien-
ten von 25 K/min auf eine Temperatur von 250 °C erhoht.

Das Injektionsvolumen betrug 500 pl (manuelle Injektion mit einem gasdichten Kolben). Die
Einzelkomponenten wurden wieder mit Hilfe der Bibliothek von Wiley identifiziert. Die Resul-
tate entsprechen den relativen Anteilen der einzelnen Komponenten-Peaks des GC-MS-

Chromatogrammes.

14.4 Berechnete Stoffwerte durch Aspen Plus 2006

Die Viskositat der Einzelkomponenten und ein Teil der Bildungsenthalpien, bei denen keine
Werte in der Onlinedatenbank [115] vorhanden waren, wurden mit Hilfe von ,Aspen Plus
2006“ und den Modellen UNIQUAC und NRTL ermittelt.

Die bekannten Modelle UNIQUAC [1] und NRTL [87] lieferten somit die Ausgangswerte fur
die weiterfihrende Berechnung und Abschatzung der Viskositat von Mischungen mit Hilfe
der Formel 15-2.
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15 Bilanzierung

Fur die energetische Bilanzierung des Prozesses wurde nur dieser selbst betrachtet. So
wurde etwa die Ernte oder Trocknung der Biomasse auf3en vorgelassen. Besonders der
Vergleich von RPK mit Alge fallt daher unverhaltnismafig aus, da der RPK bereits mit einer
sehr geringen Feuchte angeliefert wurde. Die Alge mit einem Wasseranteil von bis zu 50 %,
musste jedoch erst langere Zeit getrocknet werden um auf eine Endfeuchte von unter 10 %

zu kommen.

Weiters sollen in dieser Betrachtung nur die Versuche der KNV-Anlage genau untersucht
werden. Bei den Versuchen mit der Mikro-Anlage muss wegen der fehlenden Heizenergie-

aufzeichnung auf eine solche Betrachtung verzichtet werden.

In einer ersten Analyse wurden die Versuche mit all den gemessenen Werten gegeniberge-

stellt und unter der Bezeichnung ,batch, ohne D.“ zusammengefasst.

In einem weiteren Schritt wurde versucht, die Warmeverluste zu vermindern und dies ge-
schah Uber eine fiktive Verbesserung der DaAmmung (max. 100 mm, ,batch, mit D.“). Diese
Verbesserung wurde mathematisch nachgerechnet, um eine Abschatzung der Energieeffi-

zienz abgeben zu koénnen.

In weiterer Folge wurde der Prozess als kontinuierlich angesehen mit denselben unter-
schiedlichen Betrachtungen in der Dammung, wie es bei den diskontinuierlichen Versuchen
der Fall war (,kont., ohne D.%, ,kont., mit D.“). Der Schritt vom diskontinuierlichen zum kon-
tinuierlichen Prozess erfolgte durch die vereinfachte Annahme, dass der diskontinuierliche
Reaktor nun kontinuierlich betrieben wurde. Beim kontinuierlichen Betrieb wirde in einem
vereinfachten Fall die aufgewendete Energie fir das Aufheizen des Reaktors und des Tra-

germediums wegfallen und somit die Energieeffizienz steigern.

15.1.1 Ausgangs-/Endprodukte — Analysen

Das Ausgangsmaterial (RPK, Alge) wurde auf ihre Elementarzusammensetzung untersucht
und die Ergebnisse sind aus der Tabelle 11.2.3 und 13.1.4 ersichtlich.

Bei der Analyse von RPK Il und den Reststoffen der Versuche mit RPK Il traten Probleme
auf und eine Wiederholung der Analyse ist daher notwendig, um aussagekraftige Daten zu

erhalten.
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C 44,7 47,3* 55,8

H 5,6 6,94* 8,4

o 26,1 39,43* 29,0

N 1,0 5,28*% 2,5

S 0,7 1,05* 0,3

Asche 11,5 -* 4,0
Wasser 10,4 - 0

HeizwerE I\(/IT] /"ﬁ)g;:euchte) 185 P 223

* genauere Ergebnisse lagen zu diesen Zeitpunkt noch nicht vor und miissen spéater
nachgereicht werden

Tabelle 15-1:  Elementarzusammensetzung der Biomasse [Gew.-%]

C 78,25 64,8 1,45 68,1 3,19
H 9,70 9,5 1,90 10,5 2,85

o) 5,24 5,9 14,58 4,4 21,57

N 1,55 2,0 0,24 0,6 0,25

s 0,08 0 0,01 0 0,03

Asche 5,19 0 0,00 0 0,01

Wasser 0 17,85 81,81 16,37 72,10
Heizwert [MJ/kg] 36,1 31,06 4,9 33,4 47

Tabelle 15-2:  Elementarzusammensetzung der Endprodukte [Gew.-%)]

15.2 Berechnungen, Bestimmung von Werten

Im folgenden Abschnitt sollen einige Werte wiedergeben werden, die fur die Analyse der

Energieeffizienz benotigt werden.

15.2.1.1 Heizwertberechnung

Die Berechnung des Heizwertes der Biomasse und der festen Reststoffe wurde mittels der
Formeln aus Tabelle 6-2 durchgefiihrt. Typische Werte konnen aus Tabelle 15-1 und Tabelle
15-2 entnommen werden.

Bei der organischen Phase und den Gasen wurden zunéchst die Heizwerte der einzelnen
Komponenten bestimmt und danach mit ihrem Anteil an der Ausbeute multipliziert und an-
schlielend aufsummiert. Werte, die einen Mittelwert der organischen Phase widerspiegeln,
kénnen aus der Tabelle 15-2 entnommen werden. Eine beispielhafte Gaszusammensetzung
kann aus Tabelle 11-2 und Tabelle 11-3 abgelesen werden und ein mittlerer Heizwert flr
Versuche mit RPK und Alge ist in der Tabelle 15-3 dargestellt.
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Biomassetyp Heizwert
Alge 13,5 [MJ/kg]
RPK 4,3 [MJ/kg]

Tabelle 15-3:  Heizwerte der Gasphase von Versuchen mit Alge und RPK

15.2.1.2 Bildungsenthalpie

Die Berechnung der Bildungsenthalpie von Biomasse und den Feststoffen wurde in Kapitel
7.2 bereits beschrieben und mit Hilfe dieser Berechnungsmethoden wurden die entspre-
chenden Werte bestimmt. Durchschnittliche Werte der Bildungsenthalpie sind in der Tabelle

15-4 angegeben.

Bildungsenthalpie

Festsstoffriickstand 690 [kJ/kg]
Biomasse (Alge) -4.607 [kJ/kg]
Biomasse (RPK) -5.353 [kJ/kg]

Organische Phase (Alge) -1.128 [kJ/kg]
Organische Phase (RPK) -1.193 [kJ/kg]
Gasphase (Alge) -4.683 [kJ/kg]
Gasphase (RPK) -4.233 [kJ/kg]

Tabelle 15-4:  Werte der Bildungsenthalpien

Die Bildungsenthalpien der organischen Phase und der Gase wurden zunéachst lUber die Bil-
dungsenthalpien der einzelnen Komponenten bestimmt, dies geschah mit Hilfe einer Online-
datenbank [115]. Danach wurden die Komponenten nach ihrem Anteil an der jeweiligen Pha-
se aufgerechnet und die Gesamtenthalpie der Phase bestimmt. Mittelwerte fir Gas- und

Flissigphase sind in Tabelle 15-4 angeftihrt.

Mit Hilfe der Bildungsenthalpien konnte nun wie in Kapitel 7 beschrieben, die fir die Um-
wandlung in die einzelnen Endprodukte bendtigte Energie bestimmt werden. Im Mittel wer-
den fur Alge 1l 1,36 MJ/kg Biomasse und bei RPK im Mittel bei beiden Typen 1,74 MJ/kg

Biomasse bendtigt.
Vergleichbare Werte der Pyrolyseenthalpien fur Weich- und Hartholz liegen bei 1,04 bis 2,0
MJ/kg. [31]

15.2.1.3 Verluste des Reaktors
Abschétzen der Verluste des Reaktors tiber die Bildungsenthalpie
Um einen Uberblick und eine Abschatzung der Verluste zu haben, wurden auf die aufge-

zeichneten Werte des Energieverbrauchs, der Heizelemente und der Betriebsmaschinen,

Vakuumpumpe und des Antriebes des Ruhrwerkes zurtickgegriffen. So wurde von der ins-
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gesamt bendtigten elektrischen Energie die Antriebsenergie der Pumpe und des Rihrwerkes
abgezogen und weiters auch die fir die Umwandlung benétigte Energie in Abzug gebracht.

Endprodukte

Warmetrdger

Abbildung 15-1: Energie- und Stoffstrome in und aus dem Reaktor

Weiters wurde die fur das Aufheizen des Reaktors selbst und des Feststofftragermediums
bendtigte Energie abgezogen. Des Weiteren wurden die Energien zur Verdampfung des ent-
haltenen Wassers und zur Aufwarmung der Biomasse einbezogen. Somit konnte eine Ab-
schatzung der Verlustleistung mit geringer Dammung des Reaktors berechnet werden. Die
Verlustleistung lag im Mittel zwischen 4,7 bis 5,3 MJ Uber den ganzen Versuchszeitraum be-

trachtet. Alle Werte wurden bei der Berechnung auf Umgebungszustand bezogen.

_ f h
QVerIuste_ QHeizung - mEndpr *AH 0,Endpr — My aemetr * Cwarmetr * (a - Te _ Formel 15-1

= My sser ™ AhWasser_ morg.Phase * Ahorg.Phase = Myassphase * Ahwa'\ssPhase Quelle: [65]

<
~ Mgiomasse™ Caiomasse™ (a _Te _

Symbole:
Qvenuste = Verlustleistung des Reaktors
Qneizung = Heizungsenergie
m = Masse der unterschiedlichen Ausgangs- und Endprodukte

Ho £npe = Bildungsenthalpie der Endprodukte

Ahyasser = Verdampfungsenthalpie von Wasser
Ahggpnaser = Verdampfungsenthalpei der organischen Phase
Ahyassphase = Verdampfungsenthalpie der wassrigen Phase

Ceiomasse = Spezifische Warmekapazitat der Biomasse
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Cwarmetrager = Spezifische Warmekapazitat des Warmetragers
T, = Endtemperatur

Te = Anfangstemperatur

Reaktorverluste Uber den Warmelbergang berechnet

In weiterer Folge wurde die Verlustleistung mit Hilfe der Berechnungsmethoden, wie in Kapi-
tel 5.3 beschrieben, berechnet und als Grundlage fiir Verbesserungen in Bezug auf den
Energieverbrauch herangezogen. So wurde in einem ersten Schritt die Verlustleistung des
bestehenden Reaktors mit geringer DAmmung (15 mm) nachgerechnet, um spater einen
Vergleich fur die Einsparungen von Energie bei einer stark verbesserten Dammung (100

mm) zu haben.

Die sich ergebenden Unterschiede der Energieeffizienz der Anlage in der Abbildung 15-2

und Abbildung 15-3 kann dadurch erklart werden.

15.3 Energiebilanz/-effizienz der KNV-Anlage

Bei der Betrachtung der Energiebilanz/-effizienz des Umwandlungsprozesses wurden alle
ein- und ausgehenden Sfoff-/Massen- und Energiestrome berticksichtigt und zueinander, in

Bezug auf ihren Energieinhalt, in Verhaltnis gesetzt.
Dabei wurden folgende eingehenden Energie- und Stoffstrome betrachtet:

« Elektrische Energie fir die Beheizung (Aufheizphase und Haltephase)

« Elektrische Energie fiir den Betrieb der Apparate (Vakuumpumpe und Antriebsmotor

des Rihrwerkes)
« Biomasse (RPK und Alge)

« Flussiges Tragermedium (Versuch ,biooil“)

Bei den ausgehenden Stoffstrdmen handelte sich um folgende Punkte:

o Feste Verflussigungsrickstande

« Flissige organische Phase

o Fliissige wassrige Phase

« Gasphase
Wegen des hohen Wasseranteils und des daraus folgenden niedrigen Energieinhaltes wurde
die wassrige Phase bei der Bilanzierung in Abbildung 15-2 und Abbildung 15-3 nicht be-

ricksichtigt. Weiters wurde auch eine Betrachtung der Kihlung und die dafir bendétigte

Pumpe flr das Kihlwasser nicht betrachtet.
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Die Berechnungsmethode fur die Ermittlung der Energieeffizienz (Reaktor im diskontinuierli-
chen Betrieb) ist in der Formel 15-2 dargestellt.

HU,fest * mfest + HU,org.Ph * morg.Ph + H
+E +H

U,gas * mgas Formel 15-2
+ Hy piooit™ Mpigoil

Biomasse

MeE bateh = E “m

el,heating el,p+m U,Biomasse

Symbole:

Nee pach = ENergieeffizienz der Reaktors im diskontinuierlichen Betrieb

m = Massen der einzelnen Ausgangs- und Endstoffe

H, = Heizwert der einzelnen Ausgangs- und Endprodukte

E = aufgewendete elektrische Energie zur Beheizung

el ,heating

E = elektrische Energie zum Betrieb der Vakuumpumpe und des Ruhrwerks

el,p+m

Aus der Uberlegung weitere Energieeinsparungen zu erreichen, wurde neben dem vorhan-
denen Batch-Betrieb der Anlage auch eine kontinuierliche Betriebsweise des Prozesses be-
trachtet. Bei einem kontinuierlichen Betrieb des Reaktors féallt somit das standige Aufheizen
des Reaktors selbst weg und auch das Erhitzen des Tragermediums auf die Endtemperatur

im Inneren des Reaktors wird dabei vernachlassigt werden.

Es wurde nun bei der Betrachtung zwischen den Versuchen im diskontinuierlichen Betrieb
mit (,batch, mit D.) und ohne (,batch, ohne D.“)Dammung unterschieden. Wie bereits vor-
her erwéhnt wurde die Betrachtung erweitert auf einen vereinfacht betrachteten, kontinuierli-
chen Betrieb des Reaktor mit (,kont., mit D.“) und ohne (,kont., ohne D.%) Dammung.

In der Abbildung 15-2 und Abbildung 15-3 fallt auf, dass durch die Verwendung von Kataly-
sator | in der Biomasse, die Energieeffizienz besser ausfallt als ohne Katalysator. Eine weite-
re Steigerung kann durch die Verwendung von zusatzlichen Katalysatoren in der Dampfpha-

se erreicht werden.

Hohe Effizienzwerte konnten auch bei Versuchen mit der Endtemperatur von 350 °C und

Tests mit Alge Il erreicht werden.
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Energieeffizienz

80%

70%

60%

50%

40%

30%

20%

10%

70%

75%

54%

0%

RPK | (keinKat) RPK I (Kat. |

Biomasse)

RPK | (Kat. 11
Biomasse)

RPK I (Kat. |
Biom. + Korb)

RPK I (Kat. Il
Biom. + Korb)

Alge Il (Kat. |
Biom. + Korb)

Alge Il (Kat. 11
Biom. + Korb)

‘EI Effizienz (batch, ohne D.) B Effizienz (batch, mit D.) @ Effizienz (kont., ohne D.) O Effizienz (kont., mit D.) ‘

Abbildung 15-2:

Energieeffizienz der Versuche mit RPK | und Alge Il

Energieeffizienz
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40%
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70%

57%

40%

[
42%
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RPK II (kein
Kat.)

RPK II (Kat. |
nur Korb)

RPK Il (Kat. |
Biom. + Korb)

RPK 11 350°C  RPK Il 450°C

(Kat. |
Biomasse)

(Kat. |
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Biomasse)

RPK 11 biooil
(Kat. |
Biomasse)
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Abbildung 15-3:

Energieeffizienz der Versuche mit RPK I
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16 Vergleich der Prozesse

Um all die gesammelten Werte und Daten zusammenzufassen und miteinender vergleichbar
zu machen, wurden die Ergebnisse der Tests auf ihre positiven und negativen Eigenschaften
untersucht. Dies sollte dazu dienen, um die Resultate der Versuche nach ihren positiven Ei-
genschaften zu gewichten, je ndher die Gewichtung an 100 % herankommt umso wichtiger,
positiver und wiinschenswerter ist der Wert oder die Komponente. Negative Bewertungen
kénnen bis -100% reichen, jedoch wurde in der hachfolgenden Bewertung keine Komponen-
te so stark negativ bewertet, da stets auch positive Aspekte einer Komponente vorhanden
waren. Die Ergebnisse wurden somit nach ihrer Menge und der Qualitat der Resultate be-

wertet und nach ihrer Bedeutung gewichtet (siehe Kapitel 16.1).

Ein Mittelwert der ausgewerteten Prozentpunkte von den Ubergruppen ,organische Phase®,
.physikalische, chemische Eigenschaften® und ,energetische Betrachtung“ wurden er-
stellt und in der Abbildung 16-1 dargestellt. Um das Destillat der KNV-Anlage besser mit
Dieseltreibstoff und Biodiesel vergleichbar zu machen, wurden sie in der Tabelle 16-1 ge-
genlber gestellt, wobei die Grenzwerte von Biodiesel herangezogen wurden, um spater das
Destillat zu bewerten.

Treibstoffeigenschaften Diesel Biodiesel KNV-Destillate
Treibstoffstandard ASTM D975 ASTM D6751
Heizwert [MJ/kg] =&5 =82 29 — 36 **
Dichte [kg/m?] 848 878 788 — 896 *
Wasser und Sedimente [vol%] 0,05 max 0,05 max 3,217 **
Kohlenstoff [Gew.-%] 87 77 77-84*
Wasserstoff [Gew.-%] 13 12 9-14*
Sauerstoff, [Gew.-%] 0 11 2-9*
Schwefel [Gew.-%] 0,05 max 0,0 —0,0024 0
Siedepunkt [°C] 180 — 340 315 — 350 110 — 440 ***
Flammpunkt [°C] 60 — 80 100 - 170 10 — 70 ****
Kristallisations-, Triibungspunkt [°C] -15-5 -3-12 -
FlieBpunkt [°C] -35--15 -15-10 -
Cetanzahl 40 - 55 48 — 65 -
Kinematische Viskositéat [mmzls] @ 40 °C 1,3-4,1 4,0-6,0 22-111*

* bezogen auf Wasser freies Destillat, Trockensubstanz
** heinhaltet den urspriinglichen Wassergehalt
*** \Werte der Einzelkomponenten

Tabelle 16-1: Eigenschaften von typischem ,No. 2 Diesel”, Biodieseltreibstoffen
und KNV-Destillaten

Quelle: [116]

Ein minimaler Flammpunkt von Treibstoffen ist Voraussetzung fir die Ziindsicherheit, so soll-

te der Flammpunkt von Diesel Gber 60 °C liegen. Bereits geringe Mengen eines Bestandteils
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mit niedrigem Flammpunkt (10 °C statt 60 bis 80 °C) senken den gesamten Flammpunkt des
Treibstoffes und kénnen zu schlechten Verbrennungs- und Lagereigenschaften fuhren.

Wasser und Sedimente beziehen sich auf freie Wassertropfchen und Sedimentpartikel. Ein
zu hoher Wasseranteil kann Korrosion fihren und bietet einen Lebensraum fir Mikroorga-
nismen. Durch Oxidation des Treibstoffes kann auch der Sedimentanteil wahrend der Lage-

rung steigen.

Eine minimale Viskositat wird von einigen Arbeitsmaschinen verlangt, wegen des Leistungs-
verlustes. Weiters ist die maximale Viskositat wiederum durch die Art und Konstruktion der
Einspritzsysteme begrenzt. Hohe Viskositat hingegen kann auch zu einer schlechten

Verbrennung fihren und es kann zu Ablagerungen im Brennraum fiihren.

Der Schwefelgehalt wird begrenzt, um Sulfate und Schwefelsaure in den Schadstoffemissio-
nen zu verhindern, wobei bei Biodiesel der Schwefelgehalt generell sehr gering ist (weniger

als 15 ppm).

Der Kiristallisations-, Tribungspunkt ist besonders wichtig um eine Funktionstichtigkeit des
Treibstoffes bei tiefen Temperaturen zu gewahrleisten. Bei dieser Temperatur werden die
ersten festen Kristalle beim Abkuhlen der Flissigkeit beobachtet. Die Filterverstopfungstem-
peratur CFPP (Cold Filter Plug Point) ist jene Temperatur, bei der sich die Treibstoffkristalle
in einer solch grof3en Zahl agglomerieren, dass ein Testfilter verstopft wird und kann als bes-

serer Indikator fur die Verwendung bei tiefen Temperaturen angesehen werden.

Der FlieBpunkt ist jene Temperatur, bei der der Treibstoff so zahflussig ist, dass er nicht
mehr als Flissigkeit angesehen werden kann. In der Praxis hat dieser Wert keine Bedeu-
tung, denn ohne Vorwadrmung ware der Treibstoff nicht zu gebrauchen. Dennoch kann mit
Hilfe dieses Wertes bestimmt werden ob der Brennstoff noch gepumpt werden kann oder

nicht.

Die richtige Cetan-Zahl ist Voraussetzung fur die Verwendung als Dieseltreibstoff in einer
Kraftmaschine. Laut des amerikanischen Dieseltreibstoffstandards ASTM (American Society
for Testing and Materials) sollte Diesel eine Cetanzahl von mindestens 40 aufweisen. Eine
hohere Cetanzahl hilft gute Kaltstarteigenschaften zu erzielen und auch wei3en Rauch zu

verhindern.

Die Zusammensetzung des Treibstoffes beeinflusst wie viel NO, durch den Treibstoff in ei-
nem Motor erzeugt wird, aber auch die Feuchtigkeit (Luft, Treibstoff) hat einen grol3en Ein-
fluss auf die NO,-Emissionen. [117] [105]

Dieseltreibstoffstabilitat ist ein wichtiger Punkt fur die Langzeitlagerung von Treibstoff. Die

Stabilitat bezieht sich vor allem auf die Lagerungsstabilitat und die Stabilitéat bei erh6hter
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Temperatur und/oder erhdhtem Druck. Bei der Lagerungsstabilitdt kommt es besonders auf
die Oxidationsstabilitat an. Die thermische Stabilitat hangt vor allem von der Stabilitét bei er-
hohter Treibstofftemperatur ab. Treibstoffalterung und —oxidation kdnnen zu einer hohen
Saurezahl, einer hohen Viskositat und der Bildung von Sedimenten fihren.

Es gibt einige Richtwerte und Bedingungen, die eine hdchstmaogliche Stabilitéat von Treibstof-

fen garantieren.

Je hoher der Anteil von ungesattigten Fettsauren, desto wahrscheinlicher ist es, dass der
Treibstoff oxidiert, wohingegen gesattigte Fettsauren stabil sind. Die Stellen, an denen eine
Ungesattigtheit der Treibstoffmolekile herrscht, kbnnen mit Sauerstoff reagieren und es for-
men sich Peroxide, die sich zu Sauren, Sedimenten und Gummi aufspalten. Hitze und Son-
nenlicht beschleunigen diesen Prozess. Gewisse Metalle wie Kupfer, Bronze, Messing, Blei,
Zinn und Zink beschleunigen den Abbau des Treibstoffes und filhren sogar zu héheren Se-

dimentanteilen als normalerweise entstehen wirden.

Sauerstoff vom Treibstoff fernzuhalten wiirde die Oxidation verringern oder sogar stoppen
und die Lagerungszeit erhthen. Auch zum Treibstoff hinzugefligte Antioxidantien kénnen

das Lagerungsvermoégen verbessern. [116]

16.1 Gewichtung der Komponenten und Eigenschaften

Organische Phase:
Massenanteil: 25 %
Bei der Bewertung des Massenanteils wird die Menge der organischen Phase, die aus der
Biomasse gewonnen werden konnte, bewertet. Als Zielausbeute wurde der Wert von 35 %
gewahlt und die einzelnen Versuche wurden nun so bewertet, inwieweit sie dieses Ziel errei-
chen konnten.
Ergebnisse der Analyse: 75 %

« Reine Kohlenwasserstoffverbindungen:

« Aromaten 20 %
Aromaten haben sehr gute Treibstoffeigenschaften, jedoch haben sie schlechten Einfluss auf

die Emissionen, vor allem aber haben Benzene einen sehr schlechten Einfluss auf die Emis-

sionen.
« Olefine 23 %

Olefine gehen leicht Reaktionen ein und haben deshalb einen negativen Einfluss auf die La-

gerstabilitdt der Produkte.
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« aliphatische Alkane 25 %
« Cycloalkane 25 %

Aliphatische Alkane und Cycloalkane sind Kohlenstoffverbindung mit einfacher Bindung und

sind besonders gewlinscht bei der Treibstoffzusammensetzung.

« Kohlenwasserstoffverbindungen mit Sauerstoff:

o O-Aromaten/O-Heterocycles 8 %

Durch den Sauerstoffanteil in den Aromaten und Heterocyclen werden die Eigenschaften des

Treibstoffes negativ beeinflusst.
Sauerstoffaliphate:
+ Ketone 8 %

Ketone sind durch ihre Polaritat leicht in Wasser l0slich, dennoch haben sie einen entschei-
denden Anteil am Heizwert durch ihre langkettigen Kohlenstoffverbindungen und haben den-

noch einen geringen Anteil an Sauerstoff an der Verbindung.
« Aldehyde -

Kurzkettige Aldehyde sind leicht in Wasser l6slich, langkettige jedoch nicht mehr. Bei der

Auswertung der organischen Phase wurden jedoch keine Aldehyde gefunden.
o Carbonsauren -4 %

Durch hohe S&aurehaltigkeit nimmt der Treibstoff ungewiinschte korrosive Eigenschaften an.
o Alkohole 8 %
o Ether -1%

Ether ist hydrophober als Ester oder Amide mit vergleichbarer Struktur. [118] Betrachtet man
die Verdampfungstemperatur so &hneln Ether mehr den Alkanen, bei der Wasserl6slichkeit

sind sie jedoch den Alkoholen ahnlicher. [21]
o Ester 8 %

Ester ist ein wichtiger Bestandteil von Biotreibstoffen. Die technischen Vorteile von Estern
sind, dass sie die Schmierung der Einspritzanlage sichern und auch Ruf3 in den Abgasen

reduzieren. [80]
« Kohlenwasserstoffverbindungen mit Stickstoff:

Der negative Aspekt der Verbindungen mit Stickstoff sind die Emissionen von NO, bei der
Verbrennung, jedoch sind dies langkettige Verbindungen und stellen einen bedeutenden An-

teil am Heizwert dar. Aus diesem Grund werden die nachfolgenden Komponentengruppen

105



Vergleich der Prozesse

zwar negativ bewertet, jedoch wird dem positiven Einfluss der langkettigen C-Verbindungen
dabei auch Rechnung getragen.

« N-Aromaten/N-Heterocycles -1%

Stickstoffaliphate:
Nitrile 5%

Amide 5%

Kohlenwasserstoffverbindungen mit Stickstoff und Sauerstoffverbindungen:
-8 %

Physikalische, chemische Eigenschaften:

Heizwert: 33%

Als Zielwert des Heizwertes wurde der Heizwert des handelsiiblichen Dieseltreibstoffes
(Tabelle 16-1) angegeben. Das bedeutet, je ndher der Heizwert der organischen Phase an
dem gewiinschten Wert liegt, desto mehr Prozentpunkte wurden vergeben.

Kettenlange der Verbindungen: 56 %

Die Bewertung der unterschiedlichen Kettenlange wurde in Bezug auf handelsibliche Treib-
stoffe [104] durchgefihrt.

« BisC8 3%

« VonC9hisC 16 57 %

« Von C 17 bis C20 57 %

e Mehr als C 20 -17 %
Sauerstoffgehalt: -22 %

Beim Sauerstoffgehalt wurde ein nicht zu Uberschreitender, maximaler Sauerstoffgehalt
(Tabelle 16-1) angegeben. Bei Uberschreitung desselben wurden die vollen negativen Pro-
zentpunkte auf den Versuch aufgerechnet. Lag der Wert jedoch darunter, so erhielt der Ver-
such weniger negative Prozentpunkte, je weiter der Wert von der Maximalgrenze entfernt

war.

Bei der Bewertung von Dichte und Viskositdt wurde mit derselben Methode vorgegangen.
Lag der Wert im gewlinschten Bereich (Tabelle 16-1) so wurden die vollen erreichbaren Pro-
zentpunkte vergeben. Wurde aber der Zielbereich unter- oder Uberschritten, so wurden in

Relation zum oberen oder unteren Grenzwert weniger Prozentpunkte vergeben.
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Dichte: 17 %
Viskositat: 17 %

Energetische Betrachtung:

Um auch Vergleichswerte hinsichtlich des Energieverbrauchs, -einsatzes zu haben, wurden
die folgenden drei Vergleichswerte ausgewahlt.

Bilanzierung der Energieeffizienz 50 %

Bei dieser Bilanzierung werden nur die in Kapitel 15.3 in der Abbildung 15-2 und Abbildung
15-3 dargestellten Effizienzen der diskontinuierlichen Versuche miteinander verglichen. Der
Versuch, der dabei am besten abschnitt, sollte als Zielwert dienen, um jedoch Spielraum fir
nachfolgende Verbesserungsmdglichkeiten zu lassen, wurde dieser Wert um etwa 25 % an-
gehoben auf einen Zielwert von 75 %. Somit erhielten die einzelnen Versuche anteilsmafig,

in Bezug auf den Zielwert, Prozentpunkte verteilt.
Energieinhalt der organischen Phase zu Energieinhalt der Biomasse 25 %

Bei dieser Betrachtung ging es darum, herauszufinden wie viel, der in der Ausgangshiomas-
se enthaltenen Energie, spater im fllissigen, organischen Endprodukt enthalten ist. Als
oberster Zielwert wurde 50 [MJ/MJ, %] gewéahlt und sollte einen Zielwert bei einer Umwand-

lung bei moderaten Bedingungen darstellen.
Energieinhalt der organischen Phase zum Energieeintrag 25%

Dieses Verhdltnis stellt den Energieaufwand/ -einsatz in Bezug auf das erhaltene flissige,
organische Endprodukt dar. Wie auch beim Vergleich der Energieeffizienzen wurde hier wie-
derum der beste Versuch herangezogen und um 25 % auf 100 % erhoht, damit auch hier

Raum fur Verbesserungen ist.
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Massenanteil an der Umwandlung 25 %
Ergebnisse der Analyse 75 %
Aromate 20 %
Olefine 23 %
Aliphatische Alkane 25 %
Cycloalkane 25 %
O-Aromaten/O-Heterocycles 8%
Ketone 8 %
Aldehyde -
Carbonséauren -4 %
Alkohole 8 %
Ether -1 %
Ester 8 %
N-Aromaten/N-Heterocycles -1%
Nitrile -5 %
Amide -5 %
Verbindungen mit N und O - 8%
~ Physikalischeund chemische Eigenschaften  100%
Heizwert 33%
Kettenléange der Verbindungen 56 %
Bis C 8 3%
Von C 9 bis C16 57 %
Von 17 bis C 20 57 %
Mehr als C 20 -17 %
Sauerstoffgehalt -22 %
Dichte 17 %
Kinematische Viskositat 17 %
.~ FEnergetischeBetrachwng  100%
Bilanzierung der Energieeffizienz 50 %
Energieinhalt derdorg. _Phase zum Energieinhalt 25 0
er Biomasse
Energieinhalt der org. Phase zum Energieeintrag 25 %

Tabelle 16-2:  Zusammenfassung der Gewichtung

16.2 Ergebnis der Bewertung

Die Gesamtwerte der Ubergruppen ,organische Phase®, ,physikalische, chemische Eigen-
schaften® und ,energetische Betrachtung” wurden am Ende zusammengefuhrt und ein Mit-
telwert daraus berechnet. Der resultierende Wert soll die Eignung des Endproduktes (organi-

sche Phase) als Treibstoff, die flir dessen Herstellung bendtigte Energie, als auch die Aus-
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beute aus der Biomasse widerspiegeln. Mit diesem Vergleich soll es moglich sein, auf einfa-
che Weise, durch das Bewerten einiger grundlegender Daten, verschiedene Biomassever-
flussigungsprozesse und auch andere Verfahren gegeniberzustellen und optimale Be-
triebseinstellungen leichter erkennbar zu machen.

In der Abbildung 16-1 sind nun alle durchgefuhrten Versuche zusammengefasst und kénnen

somit miteinander verglichen werden.

Besonders stechen die Versuche mit Alge Il hervor, die ein sehr gutes Gesamtergebnis er-
Zielen. Hervorzuheben sind auch die Versuche mit RPK | bei dem die Versuche mit Katalysa-
tor gleich gut oder etwas schlechter ausfallen, wie bei Versuchen ohne Katalysator. Die Ver-
suche mit Katalysator ergeben gute Teilergebnisse (z.B.: Energieeffizienz) jedoch summiert
man alle Ergebnisse auf, so stellen sich die Versuche ohne Katalysator als die besseren
heraus. Verwendet man RPK Il als Ausgangsmaterial, fallen ein deutlicher Unterschied und
eine starke Abnahme bei der Verwendung von Katalysator auf. Nur durch eine erhéhte Pro-

zesstemperatur kann das Gesamtergebnis der Versuche ohne Katalysator noch Ubertroffen

werden.
Bewertung
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Abbildung 16-1: Gesamtbewertung der Versuche der KNV-Anlage

109



Schlussfolgerungen

17 Schlussfolgerungen

Im Folgenden sollen Verbesserungsmalinahmen als auch optimale Prozessparameter her-
ausgefunden werden, indem die verschiedensten Anséatze und Parameter einander gegen-
Ubergestellt werden und auf eine einfache Art und Weise bewertet werden. Dies sollte dazu

dienen, die KNV-Anlage energieeffizienter und damit auch wirtschaftlicher zu machen.

17.1 Ergebnisse der Bewertung/Optimierung
Die gesammelten Ergebnisse sind zusammengefasst, wie es in der Tabelle 17-1 und Tabelle
17-2 der Fall ist und werden untereinander in Bezug auf ihren Energieverbrauch und die

Produktqualitat verglichen.

Die Bewertung erfolgt Uber die Vergabe von ,+“, ,-“ und ,0“. Positive Eigenschaften in Bezug
auf den Energieverbrauch und die Produktqualitdt werden mit ,+“ bewertet, negative mit ,-“

Sind keine wesentlichen Vor- oder Nachteile erkennbar, so wird ein ,,0“ vergeben.

Energieeffizienz

Dammung/Isolierung (o] 1P 4 o ++
N okgewtnnung. + = :
Prozessintensivierung 0 + + +++
Katalyse
Fillkérperkolonne (0] + + ++
Monolithische Katalysatoren 4+
————_
Feuchte
Geringe Feuchte (< 10%) -- + + o
Hoher Feuchtegrad (> 10%) (o] - - -
KorngrofR3e
Kleine KorngréfRe (< 2 mm) -- ++ + 0 +
Grof3e KorngréRe (> 2 mm) (o]

Tabelle 17-1:  Energieverbrauch und -effizienz

Bei der Energieeffizienzverbesserung des Reaktors stellt sich eine Warmeintegration und —

rickgewinnung als die beste Option heraus. In einem ersten Schritt misste jedoch die
Dammung des KNV-Reaktors deutlich verbessert werden, damit die Energieeffizienz des
Reaktors klar gesteigert werden kann. Einen weiteren Schritt wirde dann die Warmeintegra-
tion und —rtiickgewinnung darstellen. Die Prozessintensivierung wurde hier bei der Umwand-

lung, durch die Erfahrungen mit der Mikro-KNV-Anlage weniger positiv bewertet.
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Beim Einsatz von Katalysatoren stellt sich die Verwendung von Monolithen und beschichte-

ten Platten gegeniber einer Fullkorperschittung als vorteilhafter heraus, da diese ein besse-
res Verhaltnis von Oberflache zu Volumen besitzen. Fillkérperschittungen von Katalysato-
ren haben weitere Nachteile, wie ungleichm&Rige Verteilung und dadurch ungleichférmigen
Zugang der Reaktanden zum Katalysator, grof3en Druckverlust Gber die Schittung hinweg
und das Problem des Fouling, das durch kleine Partikel (dust) hervorgerufen werden kann
[27]. Bei der Verwendung von Katalysatoren muss in Bezug auf die energetische Betrach-
tung auch die Abreinigung dieser genauer untersucht werden. Vielversprechende Mdglich-
keiten der Katalysator- Aufbereitung werden in Kapitel 4 aufgezahlt und genauer erklart. Eine

dieser Moglichkeiten wére eine Regeneration mittels Ultraschall oder Mikrowellen.

Bei der Aufbereitung der Rohstoffe werden fiir die zukinftige Anlage die Feuchte und die
KorngroRe des Materials entscheidend sein und es soll deshalb auf diese Punkte eingegan-

gen werden.

Bei der Betrachtung der Feuchte ist trockeneres Material gegenuber feuchterem zu bevorzu-
gen. Zwar ist dabei der Trocknungsaufwand am Beginn (Vorbehandlung) héher, doch Uber-
wiegen bei den nachfolgenden Prozessschritten die Vorteile und gleichen den anfanglichen
Nachteil wieder aus. So wird wahrend der Umwandlung mehr Energie zur Verdampfung des
zusatzlichen Wassers bendtigt. Auch bei der Nachbehandlung der Endprodukte, in diesem
Fall die wassrige Phase, die vermehrt anfallen wirde, bringt einen héheren Entsorgungsauf-

wand mit sich.

In ahnlicher Art und Weise verhalt es sich mit der KorngréRe des Ausgangsmaterials.
Nachteile von kleinen KorngrofRen bei der Vorbehandlung (Mahlung) werden durch verbes-
serte Eigenschaften wahrend des Verélungsprozesses wieder ausgebessert. Bei einer Ge-
samtbetrachtung stellt sich somit eine kleine Korngrél3e als vorteilhaft heraus. So zeigten
Pyrolyseversuche mit Rapskuchen bei einer Korngrof3e von 0,85 bis 1,8 mm die grofite Aus-
beute und noch keinen Einfluss der Diffusionslimitierung wie es sie bei grol3eren Partikeln
gibt [93].

Bei der Beurteilung nach der Produktqualitat (Tabelle 17-2) wurde zwischen den Einflussfak-
toren Temperatur, Katalysator und Biomasse unterschieden. Die zur Beurteilung herangezo-
gen Daten wurden auch bei der Gesamtbewertung der einzelnen Versuche, wie in Kapitel

16, verwendet.

Betrachtet man den Einfluss der Temperatur im Reaktor, so wird mit einer Temperatur von

450 °C die Produktqualitat am positivsten beeinflusst.
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Bei der Beurteilung, ob ein Katalysator oder welcher Katalysator verwendet werden soll, hat
die Verwendung des Katalysators | die positivste Wirkung auf die Qualitat bei der Umwand-

lung von RPK.

Betrachtet man nur die eingesetzte Biomasse, so erhélt man die besten Resultate mit Alge
des Typs Il. In Bezug auf die Verwendung von unterschiedlichen Biomassetypen muss ge-
sagt werden, dass bei jedem Rohstoff der Gesamtprozess wichtig ist. Damit ist nicht nur die
Umwandlung im Reaktor gemeint, sondern auch wie energieeffizient man den Rohstoff an-

bauen, ernten und trocknen kann.

Temperatur * Katalysator * Biomasse

350°C 400°C 450°C kein Kat. Kat.l Kat. ll** RPK Algell

Heizwert - + 1P 4 (o] o] (0] (o] +
Sauerstoffgehalt + ++ + + o] 0 +
Dichte + + + (o] o A (o] +
Viskositét o] o] - + o - + -
Stickstoffgehalt + - + (o] o] +
] - - Bl -
Gesamt +++ ++++ 0 +++ 0 + ++++

* Bei der Bewertung wurde auf Ergebnisse von Versuchen mit RPK zuriickgegriffen.
** Um bessere Aussagen Uber die Verwendung von Kat. Il zuhaben missen weiter Versuche durchgefiihrt werden.

Tabelle 17-2: Einfluss auf die Produktqualitat

17.2 Zusammenfassung und Ausblick

Zusammenfassend betrachtet, besteht bei der im Moment vorhandenen Anlage, Optimie-
rungsbedarf hinsichtlich der Prozessfilhrung. Eine héhere aber dennoch moderate Heizrate
und auch eine hoéhere Endtemperatur von 450 °C oder dariiber erscheinen erstrebenswert.
Mit dieser Veranderung konnten die Flussigproduktausbeute gesteigert und der Restkohle-

anteil gesenkt werden.

Die Verwendung des Katalysators in der momentanen Anlagenausfihrung scheint nicht
sinnvoll zu sein, wie aus Abbildung 16-1 ersichtlich. Jedoch kann durch eine erhéhte Pro-
duktausbeute bei einer verbesserten Heizrate, wie es bei den Versuchen mit der Mikro-KNV-
Anlage der Fall war, den Einsatz von Katalysator wieder erforderlich machen. In Bezug auf
den Katalysator konnte hier zwar der positive Einfluss auf eine Verringerung des Sauerstoff-
gehaltes im Produktdl nachgewiesen werden, jedoch konnte auch zugleich eine leichte Er-
hohung des Stickstoffgehaltes festgestellt werden. Bei den Versuchen der Mikro-KNV-
Anlage sollte jedoch auch noch bedacht werden, dass es im Vergleich zur KNV-Anlage zu
keiner Ruckfihrung der Destillate kam und daher der positive Effekt der Riuckfihrung und ein

weiteres Cracken der Destillate nicht stattfanden.
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Bei einer VergroRerung der Anlage sollten die in Tabelle 17-1 angefiihrten Punkte n&her be-
trachtet werden, um die Anlageneffizienz entscheidend verbessern zu kénnen. So sollte bei
einer Verwendung von Katalysatoren statt der Schittung, monolithische Katalysatoren ver-
wendet werden. Besonders wichtig ist fir weitere Ausbaustufen der Umstieg auf einen konti-
nuierlichen Prozess, bei dem aber die positiven Eigenschaften des Batch-Reaktors nicht ver-
loren gehen dirfen. Dabei sollte auch Wert darauf gelegt werden, eine optimale Warmeinteg-
ration und -riickgewinnung zu gewéhrleisten, wie etwa die Verwendung der anfallenden ,Ab-
gasstrome® als auch eine Weiterverwendung und Integration. Die in der Kohle enthaltene
Energie sollte genauer betrachtet werden. Bei einer Umwandlung mit dem momentanen An-
lagenaufbau ist ein betrachtlicher Teil der in der Biomasse enthaltenen Energie spater in der
Kohle enthalten (40-80 %).

Ein weiterer wichtiger Punkt ist die Entfernung des in der organischen Phase vorhandenen
Wassers. Denn bei der momentanen Separierung der Destillate liegt der Wasseranteil bei 3
bis 17 vol-% an der organischen Phase. Durch diesen hohen Wasseranteil wird nicht nur der

Heizwert gemindert auch die Lagerungseigenschaften werden dadurch herabgesetzt.

So sollten fir weiterfihrende Versuche die erwahnten Punkte, der erhéhten Endtemperatur,
der erhdhten Heizrate mit vorhandener Rickfiihrung und der Einfluss des Katalysators auf
diese veranderten Prozessparameter untersucht werden (siehe Tabelle 17-1 und Tabelle
17-2).
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