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Kurzfassung/Abstract

Kurzfassung

Diese Arbeit beschaftigt sich mit einer experimentellen Versuchsreihe zum Thema In-
situ Entschwefelung als Prozessschritt der Gasreinigung in der thermochemischen
Vergasung. Speziell handelt es sich um eine Untersuchung von Adsorbentien und
deren spezifischem Gleichgewicht bei Einsatz in der Hochtemperaturentschwefelung.
Die Versuche wurden unter realen Prozessbedingungen mit einem Wirbelschichtver-
gaser durchgefuhrt. Als Brennstoff wurden Holzpellets verwendet. Um den Schwefel-
gehalt zu erhdhen wurde zusatzlich CS; bzw. H>S dem Reaktor zugegeben, ohne die
Gaszusammensetzung in relevantem MalRe zu verandern. Gemessen wurden die
Schwefelkomponenten des Synthesegases mit einem Gaschromatographen, wobei

die wichtigste Komponente H,S ist.

Die mal3geblichen Versuche wurden mit Bariumoxid (BaO), welches in Calciumoxid
(CaO) eingebettet ist, durchgefuhrt. Das Material, eine Mischung aus 90 mol% CaO
und 10 mol% BaO, wird dem laufenden Vergasungsprozess zugefuhrt. Zuerst galt
es, trotz Adsorbenszugabe stabile Bedingungen im Reaktor aufrecht zu erhalten. Da-
fur wurde das Pulver vorbehandelt und anschliefend mit einem Trennmittel gegen
Agglomerationen gemischt. Dadurch gelang es, die Wirbelschicht zu stabilisieren und
den Austrag des Adsorbens aus der Wirbelschicht zu verringern. Auf3erdem wurden
Versuche mit unterschiedlicher Zugabemenge durchgefuhrt. Diese zeigten, dass die
Adsorbensmenge einen groflen Einfluss auf den Gleichgewichtswert hat. Weiters
wurde eine Leistungsvariation durchgefuhrt, die Umsatze von BaO zu BaS wurden
berechnet und ein Vergleich mit den Ergebnissen aus Vorversuchen wurde durchge-
fuhrt. In diesen Vorversuchen wurden kalziumbasierende Adsorbentien (Kalkstein,
Branntkalk, Dolomit und gebrannter Dolomit) getestet. Die kalziumbasierenden Ad-
sorbentien werden zum Beispiel viel schneller umgesetzt als die Mischung aus CaO
und BaO (CaBa). AulRerdem sind die sich einstellenden Gleichgewichtswerte bei
CaBa viel geringer als bei den kalziumbasierenden Adsorbentien. In der Realgasan-
wendung wurden derartige Versuche zum ersten Mal im Zuge dieser Diplomarbeit
durchgefuhrt.



Kurzfassung/Abstract

Abstract

In this work an experimental test rig is presented that is suited for investigations of
high temperature in-situ desulfurization as a process step of gas cleaning in the
thermochemical gasification. Specially it is about the equilibrium of sorbents under
real conditions of a fluidized bed gasifier. Gasification was performed using wood
pellets as fuel. Further an amount of CS> respectively H>S was added to the reactor
to raise the content of sulfur without significantly changing the composition of perma-
nent gases. Measurements were based on gaschromatography of the synthesis gas

covering the volatile gaseous sulfur components, the most important is H-S.

The experiments were made with barium oxide which is embedded in calcium oxide.
The material is a mixture of 90 mol% calcium oxide and 10 mol% barium oxide. The
first challenge was to get stable conditions in the reactor despite addition of the sor-
bent. To circumvent this problem the powder has been pretreated and a separating
agent has been added. After this processing a stable fluidized bed has been ensu-
red. Then the discharge of the sorbent has been reduced. The variation of the added
amount of sorbent showed a significant change of equilibrium. Further the residence
time has been varied and the conversion of BaO to BaS has been calculated. Also a
comparison with results from preliminary tests has been conducted. In this prelimina-
ry tests calcium based sorbents (limestone, lime, dolomite, fully calcined dolomite)
have been tested. A high conversion has been achieved much faster with the calcium
based sorbents than with the mixture of CaO and BaO (CaBa). Then the reached
equilibrium from CaBa is much lower than from the calcium based sorbents. Such
experiments have been performed in the course of this thesis for the first time in real

gas applications.
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1 Einleitung

Der Einsatz von regenerativen Ressourcen als Alternative zu fossilen Brennstoffen
zur Energiegewinnung hangt mafigeblich von den erreichbaren Kosten dieser Tech-
nologien ab. Ein kompaktes und effizientes Verfahren zur Umwandlung von organi-
schem Material in Energie stellt die allotherme Vergasung von Biomasse dar. Fur
dieses Verfahren gibt es bereits realisierte Anlagen [1]. Um das entstehende Pro-
duktgas sinnvoll zu nutzen, werden an den Brennstoff bzw. die Reinheit des Gases
allerdings sehr hohe Anforderungen gestellt und ein effizientes und robustes Gasrei-
nigungssystem ist erforderlich. Zu neuartigen Alternativen zur reinen Warmegewin-
nung zahlen zum Beispiel die Brennstoffzelle oder ,Second Generation Fuels® aus
wasserstoff- und kohlenmonoxidhaltigem Synthesegas. Die Gasreinigung stellt aller-
dings noch eine grof3e Herausforderung dar, vor allem bei Zielanwendungen die eine

geringe Toleranz gegenuber Schadstoffen im Produktgas aufweisen.

Die technisch aufwandige Erzeugung von synthetischem Erdgas durch Holzverga-
sung schafft nur Leistungen von wenigen MWy, [2]. Im Gegensatz zur Nutzung von
Erdgas ist sie auRerdem teuer. Ein wichtiger Kostenfaktor ist der Brennstoff, wodurch
der Einsatz eines billigen Brennstoffes bei der Biomassevergasung von grof3er Be-
deutung ist. Zu billigeren Brennstoffen zahlen zum Beispiel Holzabfalle oder auch
Klarschlamm. Das Repertoire an alternativen Energietragern ist sehr grol3 und in der
Zusammensetzung sehr unterschiedlich. Das macht die Reinigung des daraus ent-
stehenden Synthesegases nicht leicht. Wichtig ist neben der Erfullung technischer
Voraussetzungen, dass diese Form der Energieerzeugung nicht zur Vergasung von
Nahrungsmitteln fuhrt oder zur Abholzung von Regenwaldern um Plantagen zu er-

richten.

Neben erhohten Asche- und Chloranteilen sind auch die Schwefelanteile der alterna-
tiven Energietrager erhoht. Der Schwefel wird wahrend der Vergasung zu Schwefel-
wasserstoff (H>S) umgesetzt. Die Schwefelanteile reichen dabei von 0,049 % bei
Holz bis zu 2,61 % bei Klarschlamm oder Abfallen aus der Papier- und Zellstoffindu-
strie [3].

Um die notigen Reinheitsgrade bezuglich H,S fur die Weiterverwendung des Gases

zu erreichen, ist in den meisten Fallen eine katalytische Umsetzung notwendig [4].



Damit sich die niedrigeren Preise des Brennstoffes bewahren, mussen auch die Ko-
sten der Entschwefelung gering gehalten werden. Das gelingt eigentlich nur mit Sy-
stemintegration, indem die notwendigen Prozessschritte in moglichst wenigen Anla-
genteilen ablaufen [5]. Damit kann ein groRer Teil der Materialkosten und der not-
wendigen Anlagenflache eingespart werden. Eine Moglichkeit dafur stellt die In-situ
Entschwefelung dar. Dabei werden Adsorbentien direkt in die Wirbelschicht einge-
bracht, an welche der Schwefel gebunden wird. Der Nachteil dieses Verfahrens ist,
dass die Adsorbentien den im Reaktor herrschenden Bedingungen standhalten mus-

sen.

In dieser Diplomarbeit wird an einer Losung gearbeitet um die In-situ Entschwefelung
profitabler einsetzen zu kénnen. Daflr wurden Versuche mit stabilisiertem Barium-
oxid durchgefuhrt. Das Ziel war es eine Grobentschwefelung im Bereich bis zu
50 ppmy H,S zu erreichen. Der genaue Versuchsablauf und die Ergebnisse werden

in den nachsten Kapiteln beschrieben.



2 Theoretischer Hintergrund

Im folgenden Kapitel werden die fur diese Diplomarbeit bendtigten theoretischen Hin-
tergrinde kurz beschrieben. Dazu zahlen die Vergasung von Biomasse sowie der
Aufbau und die Funktion des dazu bendtigten Wirbelschichtreaktors. Au3erdem wer-

den die chemischen Vorgange im Reaktor betrachtet.

2.1 Biomassevergasung

Unter Biomassevergasung versteht man die Umwandlung eines festen oder flussigen
Stoffes in ein Produktgas mit Hilfe eines Vergasungsmittels. Dieses kann Luft, Sau-
erstoff, Wasserdampf, Kohlendioxid aber auch Wasserstoff sein. Das Produktgas
besteht aus den typischen Komponenten CO, CO;, H,, CH4, H-O und wenn als Ver-
gasungsmedium Luft verwendet wurde, auch aus relevanten Anteilen N». Fur diesen

Prozess werden Temperaturen von mindestens 800—-1100 °C bendtigt [6].

Man unterscheidet zwischen zwei unterschiedlichen Arten der Vergasung, der auto-
thermen und der allothermen Vergasung. Bei der autothermen Vergasung wird dem
Reaktor Sauerstoff zugefuhrt, wodurch ein Teil des Brennstoffes verbrennt und da-
durch genug Warme fur die Vergasung vorhanden ist. Bei der allothermen Verga-
sung wird von auf3en, zum Beispiel uber Warmeubertrager dem Reaktor die bendtig-
te Warme zugefuhrt. ([6], [7])

Im Allgemeinen lasst sich die Vergasung in vier Abschnitte unterteilen: Trocknung,
Pyrolyse, Oxidation und Reduktion, wie in Abbildung 1 zu erkennen ist.
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Abbildung 1: Teilschritte der Biomassevergasung [6]

Dieser Prozessschritt erfolgt bei Temperaturen bis maximal 200 °C. Der
Brennstoff wird dabei erwarmt ohne, dass es zu chemischen Verande-
rungen kommt, aber das in der Biomasse enthalten Wasser verdampft.
Somit bestimmt der Feuchtigkeitsgehalt die Verweilzeit des Brennstof-

fes im Reaktor.

In der zweiten Stufe werden die Makromolekule, aus denen die Bio-
masse besteht zu einfacheren Molekllen zersetzt. Dazu zahlen gas-

formige Kohlenwasserstoffe, Pyrolysekoks und Pyrolysedle.
Bei der Oxidation laufen vorwiegend folgende Reaktionen ab:
e C+0,—CO; AH = -393,5 kJ/mol [GI. 1]

e C+050,—>CO AH=-123,1 kJ/mol [G. 2]

Diese beiden Reaktionen sind exotherm, wodurch Warme frei wird,
welche zum Beispiel bei der autothermen Vergasung genutzt werden

kann.

Bei der Reduktion hingegen laufen endotherme Reaktionen ab, wie

zum Beispiel:

e C+CO;—2CO AH =159,9 kd/mol [Gl. 3]



* C+H,O—-CO+H, AH =118,5 kd/mol [Gl. 4]

Die Produkte dieser beiden Reaktionen bilden den Hauptteil der brenn-

baren Bestandteile des Produktgases [8].

Die Oxidation und die Reduktion laufen bei viel hdheren Temperaturen als die ersten
beiden Teilschritte, namlich bei 1000—2000 °C ab. Neben den zuvor erwahnten Re-

aktionen laufen noch die folgenden vier ab:

CO +H,0 - CO,+H,  AH = -40,9 kJ/mol [Gl. 5]
C + 2H, — CH, AH = -87,5 kJ/mol [Gl. 6]
CO + 0,50, — CO; AH = -283,0 kJ/mol [Gl. 7]
H, + 0,50, — H,0 AH = -285,9 kJ/mol [Gl. 8]

Obwohl bei den ersten beiden Reaktionen (Gl. 5 und Gl. 6) ein Teil des gewunschten
Produktes, namlich Kohlenstoffmonoxid, vergast wird, sind diese Reaktionen nicht
unerwunscht, da sie Warme fur die Vergasung bereitstellen. Die Oxidation von Koh-
lenmonoxid (Gl. 7) und die Knallgasreaktion (Gl. 8) sind dagegen unerwunscht, da
durch sie der Heizwert sinkt. Auch die Oxidation von Methan unter Abspaltung von

Wasserstoff zahlt aus diesem Grund zu den unerwinschten Reaktionen [6].

2.2 Wirbelschichtreaktoren

Man unterscheidet zwischen drei unterschiedlichen Vergaserbauarten: Festbettver-
gaser, Wirbelschichtvergaser und Flugstromreaktoren. Die Festbettvergaser teilt man
zusatzlich in Gleich- und Gegenstromprinzip und die Wirbelschichtverfahren in sta-
tionare und zirkulierende Wirbelschicht ein. Da fur diese Arbeit nur der Wirbelschicht-

reaktor von Bedeutung ist, wird auf die anderen Arten nicht naher eingegangen ([9],
[10]).
Bei der Verwendung von Wirbelschichtreaktoren wird zusatzlich zum Brennstoff und

zum Vergasungsmittel eine dritte Komponente, das Bettmaterial benotigt. Fir dieses
inerte Material wird haufig Sand bzw. Quarzsand verwendet. Es kann auch ein kata-



lytisch aktives Material, wie Olivin, Kalkstein oder Dolomit, verwendet werden. Der
grol3e Vorteil dieser Vergasungsmethode ist, dass sich der feinkdrnige oder feinstuc-
kige Brennstoff sehr homogen mit dem Bettmaterial und dem Vergasungsmittel
durchmischt. Das Vergasungsmedium stromt dafur vertikal von unten nach oben
durch das Bettmaterial und ermoglicht somit eine gleichmaRige Stoff- und Warmever-
teilung fur den Vergasungsprozess. Bei der stationaren Wirbelschicht geschieht dies
bei Geschwindigkeiten zwischen der minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit (auch
Lockerungsgeschwindigkeit genannt) und der Austragsgeschwindigkeit, bei der zirku-
lierenden Wirbelschicht im Bereich der Austragsgeschwindigkeit ([9], [10]).

Bei der zirkulierenden Wirbelschichtvergasung bilden sich keine Reaktionszonen
aus, die einzelnen Reaktionen laufen parallel im gesamten Reaktor ab. Bei der sta-
tionaren Wirbelschicht kann zwischen zwei Reaktionszonen, der Wirbelschicht und
dem Freeboard, unterschieden werden. Die Temperatur liegt dabei zwischen 700
und 900 °C. Auf Grund der intensiven Warme- und Stoffubertragung durch die grofRe
spezifische Oberflache der feinkdrnigen Materialien und durch die Gasstromfuhrung,
betragen die erforderlichen Verweilzeiten im Reaktor nur wenige Minuten oder Se-
kunden. Dadurch kann die Gro3e des Reaktors eher klein gehalten werden [7].

Die Funktionsprinzipien einer stationaren und einer zirkulierenden Wirbelschicht sind

in Abbildung 2 dargestellt.
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Abbildung 2: Stationdre und zirkulierende Wirbelschicht [6]

Bei der stationaren Wirbelschicht vergroRert sich der Reaktorquerschnitt im oberen
Teil, wodurch die Gasgeschwindigkeiten abnehmen. Dadurch ist der Austrag von
Partikeln des Bettmaterials oder Brennstoffes geringer und es genugt ein einfacher
nachgeschalteter Zyklonabscheider. Dieser obere Teil des Reaktors wird als Freebo-
ard oder Freiraum bezeichnet. In diesem Freeboard reagiert das Gas mit mitgerisse-
nen Koks- bzw. Kohlenstoffpartikeln weiter. Da sich das heif3e Bettmaterial nur unten
befindet, ist die Temperatur im Freeboard geringer als am Reaktorboden wenn keine

zusatzliche Warme zugefuhrt wird [11].

Bei der zirkulierenden Wirbelschicht sind die Gasgeschwindigkeiten im Gegensatz
zur stationaren viel hoher. Es existiert dadurch auch keine Bettoberflache. Das Bett-
material dehnt sich bei dieser Form Uber den gesamten Reaktor aus. Dadurch wird
im oberen Teil des Reaktors viel Bettmaterial ausgetragen. Dieses wird dann vom
Gas meistens in einem Zyklon abgeschieden und dem Reaktor im unteren Teil wie-
der zugefuhrt. Bei der Verwendung dieses Reaktortyps mussen die PartikelgroRen

des Bettmaterials, aber auch des Brennstoffes sehr klein sein (0,2—0,5 mm). Der Vor-



teil dieser Bauweise ist der hohe Brennstoffdurchsatz, wodurch solche Anlagen nur

im hoheren Leistungsbereich (10-100 MW4,) sinnvoll einsetzbar sind ([7], [9]).

Zusatzlich zu diesen beiden Ublichen Bauarten gibt es einen kombinierten Modus,
die Zweibettwirbelschicht. Dabei wird der Brennstoff zuerst mit Wasserdampf bei
800 °C vergast. Danach wird der Uberbleibende Koks mit dem Bettmaterial in einen
zusatzlichen Verbrennungsteil transportiert und durch die Reaktionen der Oxidation
(Gl. 1 und GIl. 2) wird Warme erzeugt. Die dabei erzeugte Warme wird im Verga-
sungsteil bendtigt. So ein Reaktortyp wird zum Beispiel beim Biomasse—Kraftwerk in
Gussing grof3technisch eingesetzt [1].

2.2.1 Wirbelschichtverhalten

Das Verhalten einer Wirbelschicht 1asst sich auf unterschiedliche Arten beschreiben.
Eine davon ist die Einteilung in die Geldart-Gruppen. Dafur hat D. Geldart Wirbel-
schichten nach ihrem Fluidisierungsverhalten in vier Gruppen unterteilt. Fur diese
Unterteilung ist in einem doppellogarithmischen Diagramm der Dichteunterschied
vom festen zum gasformigen Stoff Uber dem Sauterdurchmesser aufgetragen
(Abbildung 3).
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Abbildung 3: Wirbelschichtklassifizierung nach Geldart [12]

Gruppe A (beluftend): Die Wirbelschichten dieser Gruppe sind leicht zu fluidisie-

ren. Sie haben kleine PartikelgroRen (20—-100 um) und/oder geringe Dichten
(< 1400 kg/m®). Zuerst expandiert die Wirbelschicht bevor es zur Blasenbildung

kommt. Ab einer bestimmten Betthohe fallt dieses dann langsam zusammen.

Gruppe B (blasenbildend): Die Partikel dieser Gruppe haben einen mittleren
Durchmesser (40-500 um) und/oder eine geringe Dichte (1400—-4500 kg/m®). Eine

Expansion des Bettes ist vernachlassigbar klein, das Blasenwachstum setzt schon
bei geringen Fluidisierungsgeschwindigkeiten ein. Die Aufstiegsgeschwindigkeit der
Blasen ist hoher als die des Gases. Nach Abschalten des Fluidisierungsgases bricht

die Wirbelschicht sofort zusammen.

Gruppe C (kohasiv): Die Partikeldurchmesser (< 20-30 um) und die Dichten

sind gering und das Material ist sehr kohasiv. Es bilden sich Stromungskanale aus,
die vom Reaktorboden bis zur Bettoberflache fuhren. Ohne Hilfsmittel (Vibrationen
erzeugende Mittel) ist dadurch keine Fluidisierung moglich. Ist das Bett jedoch fluidi-

siert, defluidisiert dieses nur langsam.
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Gruppe D (auslaufend): Dieser Gruppe gehodren grol3e, schwere Partikel

(>600 um) an. Die Blasenaufstiegsgeschwindigkeit ist dabei kleiner als die des Ga-
ses ([12], [13)).

Eine weitere Einteilung von Wirbelschichten erfolgt mit steigender Fluidisierungs-
geschwindigkeit (Abbildung 4).

— —
Increasing superficial gas velocity, U,
>
Al
Delayed bubbling, Bubbling Slugging Turbulent Fast Pneumatic
min'm fluidization l regime regime regime fluidization conveying
or fixed bed — — — ,_J

Aggregative fluidization

Abbildung 4: Wirbelschichten mit steigender Fluidisierungsgeschwindigkeit [13]

Festbett: Dabei ist die Geschwindigkeit des Vergasungsmittels geringer als die

minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit.

Blasenbildende Wirbelschicht: Druckschwankungen sind deutlich erkennbar, sie

treten allerdings unregelmalig auf. Die Blasengrofie steigt mit der Fluidisierungs-

geschwindigkeit und eine Bettoberflache ist klar definiert.

StoRende Wirbelschicht: Auch hier ist die Bettoberflache klar definiert. Die Druck-

schwankungen sind grofer und regelmalig. AuRerdem sind grof3e Freiraume im

Bettinneren erkennbar.
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Turbulente Wirbelschicht: Die Druckschwankungen sind bei dieser Art sehr gering.

Eine Bettoberflache ist nicht mehr deutlich erkennbar und Partikel beginnen Cluster

zu bilden.

Schnelle Wirbelschicht: Auch dabei ist keine Bettoberflache erkennbar. Die Partikel

bilden Cluster, werden im oberen Teil des Reaktors ausgetragen oder fallen am

Rand nach unten [14].

2.3 Chemische Prozesse
Die wichtigsten chemischen Prozesse bei der allothermen Biomassevergasung las-
sen sich auf drei Reaktionsgleichungen zusammenfassen [15]:

1. Boudouard-Gleichung (Gl. 3)
2. Shift-Reaktion (Gl. 5)

3. Reformierungsreaktion  CH,+H,0 <> CO+3H, [Gl. 9]

Detaillierter betrachtet laufen allerdings auch alle unter Kapitel 2.1 beschriebenen
Gleichungen ab. Die Gleichgewichtszusammensetzung des Gases ist erreicht, so-
bald diese Brutto-Reaktionsgleichungen (Gl. 3, Gl. 5 und GI. 9) im Gleichgewicht
sind, das heil’t, dass sich die Konzentration der Produkte und Edukte nicht mehr ver-
andert. In diesem Zustand sind die Anderung der Helmholtz-Energie und der Gibbs-

Energie gleich null.

Die Helmholtz-Energie, oder freie Energie A, ist die Differenz aus der inneren Ener-
gie U und dem Produkt aus Temperatur T und Entropie S. Sie ist ahnlich wie die En-
tropie ein Mal® fur die Irreversibilitat (Spontanitat) einer thermodynamischen Zu-

standsanderung.
A=U-TS [GI. 10]
Die Gibbs-Energie G ist eine extensive Zustandsgrof3e und ist definiert durch:

G=H-TS [Gl. 11]
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In dieser Formel stellt H die Enthalpie, T die Temperatur und S die Entropie dar.

2.3.1 Gaszusammensetzung und Einflusse auf das Pro-
duktgas

Aus dem oben beschriebenen Gleichgewicht der Vergasungsreaktionen ergibt sich,
dass das aus dem Reaktor austretende Produktgas einerseits aus den brennbaren
Gasen wie Methan (CH,), Wasserstoff (H;), Kohlenstoffmonoxid (CO) und kurzketti-
gen Kohlenwasserstoffverbindungen besteht. Damit das Produktgas sinnvoll einge-
setzt werden kann, mussen diese Gase, aulRer den kurzkettigen Kohlenwasserstoff-
verbindungen, zu einem hohen Prozentsatz enthalten sein. Die kurzkettigen Kohlen-
wasserstoffverbindungen konnen beim Einsatz von Katalysatoren Probleme bereiten
[4]. Andererseits besteht das Produktgas aus den nicht brennbaren Gasen, wie Was-
serdampf (H20), Kohlenstoffdioxid (CO;) und Stickstoff (N,). Diese Gase sind inert
und verdunnen das Gas. Zusatzlich gibt es meist unerwlnschte Verunreinigungen im
Gas. Dazu zahlen Partikel (Staub, Asche oder Bettmaterial), Alkalien (Natrium- und
Kaliumverbindungen), Stickstoffverbindungen (Ammoniak NH;,  Wasserstoff-
Kohlenstoff-Stickstoffverbindungen HCN), Teere, Halogenverbindungen (Chlorwas-
serstoff HCI, Fluorwasserstoff HF) und Schwefelverbindungen (Schwefelwasserstoff
H,S, Carbonylsulfid COS) [7].

Wird der Brennstoff mit Hilfe von Wasserdampf vergast lasst sich die Synthesegas-

bildung folgendermal3en darstellen [16]:
CH»Op + 2°H20 — a4-CO + az‘H, + a3-CO; + a4'H20 + a5-CH4 + Verunreinigungen

Die genaue Gaszusammensetzung lasst sich aber kaum vorhersagen, da die Menge

der Einflussfaktoren sehr grof3 ist. Dazu zahlen:
* Art der Warmebereitstellung
o Allotherme oder externe Warmezufuhr

o Autotherme oder interne Warmezufuhr [7]
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¢  Druck im Reaktor

o Der Druck beeinflusst sowohl die thermodynamischen als auch die ki-
netischen Prozesse. Mit steigendem Druck steigt auch die Reaktions-

geschwindigkeit.

o Steigender Druck senkt den Gasvolumenstrom und erhoht somit die

Verweilzeit im Reaktor.

o Das CO/CO,-Verhaltnis verschiebt sich mit steigendem Druck zugun-

sten von CO..

o Langkettige Kohlenwasserstoffe werden mit steigendem Druck nicht
mehr vollstandig gecrackt, wodurch auch der Methangehalt im Produkt-

gas steigt.

o Wahrend die Anteile von Methan und Kohlenstoffdioxid bei erhohtem

Druck steigen, sinkt der Anteil an Kohlenmonoxid [17].
* Artund Form des Brennstoffes
o Stuckigkeit
o Spezifische Oberflache
o Feuchtigkeit
o Chemische Zusammensetzung
* Anwesenheit eines Katalysators

o Auch das Bettmaterial kann katalytisch aktiv sein. Wird zum Beispiel
Nickel als Katalysator eingesetzt wirkt sich das positiv auf die Produkt-

gasqualitat aus, da Nickel eine Reformierung von Teeren bewirkt [4].
* Temperaturverteilung im Reaktor

o Die Temperatur ist eine wichtige Einflussgro3e bezogen auf die Reakti-

onskinetik. Mit steigender Temperatur erhdht sich die Reaktionsge-
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schwindigkeit und die Reaktionen sind starker thermodynamisch anstatt
kinetisch kontrolliert [17].

Mit zunehmender Temperatur steigt aul3erdem der rein gasformige Teil
des Produktgases. Auch der Anteil der brennbaren Gase steigt auf
Grund der heterogenen Boudouard- (Gl. 3) und der heterogenen Was-
sergasreaktion (Gl. 4) (Abbildung 5) ([9], [18]).

Boupouarp-Reaktion heterogene Wassergasreaktion
100 //__,__, 100
— 80 / . 80
d d
R co, / = \\\ co
=] (=]
2 60 / 2 60 ~
[} [
€ / 0 E
4
5 4 A 5 «
E E H,
3 /| 3
g 20 g 20
/ H,0 \\
2
0 0
500 600 700 800 900 1000 500 600 700 800 900 1000
Gleichgewichtstemperatur [°C] Gleichgewichtstemperatur [°C]

Abbildung 5: Anderung der Gaszusammensetzung nach der Temperatur [9]

Bei der homogenen Shift-Reaktion (Gl. 5) verschiebt sich das Gleich-
gewicht mit steigender Temperatur auf die Seite der Edukte, zugunsten

von Wasser und Kohlenmonoxid.

* Bauart des Vergasungsreaktors

@)

@)

@)

Verweilzeit des Brennstoffes im Reaktor
Verweilzeit des Produktgases im Reaktor

Mischungsverhaltnis Brennstoff und Vergasungsmedium
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* Art und Menge des Vergasungsmedium [5]
o Luft
o Sauerstoff
o Wasserdampf

= Die Berechnung der Dampfzahl und somit der Dampfmenge ist

in Kapitel 2.3.1.1 beschrieben.

o Kohlendioxid

2.3.1.1 Berechnung der Dampfzahl

Da fur diese Arbeit Wasserdampf als Vergasungsmedium verwendet wurde, wird in

diesem Kapitel die Berechnung der Dampfuberschusszahl kurz erklart.

Die Dampfuberschusszahl o ist eine Kennzahl, die analog zu der in der Verbrennung
ublichen Luftiberschusszahl A ist. Sie stellt das Verhaltnis der tatsachlich verwende-
ten Dampfmenge zu der minimal stochiometrisch bendtigten Dampfmenge zur voll-

standigen Vergasung dar.

X 1,0 tat

o = Ha0ut [GI. 12]

X 1,0 min

Die minimal stochiometrisch bendtigte Dampfmenge wird mit Hilfe der elementaren
Zusammensetzung des Brennstoffes berechnet. Dieser Wert wird aus der Verga-
sungsreaktion (Gl. 13) ermittelt, aus welcher zu lesen ist, dass pro Mol trockenem
Brennstoff (CH,On) (1-m) Mol Wasser bendtigt werden.

CH.O, +(1-m)H,0 < (§+1— m)H2 +CO [Gl. 13]
Um die Summenformel des Brennstoffes zu kennen, werden die Anteile von H und O

auf den Anteil von C bezogen. Dadurch kénnen die Konstanten n und m berechnet
werden (Gl. 14 und 15).
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MC

Xy o

- Gl. 14

"Tl00% M, X (Gl 14]
100
X, *MC

_ Gl. 15

"El00% M, X (Gl 15]
100

M, =M.+n*M, +m*M, [Gl. 16]

M
 —_Ha0 [Gl. 17]

'XHZO = MBr (1 _ m)

In diesen Formeln stellen x die Anteile des jeweiligen Elementes und M die molaren
Massen dar. Der Index Br steht fur Brennstoff. x40 stellt den bendtigten Wasseran-
teil bei trockenem Brennstoff dar. Die Feuchtigkeit des Brennstoffes reduziert diesen
Wert nach folgender Gleichung, wobei w den Wassergehalt des Brennstoffes dar-

stellt:

w
X H,0.min = (1 - ﬁ)xﬁzo [Gl. 18]

2.4 Gasreinigung—Stand der Technik

Die Anforderungen an die Gasreinigung sind je nach Art des Brennstoffes, der Ver-
gaserbauart und nach dessen Durchsatzleistung sehr unterschiedlich. In jedem Fall
muss allerdings darauf geachtet werden, dass mdgliche Verunreinigungen im Pro-
duktgas keine Erosionen, Korrosionen oder Ablagerungen in nachgeschalteten Anla-
genteilen verursachen. Auch umweltbelastende Emissionen durch Stickstoff-, Schwe-

fel- oder Halogenverbindungen mussen den gesetzlichen Vorgaben entsprechen [7].

Die spezifischen Grenzwerte der erforderlichen Gasreinheit sind fur die unterschiedli-

chen Anwendungen in Tabelle 1 zusammengefasst.
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Tabelle 1: Grenzwerte der Gasverunreinigungen

Gasturbine Brennstoffzelle Synthesereaktor
Teere <1 mg/m*[19] <0,1 mg/m*[19] | <0,1 mg/m*[20]
< 100 mg/m?® [20]
Partikel <1 mg/m*[19] <10 mg/m?® [19] < 0,1 mg/m® [20]
< 30 mg/m?® [20]
Alkalien < 0,1 ppm, [19] < 0,1 ppm,[19] <10 ppb [20]
< 0,25 mg/m? [20]
H.S <1 ppmy[19] <1 ppm, [19] <0,1 ppmy [20]
< 200 ppm, [20]
HCI <1 ppm, [19] <1 ppm, [19] < 0,1 ppm, [20]

Im Allgemeinen wird zwischen Kalt- und Hei3gasreinigung unterschieden. Die Aus-
wahl des geeignetsten Verfahrens hangt von der Gasnutzung (Verwendung fur Gas-
turbinen oder —motoren, Brennstoffzellen oder fur chemische Synthesen) ab. Da fur
diese Arbeit nur die Heil3gasreinigung von Bedeutung ist, wird im Folgenden nur dar-

auf eingegangen [11].

Um Verunreinigungen aus dem Produktgas zu entfernen kann entweder der Brenn-
stoff vorbehandelt oder das Synthesegas nachbehandelt werden. Die Vorbehandlung
des Brennstoffes besteht aus Auswaschen und Trocknen. Dabei konnen zum Bei-
spiel wasserlosliche Alkalien aus Stroh sehr gut entfernt werden. Bei Brennstoffen
wie Holz funktioniert das nur zu einem sehr geringen Teil, da die Alkalien organisch
gebunden sind ([19], [21]). Die wichtigsten Schritte der Synthesegasnachbehandlung
sind in Abbildung 6 dargestellt.
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Abbildung 6: Synthesegasnachbehandlung [5]

» Partikelabscheidung:

Fir die Entfernung von Partikeln aus einem Gas gibt es mehrere unterschiedliche
Verfahren. Bei Synthesegasen aus Biomasse sind Zyklone und Filterkerzen am ge-
eignetsten. Ein Zyklon befreit das Gas auch bei hohen Temperaturen zu 98 % von
Partikeln >5 um. Filterkerzen, aus gesintertem Metall oder Keramik, kdnnen nachge-
schaltet Partikel >1 um abscheiden. Aullerdem kann die Filterkerze katalytisch be-
schichtet werden oder eine katalytische Schuttung eingebracht werden, womit
gleichzeitig Partikel abgeschieden und Teere gecrackt werden kdonnen. Mit der Zeit
muss allerdings der Filterkuchen entfernt werden, was durch Druckpulse in die ent-

gegengesetzte Stromungsrichtung des Synthesegases gelingt [19].
* Teerentfernung:

Teere werden hauptsachlich durch Dampfreformierung oder partielle Oxidation ge-
crackt. Bei der Dampfreformierung werden Teere durch die Zugabe von Wasser-
dampf zu einem grof3en Teil zu CO und H> umgesetzt. Dieser Vorgang kann mit Hilfe
eines Nickelkatalysators durchgefuhrt werden [4]. Bei der partiellen Oxidation wird
Sauerstoff in den Reaktor eingebracht, wodurch die Teere verbrannt werden. Dabei
sinkt allerdings der Heizwert des Produktgases ([5], [19]).
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¢ Alkalien, Schwefel, Chlor und Schwermetalle:

Die Abscheidung dieser Verunreinigungen wird hauptsachlich durch Kondensation
oder Wasche durchgefuhrt. Dafir muss das Gas allerdings auf 350 °C bis 700 °C
abgekuhlt werden. Die dem Vergaser nachgeschalteten Anlagenteile nehmen fur
diese Verfahren einen Grolteil der Anlagengesamtgrof3e ein, was zu einer massiven

Erhohung der Kosten beitragt [19].

Die Forschung und Weiterentwicklung im Bereich der Gasreinigung ist dadurch sehr
wichtig. Eine Moglichkeit der HeilRgasreinigung ist die Kombination von Sorption und
Filtration. Dabei werden Schwefel- und Alkaliverbindungen an das zugegebene Ad-
sorbens gebunden und Partikel im nachgeschalteten Filter abgeschieden. Das Ad-
sorbens muss dafur schnell umgesetzt werden und der Umsatz soll moglichst hoch
sein. Es muss sowohl chemisch als auch mechanisch stabil sein und eine hohe Se-
lektivitat bezuglich der zu entfernenden Verunreinigungen besitzen. Aulderdem muss

es stabil und in groliem Mal3e, sowie kostengunstig verfugbar sein [19].

2.4.1 Heillgasentschwefelung

Diese Arbeit beschaftigt sich mit dem Thema der Heil3gasentschwefelung. Die Gas-
reinigung bei hohen Temperaturen dient hauptsachlich der Energieeffizienz. Da die
Abkuhlung des Produktgases bei dieser Reinigungsart entfallt, kbnnen hohere Wir-
kungsgrade und geringere Apparatekosten erzielt werden [21]. Als Adsorbentien fur
die HeilRgasentschwefelung werden hauptsachlich Metalloxide verwendet. Metalle
besitzen die notwendigen thermodynamischen Eigenschaften und sind temperatur-
bestandig. Diese werden entweder in Reinform oder als Mischungen, um zum Bei-
spiel die Entschwefelungseigenschaften oder die mechanische Stabilitat zu verbes-

sern eingesetzt.
Dabei laufen vorwiegend folgende chemische Reaktionen ab [22]:
MGCO3(S) - MeO(s) + COz(g) Kalzinierung [Gl. 19]

MeO(S) + st(g) S MGS(S) + HQO(g) Sulfidierung [G|. 20]
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Bei der Kalzinierung reagiert das Karbonat (MeCO3) zum Metalloxid (MeO) [23]. Die
Sulfidierung ist eine nichtkatalytische Reaktion zwischen dem Metalloxid und Schwe-
felwasserstoff. Die dafur am haufigsten verwendeten und getesteten Metalle sind in
den nachsten Absatzen beschrieben ([24], [25]).

Eisen-basierende Materialien:

Da eisenbasierende Stoffe geeignete thermodynamische Eigenschaften besitzen, gut
regenerierbar und leicht und preisgunstig erwerbbar sind, werden sie schon seit den
1970er Jahren fur die Heillgasentschwefelung gerne eingesetzt. Eisenoxide kommen
je nach Temperatur und H»- bzw. CO-Partialdruck in unterschiedlichen Arten (Fe2O3,
Fes304, FeO) vor. Ist Fe3O4 stabil, 1asst sich eine Entschwefelung bis zu 95 % in ei-
nem Temperaturbereich bis 700 °C erzielen. Ab dieser Temperatur verschlechtert
sich die Entschwefelung allerdings rapide, da Fe3;O4 zu FeO reduziert wird. Diese
Reduzierung ist auch der Grund, warum mit eisenbasierenden Stoffen als Adsorbens
nicht mehrere Kreislaufe der Sulfidierung und Regenerierung durchgefuhrt werden
konnen ([26], [27]).

Zink-basierende Materialien:

Zinkoxid (ZnO) besitzt ein sehr geeignetes thermodynamisches Gleichgewicht mit
H>S, wodurch sich zinkbasierende Materialien sehr gut fur die Entschwefelung eig-
nen. Bei Temperaturen bis zu 700 °C kann eine 95 %-ige Entschwefelung erreicht
werden. Uber dieser Temperaturgrenze besteht das Problem, dass es zu einer Ver-
fluchtigung des Metalls kommt. Das bedeutet, dass eine gasférmige Phase entsteht
([26], [28]). Neben dem reinen Zinkoxid konnen Kombinationen wie zum Beispiel
Zinkferrit (ZnFe;04) und Zinktitanat (ZnO-xTiO;) eingesetzt werden. Zinkferrit kombi-
niert das gute thermodynamische Gleichgewicht von ZnO und die hohe Reaktivitat
von Eisenoxid. Dadurch kann der Schwefelgehalt im Produktgas auf wenige ppm,
gesenkt werden. Zinkferrit ist allerdings anfallig dafur, dass bei hohen Temperaturen
beide Bestandteile, zu FeO und elementarem gasformigen Zn, reduziert werden
([27], [29]).
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Kupfer-basierende Materialien:

Das thermodynamische Gleichgewicht von Kupferoxid und H»S ist Uber einen grof3en
Temperaturbereich (bis 900 °C) sehr gut [22]. Das Problem der Verdampfung, wie
bei Zinkoxid gibt es bei Kupfer auch, aber nicht so ausgepragt. Die Stabilitat von
Kupferoxid dagegen ist eher gering und es bildet sich sehr leicht die metallische
Form aus. Aullerdem neigt Kupfer dazu, Sulfate bei niedrigeren Temperaturen zu
bilden [27].

Cerium-basierende Materialien:

Im Gegensatz zu den anderen Metalloxiden bildet Ceriumoxid mit Schwefelwasser-
stoff nicht ein Sulfid, sondern ein Oxysulfid (Ce20,S). Cerium liegt in seiner stabilen
Form als CeO: vor, welche allerdings sehr schlechte Entschwefelungseigenschaften
besitzt. In seiner vollstandig reduzierten Form (Ce2>03) sind die Eigenschaften fur ei-
ne Entschwefelung aber sehr gut. Ceriumoxid kann auch in einer teilweise reduzier-
ten, nicht stochiometrischen Form (CeO..), vorliegen. In dieser Art kann es gute Ei-
genschaften fur eine Entschwefelung besitzen und der H>S-Gehalt im Gas kann auf
wenige ppm, gesenkt werden. Je starker die Reduzierung ist, desto besser gelingt
auch die Entschwefelung ([21], [30]). Der grol3e Nachteil an diesem Material ist der

Preis, Cerium ist sehr teuer.

Mangan-basierende Materialien:

Uber einer Temperatur von 400 °C kommt Mangan als Manganoxid (MnO) vor. In
dieser Form ist es bis uber 1000 °C stabil und wird auch so fur die Sulfidierung beno-
tigt. Eine viel bessere Form fur die Entschwefelung stellt Mn3O4 dar, die ist aber nicht
stabil [31]. Im gesamten Temperaturbereich kann eine 95 %-ige Entschwefelung er-
reicht werden [26]. Das gilt allerdings nicht bis in den einstelligen ppm,-Bereich ([28],
[32]).

Kalzium-basierende Materialien:

Da Kalzium leicht und preisgunstig erhaltlich ist, wird es oft fur die Entschwefelung
eingesetzt. Der Schwefelgehalt lasst sich mit diesem Adsorbens allerdings nicht bis

in den unteren ppm,-Bereich absenken. Der beste Temperaturbereich fur eine Ent-
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schwefelung mit kalziumbasierenden Materialien liegt zwischen 700 und 900 °C. Un-
ter diesem Temperaturbereich beeintrachtigt die einsetzende Karbonatisierung die
Entschwefelung. Uber dieser Temperatur verschiebt sich das Gleichgewicht der Sul-

fidierungsreaktion [19].

Barium-basierende Materialien:

Bariumoxid hat auch bei hohen Temperaturen eine sehr hohe Gleichgewichtskon-
stante. Bei Versuchen wurde ein H,S-Wert unter 1 ppm, bei 850 °C erreicht [19]. Das
Bariumoxid muss jedoch stabilisiert werden, damit sich nicht das Karbonat bildet.
Eine erfolgreiche Regenerierung des Materials konnte durch eine Abkuhlung erfolgen
[19].

Vergleich der oben erwahnten Materialien:

Cerium kann Uber einen weiten Temperaturbereich bis in den untersten ppm,-
Bereich entschwefeln. Auch kupferbasierende Materialien entschwefeln sehr gut,
allerdings nur bei geringer Temperatur. Mangan- und Kalziumoxide sind noch im ho-
hen Temperaturbereich stabil, schaffen es allerdings nicht, das Gas auf wenige ppm,
H>S zu entschwefeln. Zink-basierende Materialien mussen stabilisiert werden damit

sie fur eine Entschwefelung geeignet sind.

Wesentliche Unterschiede zwischen den Ergebnissen dieser Diplomarbeit und den
Ergebnissen anderer Arbeiten liegen in der Versuchsdurchfihrung und den Verga-
sungsbedingungen ([19], [21]). Die darin gezeigten niedrigen Restschwefelwerte
wurden in Festbettreaktoren und mit flaschengemischtem Gas erreicht. Au3erdem
hat der Wasserdampfgehalt einen grof3en Einfluss auf den Schwefelgehalt. Die in
Kapitel 4 gezeigten Ergebnisse wurden mit einer Dampfzahl von 4 erreicht, was ei-

nem Wasserdampfgehalt von 40 % entspricht.

24.1.1 In-situ Entschwefelung

Ein Sonderfall der HeiRgasentschwefelung ist die In-situ Entschwefelung. Dabei wer-
den Adsorbentien, gemeinsam mit dem Brennstoff, der Brennkammer direkt zugege-

ben. Dieses Verfahren gewahrleistet bereits im Reaktor eine Einbindung der bei der
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Vergasung freiwerdenden Schwefelkomponente. Die dabei wichtigste Komponente
ist der Schwefelwasserstoff. Die Vorteile dieses Verfahrens sind hauptsachlich die
Kosten und der Verbrauch der Adsorbentien. Investitionen fur nachgeschaltete Anla-
genteile konnen eingespart werden. Auch die Grof3e der Anlage sinkt, wodurch der
Platzbedarf verkleinert wird. Die Kette der Gasreinigung (Abbildung 6) kann mit die-
sem Verfahren verkirzt werden. Mit diesem Sonderfall der HeiRgasentschwefelung

beschaftigten sich die nachsten Kapitel dieser Arbeit.
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3 Material und Methoden

In den folgenden Absatzen werden der Aufbau und die Funktion der Versuchsanlage,
sowie die verwendeten Messmethoden beschrieben. Bei der Anlage handelt es sich
um einen Biomassevergaser. Damit wird bei Standardbedingungen eine Leistung
von 2,5 kW erreicht, was einem Brennstoffeintrag von 500 g/h entspricht. Der Verga-
ser ist am Institut fur Warmetechnik an der TU Graz aufgebaut. Dieser ist als Wirbel-
schichtvergaser ausgelegt. Zur Untersuchung der In-situ Entschwefelung bei unter-
schiedlichen Schwefelkonzentrationen und Betriebsbedingungen kdnnen dem Reak-
tor mit Hilfe einer Gasregelstrecke Schwefelwasserstoff oder andere gasformige

Komponenten zugefuhrt werden.

3.1 Anlagenaufbau

Die Beschreibung der Anlage wird in den Reaktor mit seinen zugehoérigen Kompo-
nenten sowie die Gasregelstrecke unterteilt [33]. Ein Fliel3bild ist in Abbildung 7 dar-

gestellt.
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Abbildung 7: FlieRBbild der Versuchsanlage [34]
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3.1.1 Reaktor

Der Reaktor selbst ist als allothermer stationarer Wirbelschichtvergaser ausgelegt,
dessen Querschnittsflache des oberen Teils, dem sogenannten Freeboard, grof3er ist
als des unteren Teils. Der Reaktor ist aus austenitischem Stahl gefertigt. Seine wich-
tigsten Malde sind in Abbildung 8 skizziert. Auch die ungefahre Hohe des Bettmateri-

als und die Messstellen der Temperatursensoren sind darauf dargestellt.

153 mm
L
[ 1
300 mm = /
A 4 Fullstand
Bettmaterial
100 mm

Abbildung 8: Reaktorskizze

Dieser Hauptteil des Reaktors ist von oben und unten mit einem Flansch an einer
Stahlhulle befestigt.

Je nach Adsorbensmenge die zugegeben wird, werden zwischen 1400 und 1500 g
Bettmaterial in den Reaktor gefullt. Als Bettmaterial wird Olivin verwendet, dessen fur
diese Arbeit relevanten Eigenschaften und dessen Zusammensetzung in Tabelle 2

aufgelistet sind.
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Tabelle 2: Eigenschaften und Zusammensetzung von Olivin

Korngréen 200-300 um
Feststoffdichte 2850 kg/m®

MnO 50 wt%

SiO; 42 wt%

Fe,0s 8 wt%

CaO In Spuren vorhanden
NiO In Spuren vorhanden

Der Reaktor ist mit zwei Rohrheizungen ausgestattet, welche ungefahr Temperaturen
von 950 °C erreichen kdénnen. Im unteren Teil des Reaktors befindet sich die Reak-
torheizung, welche wie in Abbildung 9 sichtbar, sich von auRen um die Reaktorwand

wendet.

Dampfzufuhr S
SJR Elektrische
Heizungsanschlusse

Unterer
Flansch

Reaktorheizung

Wirbelschicht

Freeboard

Abbildung 9: Reaktor mit Reaktorheizung

Um einen besseren Koksumsatz zu erzielen, gibt es zusatzlich eine Freeboardhei-

zung im oberen Teil des Reaktors. Beide Heizungen sind mit einem Temperatursen-
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sor ausgestattet. AuRerdem gibt es einen Sensor, welcher den Differenzdruck Gber
den Reaktor detektiert. Dieser Wert ist ein Mal} fur den Fluidisierungszustand im Re-

aktor und soll Uber die Dauer des Versuches konstant sein.

Zusatzlich zu den bereits erwahnten Sensoren gibt es drei Temperatursensoren, eine
im Freeboard und zwei in der Wirbelschicht. Diese sind Uber eine Messlanze von
oben in den Reaktor eingefuhrt. In Abbildung 8 sind die Messstellen dieser drei Sen-
soren mit T1, T2 und T3 dargestellt. Die Temperaturen T1 und T2 befinden sich in
der Wirbelschicht und sind bei ausgepragter Fluidisierung gleich. Die Temperatur T3
wird im Freeboard gemessen. Weiters gibt es einen Drucksensor, welcher den Uber-
druck im Reaktor misst. Dieser dient hauptsachlich als Sicherheit gegenluber Ver-
stopfungen in der Abgasleitung. Bei zu hohem Reaktordruck wird die Anlage automa-

tisch in einen Standby-Zustand geschaltet.

Der Brennstoff, wofur in dieser Arbeit handelsubliche Holzpellets (Zusammensetzung
in Tabelle 3) verwendet werden, wird aus einem Brennstoffbehalter Uber eine elektri-
sche Forderschnecke und eine Ruttelrinne von oben dem Reaktor zugefuhrt. Diese
Forderschnecke kann auf den gewunschten Brennstoffmassenstrom kalibriert wer-
den, wobei die Zeitabstande zwischen den Umdrehungen und die Dauer der
Schneckenumdrehung variiert werden konnen. Danach gelangen die Pellets Uber ein
senkrechtes Rohr und zwei pneumatische Kugelhdhne in den Reaktor, wie in
Abbildung 10 erkennbar ist. Diese schalten zeitversetzt. Dadurch tritt kein Gas aus

dem Reaktor nach oben aus und die Sauerstoffzufuhr in den Reaktor ist gering.
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Kugelhahne <

Abbildung 10: Brennstoffzufuhr

Brennstoffbehdlter

Forderschnecke

Fallrohr

Tabelle 3: Zusammensetzung der Holzpellets [2]

C

H

@)

N

Cl

S

Ca

K

Mg

Na

P

Si

Wt%,trocken

51,2

6,1

42,8

0,36

0,03

0,16

0,91

0,32

0,13

0,01

0,47

0,15

Feuchtigkeit

Wt%, feucht

8,4
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Die Holzpellets wurden aufgrund ihrer Homogenitat und ihrer geringen Aschebildung
als Brennstoff gewahlt. Dadurch werden lange stabile Vergaserbedingungen ge-
schaffen.

Das Vergasungsmedium, der Wasserdampf, wird in einem Dampferzeuger herge-
stellt. Dieser Dampferzeuger ist direkt an der Wasserleitung angeschlossen, wobei
ihm ein Deionatbehalter vorgeschaltet ist. AuRerdem gewahrleistet ein Magnetventil
in Kombination mit einem Fullstandsensor das automatische Nachflllen des Dampf-
erzeugers und eine Drossel sorgt dafur, dass dieser gleichmafig befullt wird und der
Dampfstrom in den Reaktor somit nicht vom Beflllvorgang des Dampferzeugers ab-
hangig ist. Um den Dampfmassenstrom zu steuern wird die Druckdifferenz Gber eine
eingebaute Fixblende gemessen. Der Vordruck im Dampferzeuger ist temperaturab-
hangig. Zusatzlich gilt ein Drucksensor als SicherheitsmaRnahme. Uber ein weiteres
Magnetventil kann die Dampfzufuhr zum Reaktor ein- und ausgeschaltet werden. Der
Dampf wird dann Uber eine Leitung, welche mit einem Uberhitzer ausgestattet ist,
von unten in den Vergaser befordert. Dieser Uberhitzer erzeugt eine Temperatur von
ungefahr 650 °C. Die Dampfzufuhr am Reaktorboden ist in Abbildung 9 sichtbar. Der
Dampf wird dort Uber eine Duse verwirbelt. Als Duse wird eine aufgebohrte Sechs-
kantschraube verwendet. Die Schraube hat an allen sechs Kopfseiten eine Bohrung
mit einem Durchmesser von 3 mm. Diese sind leicht nach unten geneigt, um eine
bessere Verteilung des Dampfes Uber den gesamten Querschnitt und die Hohe zu
bekommen. Uber diese Schraube ist ein feines Metallgitter, mit einer Maschenweite
von 100 um angebracht, um einen Partikelaustrag des Bettmaterials, des Adsorbens

oder des Brennstoffes nach unten auszuschlief3en.

Das Produktgas, welches aus dem Reaktor stromt, gelangt zuerst in einen Metallker-
zenfilter, welcher dieses von Partikeln aus dem Gas abscheiden soll. Anschliel3end
wird der Gasstrom aufgetrennt. Ein Teil gelangt Uber eine Messgasleitung zu den
Analysegeraten und der zweite Teil wird aus Sicherheitsgriunden in einer Fackel ver-
brannt (Abbildung 11). Auch wenn kein zindfahiges Gemisch aus dem Vergaser

kommt, stellt ein Brenner, welcher mit Erdgas betrieben wird, eine Flamme sicher.
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Abbildung 11: Gasleitung mit Fackel

Zusatzlich zu dieser Messgasleitung gibt es direkt nach dem Reaktor, noch vor dem
Filter, einen Ausgang, bei dem Uber einen PTFE-Schlauch (Polytetrafluorethylen) das

Gas zu den Analysegeraten gefuhrt werden kann.

Alle Leitungen, durch welche das Gas stromt, werden auf 350 °C beheizt. Das soll

verhindern, dass Teere auskondensieren und sich dadurch Verstopfungen bilden.

Bevor das Gas in die Messgerate gelangt, wird es durch eine Reihe von Gaswasch-
flaschen geleitet. Das dient dazu, dass Verunreinigungen, hauptsachlich Teere,
Wasser und Partikel, aus dem Gas geldst werden und nur sauberes Gas in die
Messgerate gelangt. Die ersten drei Flaschen befinden sich bei Raumtemperatur in
einem Wasserbad. Zwei davon sind mit Phosphorsaure angesduertem Wasser befullt
und die dritte mit Rapsmethylester. Die nachsten drei Flaschen befinden sich in ei-
nem Isopropanolbecken, das auf -8 °C gekuhlt ist. In zwei dieser Flaschen befindet
sich Isopropanol. Zusatzlich sind Raschigringe flr eine gréRere Oberflache und einen
dadurch besseren Stoffaustausch zwischen dem Gas und der flissigen Phase in

diesen Flaschen. In der sechsten und siebenten Flasche befindet sich Glaswolle,
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wobei sich die siebente und letzte Flasche wieder bei Raumtemperatur befindet. Die
Flaschen sind in Abbildung 12 dargestellt, wobei auf dem Bild die letzte Flasche fehlt

und der Gasstrom von rechts nach links stromt.

Abbildung 12: Gaswaschflaschen

Dem Reaktor kann auch sehr einfach Uber ein Magnetventil Stickstoff zugefiuhrt wer-
den, wobei der Stickstoffstrom Uber ein Rotameter regelbar ist. Bei schlechter Fluidi-
sierung im Reaktor kdnnen zum Beispiel Stickstoffpulse gegeben werden. Auch beim
Hochfahren des Vergasers soll ein geringer Stickstoffstrom eingestellt werden. Die-
ser dient dazu, dass durch die hohen Temperaturen das Metallgitter Uber der

Dampfeintrittsdise nicht beschadigt wird.
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Brennstoffbehalter § Abgasleitung

Absauganlage
Filter

Gaswarnmelder

N2 Rotameter

Reaktor

f
Dampfzufuhr Dampferzeuger

Abbildung 13: Gesamte Versuchsanlage

In Abbildung 13 ist ein Bild der Versuchsanlage mit den wichtigsten Komponenten
dargestellt. Es ist zu erkennen, dass alle Anlagenteile mit einer Warmedammung
ummantelt sind, um Warmeverluste an die Umgebung zu verringern. Aul3erdem ist
das System mit einer Gaswarnanlage ausgestattet. Eine Absauganlage dient dazu,
dass bei Offnung der Kugelhdhne wahrend der Brennstoffzufuhr, das austretende

Gas abgesaugt wird.

Der Vergaser kann Uber einen VNC-Viewer (Virtual Network Computing) gesteuert
werden, was eine Fernwartung mdglich macht. Die dafiir benédtigte Hardware stammt
von der Firma Bernecker und Rainer Automatisierungstechnik. Die Bedienoberflache

dieses Programmes ist in Abbildung 14 dargestellt.
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Abbildung 14: Bedienoberfliche des Steuerungsprogramms

Uber dieses Steuerungsprogramm kénnen die gewlinschten Set-Temperaturen der
Heizungen (violette Felder) und der Brennstoff- und Dampfstrom (braune Felder)
eingestellt werden. Weiters konnen auf dieser Bedienoberflache alle gemessenen
Temperaturen (graue Felder) und Drucke (blaue Felder) abgelesen werden. Auler-
dem koénnen die Magnetventile der Dampf- und Stickstoffzufuhr geschaltet werden
(rote Felder). Neben den einzelnen Werten kdnnen auch Temperatur- und Druckver-
laufe angeschaut werden. Alle gemessenen Werte werden automatisch in einer

Textdatei am Computer fur weitere Auswertungen gespeichert.

3.1.2 Gasregelstrecke

Neben dem eigentlichen Vergaser wird noch eine Gasregelstrecke fur die Versuche
bendtigt. Diese dient hauptsachlich dazu, den Schwefelgehalt im Gas zu erhdhen.
Der H,S-Gehalt von reinem Holzgas ist gering (ca. 20 ppm,). Da das Entschwefe-
lungsgleichgewicht der meisten In-situ Adsorbentien Uber diesem Wert liegt, kann
ohne Schwefelzugabe keine Entschwefelung erreicht werden. Ein FlieRbild der Gas-

regelstrecke ist in Abbildung 15 dargestellt.
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Abbildung 15: FlieBbild der Gasregelstrecke [34]

Diese Gasregelstrecke besteht aus mehreren Gasflaschen, deren Gasstrome Uber
Massendurchflussregler (MFC, Mass flow controller) geregelt werden. Der Schwefel
wird Uber Kohlenstoffdisulfid (CS2) dem Reaktor zugefuhrt, wofur ein N,-Strom durch
einen mit flissigem CS: befullten Behalter stromt. Dieser Gasstrom reichert sich da-
durch mit CS; an. Aul3er durch die Massendurchflussregler wird der CS>-Strom noch
uber die im Behalter herrschende Temperatur geregelt, da diese die Sattigung vor-
gibt. Dieser Gasstrom gelangt dann uber die Dampfzufuhr in den Reaktor. Die tat-
sachlich zugegebene Schwefelmenge kann Uber die Massendifferenz des CS:-
Behalters und die Versuchszeit berechnet werden. Der Schwefelkohlenstoff reagiert
im Reaktor bei Temperaturen tber 750 °C mit dem Dampf und den Permanentgasen

sofort zu Schwefelwasserstoff (H>S).

Bei einer gewunschten Beschwefelung unter 100 ppm, H>S, wird dem Reaktor im
Gegensatz zur Beschwefelung mit CS,, direkt H»S als Reingas zugefluhrt. Der Vorteil
dabei ist, dass bei diesen geringen Zielwerten die Reproduzierbarkeit besser gewahr-
leistet ist. Die Verdinnung des Gases durch zusatzliches N. einer H,S-Flasche mit

3000 ppm, ist vernachlassigbar.
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3.2 Analytik und Messmethoden

Neben der Messung des Druckes und der Temperaturen im Reaktor, wird auch die
Gaszusammensetzung des Produktgases gemessen. In diesem Kapitel werden die
Messgerate und —methoden sowie die Messdurchfuhrung dafur beschrieben. Die
wichtigste im Rahmen dieser Arbeit eingesetzte Messmethode ist die Gaschromato-
graphie, mit welcher die Schwefelkomponenten des Produktgases bestimmt werden.
Zusatzlich dazu werden mit einem Gasanalysator die Permanentgaskomponenten

bestimmt.

3.2.1 Messung der Schwefelkomponenten

Die Schwefelkomponenten werden mit einem Gaschromatographen der Marke ,Vari-
an CP-3800“ detektiert. In diesem befindet sich ein PFPD (pulsed flame photometric
detector). Die einzelnen Komponenten werden in einer GS-GasPro Saule aus Silica
aufgespalten. Die damit gemessenen Schwefelkomponenten sind Schwefelwasser-
stoff (H,S), Carbonylsulfid (COS), Schwefelkohlenstoff (CS,) und Methylmercaptan
(CH3SH). Eine Messung dauert 8,6 min, wobei nach 4,05 min die
wichtigste Komponente, der Schwefelwasserstoff, detektiert wird. Nach
dieser Messzeit folgt noch eine Reinitialisierung des Gerates, die 3—
4 min dauert, bevor die nachste Messung startet.

Zusatzlich zur Messung mit dem Gaschromatographen kann der H,S-
Gehalt des Gases auch mit Prufrohrchen der Firma Drager (Abbildung
16) gemessen werden. Diese Rohrchen sind mit einer
Indikatorsubstanz gefullt, deren Farbe sich bei Kontakt mit H>S
verandert. Die Rohrchen sind fur die unterschiedlichsten

Konzentrationsbereiche verfugbar. Um mit diesen Glasrohrchen eine

Messung durchzufuhren, werden die beiden Spitzen abgebrochen und

Abbildung 16:
Drager- Rohr-
chen

danach mit Hilfe einer Spritze eine definierte Gasmenge durch das
Rohrchen gezogen. Danach kann auf einer Skala am Rohrchen der
H>S-Wert in ppm, abgelesen werde. In Abbildung 16 ist zum Beispiel gut erkennbar,

dass in diesem gemessenen Gas 140 ppm, H»S enthalten sind.
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3.2.2 Permanentgasmessung

Um die Komponenten des Produktgases zu bestimmen, gelangt das zuvor in den
Waschflaschen gereinigte Gas durch zwei in Serie geschaltete Analysemodule. Die-
se messen Kohlenmonoxid (CO), Kohlenstoffdioxid (CO;), Methan (CH,) und Was-
serstoff (Hz). Das erste Modul, Caldos 17, ist hauptsachlich fir die Messung des
Wasserstoffes vorhanden. Dieses beruht auf dem Prinzip der Warmeleitfahigkeitsde-
tektion. Das zweite Modul, Uras 14, misst CO, CO, und CH,. Dieses Modul beruht
auf der nichtdispersiven Infrarot Absorption. Dabei kann aufgrund der Absorption ei-
ner spezifischen Wellenlange mit dem Lambert-Beer'schen Gesetz auf die Konzen-
tration der Gaskomponenten geschlossen werden. Bezlglich der genauen Beschrei-
bung der Funktionen sei an dieser Stelle auf die Bedienanleitung eines ,ABB Advan-
ced Optima 2020“ verwiesen [35]. Die laufend gemessenen Werte, werden auf einem
Display angezeigt (Abbildung 17).

Abbildung 17: Anzeige der Permanentgaskomponenten

3.3 Verwendete Adsorbentien

Der Schwerpunkt der vorliegenden Arbeit liegt auf der Beschreibung von Versuchen
mit einer Mischung aus Calciumoxid (CaO) und Bariumoxid (BaO). In Vorversuchen
wurden auch die Materialien Kalkstein, Branntkalk, Dolomit und gebrannter Dolomit

verwendet. In diesem Kapitel werden diese verwendeten Adsorbentien beschrieben
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und gegebenenfalls auch deren Verarbeitung erklart. Bei der Wahl der Adsorbentien
gibt es mehrere Anforderungen: Zusatzlich zu den fur die Entschwefelung wichtigen
Eigenschaften, wie ein hoher und schneller Umsatz, eine hohe Selektivitat und che-
mische und mechanische Bestandigkeit, spielen die Toxizitdt und wirtschaftliche
Komponenten eine wichtige Rolle. Zu den wirtschaftlichen Komponenten zahlen der

Preis und ob das Adsorbens leicht verfugbar ist und/oder regenerierbar ist.

3.3.1 Kalkstein und Dolomit

Fur die Vorversuche wurden Kalkstein (CaCOs) und Dolomit (CaMg(COs3),), sowie
Branntkalk (CaO) und gebrannter Dolomit (CaMgQO,) verwendet. Der Kalkstein und
der Branntkalk stammen aus einer Muhle aus Peggau in der Steiermark. Diese Mate-
rialen wurden schon vor Beginn dieser Arbeit auf eine GroRenfraktion von 80—
500 um gebracht. Diese Korngrofien wurden deshalb gewahlt, da dadurch die Stro-
mungsgeschwindigkeit grof3er als die minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit ist und
somit eine ausreichende Fluidisierung der Wirbelschicht moglich ist. Der Dolomit und
der gebrannte Dolomit stammen aus Spessart in Deutschland. Diese beiden Materia-
lien werden im Zuge dieser Arbeit mit einer Vibrationssiebmaschine (Abbildung 18)

ebenfalls auf eine Fraktion von 80-500 um gebracht.
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Abbildung 18: Vibrationssiebmaschine

Die genauen Zusammensetzungen dieser vier kalziumbasierenden Stoffe sind in

Tabelle 4 zusammengefasst. Den Rest stellen Sauerstoff und Spurenelemente dar.

Tabelle 4: Zusammensetzung der kalziumbasierten Adsorbentien in wt% [3]

Kalkstein | Branntkalk Dolomit G%ﬂzmier
Wasseranteil 9 7
C 0,7 1,7
Al 0,1 0,1 0,35 0,2
Ba 0 0 1,53 6,3
Ca 38,9 63,5 22,4 30,7
Fe 0,1 0,1 1,4 2,1
K <0,1 <0,1 0,1 0,1
Mg 0,2 0,3 9,8 14
Mn <0,1 <0,1 0,9 1,2
S <0,1 0,1 0,3 1,6
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Si 0,3 0,2 0,9 0,6
Sr <0,1 <0,1 <0,1 0,2
Rest ~60 ~34,7 ~62,22 ~41,3

AuRerdem wurden die Korngrof3enverteilungen der vier Adsorbentien betrachtet, da

die Spanne zwischen 80 und 500 um, vor allem in Bezug auf die Korngréfien des
Bettmaterials (200-300 um), eher grof} ist (Abbildung 19).
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Abbildung 19: KorngroRBenverteilungen der kalziumbasierenden Adsorbentien

Es ist deutlich erkennbar, dass der Feinanteil bei Dolomit und gebranntem Dolomit

hoher ist, als bei Kalk bzw. Kalkstein. Aul3erdem sind die Dolomitgesteine etwas har-

ter und viel sproder als Kalk und Kalkstein.
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3.3.2 Bariumoxid

Das Hauptaugenmerk dieser Arbeit wird auf das Material Bariumoxid gelegt. In Simu-
lationen und praktischen Versuchen kann damit bei bestimmten Vergasungsbedin-
gungen ein Schwefelgehalt von <1 ppm, erreicht werden [19]. Da Bariumoxid (BaO)
bei den Bedingungen im Vergaser erst bei ca. 1200 °C vorliegt wird es in eine CaO
Matrix eingebettet. Die Einbindung in eine CaO Matrix verhindert auch bei niedrige-
ren Temperaturen die Karbonatisierung. Das stabilisierte Adsorbens besteht dann
aus 90 mol% CaO und 10 mol% BaO (CaBa). Diese Mischung wird nach einem be-
stimmten Verfahren hergestellt [19]. Dafur werden 90 mol% CaCO3z; und 10 mol%
BaCO3s; gemorsert, mit destilliertem Wasser angeruhrt und Korner mit einem Durch-
messer von 2—4 mm geformt. AnschlieRend werden diese Korner auf 1600 °C erhitzt
und dann 10 Stunden an der Luft ausgelagert. Das soll die Reaktivitat steigern und
die Bildung feiner, reaktiver Oxidpartikel bei gleichzeitig hoher Kinetik bewirken. Das
Verhaltnis von 9 zu 1 ist durch die geringe Mischungslicke von BaO in CaO bedingt.
Ware der Anteil hoher, fallt wieder Bariumcarbonat aus, welches fur die Entschwefe-
lung inaktiv ist. Hinterher getatigte BET-Messungen haben eine spezifische Oberfla-
che von 0,1 m%g ergeben. Fiir die im nachsten Kapitel beschriebenen Versuchser-

gebnisse steht das Adsorbens nach dieser Herstellung zu Verfugung.

Um die ungefahre GroRenverteilung zu kennen, wurde das Pulver zuerst gesiebt.
Dabei stellte sich heraus, dass der Feinanteil (< 250 um) Uberwiegt und massenbe-
zogen ungefahr zwei Drittel betragt. Auch die Harte ist sehr gering, und grol3ere Par-
tikel sind dadurch leicht zerreibbar. Um das Verhalten des Pulvers bei hohen Tempe-
raturen zu kennen, wurden Untersuchungen diesbezulglich durchgefuhrt. Daflr wur-
den zwei Proben fur vier Stunden in einen Ofen bei einer Temperatur von 800 °C
gestellt. Die erste Probe war das zur Verfugung stehende CaBa, fur die zweite Probe
wurde das CaBa in Tabletten mit einem Durchmesser von ungefahr einem Zentime-

ter und einer Hohe von einigen Millimetern gepresst.
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Abbildung 20: CaBa nach Brennvorgang (links unbehandelt, rechts zu Tabletten gepresst)

Nach der Brennzeit agglomerierten beide Proben und es entstanden gréliere Kérner
mit Durchmessern von uber einem Millimeter (Abbildung 20). Die Partikel der unbe-
handelten Probe waren allerdings immer noch sehr weich und zerreibbar, die Partikel

der vorbehandelten Probe dagegen waren deutlich harter.

Um den Feinanteil des Pulvers zu verringern und die Harte zu erhdhen, wurden er-
neut ahnliche, aber gréere, Tabletten erzeugt. Diese wurden wiederum im Ofen ge-
brannt, bei 800 °C fir 30 Minuten. Das erhaltene Material war sehr hart, sodass es
mit Hammer und MeilRel und anschlieend mit einem Mérser zerkleinert wurde und

dann mit Sieben auf eine Fraktion zwischen 250 um und 1 mm gebracht wurde.

Abbildung 21: CaBa- Tabletten (vor und nach dem Brennvorgang)
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Abbildung 22: CaBa nach Zerkleinerung mit Hammer und MeiRel

3.4 Versuchsdurchfuhrung

Die Versuche laufen so ab, dass zuerst stabile Bedingungen im Vergaser, bezuglich
der Temperatur und einer fluidisierten Wirbelschicht, geschaffen werden. Auch die
Schwefelmesswerte sollen einen konstanten Verlauf darstellen. Danach kann mit der
Zugabe des Adsorbens begonnen werden. Von diesem wird eine definierte Menge
gravimetrisch bestimmt und in kleine Papiersticke gewickelt, um Agglomerationen
aufgrund des Kontaktes mit dem aufsteigenden feuchten Gas zu verhindern. In Be-
zug auf die Masse der Pellets ist die des Papieres zu vernachlassigen. Die Adsor-
bensmenge soll dabei im Reaktor Uberstdchiometrisch vorliegen. In definierten Zeit-
abstanden erfolgt die Zugabe handisch Uber die Brennstoffzufuhr. Es muss darauf
geachtet werden, dass durch die Zugabe die Wirbelschicht nicht gestort wird, die Ku-
geln sind im Gegensatz zu den Pellets eher gro3. Auch ein Absinken der Temperatur
im Reaktor muss verhindert werden indem diese gegebenenfalls nachgeregelt wird.
Anschlieflend kdnnen maogliche Veranderungen und Variationen der Vergaserbedin-
gungen durchgefiihrt werden. Die Standardbedingungen des Vergasers sind in
Tabelle 5 dargestellt.

Tabelle 5: Einstellungen der Standardbedingungen

. Trreeboard | Brennstoffstrom | Dampfstrom : Tpampferzeuger
Treaktor [°C] °C] [kg/h] [ka/h] Sigma [ [°C]

750 840 0,5 0,54 4 116
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4 \Versuchsergebnisse

In den nachsten Absatzen werden die Ergebnisse der durchgefuhrten Versuche er-

klart. Die Versuche wurden alle mit dem zuvor beschriebenen Vergaser am Institut
fur Warmetechnik der TU Graz durchgefuhrt.

Die Zusammensetzung des aus dem Vergaser austretenden Synthesegases ist in

Tabelle 6 aufgelistet:

Tabelle 6: Zusammensetzung des Synthesegases in vol%

N>

CO2

CcoO

CHq4

H>

9,2

18,5

22,6

6,9

41,2

Die wichtigsten Daten der einzelnen durchgefuhrten Versuche sind in Tabelle 7 zu-

sammengefasst. Wenn zwei Werte in einer Zelle stehen, bedeutet das, dass diese

Anderung wahrend des Versuches durchgefiihrt wurde.

Tabelle 7: Zusammenfassung der durchgefihrten Versuche

Be-
Brenn- Dampf- .
Versuch | stoffstrom strom Material Zugabe | schwefe- | Trennmit-
ka/h] [ka/h] [a] lung telzugabe
[ppmy]
V1 Unbehandelt
0,5 0,54 62,5 80 nein
> 250 um
V2 Unbehandelt
0,5 0,54 15,12 80 nein
> 250 um
V Unbehandelt
3 0,32 0,35 15,12 80 nein
> 250 um
va Behandelt
0,5 0,54 250 um— 15,12 80 nein
1 mm
Vo 0.5 0,54 E;esf;)a”de't 62,5 80 nein
0,32 0,35 um-= !
1 mm
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Ve 0,5 0,54 In WS 160
V7 Behandelt
0,5 0,54 250 um-— 62,5 - ja
1 mm
V8 0,5 0,4 B;S%a”de“ 20 _ .
0,32 0.35 wm-- J
1 mm
V9 80
0,5 0,54 In WS 160
V10 Behandelt .
0,5 0,54 250 um- 15,12 80 ja
1 mm

In Vorversuchen wurde das Verhalten vier kalziumbasierender Adsorbentien, Kalk-
stein, Branntkalk, Dolomit und gebrannter Dolomit, getestet. Die Erkenntnisse daraus
sind maldgeblich in die Planung der durchgefluhrten Versuche mit CaBa eingegan-

gen.

4.1 Gesamter Versuchsablauf

Um einen Einblick in einen gesamten Versuch zu bekommen, werden die Ergebnisse
eines Versuches im nachsten Absatz kurz erklart. Danach sind die wichtigsten Er-

gebnisse der einzelnen Versuche dargestellt und werden detaillierter beschrieben.

In Abbildung 23 sind die Messwerte von vier Tagen, also eines gesamten Versuches,
aufgetragen. Durch diese Zeitspanne wird klar, dass die Durchfuhrung der Versuche
sehr aufwandig ist und damit auch die fur diese Arbeit durchfuhrbare Anzahl an Ver-

suchen begrenzt war.
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Abbildung 23: Messergebnisse der Versuche V5 und V6

Fir eine bessere Ubersichtlichkeit ist dieses Diagramm mit roten senkrechten Linien
in die wichtigsten Abschnitte unterteilt. Zu Beginn des Versuches wurde die Be-
schwefelung gestartet und die H.S-Werte stiegen auf ungefahr 150 ppm,. Da diese
Beschwefelungseinstellung fur den geplanten Versuch zu hoch war, wurde der Vo-
lumenstrom des dem Reaktor zugefuhrten Schwefels gegen 23:00 Uhr wieder redu-
ziert und am nachsten Tag waren die Schwefelwerte konstant bei 85 ppm,. Der grau
hinterlegte Bereich im Diagramm stellt die Zeit der CaBa-Zugabe dar. In Bezug auf
die gesamte Versuchsdauer ist dieser Zeitraum nur sehr kurz. Ab der Zugabe sanken
die H>S-Werte auf ungefahr 15 ppm,. Danach wurde die Leistung reduziert, die
Schwefelwerte stiegen sofort und die Wirbelschicht defluidisierte. Fur einige Stunden
stellte sich ein Wert bei ungefahr 45 ppm, ein. Am Morgen des nachsten und somit
dritten Tages wurde die Leistung wieder auf die Standardbedingungen gesetzt. Die
Schwefelwerte sind sofort gesunken, und auch die Wirbelschicht stabilisierte sich

wieder. Am letzten Versuchstag wurde der Schwefelgehalt wieder erhoht.
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Einzelne stark absinkende Werte, wie zum Beispiel am zweiten Versuchstag gegen

10 Uhr stammen vom Wechsel der Waschflaschen.

Die beiden im Diagramm gekennzeichneten Dampfpulse wurden getatigt, da die Wir-
belschicht zu defluidisieren begann. Dabei ist gut erkennbar, dass die Auswirkungen
durch eine minimale Storung des Systems Uber viele Stunden sichtbar sind und das

System sehr trage ist.

Kleinere, kurzzeitige Erhdhungen oder Absenkungen der Schwefelwerte kbnnen un-
terschiedliche Ursachen haben. Eine davon ist, dass der Gasvolumenstrom aus dem
Reaktor geringe Schwankungen aufweist. Stromt mehr Gas aus dem Reaktor und
der zugefuhrte Schwefelstrom bleibt gleich, ist die gemessene Konzentration gerin-
ger und umgekehrt. AuRerdem kann das Adsorbens Agglomerationen bilden, die
wahrend der Versuchszeit aufbrechen, wodurch schlagartig mehr reaktive Oberflache

vorhanden ist.

Nach ungefahr vier Versuchstagen beginnt die Wirbelschicht aufgrund der Adsor-
benszugabe und Aschebildung zu defluidisieren. Auch der Druck im Reaktor steigt
durch die Anzahl der Betriebsstunden da es zu Verstopfungen in den Leitungen

kommt. Aus diesen Grunden ist eine Verlangerung der Versuchsdauer nicht sinnvoll.

Nach dieser kurzen Beschreibung eines exemplarisch ausgewahlten Versuches wer-
den in den folgenden Absatzen die Ergebnisse der durchgefuhrten Versuche im De-

tail beschrieben.

4.2 Einfluss der Adsorbensmenge

Um erste Ergebnisse des Verhaltens von CaBa (90 mol% CaO + 10 mol% BaO) zu
erhalten, wurden in Zeitabstanden von 10 min 2,5 g CaBa dem Reaktor so lange zu-
gegeben, bis sich eine konstante H>S-Konzentration einstellte. Dieser Versuch ent-
spricht demnach V1 aus Tabelle 7 und die Messwerte des Gaschromatographen sind

in Abbildung 24 (blaue Kurve) dargestellit.
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Abbildung 24: Vergleich unterschiedlicher Adsorbensmengen - Versuche V1 und V2

Die Beschwefelung bei diesem Versuch erfolgte auf 85 ppm,, die rote senkrechte
Linie im Diagramm stellt den Beginnzeitpunkt der Zugabe dar. Eine Entschwefelung
des Gases ist kurz nach diesem Zeitpunkt deutlich erkennbar. Es stellt sich ein Wert
< 50 ppm, ein. Da dieser Wert Uber viele Stunden konstant blieb, war der Gedanke
beim zweiten Versuch weniger Material zuzugeben und zu beobachten, wann der
Ausgangsschwefelwert wieder erreicht ist. Es wurde ein Viertel der Adsorbensmenge
im Vergleich zum ersten Versuch zugegeben. Die Messwerte des Versuches V2 sind
in Abbildung 24 (schwarze Kurve) dargestellt. Die H»>S-Werte sinken nicht unter
50 ppm, wie bei V1, eine Entschwefelung des Gases ist aber deutlich erkennbar. Zu-
erst stellt sich ein Wert von 60 ppm, fir etwas mehr als eine Stunde ein, danach
bleibt der Gleichgewichtswert von 65 ppm, wieder Uber viele Stunden konstant. Das
entspricht allerdings nur einer Entschwefelung von 10 ppm,. Dieser Versuch zeigt,

dass die Adsorbensmenge einen grofl3en Einfluss auf die Entschwefelung hat.

In den nachsten beiden Diagrammen (Abbildung 25 und Abbildung 26) sind die
Temperaturverlaufe der Versuche V1 und V2 dargestellt. Es ist zu erkennen, dass

das Wirbelbett bald nach Zugabebeginn defluidisiert. Dieser Zustand ist daran zu
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erkennen, dass eine deutliche Spreizung der Temperaturen T1 und T2 in der Wirbel-

schicht zu sehen ist. Bei Versuch V2 ist die Defluidisierung geringer, da weniger

CaBa zugegeben wurde.
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Brennstoffstopfer ’
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Abbildung 25: Temperaturverlaufe Versuch V1

Beginn Zugabe

[ |

09:50 12:14 14:38 17:02 19:26 21:50

Versuchszeit [hh:mm)

Abbildung 26: Temperaturverldufe Versuch V2
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Der plotzliche Abfall der Rohgastemperatur in Versuch V1 stammt von einem Brenn-
stoffstopfer. Das bedeutet, dass sich Pellets in der Brennstoffzufuhr verkeilen wo-
durch diese nicht mehr in den Reaktor fallen. Dadurch kann kein Brennstoff vergast

werden und die Rohgastemperatur sinkt sehr schnell ab.

Eine defluidisierte Wirbelschicht stellt keine stabilen Vergaserbedingungen dar. Die
beiden Diagramme (Abbildung 25 und Abbildung 26) zeigen, wie die Temperaturver-
laufe im Reaktor bei fluidisierter und defluidisierter Wirbelschicht aussehen. Eine De-
fluidisierung der Wirbelschicht kann unterschiedliche Grinde haben. Dazu zahlen
zum Beispiel ein geringerer Strom des Vergasungsmittels (bei reduzierter Leistung),

die KorngrofRen des Bettmaterials, des Adsobens oder des Brennstoffes.

Da CaBa ohne Vorbehandlung in der Wirbelschicht sintert, wurden Brennversuche in
einem Muffelofen durchgefuhrt um das Verhalten des Pulvers zu kennen. Das Mate-
rial wurde in reiner Form und in einer Mischung mit CaO ausgegluht. Folgende Kom-

binationen wurden getestet:

Tabelle 8: Gliihversuche mit CaBa

: , : 0 Morsern + erneutes Aus-
Material Ausglihen bei 750 °C gliihen bei 900 °C
2,59 CaBa Sintert Keine Sinterung
259 CaBa+ 2,59 CaO Keine Sinterung Keine Sinterung

Durch Ausgluhen des Materials oder durch die Zugabe eines Trennmittels kann eine
Sinterung und damit eine Defluidisierung der Wirbelschicht verhindert werden. Als
Trennmittel wurde Branntkalk (CaO) verwendet. Dieser wurde mit CaBa im Verhaltnis

1:1 gemischt.
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4.3 Vergleich unbehandeltes und behandeltes CaBa und Ein-
fluss der Partikelgrofe

Vor Beginn des Versuches V3 war das CaBa-Pulver ungefahr 3 Tage, in Papier ge-
wickelt, der Umgebungsluft ausgesetzt. Nach dieser Zeit war erkennbar, dass sich
das Pulver veranderte. Vor allem die Feinheit war hoher. Die Ergebnisse des Versu-
ches mit diesem degradierten Pulver zeigten keine Entschwefelungswirkung. Das
hangt damit zusammen, dass das unbehandelte CaBa sehr weich und leicht zerreib-
bar ist und ein Groldteil des Materials aus dem Reaktor ausgetragen wurde. Aus die-
sem Grund wird eine Behandlung des Pulvers durchgefuhrt. Die Ergebnisse der er-
sten Versuchsreihe mit Kalziumoxid und dem gebrannten Dolomit haben gezeigt,
dass die KorngrofRe des Adsorbens einen wesentlichen Einfluss auf die Entschwefe-
lung hat (Abbildung 27) und die erhohte Verweilzeit der groReren Partikeln von gro-

Rerer Bedeutung ist als die bessere Porendiffusion bei feineren Partikeln.

Abbildung 27 zeigt die Ergebnisse eines Versuches, bei dem zuerst gebrannter Do-
lomit mit einer Partikelgrof3e zwischen 100 und 200 um zugegeben wurde. Es stellt
sich ein H>S-Wert von 700-750 ppm, ein. Nach anschlieBender Zugabe von CaO,
ebenfalls 100-200 um, bleibt dieser Wert unverandert (Abbildung 27, schwarze Kur-
ve). Dieser Versuch wurde bei gleichen Bedingungen wiederholt, mit dem Unter-
schied, dass CaO mit Korngrof3en bis 500 um zugegeben wurde. Ab Beginn dieser
Zugabe sinkt der HoS-Wert auf 550 ppm, ab, was einem zuvor ermittelten Gleichge-
wichtswert entspricht. Der Gleichgewichtswert von 500-550 ppm, wurde in mehreren

Versuchen getestet und reproduziert.
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Aufgrund dieser Versuchsergebnisse wird das CaBa auf eine Fraktion zwischen

250 um und 1 mm gebracht. Daflur wird es, wie in Kapitel 3.3.2 beschrieben, gepresst

und gebrannt.

Um den Vergleich der unterschiedlich behandelten CaBa-Pulver zu verdeutlichen,
sind in Abbildung 28 die Ergebnisse der Versuche V2, V4 und V10 dargestellt. Die

Zugabemenge betrug bei jedem Versuch 15,12 g. (Tabelle 7). Es werden das unbe-

handelte, das behandelte CaBa und das CaBa mit dem Trennmittel CaO verglichen.
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Abbildung 28: Vergleich unterschiedlich behandelter CaBa-Pulver (Versuche V2, V4 und V10)

Die Unterschiede dieser Kurven sind sehr gering. Der eingeschwungene Schwefel-

wert liegt bei allen drei Versuchen bei ungefahr 65 ppm,.

4.4 Thermodynamisches Gleichgewicht

In den oben gezeigten Abbildungen ist ersichtlich, dass die Konzentrationsbereiche
von H>S, in denen CaBa und die anderen vier kalziumbasierenden Adsorbentien wir-
ken, unterschiedlich sind. Bei der Zugabe von CaBa spielt sich der Vorgang bei Kon-
zentrationen von unter 100 ppm, bis in den einstelligen ppm, Bereich ab. Die Versu-
che mit Kalkstein und Dolomit finden bei Konzentrationen zwischen 1000 und mini-
mal 300 ppm, statt. Das bedeutet, dass bei den Entschwefelungsversuchen mit CaBa
nicht nur das Kalziumoxid eine Wirkung zeigt, sondern auch das Bariumoxid einen
sehr gro3en Einfluss hat bzw. hauptsachlich fur die Entschwefelung verantwortlich

ist.
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Dass die beiden Konzentrationsbereiche in denen die Adsorbentien wirken unter-
schiedlich sind, hangt damit zusammen, dass die H>S-Konzentration im thermody-
namischen Gleichgewicht je nach Adsorbens verschieden ist. Eine chemische Reak-
tion befindet sich dann im Gleichgewicht, wenn sich die Konzentrationen der Produk-
te und Edukte nicht mehr verandert. In diesem Zustand sind die Anderung der Helm-
holtz-Energie und der Gibbs-Energie gleich null, wie bereits im Theorieteil dieser Ar-
beit (Kapitel 2.3) beschrieben ist.

Bei Holzgas wird mit dem flur diese Arbeit verwendeten Vergaser, ohne zusatzliche
Beschwefelung, ein H>S-Gehalt von ungefahr 20-25 ppm, gemessen. Da bei Versu-
chen mit dem behandelten CaBa und einer ausreichenden Zugabemenge des Ad-
sorbens, bereits Messwerte unter diesem Wert detektiert wurden (V5), wurde als
nachstes ein Versuch ohne Beschwefelung durchgefuhrt (V7). Unter Standardbedin-
gungen wurden erneut 62,5 g CaBa in Papierkugeln zu je 2,5 g dem Reaktor zuge-
geben. Der Schwefelgehalt ist auf durchschnittlich 5 ppm, gesunken. Die Messwerte
unterliegen in diesem Bereich allerdings einer relativ groRen Schwankung. Da die
Peakflache der GC-Messungen abnimmt ist diese im Vergleich zum Grundrauschen
des Messsignals klein, was die Schwankungen hervorruft. Das bedeutet, dass Werte
zwischen 7 und 2 ppm, gemessen wurden, die im Mittel um einen Wert von 5 ppm,

schwanken.

Ein Ziel dieses Versuches (V7) war es, zu testen ob der Schwefelgehalt im Produkt-
gas durch weitere Adsorbensmenge noch weiter absinkt um ein nicht limitiertes
Gleichgewicht zu erreichen. Dazu wurden weitere 30 g CaBa innerhalb von 2 Stun-
den zugegeben. Im nachsten Diagramm ist erkennbar, dass der H,S-Gehalt nicht
mehr durch die Adsorbensmenge limitiert ist. Diese Aussage beruht darauf, dass sich

der Schwefelwert von ungefahr 5 ppm, durch die weitere Zugabe nicht mehr andert.
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Abbildung 29: Ergebnisse des Versuches V7

Anschlielend wurde die Leistung reduziert, beziehungsweise die Verweilzeit (VWZ)
erhoht. Auch dadurch andert sich der Wert von ungefahr 5 ppm, nicht. Die Unter-
schiede zwischen den Balken im Diagramm liegen im Bereich von 0,2 ppm,. Die
Verweilzeit ist als Verhaltnis des Reaktorvolumens zum Gasvolumenstrom definiert.
Wenn die Leistung, also der Brennstoffmassenstrom und der Dampfmassenstrom,
reduziert werden, erhoht sich die Verweilzeit des Gases im Reaktor. Daduch verlan-
gert sich die Reaktionszeit des Adsorbens mit dem Schwefel. Der Brennstoffmassen-
strom wird fur diesen Zustand auf 320 g/h und der Dampfmassenstrom auf 350 g/h

reduziert.

Dies deckt sich mit den Ergebnissen aus den Vorversuchen mit Kalkstein, Dolomit,
Branntkalk und gebranntem Dolomit. Dabei wurde die Verweilzeit um +/- 10 % vari-
iert. Der Schwefelgehalt anderte sich allerdings nur um +/- 5 %, was bei der grof3en
Anzahl an Einflussfaktoren zu vernachlassigen ist. Dadurch kann man sagen, dass
die Verweilzeit bei diesen vier kalziumbasierenden Adsorbentien keinen Einfluss auf
die Entschwefelung hat. Die Wirbelschicht bei diesen vier Adsorbentien blieb, sowohl

bei steigender als auch bei sinkender Leistung, fluidisiert.
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4.5 Variation der H,S-Konzentration

Zusatzlich zur Adsorbensmenge kann auch die Schwefelkonzentration im Gas einen
Einfluss auf die Entschwefelungseigenschaften der Adsorbentien haben. Das ist der
Fall, wenn die Adsorption oder die Reaktion der limitierende Schritt ist. Um diesen
Faktor zu Uberprufen, werden wiederum zwei Kurven miteinander verglichen. Auch
diese Versuche fanden bei Standardbedingungen im Reaktor statt. Der Gleichge-
wichtswert wird dabei nicht direkt nach der Adsorbenszugabe betrachtet, sondern am
nachsten Tag, an dem das Adsorbens bereits in der Wirbelschicht war. Insgesamt
wurden 62,5 g CaBa in den Reaktor gegeben. Der eingeschwungene Wert bei nor-
maler Beschwefelung von 85 ppm, stellt sich bei etwas Uber 20 ppm, H>S (Abbildung
30, 0,25 I/min H,S, schwarze Kurve) ein.
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Abbildung 30: Vergleich der Versuche V5, V6 und V9

AnschlieBend wurde die zugegebene Schwefelmenge verdoppelt, was ohne Ent-
schwefelung einer Zunahme von ungefahr 80 ppm, H>S entspricht. Wie in Abbildung

30 erkennbar ist, stellt sich erneut ein Gleichgewichtswert bei ungefahr 20 ppm, H>S,
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anstatt bei 100 ppm, (20+80) ein. Die Ergebnisse dieses Diagramms stammen von
den Versuchen V5 und V6.

In einem weiteren Versuch (V9) sollte dieses Verhalten noch einmal Uberpruft wer-
den. Bei einem Wert von 5 ppm, H>S wurde ein Schwefelstrom zum Reaktor einge-
stellt. Der Schwefelstrom betrug wie bei Versuch V5 0,25 I/min H,S, was ohne Ent-
schwefelung einem Wert von ca. 80 ppm, entspricht. Der H,S-Gehalt im Gas steigt
danach auf einen Wert von ungefahr 15 ppm,. Dieser Wert liegt jedoch unter dem
von Versuch V5. Der Unterschied zwischen diesen beiden Versuchen liegt darin,
dass bei Versuch V9 92,5 g CaBa anstatt 62,5 g CaBa in die Wirbelschicht gegeben

wurden.

4.6 Einfluss der Temperatur

In vergangenen Arbeiten wurde gezeigt, dass eine Entschwefelung mit CaBa erst ab
einer Temperatur von 820 °C funktioniert [19]. Die Zusammensetzung des dabei un-
tersuchten Synthesegases war allerdings vor allem im Bezug auf den CO,-Gehalt
anders als in dieser Arbeit. Der CO,-Gehalt des damals vermessenen Gases war

niedriger als bei den Versuchen dieser Arbeit.

Die Versuchsergebnisse dieser Diplomarbeit zeigen, dass eine Entschwefelung mit

CaBa auch bei einer Temperatur von 775 °C im Reaktor sehr gut funktionieren kann.

Im Allgemeinen sind die Sulfidierungsreaktionen von der Temperatur abhangig. Eine
Temperaturvariation mit den vier kalziumbasierten Adsorbentien, Kalkstein, Brannt-
kalk, Dolomit und gebrannter Dolomit, zeigt, dass sich der Gleichgewichtswert in ei-
nem Temperaturbereich von 700 bis 775 °C nicht verandert. FUr diese Variation wur-
de die Temperatur im Reaktor schrittweise um 25 °C erhoht. Bei allen vier eingestell-
ten Temperaturzonen blieb der H,S-Wert bei 500-550 ppm,, was auch dem Wert bei
Standardbedingungen entspricht. Im Freeboard war die Temperatur bei diesem Ver-
such konstant bei 775 °C. Da das Ergebnis auch dem bei Standardbedingungen im
Reaktor (Reaktortemperatur 775 °C, Freeboardtemperatur 825 °C) entspricht, hat die
Temperatur im Freeboard im untersuchten Temperaturbereich keinen Einfluss auf die

Entschwefelung.
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4.7 Vergleich Dolomit und CaBa

Um das Verhalten dieser beiden Adsorbentien besser vergleichen zu konnen, sind
die Schwefelwerte von vier Versuchen in einem doppelachsigen Diagramm Uber der
Versuchszeit aufgetragen. In diesem Diagramm werden gebrannter Dolomit
(CaMgO,) und das unbehandelte CaBa verglichen. Da das Verhalten der vier kalzi-
umbasierten Adsorbentien hinsichtlich der Entschwefelungswirkung sehr ahnlich ist,

ist an dieser Stelle ein exemplarischer Vergleich mit Dolomit ausreichend.

Es muss beachtet werden, dass es sich bei den in Abbildung 31 dargestellten Versu-
chen um zwei verschiedene Konzentrationsbereiche handelt. Der Konzentrationsbe-
reich bei Dolomit liegt zwischen 1500 und 600 ppm, und ist auf der linken Achse auf-
getragen. Der Konzentrationsbereich bei CaBa liegt unter 90 ppm, und ist rechts
aufgetragen. Da die Entschwefelungskurven von Kalkstein, Branntkalk und unge-
branntem Dolomit der Kurve von gebranntem Dolomit sehr &hnlich sind, kann man

diesen Vergleich auch auf die anderen drei Adsorbentien Ubertragen.
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Abbildung 31: Vergleich der Adsorbentien Dolomit und CaBa
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Das Diagramm zeigt die H>S-Werte von vier Versuchen. Zwei Versuche wurden mit
CaMgO, und zwei mit CaBa durchgefuhrt, wobei die Zugabemengen unterschiedlich
sind. Es ist zu erkennen, dass die H,S-Konzentration bei grofderer Zugabemenge
CaBa weiter absinkt als bei geringerer Zugabemenge. Bei einer Menge von 15,12 g
CaBa sinkt der Wert von 75 ppm, auf 65 ppm,. Bei der erhdhten Zugabemenge von
62,5 g CaBa sinkt der H,S-Wert von 85 auf unter 50 ppm,. Beide eingeschwungenen

Werte bleiben uUber viele Stunden konstant.

Bei den Versuchen mit gebranntem Dolomit hingegen ist zu erkennen, dass bei bei-
den ein minimaler Wert von 600 ppm, erreicht wird. Der Unterschied liegt hingegen
darin, dass der Anfangswert von 1300 ppm, bei geringerer Zugabe von 45 g CaMgO
nach etwas mehr als funf Stunden wieder erreicht ist. Bei der erhdhten Zugabemen-

ge von 63 g CaMgO; dauert dies erheblich langer.

Ein weiterer Unterschied in den Ergebnissen von CaBa und CaMgO:. liegt darin, dass
die H,S-Werte nach Beginn der Adsorbenszugabe bei Dolomit sehr schnell zu sinken

beginnen. Bei den Versuchen mit CaBa ist die Dauer dieser Zeit viel langer.

4.8 Umsatzberechnung

Zur Beurteilung von Entschwefelungsadsorbentien ist der Umsatz von MeO zu MeS
(Gl. 20) ein weiterer wichtiger Wert. Vor allem aus wirtschaftlicher Sicht ist dieser
Wert von Bedeutung. Fur die Versuche V1 und V2 werden die Anteile an BaO be-
rechnet, die zu BaS umgesetzt wurden. Fur diese Berechnung wird die adsorbierte
Molmenge Schwefel ny2s mit der gesamten zugegebenen Molmenge Adsorbens ngao
verglichen. Da bekannt ist wie viel Adsorbens dem Reaktor zugegeben wurde, kann
daraus die zugegebene Molmenge Adsorbens berechnet werden. Die adsorbierte
Molmenge Schwefel wird so berechnet, dass die Flache unter der Kurve der GC-
Messwerte bestimmt wird. Das funktioniert so, dass der Mittelwert zwischen zwei
gemessenen Werten AH,>S mit der Zeitdifferenz At und dem Gasstrom G multipliziert
wird. Die Summe aller berechneten Werte ergibt dann die adsorbierte Menge H>S

(H2Sa4s)- Diese wird mit der totalen Menge an adsorbiertem Schwefel gleichgesetzt.

H,S,, = 3, G* AH,S * At [GI. 21]

ads
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X, = [GI. 22]

BaO —
g0

Der Umsatz Xga0 betragt bei einer Zugabemenge von 62,5 g unbehandeltem CaBa
(V1) 136,2 %. Dass der Umsatz bei Versuch V1 Uber 100 % betragt, hangt damit zu-
sammen, dass sich der berechnete Umsatz nur auf BaO bezieht. Der CaO Anteil
tragt entsprechend den Ergebnissen aus Vorarbeiten jedoch auch zur Entschwefe-
lung bei [19].
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5 Diskussion

Die Versuche mit CaBa zeigen nicht bei allen Veranderungen der Betriebsbedingun-
gen gleiche Ergebnisse oder Tendenzen wie die vier kalziumbasierenden Adsorben-
tien. AuRerdem gibt es Unterschiede zur Theorie und zu bereits publizierten Arbeiten.
Einige Ergebnisse erfordern weitergehende Untersuchungen um offene Fragestel-
lungen zu klaren. Die Versuchsergebnisse zeigen, dass bereits kleine Veranderun-

gen der Betriebsbedingungen einen grofl3en Einfluss auf die Entschwefelung haben.

Im Diagramm des gesamten Versuchsablaufes (Abbildung 23) steigen die Schwefel-
werte am dritten Versuchstag, gleich nach der Umstellung auf die Standardbedin-
gungen, stark an. Das kann daher kommen, dass das Bettmaterial und der darauf
liegende Koks aufgewirbelt werden. Der Koks gelangt dadurch naher an die Freebo-

ardheizung. Durch die hohere Temperatur wird dann mehr Schwefel freigesetzt.

Einfluss der Adsorbensmenge:

Dass die Menge des zugegebenen Adsorbens einen Einfluss auf die Entschwefe-
lungseigenschaften hat (Abbildung 24), deutet darauf hin, dass die Reaktion von der
Grolle der spezifischen Oberflache abhangig ist. Durch dieses Versuchsergebnis

kann eine kinetische Limitierung angenommen werden.

Dass die Wirbelschichten der Versuche V1 und V2 defluidisierten, hangt damit zu-
sammen, dass das CaBa agglomerierte und kleine Klumpen bildete. Diese Agglome-
rationen hatten Durchmesser von einigen Millimetern bis zu einem halben Zentime-
ter. Nach Versuchsende waren sie im Bettmaterial leicht zu erkennen. Diese grol3en

Partikel sind zu schwer um einen fluidisierten Zustand zu erhalten.

Vergleich unbehandeltes und behandeltes CaBa:

Die Ergebnisse aus Abbildung 28 zeigen keinen Unterschied im Verhalten des be-
handelten zum unbehandelten CaBa. Das Problem der Defluidisierung der Wirbel-
schicht konnte durch die Zugabe des Trennmittels CaO behoben werden. Da es kei-
ne deutliche Veranderung der Ergebnisse zwischen behandeltem und unbehandel-
tem Pulver gibt, kann zumindest davon ausgegangen werden, dass sich die Oberfla-

cheneigenschaften durch das Pressen und/oder Brennen nicht verschlechtert haben.
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Eine Verschlechterung konnte zum Beispiel durch Sinterung entstehen. Ware das
der Fall, waren die Entschwefelungseigenschaften viel schlechter als beim unbehan-
delten CaBa.

Die Erkenntnis, dass durch die zusatzliche Behandlung des CaBa und die Zugabe
von CaO eine fluidisierte Wirbelschicht Uber die gesamte Versuchsdauer und somit
stabile Bedingungen im Reaktor geschaffen wurden, ist sehr wichtig fur weitere Ver-

suche mit CaBa als Entschwefelungsmittel.

Einfluss der PartikelgroRBe:

Die Versuche mit Branntkalk und gebranntem Dolomit weisen unterschiedliche Er-
gebnisse bei unterschiedlichen Korngrofden auf. Aus diesen Versuchen ist zu schlie-
Ren, dass in den untersuchten KorngroRenbereichen, groliere Partikel die Entschwe-
felung begunstigen. Dieses Verhalten widerspricht jedoch Untersuchungen anderer
Forschungsgruppen ([36], [37], [38]). Es kann sein, dass die kleineren Partikel oben
aus dem Reaktor ausgetragen werden. Diese mussten dann allerdings im Filterku-
chen bleiben, was bei den Versuchen nicht deutlich erkennbar war. Eine weitere Er-
klarung ist, dass eine Klassierung im Reaktor stattfindet und sich die feinen Partikel
eher im Freeboard befinden, wo der Stoffaustausch zwischen Adsorbens und Gas
anscheinend nicht gleich gut, wie im unteren Teil des Reaktors ist. Der tatsachliche

Grund fur dieses Verhalten ist jedoch nicht bekannt.

Auch die Versuche V1 und V5, welche mit grol3erer Zugabemenge CaBa durchge-
fuhrt wurden, zeigen unterschiedliche Ergebnisse bei unterschiedlichen Korngrof3en,
beziehungsweise zwischen behandeltem und unbehandeltem Material. Die Reakti-
onsgeschwindigkeit der beiden CaBa-Pulver ist unterschiedlich, die des unbehandel-
ten ist vermutlich groRer als die des behandelten Materials. Beim Versuch V1 sinkt
der Schwefelgehalt schneller als bei Versuch V5, bei dem die Zugabemenge und die
Zeitabstande der Zugabe gleich waren. Bei den drei Versuchen mit geringerer Zuga-
bemenge (V2, V4, V10) ist das nicht eindeutig sichtbar, da der Anfangsschwefelge-
halt bei allen drei Versuchen verschieden ist (Abbildung 28). Die Reaktionsge-
schwindigkeit r4 ist wie folgt definiert:

de,
dt

—k*c" [GI. 23]

_rA=_
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In dieser Formel stellt c4 die Konzentration, t die Zeit, k die Geschwindigkeitskonstan-
te und n die Reaktionsordnung dar. Dieser Unterschied der beiden Pulver kann auf-

grund unterschiedlicher Oberflachenbeschaffenheit sein.

Wenn sich bei unterschiedlichen Korngrof3en unterschiedliche Reaktionsgeschwin-
digkeiten ergeben, dann ist die Reaktion auch von der Grof3e der Oberflache abhan-
gig und auch eine Beeinflussung durch Porendiffusion ist wahrscheinlich. Die Zu-
sammenhange zwischen dem Partikeldurchmesser und der Diffusionskontrolle sind

in den folgenden Diagrammen dargestellt.

r Porendiffusionskontrolle k
e

™

Oberflachen-
reaktionskontrolle

Poren-
diffusions-

<+— Stofftransportkontrolle kontroll
ontrolle

\

ul dp dp

Abbildung 32: Zusammenhang zwischen Stofftransport-, Porendiffusions- und Oberflaichenreaktionskon-
trolle [39]

Da die Variation des Partikeldurchmessers allerdings stark eingeschrankt ist, kann
eine Uberpriifung diesbeziglich nicht erfolgen. Zu groBe Partikel defluidisieren die
Wirbelschicht und zu kleine Partikel werden aus dem Reaktor ausgetragen. Theore-
tisch konnte der Einfluss der Porendiffusion mit dem Thiele Modulus ¢ beschrieben

werden. Dieser berechnet sich nach folgender Formel:

CI)=m*L=L*1/% [Gl. 24]

In dieser Formel stellt L die Porenlange, k’” die Geschwindigkeitskonstante bezogen

auf das Adsorbensvolumen und D den Diffusionskoeffizienten dar. Ist das Verhaltnis
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unter der Wurzel grol3, ist die Reaktion porendiffusionskontrolliert. Eine genaue Be-
rechnung des Thiele Modulus ist mit den zur Verfugung stehenden Werten nicht
moglich. Dadurch kann keine Erkenntnis bezuglich der Porendiffusionskontrolle ge-

troffen werden [40].

Thermodynamisches Gleichgewicht:

Da sich durch die zusatzliche Adsorbenszugabe und durch die Leistungsvariation der
Schwefelgehalt im Produktgas nicht anderte (Abbildung 29) kann daraus geschlos-
sen werden, dass zu diesem Zeitpunkt ein Zustand nahe dem thermodynamischen
Gleichgewicht erreicht war (Versuch V7). Eine Abweichung von 0,2 ppm, ist eher auf

eine Messungenauigkeit zuruckzufuhren.

In anderen Arbeiten wurden Schwefelwerte unter 1 ppm, erreicht [19]. Bei diesen
Versuchen waren aber andere Bedingungen, vor allem bezuglich des CO,-Gehaltes,
vorherrschend. Aulderdem war flaschengemischtes Gas und vor allem weniger Was-
ser vorhanden. Weiters wurden diese Versuche in einem Festbettreaktor durchge-
fuhrt. Das Wissen daruber, dass sich bei einer zugegebenen Menge von ungefahr
60 g CaBa der gleiche H,S-Wert einstellt, wie bei einer Menge von ungefahr 90 g, ist
vor allem aus wirtschaftlicher Sicht wichtig. Um das Adsorbens im grof3technischen
Stil einzusetzen, muss die minimale Zugabemenge fur eine maximale Entschwefe-

lung bekannt sein.

Dass der Schwefelgehalt bei einigen Versuchen bei reduzierter Leistung steigt, hangt
damit zusammen, dass sich ein Festbett am Reaktorboden bildet. Das ist aus dem
Temperaturverlauf und der daraus erkennbaren Defluidisierung sichtbar. In diesem
Festbett wird das gesamte reaktive Material eingeschlossen und ein Stoffaustausch
mit dem Gas kann nicht stattfinden. Bei den Versuchen mit Kalkstein und Dolomit
funktionierten diese Leistungsvariationen deshalb, da die Korngrofien viel kleiner

sind und die Wirbelschicht dadurch nicht so leicht defluidisiert.
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Variation der H,S-Konzentration:

Um die erhaltenen Ergebnisse besser beschreiben zu kdnnen, muss der limitierende
beziehungsweise geschwindigkeitsbestimmende Schritt bekannt sein. Im Allgemei-
nen kann dieser die Adsorption, die Oberflachenreaktion oder die Desorption sein.
Die Geschwindigkeiten aller drei Vorgange sind im stationaren Zustand gleich. Um
die limitierende Komponente zu bestimmen wird das Verhaltnis der Reaktionsge-
schwindigkeit zur Geschwindigkeitskonstante betrachtet. Ist dieses groR, stellt dieser
Schritt den geschwindigkeitsbestimmenden dar. Ist das Verhaltnis klein, lauft der
Vorgang schneller ab. Grundsatzlich ist der am langsamsten ablaufende Schritt fur
den gesamten Prozess geschwindigkeitsbestimmend. In Abbildung 33 ist die Reakti-
onsgeschwindigkeit Uber dem Partialdruck der adsorbierenden Komponente aufge-
tragen, wodurch sich der geschwindigkeitsbestimmende Schritt relativ einfach

bestimmen lasst.

=Iso

Desorption ist limitierend

Reaktion ist limitierend

Adsorption ist limitierend

Pao

Abbildung 33: Unterschiede der geschwindigkeitsbestimmenden Vorgange [39]

Die Ergebnisse der Versuche V5 und V9 sind unterschiedlich. Einmal bleibt der
Schwefelgehalt im Produktgas bei starkerer Schwefelzufuhr in den Reaktor gleich,
beim zweiten Mal erhoht er sich. Er stellt sich aber ungefahr auf den gleichen Wert
wie bei Versuch V5, bei gleicher Beschwefelung ein. Trotzdem Iasst sich die Frage

des limitierenden Schrittes, bezogen auf diese drei in Abbildung 33 gezeigten Mog-



65

lichkeiten, beantworten. Da beim Versuch V5 die Reaktionsgeschwindigkeit mit stei-
gender Konzentration beziehungsweise steigendem Partialdruck steigt (Abbildung

30) wird in diesem Fall die Adsorption limitierend sein.

Auch bei Versuch V9 steigt die Reaktionsgeschwindigkeit mit steigendem H,S-
Partialdruck. Dieses Verhalten ist nur nicht so leicht zu erkennen wie bei V5. Bei Ver-
such V9 herrschte zuerst eine Konzentration von 20 ppm,, die von reinem Holzgas.
Diese wurde dann durch das CaBa auf 5 ppm, reduziert. Das entspricht einer Kon-
zentrationsdifferenz von 15 ppm,. Danach wurde auf 85 ppm, beschwefelt, was im
Gegensatz zu reinem Holzgas einer Differenz von 55 ppm, entspricht. Der Schwefel-
gehalt im gemessenen Gas stieg allerdings nicht um 55 ppm,, sondern nur um ca.
10 ppm,. Dadurch kann eindeutig festgestellt werden, dass die Reaktionsgeschwin-
digkeit mit steigendem Partialdruck steigt. Bei Versuch V9 steigt sie allerdings nicht
so schnell wie bei Versuch V5. Dass der Schwefelgehalt bei Versuch V9 weiter sinkt
als bei Versuch V5, wird von der erhOhten Zugabemenge abhangig sein. Ware ein
thermodynamisches Gleichgewicht erreicht, diirfte der Restschwefelgehalt trotz An-
derung der Schwefelzufuhr nicht steigen. Das lasst sich mit dem Massenwirkungsge-

setz und der daraus resultierenden Gleichgewichtskonstante Kgao beschreiben.

BaO+ H,S <> BaS + H,0 [GI. 25]

K = p(H,0)
BaO
P(st)

[G. 26]

Die Gleichgewichtskonstante ist der Quotient der Geschwindigkeitskonstanten der
Hin- und der Rickreaktion. Sie ist fur eine bestimmte Temperatur immer konstant.
Auf diese Weise kann man das Verhaltnis der Partialdricke von H>O zu H,S ermit-
teln (Gl. 26). Ein effektives Adsorbens muss dabei eine moglichst groRe Gleichge-
wichtskonstante haben, damit der Partialdruck von H,S im Gleichgewicht viel kleiner
als der Partialdruck des Wassers ist. Darum beeinflusst bei ausreichender Adsor-
benszugabe die Eingangsschwefelkonzentration auch nicht das Gleichgewicht, da

sich der Partialdruck von H>O nur im ppm Bereich andert.

In einem Bereich sehr kleiner Schwefelkonzentrationen kann laut Abbildung 33 auch
die Reaktion der geschwindigkeitsbestimmende Schritt sein. In vorigen Publikationen

wird beschrieben, dass der limitierende Schritt auch von der Aktivierungsenergie ab-



66

hangt [37]. Ist diese niedrig, ist der Vorgang durch die chemische Reaktion kontrol-
liert. Bei hohen Aktivierungsenergien ist der Vorgang durch die Diffusion kontrolliert.
Von niedrigen Aktivierungsenergien wird in dieser Arbeit [37] bei Temperaturen unter
600 °C gesprochen. Der Zusammenhang zwischen der Aktivierungsenergie und der

Temperatur wird mit der Arrhenius-Gleichung (Gl. 27) beschrieben.

_EA

k= A%eR'T [G. 27]

In dieser Gleichung stellt k die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante, A einen praex-
ponentiellen Faktor, E4 die Aktivierungsenergie [J*mol™”], R die universelle Gaskon-
stante [J*mol'1*K'1] und T die Temperatur [K] dar. A und k besitzen dieselbe Dimen-

sion, die je nach Reaktionsordnung unterschiedlich ist.

Abgesehen von der bereits beschriebenen Differenzierung des limitierenden Schrit-
tes kann zusatzlich die Diffusion betrachtet werden. Fir diese Beschreibung gibt es
unterschiedliche Modelle. Eines davon ist das Aschemodell. Dieses Modell be-
schreibt die Reaktionen in Feststoffteilchen sehr realitatsnahe [41]. In Publikationen
uber Versuche mit Kalkstein und Dolomit werden sehr ahnliche Modelle beschrieben
([42], [43]). Bei diesem Modell beginnt die Reaktion an der Teilchenoberflache und
schreitet radial bis zum Kern fort. Werden die Partikel idealerweise als Kugeln be-

trachtet, kann dieses Modell wie in Abbildung 34 graphisch dargestellt werden.
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Abbildung 34: Querschnitt durch ein Partikel beim Aschemodell und Konzentrationsprofil [41]

Rechts im Bild ist zusatzlich das Konzentrationsprofil eines Partikels aufgetragen. Es
ist zu erkennen, dass sich an der Oberflache des reinen Feststoffteilchens eine poro-
se Schicht bildet. Das Volumen des reinen Feststoffes B wird mit der Zeit kleiner und

die Dicke der Ascheschicht vergrof3ert sich. Die Konzentration im Partikel nimmt zur
Mitte hin ab.

Bei diesem Modell gibt es drei Vorgange, welche die Geschwindigkeit bestimmen
konnen.

» Diffusion der adsorbierenden Komponente A durch die Gasgrenzschicht
* Diffusion von A durch die Asche- bzw. pordse Schicht

¢ Chemische Reaktion

Die Konzentrationsprofile dieser drei Vorgange sind in Abbildung 35 dargestellt.
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Abbildung 35: Konzentrationsprofile der geschwindigkeitsbestimmenden Schritte [41]

Im ersten Profil sieht man, dass die Gaskonzentration bereits ab einem um das Parti-
kel herrschenden Gasfilm zu sinken beginnt und bereits an der Oberflache des Korns
den minimalen Wert erreicht hat. Im zweiten Profil beginnt der Wert der im Gas herr-
schenden Konzentration erst ab dem Kontakt mit der Partikeloberflache zu sinken.
Der minimal erreichbare Wert kann bei dieser Form erst nach der Diffusion durch die
Asche- oder porose Schicht erreicht werden. Auch beim letzten Profil kann die End-
konzentration an der Grenze von pordser zu fester Schicht erreicht werden. Der Un-
terschied zum zweiten Profil ist, dass die Konzentration am gleichen Ort zu sinken

beginnt, wo sie auch den Endwert erreicht.

Da die Reaktion als limitierende Komponente aufgrund der erhaltenen Versuchser-
gebnisse der H,S-Variationen (Versuche V5 und V9) als unwahrscheinlich gilt, kon-
nen nach diesem Modell noch die Diffusion durch die Ascheschicht oder die Diffusion

durch den Gasfilm limitierend sein.

Da die Bindung des Schwefels an das Adsorbens durch Chemisorption funktioniert,
ist es moglich, dass sich die intramolekularen Bindungen auflésen oder geschwacht
werden und dadurch die Porositat erhoht wird. Aus diesem Grund wird die Reaktivitat
des Adsorbens weiter erhoht. Das wirde allerdings bedeuten, dass die Entschwefe-

lung Uber die Zeit besser wird. Da bei dem Versuch V2 mit der geringeren Zugabe-
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menge von 15,12 g sich zuerst ein Wert von 60 ppm, und danach ein Wert von

65 ppmv einstellte, ist dieses Verhalten eher unwahrscheinlich.

In einer vorherigen Publikation [37] wird beschrieben, dass bei der Sulfidierung von
Kalkstein die Diffusion durch die porése Schicht bei hohen Temperaturen (700 °C)
den limitierenden Schritt darstellt. Diese Erkenntnis wurde in dieser Arbeit [37] mit
einem Elektronenmikroskop und mit der energiedispersiven Rontgenspektroskopie
(EDX) nachgewiesen. Auch in anderen Publikationen liegen Ergebnisse vor, dass
nur die aullere Schicht der Partikel mit Schwefel angereichert ist und dadurch die

Diffusion durch die pordse Schicht limitierend ist [44].

Da diese Bestimmungen fur die CaBa-Partikel im Zuge dieser Arbeit nicht moglich
waren, kann nur aus den Ergebnissen von Kalkstein auf ein ahnliches Verhalten ge-
schlossen werden. Die beiden Materialien haben auch andere ahnliche Eigenschaf-
ten, wie zum Beispiel ein ahnliches Verhalten bei unterschiedlichen Korngrof3en. Aus
diesem Grund besteht die Moglichkeit, dass von dem Verhalten von Kalkstein auf

jenes von CaBa geschlossen werden kann.

Da die Feststoffdichte des Partikels um den Faktor 1000 groRer ist als die Gasdichte,
kann der Vorgang dann vereinfacht als stationar betrachtet werden. Der Stofftrans-
port kann dadurch mit dem 1. Fick’'schen Gesetz (Gl. 28) fur den Fall der aquimola-
ren Gegendiffusion beschrieben werden.

. dey

dr

0,=D,, [GI. 28]

In dieser Formel stellt Q4 den Stofffluss der Komponente A, De# den effektiven Diffu-
sionskoeffizienten in m%s, ca die Konzentration und r die Richtung der Diffusion dar.
Dabei liegt die Annahme vor, dass die Diffusion nur in die radiale Richtung r stattfin-
det [45].

Im Vorhinein Aussagen uber mogliche Ergebnisse dieses Modells zu treffen ist sehr
schwierig, da die Eigenschaften der Asche sehr empfindlich sind und kleine Abwei-
chungen der Umgebungsbedingungen Anderungen hervorrufen kénnen. Zu solchen
Storungen zahlt zum Beispiel die Sinterung der Ascheschicht, die nicht beschrieben

werden kann.
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Einfluss der Temperatur:

Als weiterer Einflussfaktor der Entschwefelungseigenschaften wird in Kapitel 4.6 die
Temperatur beschrieben. Dass die Entschwefelung mit CaBa im Gegensatz zu vori-
gen Arbeiten schon bei 775 °C funktioniert, hangt von den uneinheitlichen Verga-

sungsbedingungen ab.

Mit dem verwendeten Vergaser kann eine Variation der Temperatur nur in einem ge-
wissen Bereich erfolgen. Nach unten ist die Temperatur durch die Kalzinierungstem-
peratur und die erforderliche Mindesttemperatur fur einen vollstandigen Koksumsatz
beschrankt. Hohere Temperaturen sind aufgrund der Reaktorkonstruktion und der

eingebauten Heizung nicht moglich.

In einer vorigen Arbeit wurden die Kalzinierungstemperatur von CaO und der er-
reichbare H,S-Gehalt bei einer Entschwefelung mit Bariumoxid simuliert [46]. In jener
Arbeit stellt sich die Kalzinierungstemperatur von CaCO3 bei 760 °C ein. Das H»,S-
Gleichgewicht mit CaBa betragt 2,1 ppm,. Der Dampfgehalt in dieser Simulation be-
trug 40 % und die Temperatur 820 °C. Eine Entschwefelung bei Temperaturen unter

760 °C wird dadurch nicht moglich sein.

Da gezeigt wurde, dass sich bei den kalziumbasierenden Materialien in einem Tem-
peraturbereich zwischen 700 und 775 °C im Reaktor und 825 °C im Freeboard nichts

andert, wurde bei CaBa auf einen Versuch mit Temperaturvariation verzichtet.

Zusatzlich zur Temperatur ist der Gleichgewichtswert von der Kalzinierungsreaktion
und somit vom CO»-Partialdruck abhangig ([46], [48]).

Um zu untersuchen ob die Kalzinierungsreaktion bei den im verwendeten Reaktor
herrschenden Bedingungen ablauft, wurde der CO,-Gehalt im Gas vor Zugabe von
Kalkstein (CaCO3s) und der Wert danach verglichen. Die Werte der Gasanalyse
stammen aus einem Versuch bei einer Temperatur von 700 °C im Reaktor und
775 °C im Freeboard. Zur Plausibilitatskontrolle wurde die theoretische Erhdhung

von CO, aullerdem berechnet.
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Nach der Kalzinierungsreaktion und den molaren Massen der Molekule ergibt sich
die theoretische Zunahme von CO,, bezogen auf die Masse.

M(CaCOs) = 100 g/mol

M(CaQO) = 56 g/mol

M(CO,) = 44 g/mol

M(CO,) ist die molare Masse von CO,, M(CaO) jene von Kalziumoxid und M(CaCO3)

die von Kalkstein. Bei einer Zugabe von 150 g CaCOs3; entstehen aufgrund der Kalzi-
nierungsreaktion 66 g CO..

A 044 o [Gl. 29]
100 150
Mg, =0,44%150 = 66g [GI. 30]

Der Volumenstrom des feuchten Gases betrédgt ca. 1,4 m*/h und die Brenndauer des
Kalksteins im Reaktor zwei Stunden.

Das Gas wird fur diese Berechnung als ideal angesehen, wodurch sich ein Molen-
strom von 0,6 mol/h ergibt. G stellt in dieser Formel den Strom des feuchten Gases,
V, das Normvolumen und N den Molenstrom dar.

G 140 !

N="=2" 0,632 [GI. 31]
vV 204 h

n

Multipliziert mit der molaren Masse und der Brenndauer kommt man durch die Be-

rechnung auf einen Wert von 55,3 g CO;, das durch die Kalzinierung entsteht.
Meos = N* M(CO,)* 1 =0,63%44 %2 = 5532¢ [Gl. 32]

Dieser berechnete Wert stimmt mit dem tatsachlich gemessenen Wert aus der Gas-

analyse sehr gut Uberein.

Der gemessene Mittelwert des Gehaltes an CO. uber die Zugabezeit betragt
19,3 vol%. Multipliziert mit dem Gasvolumenstrom und der Zeit ergibt das einen Wert
von 54,4 g COa.
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Georgen = GF¥w =1,4%0,193 = 0,27’"7 [GI. 33]
~ ~ !

Neosgen = Georgn®V, =0,27%2,24 = 0,61% [Gl. 34]

Meongon = Neorgen™ M(CO,)* 1 =0,61%44%2 = 53 58¢ [Gl. 35]

Der Fehler zwischen dem berechneten Wert und dem Wert der Gasanalyse liegt bei

ungefahr 3 %.

Bei den Versuchen mit Branntkalk und gebranntem Dolomit stiegen die CO»>-Gehalte

im Gas durch die Zugabe nicht an.

Vergleich Dolomit und CaBa:

Aus dem Vergleich der Adsorbentien gebrannter Dolomit und CaBa lassen sich un-
terschiedliche Schlusse ziehen. Der grof3te Unterschied der beiden Pulver liegt darin,
dass der erreichte Restschwefelgehalt bei Zugabe von Dolomit viel schneller erreicht
ist als bei der Zugabe von CaBa (Abbildung 31). Das besagt, dass CaMgO, schneller
umgesetzt wird. Da sowohl die Temperatur als auch die KorngroRen der beiden Ma-
terialen gleich sind, kann die Oberflachenbeschaffenheit der Grund fur dieses unter-
schiedliche Verhalten sein. Auch die limitierende Komponente spielt eine wichtige
Rolle bei der Entschwefelung. Die Dauer des limitierenden und langsamsten Schrit-
tes ist bei Dolomit kurzer als bei CaBa, da der erreichte Restschwefelgehalt fruher

erreicht ist.

Dass bei einer groleren Zugabemenge von CaBa der Schwefelgehalt weiter absinkt,
als bei geringerer Menge lasst, wie bereits beschrieben, darauf zurtckfuhren, dass
der Vorgang durch die Oberflache des Adsorbens limitiert ist. Da der H>S-Gehalt
sehr lange in seinem eingeschwungenen Zustand bleibt, ist nicht von einem Austrag
des Materials oder einer sinkenden Reaktivitat der Oberflache auszugehen. Die Zeit
bis zu einem vollstandigen Umsatz ist bei CaBa in der Versuchszeit nicht zu errei-
chen. AulBerdem sinken die Schwefelwerte, bezogen auf den Anfangsschwefelge-
halt, bei Dolomit starker als bei CaBa. Bei Dolomit sinken die Werte von ca.

1300 ppm, auf 600 ppm,, was einer Abnahme von Uber 50 % entspricht. Bei Zugabe
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von CaBa sinken die Werte von ungefahr 80 ppm, auf 65 bzw. ungefahr 50 ppm,.
Prozentuell gesehen sinken die Werte dabei weniger als 40 % bzw. nur 20 %. Diese

Werte sind allerdings davon abhangig, wie stark das Gas beschwefelt wird.

Dass die Werte der Schwefelkonzentrationen bei Dolomit schneller sinken als bei
CaBa, besagt dass die Reaktionsgeschwindigkeit der Sulfidierung bei Dolomit groRer
ist. In vorigen Arbeiten wird der Zusammenhang der Geschwindigkeitskonstante und
der Porositat beschrieben [37]. Dieser besagt, dass Partikel mit hoherer Porositat
schneller einen vollstandigen Umsatz erreichen, also die Reaktionsgeschwindigkeit
hoher ist. Wenn von dieser Aussage auf das Verhalten von Dolomit und CaBa ge-
schlossen wird, bedeutet das, dass Dolomit eindeutig eine hohere Porositat als CaBa

aufweist.

Umsatzberechnungq:

Die Berechnung des Umsatzes von BaO zu BaS zeigt, dass dieser uber 100 % be-
tragt. Auch in vorigen Untersuchungen [19] wird gezeigt, dass sich bei der Verwen-
dung von CaBa sowohl BaS als auch CaS bildet. Da Untersuchungen mit Ca-
basierenden Adsorbentien zeigen (Abbildung 27), dass die erreichbare H>S-
Konzentration bei Standardbedingungen bei ungefahr 500 ppm, liegt, bewirkt die
Kombination der beiden Sulfidphasen oder lediglich BaS die hohe H>S-Aufnahme.
Trotzdem ist die Prasenz des CaO entscheidend fur die Entschwefelung (Kapitel
3.3.2).

5.1 Fehlerdiskussion

Wie bei allen experimentellen Untersuchungen weisen auch diese Ergebnisse eine
gewisse Schwankungs- und Unsicherheitsbreite auf. AuRerdem beeinflussen sehr
viele Komponenten die Messung und damit mogliche Fehler. Zwischen den Versu-
chen wurden Kalibrierungen des Gaschromatographen und der zugefuhrten Dampf-
und Brennstoffmenge durchgefuhrt. Diese Kalibrierungen dienen im Allgemeinen der
Uberprifung der gemessenen Werte und gegebenenfalls einer Anpassung der Kali-

brierkurven. Dadurch konnen systematische Fehler verringert werden.
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Im Gegensatz zu vielen anderen Arbeiten zum Themengebiet der In-situ Entschwefe-
lung, wurden die Versuche mit einem Wirbelschichtvergaser und damit realen Bedin-
gungen durchgefuhrt. Obwohl Holzpellets als Brennstoff eine hohe Homogenitat auf-
weisen, kann zum Beispiel nicht von einer 100 %-igen Gleichheit der Zusammenset-
zung oder des Feuchtegehaltes Uber die Zeit aller Versuche ausgegangen werden.
Aulerdem wurden fur diese Arbeit Messgerate mit einer sehr hohen Sensitivitat ver-
wendet. Einerseits kénnen diese Messgerate die minimalen Anderungen der ver-
messenen Konzentrationen detektieren, andererseits sind sie gegen jede Storung im
System empfindlich. Trotz der Unsicherheiten gibt die hohe Anzahl der Messwerte
den gemessenen Tendenzen allerdings ihre Rechtfertigung. Auch durch Wiederho-
lungen einiger Versuche konnte eine Reproduktion der Ergebnisse sichergestellt
werden. Ein weiterer eintretender Fehler liegt in der Schwefelbilanz. Diese Bilanz
kann nicht vollstandig beschrieben werden, da sich eine unbekannte Menge an
Schwefel an den metallischen Oberflachen ablagert. Diese Art der Fehler zahlt zu
den zufalligen oder statistischen Fehlern. Im Gegensatz zu den systematischen Feh-
lern hangen statistische Fehler nicht von Kalibrierungen oder Abnutzungen ab. Stati-
stische Fehler werden durch nicht voraussehbare oder nicht beeinflussbare Verande-
rungen hervorgerufen. Da diese Art der Fehler nicht verhindert werden kann, muss
darauf geachtet werden, dass sehr genau gearbeitet wird um zumindest systemati-

sche Fehler zu vermeiden.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

Das Konzept der In-situ Entschwefelung funktioniert so, dass in den Reaktor Adsor-
bentien zugegeben werden, die Schwefelkomponenten direkt in der Wirbelschicht
adsorbieren. Dabei ist wichtig, dass durch die Zugabe die Bedingungen im Reaktor
nicht verandert werden. Zu solchen Veranderungen zahlen hauptsachlich eine De-

fluidisierung der Wirbelschicht und eine Temperaturabsenkung.

Getestet wurde ein Adsorbens, das aus einer Mischung aus 90 mol% CaO und
10 mol% BaO besteht. Am Beginn der Versuche bildete es Agglomerationen im
Verbrennungsraum, wodurch die Wirbelschicht defluidisierte. AulRerdem wurde ein
Grolteil des Materials aufgrund der Feinheit und Weichheit ausgetragen. Fir diese
beiden Probleme konnten Abhilfen geschaffen werden. Durch die Zugabe des
Trennmittels CaO kann eine Sinterung und damit eine Defluidisierung verhindert
werden. AulRerdem wurde erreicht, dass durch eine Bearbeitung des Materials auch
ein Austrag aus der Wirbelschicht zum Grol3teil verhindert werden kann. Auch eine
Verschlechterung des CaBa-Pulvers kann aufgrund der Messergebnisse durch die
Bearbeitung ausgeschlossen werden. Die Bearbeitung erfolgt durch Pressen und

Brennen des Materials.

Durch diese erfolgreiche Bearbeitung und Schaffung stabiler Bedingungen konnten
weiterhin Variationen der Betriebsbedingungen getestet werden. Dazu wurden Un-
tersuchungen mit unterschiedlichen Zugabemengen gemacht. Die Zugabemenge
des CaBa hat einen groflen Einfluss auf die Entschwefelungswirkung. Auflerdem
wurde ein Zustand erreicht, der nahe dem thermodynamischen Gleichgewicht liegt,
da durch eine weitere Zugabe und durch eine Variation der Leistung keine Anderun-
gen der H,S-Werte sichtbar waren. Bei der Berechnung des Umsatzes sieht man,
dass dieser bei hoherer Zugabemenge uber einem Wert von 100 % liegt. Dass der
berechnete Umsatz tUber 100 % liegt, hangt damit zusammen, dass auch CaO eine
entschwefelnde Wirkung hat. Die Berechnung bezieht sich aber nur auf den Umsatz
von BaO zu BaS.

Verglichen mit Vorversuchen mit den Adsorbentien Kalkstein, Branntkalk, Dolomit
und gebrannter Dolomit wurde ein unterschiedliches Verhalten festgestellt. Die ein-

geschwungenen Schwefelkonzentrationen befinden sich in anderen Bereichen. Mit
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CaO kann bei Standardbedingungen eine Entschwefelung auf 500 ppm, erreicht
werden, mit CaBa im besten Fall auf 5 ppm,. Weiters wird Dolomit zum Beispiel viel

schneller umgesetzt als CaBa.

Zukunftig sollen noch Versuche mit einer Variation des Wassergehaltes durchgefuhrt
werden. Durch eine Absenkung des Wassergehaltes werden noch niedrigere H,S-
Werte, als bis jetzt gemessen, erwartet. Dafur muss die Messmethode des
Gaschromatographen an diesen Messbereich angepasst werden, damit das Rau-

schen der Werte abnimmt.

Die grof3en Nachteile des Adsorbens CaBa sind der etwas hohere Preis des Barium-
oxids und vor allem die fur den Menschen gesundheitsschadliche Komponente. Bari-
umoxid hat eine hohe Toxizitat und wirkt atzend, was zu Haut- und Augenschadigun-

gen fuhren kann.

Zusammengefasst kann gesagt werden, dass CaBa gute Entschwefelungseigen-
schaften besitzt und durch die Bearbeitung und die Zugabe des Trennmittels auch
stabile Bedingungen im Vergaser beibehalten werden konnen. Fur den Einsatz der
Biomassevergasung tun sich dadurch mdgliche Verbesserungen auf. Vor allem der
wirtschaftliche Einsatz von alternativen Brennstoffen, wie Ernteresten und Abfallstof-
fen, kann realisiert werden. Au3erdem wurden im Zuge der durchgefuhrten Versuche

deutlich geringere H>S-Werte als die gewunschten 50 ppm, (Kapitel 1) erreicht.
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