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Kurzfassung

Kurzfassung
Die Zweibettwirbelschicht-Dampfvergasung ist eine Technologie, die die effektive
Nutzung von Biomasse zu einem hochwertigen Produktgas ermöglicht. Im Rah-
men dieser Dissertation wurden verschiedene biogene Reststoffe und insbesondere
der Einfluss deren Asche auf den Vergasungsprozess untersucht. Die Vergasungs-
versuche wurden mithilfe von einem 100 kWth Dampfvergaser bei einer Verga-
sungstemperatur von 850 ◦C durchgeführt, wobei gesintertes Olivin als Bettma-
teriel zum Einsatz kam.
Als Brennstoffe wurdenWeichholz (Referenzbrennstoff), leere Palmenfrüchte, Pal-
menblätter, Zuckerrohrbagasse, Zuckerrohrreste, Schilf und Weizenkleie verwen-
det. Die Versuchsergebnisse zeigen, trotz relativ einheitlicher Brennstoffzusam-
mensetzungen der organischen Substanz, eine sehr unterschiedliche Produktgas-
ausbeute und -qualität. Der Teergehalt im Produktgas ist mit Ausnahme von
Schilf und Zuckerrohrbagasse bei allen Brennstoffen niedriger als bei Weichholz.
Dadurch ist der Einfluss der Asche auf die Vergasung erkenntlich. Zusätzlich zeigt
sich bei einem niedrigen Teergehalt im Produktgas eine hohe Wasserumsatzrate
im Vergasungsreaktor, was zu einer höheren Produktgasausbeute führt.
Um diese Einflüsse genauer zu untersuchen, wurde die katalytische Aktivität der
Brennstoffaschen und der verwendeten Bettmaterialien anhand der Wassergas-
Shift Reaktion und anhand der Dampfreformierung von Methan getestet. Dazu
wurden die Reingase (CO + H2O bzw. CH4 + H2O) in einem Quarzglasreaktor
bei unterschiedlichen Temperaturen (600, 700, 800 und 850 ◦C) über die Brenn-
stoffasche bzw. über das verwendete Bettmaterial von den Vergasungsversuchen
geleitet.
Es ist ersichtlich, dass die Brennstoffaschen und die Bettmaterialien eine vernach-
lässigbare Aktivität auf die Methanreformierung ausüben. Im Gegensatz dazu
zeigt sich, vor allem bei der Asche, eine sehr gute katalytische Aktivität auf die
Wassergas-Shift Reaktion. Der Kaliumgehalt in der Asche ist dafür hauptverant-
wortlich, sodass sich ein linearer Zusammenhang vom Kaliumgehalt in der Asche
zur relativen CO-Umsatzrate bei der Wassergas-Shift Reaktion herstellen lässt.
Durch RF-Analysen und REM-Bilder kann gezeigt werden, dass das Kalium der
Asche über die Gasphase in das Bettmaterial (Olivin) eindringt und dort gebun-
den wird. Zusätzlich zum Kalium kommt es auch zu einer geringen Anreicherung
von Kalzium im Olivinpartikel. Das Kalzium ist ebenfalls bei der Wassergas-Shift
Reaktion katalytisch aktiv, was der Versuch mit Kalzit zeigt.
Des Weiteren konnte durch die Vergasungsversuche ein linearer Zusammenhang
zwischen Ammoniak- bzw. Schwefelwasserstoff-Gehalt im Produktgas und N bzw.
S im Brennstoff gefunden werden. Zudem zeigt sich eine Korrelation von der
Methan- bzw. Ethenkonzentration mit dem GC/MS-Teerwert im Produktgas.
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Abstract

Abstract
Dual fluidized bed steam gasification is a technology which offers an effective
utilization of biomass to a high grade product gas. In this thesis investigations
were carried out with various biogenous residues and especially to study the
influence of the inorganic matter in the ashes. The experiments were done with
a 100 kWth steam gasifier at a gasification temperature of 850 ◦C and as bed
material sintered olivine was used.
The used fuels were softwood (reference fuel), empty palm fruit bunches, palm
fronds, sugar cane bagasse, sugar cane residues, reeds and wheat bran. The test
results show, that the product gas quality and the gas yield is very different in
spite of relatively homogeneous fuel compositions concerning the organic matter.
Except of reeds and sugar cane bagasse, the tar content of all product gases
is lower than the tar content of the product gas of softwood. This shows the
influence of the ash on the process. Furthermore, a low tar level of the product
gas indicates a high water conversion rate in the gasification reactor, which leads
to a higher yield of product gas.
To investigate these effects more in detail, the catalytic activity of the fuel ashes
and the used bed materials was tested on the water gas shift reaction and on
steam reforming of methane. In a quartz glass reactor, pure gas mixtures (CO +
H2O bzw. CH4 + H2O) were passed through a fixed bed of fuel ash or through
the used bed material from the gasification experiments at different temperatures
(600, 700, 800 und 850 ◦C).
The experiments show, that the fuel ash and the bed material have a negligible
activity on steam reforming of methane. In contrary to that, especially the ashes
show a quite good activity on the water gas shift reaction. Mainly responsible
is the potassium content in the ash, so that a linear relationship of potassium
content in the ash can be established to the relative CO-conversion of the water
gas shift reaction.
By XRF and by SEM images, it can be shown that the potassium of the ash
enters the bed material (olivine) via the gas phase and is bound to the structure.
In addition to the potassium enrichment also the calcium is enriched in some
extent in the olivine particle. An experiment with calcite shows that the calcium
is also catalytic active on the water gas shift reaction.
Furthermore, a linear relationship of ammonia and hydrogen sulfide content in the
product gas to N respectively S in the fuel was found. Beside this, a correlation
between methane or ethene concentration and GC/MS-tar content in the product
gas could be established.
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1 Ziele der Arbeit

1 Ziele der Arbeit

Durch die Definition der Ziele soll diese Arbeit klar abgegrenzt werden. Es werden
die Forschungsfragen formuliert, welche zu Beginn dieser Arbeit stehen.

• Welche allgemeinen Zusammenhänge gibt es in der Dampfvergasung von
biogenen Brennstoffen?

Im Zuge dieser, und anderer Dissertationen wurden ca. 100 Versuche an der
Zweibettwirbelschicht-Versuchsanlage durchgeführt. Durch diese Vielzahl an Ex-
perimenten wird versucht in dieser Arbeit allgemein gültige Zusammenhänge der
Zweibettwirbelschicht-Dampfvergasung herzustellen und zu definieren.

• Wie ist der Einfluss von ascheintensiven Brennstoffen auf das Bettmaterial
und auf den Vergasungsprozess?

Durch den Einsatz von ascheintensiven Brennstoffen wird der Prozess und auch
das Produktgas beeinflusst. Es werden die bisher bekannten Einflüsse von Asche
und Bettmaterial diskutiert, und es soll geklärt werden, welche Mechanismen
und welche Reaktionen durch die Asche, durch das Bettmaterial oder durch eine
Kombination beider forciert oder gehemmt werden.

• Wie kann die Dampfvergasung in einer Zweibettwirbelschicht mit asche-
intensiven Brennstoffen durchgeführt werden?

Diese Frage ist sehr wichtig in Hinblick auf die Brennstoffflexibilität. Im Zuge
dieser Arbeit sind verschiedene biogene Brennstoffe für die Dampfvergasung ge-
testet worden. Die Dampfvergasung in einer Zweibettwirbelschicht eignet sich
aufgrund der robusten Bauweise ideal für diese Anwendung. Durch den Prozess
kommt es zu einer Aufwertung der ascheintensiven Brennstoffe zu einem hoch-
wertigen Produktgas. Derzeit wird meist Holz für diese Technologie verwendet
und deshalb sollte der Frage nachgegangen werden, ob nicht andere, billigere bio-
gene Brennstoffe für die Dampfvergasung in der Zweibettwirbelschicht eingesetzt
werden können.
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2 Einleitung

2 Einleitung

2.1 Motivation
Diese Arbeit beschäftigt sich hauptsächlich mit dem Thema der Dampfvergasung
von Biomasse. Als Dampfvergasung wird die thermo-chemische Umwandlung von
festen, biogenen Brennstoffen mit Hilfe von Dampf, in hochwertige Produktga-
se bezeichnet. Aus diesen gasförmigen Produkten können über weitere Prozess-
schritte elektrischer Strom, Wärme, Bio-SNG, Kraftstoffe, Wachse oder reiner
Wasserstoff erzeugt werden. Die Anzahl der Produkte ist groß und, da diese
aus nachwachsenden Rohstoffen produziert werden, fällt die CO2-Bilanz neutral
aus. Derzeit sind in Österreich drei großtechnische Biomasse-Dampfvergaser mit
Brennstoffwärmeleistungen von 8-15 MWth in Betrieb. Diese erzeugen hauptsäch-
lich Strom und Wärme.
In Zukunft wird die Stromerzeugung, sowie die Erzeugung von Biokraftstoffen
aus nachwachsenden Rohstoffen, eine wichtige Rolle spielen. Hui-Ming Wee et. al
[1] schreiben, dass die Barrieren der erneuerbaren Energie die hohen Umwand-
lungskosten, die geographische Lage und die komplexen Verteilungsnetze sind.
Um diesen Anforderungen gewachsen zu sein, müssen die Regierungen Gesetze
schaffen, die die erneuerbaren Energien fördern und unterstützen [1–4].
Das Aufhalten des Klimawandels, verursacht durch die Ausbeutung von fossilen
Energieträgern, ist eine der größten Herausforderungen des 21.Jahrhunderts [4].
Laut des World Energy Outlooks 2012 [3] steht unser Energiesystem in Zukunft
vor dem Problem, dass der Energiebedarf nicht mehr gedeckt werden kann. Zu-
sätzlich haben sich nach der Nuklearkatastrophe von Fukushima viele Länder
dazu entschlossen, aus der Atomenergie auszusteigen. So wollen beispielsweise
Deutschland bis Ende 2022 [5] und die Schweiz bis 2034 [6] vollständig auf die
Kernkraft verzichten.
Um die Entwicklung des Energiebedarfs, sowie auch des CO2-Ausstoßes in Zu-
kunft vorhersehen zu können, wird von unterschiedlichen Szenarien ausgegangen.
Eines der renommiertesten Szenarien ist das 2 ◦C Szenario, welches davon ausgeht,
dass der langfristige Temperaturanstieg der Erde auf 2 ◦C begrenzt werden kann
[7]. Dieses Szenario stammt aus dem Jahr 2007 und nach aktuellen Daten müssen

2



2 Einleitung

Tabelle 2.1: Anteile an erneuerbaren Energien am Bruttoenergieverbrauch in
der EU und in Österreich [8].

Jahr 2004 2005 2006 2007 2008 2009 2010 Ziel in 2020

EU (27 Länder) 8,1 8,5 9,0 9,9 10,5 11,7 12,5 20,0
Österreich 22,9 25,0 26,6 28,9 29,2 31,0 30,1 34,0

bis spätestens 2017 hinreichende Maßnahmen zur Senkung der CO2-Emissionen
getroffen werden, sonst wird das Ziel von 2 ◦C nicht erreicht [3].
Die International Energy Agency (IEA) [3] schreibt in ihrem zentralen Szenario
(New Policies Scenario) vor allem den erneuerbaren Energien und der effizien-
ten Nutzung unserer Ressourcen eine wichtige Bedeutung zu. In diesem Szenario
wird davon ausgegangen, dass der globale Energiebedarf von 2010 bis 2035 um
35 % steigt. Dabei wird der Anteil an erneuerbaren Energien am Primärenergie-
verbrauch von 13 auf 18 % steigen [3].
Der Anteil an erneuerbaren Energien in Europa ist in Tabelle 2.1 dargestellt.
Die EU möchte bis zum Jahr 2020 ihren Anteil an erneuerbarer Energie auf 20 %
steigern. Österreich liegt, in Bezug auf die Anteile an erneuerbarerer Energie,
gemeinsam mit den skandinavischen Staaten an der EU - Spitze. Der Anteil am
Bruttoenergieverbrauch hat sich von 2004 bis 2010 von 22.9 auf ca. 30 % gestei-
gert. Als Ziel für das Jahr 2020 hat sich Österreich 34 % gesetzt.
Des Weiteren stieg der Anteil an erneuerbarem Strom am Bruttostromverbrauch
von 2004 bis 2010 in der EU von 13,6 auf 20 %. In Österreich blieb der Anteil bei
ca. 60 % konstant [9].
Diese 60 % werden in Österreich zu einem großen Teil aus Wasserkraft gewonnen.
Zusätzlich ist die Windkraft und Photovoltaik im Vormarsch. Die Stromerzeugung
aus Biomasse hingegen stagnierte in den letzten Jahren [10].
Durch die Vergasungstechnologie wäre es möglich, effizient und nachhaltig aus
Biomasse Strom zu erzeugen. Die Biomasse hat den Vorteil, dass sie nicht wie die
anderen erneuerbaren Energien, standort- und wetterabhängig ist, sondern immer
dann eingesetzt werden kann, wenn der Bedarf besteht. Ein weiterer und nicht
vernachlässigbarer Vorteil von Biomasse als erneuerbare Ressource ist, dass sie
die einzige erneuerbare Kohlenstoffquelle ist. Über die Vergasungstechnologie mit
Biomasse könnten dadurch in Zukunft auch flüssige Treibstoffe (Fischer-Tropsch
Diesel, Methanol), gasförmige Energieträger (Wasserstoff, Bio-SNG) und andere
Kohlenwasserstoffe (Wachse, Alkohole) nachhaltig und umweltschonend erzeugt
werden.
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2 Einleitung

2.2 Vergasung
Durch die Vergasungstechnologie erschließt sich eine Technologie, bei der Biomas-
se sehr effizient nutzbar ist. Derzeitig wird die Biomasse hauptsächlich verbrannt
und die daraus entstehende Wärme genutzt (Hausbrand, Fernwärme, Heizwerk).
Wärme hat einen niedrigen Anteil an Exergie (nutzbarer Teil der Wärme, der
Anteil in Wärme ist ca. 5 % im Vergleich zu elektr. Storm [11]) und sollte da-
her als Nebenprodukt, und nicht als Hauptprodukt, in einem Prozess fungieren.
Durch die Vergasung von Biomasse mit Dampf entstehen neben Wärme noch
hochwertige Gase wie Wasserstoff (H2), Kohlenstoffmonoxid (CO) und Methan
(CH4). Diese können nach dementsprechender Reinigung entweder direkt verwen-
det werden, (H2 in Brennstoffzelle, Produktgas in Gasmotor) oder in weiteren
Prozessschritten zu Treibstoffen oder Chemikalien umgewandelt werden [12].
Diese Möglichkeiten der vielseitigen Nutzung sind in Abbildung 2.1 dargestellt
und werden auch unter dem Begriff „Polygeneration“ zusammengefasst.

elektr. Strom 
(Gasmotor, Gasturbine, 

Brennstoffzelle)

FT Treibstoffe

Synthetische Erdgas 
(Bio‐SNG)

Vergasung und 
Gasreinigung

Methanol /DME

FT‐Treibstoffe
(FT‐Diesel)

Biomasse

Wasserstoff

Chemikalien

Abbildung 2.1: Polygeneration: Möglichkeiten zur Produkterzeugung aus Bio-
massevergasung.

Das Ausgangsprodukt beschränkt sich dabei nicht nur auf Holz als Biomasse,
sondern es können in der Vergasungstechnologie jegliche heizwertreichen, festen
Brennstoffe eingesetzt werden (Restholz, Altholz, Schilf, Zuckerrohrreste, Pal-
menreste, Klärschlamm, biogener Abfall...).
Zusätzlich können als feste Ausgangsprodukte auch Kohlen, Kunststoffe und Rest-
stofffraktionen verwendet werden. Dies sei aber an dieser Stelle nur aus Vollstän-
digkeitsgründen erwähnt und ist nicht Teil dieser Arbeit.
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2 Einleitung

2.3 Zweibettwirbelschicht-Dampfvergasung
Die Vergasung von Biomasse ist ein endothermer Prozess. Die notwendige Energie
für den Ablauf der chemischen Reaktionen kann auf zwei unterschiedliche Arten
bereitgestellt werden [13].

• Autotherme Vergasung: hier wird die nötige Energie durch eine Teiloxida-
tion des Brennstoffes direkt im Vergasungsreaktor erzeugt, z.Bsp. Luftver-
gasung.

• Allotherme Vergasung: hier wird die nötige Energie für die Vergasung von
einer externen Energiequelle bereitgestellt, z.Bsp. über Wärmetauscher oder
Wärmeträger.

An der TU - Wien befindet sich ein allothermer Zweibettwirbelschicht-Dampfvergaser,
d.h. die Energieeinbringung erfolgt extern. Die Zweibettwirbelschicht der TU -
Wien besteht aus zwei getrennten Wirbelschichtreaktoren, welche über Verbin-
dungen (Siphons) miteinander kommunizieren.
Ein Wirbelschichtreaktor ist der Vergasungsreaktor und der andere dient als Ver-
brennungsreaktor. Durch gezielte Prozessführung wird nun ein feinkörniges Ma-
terial, das sogenannte Bettmaterial, dazu gebracht, zwischen diesen Reaktoren
zu zirkulieren. Der Brennstoff wird in den Vergasungsreaktor gefördert und ver-
gast dort. Der nicht vollständig reagierte Koks wird mit dem Bettmaterial zum
Verbrennungsreaktor transportiert.

Abbildung 2.2: Prinzip eines Zweibettwirbelschicht-Dampfvergasers.

Im Verbrennungsreaktor wird durch die Verbrennung des Koks mit Luft Energie in
Form von Wärme frei, welche im Vergasungsreaktor benötigt wird, vgl. Abbildung
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2 Einleitung

2.2. Das Bettmaterial fungiert nun als Wärmeträger, um diese Energie in Form
von Wärme zu transportieren.
Durch dieses System entstehen zwei völlig voneinander getrennte Gasströme.

• Einerseits das Produktgas, welches vielseitig verwendet werden kann,

• und andererseits das Abgas, welches zusätzlich als Wärmequelle z.B. für
Fernwärme verwendet werden kann.

Die Vorteile der Zweibettwirbelschicht sind, dass keinerlei bewegte mechanische
Teile verwendet werden müssen und dadurch das System sehr robust und flexi-
bel ist. Zusätzlich ergibt sich der Vorteil, dass das Bettmaterial direkt mit den
Vergasungsprodukten in Kontakt ist, was die Chance eröffnet, katalytisch aktive
Bettmaterialien zu verwenden.
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2 Einleitung

2.4 Stand der Wissenschaft
Die verschiedenen Arten von Wirbelschichten werden im Kapitel 3.2 erläutert. Da
diese Arbeit hauptsächlich die Zweibettwirbelschicht-Vergasung behandelt wird
hier ein Überblick über die vorhandenen Zweibettwirbelschicht in der Wissen-
schaft gegeben.

2.4.1 Zweibettwirbelschichten für die Biomassevergasung

Tabelle 2.2 zeigt eine Auflistung der wissenschaftlichen Institute, welche derzeit
im Bereich der Zweibettwirbelschicht-Vergasung mit Biomasse tätig sind. Die
Forschungsanlagen haben zum Teil industrielle Größen in Leistungen von bis
zu 4 MWth. Die großtechnische Brennstoffwärmeleistungen für derzeitig geplante
Biomassevergaser mit Zweibettwirbelschicht-Technik liegen im Bereich von ca.
100 MWth.
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2 Einleitung

Tabelle 2.2: Wissenschaftliche Institute mit Forschungsanlagen für die Zwei-
bettwirbelschicht-Vergasung von Biomasse.
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2 Einleitung

2.4.2 Bettmaterialien für die Wirbelschichten

Generell ist in den letzten Jahren ein klarer Trend in Richtung katalytisch aktive
Bettmaterialien zu beobachten. Es ist für viele Anwendungen günstiger, bereits
ein reines Produktgas aus dem Vergasungsreaktor zu erhalten, anstatt einer zu-
sätzlichen aufwendigen Gasaufbereitung. Falls eine weitere Aufbereitung dennoch
benötigt wird, kann diese viel kleiner gebaut werden und hat keine so hohen Roh-
gasbelastungen zu bewältigen. In Tabelle 2.3 ist eine Übersicht der getesteten
Bettmaterialien und ihre wichtigsten Eigenschaften dargestellt.

Tabelle 2.3: Katalytisch aktive Bettmaterialien in der Wirbelschichttechnik.
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3 Grundlagen

3 Grundlagen

Dieser Abschnitt der Arbeit erläutert die chemischen und physikalischen Grund-
lagen der Biomassevergasung. Es wird dabei genauer auf den Aufbau der Bio-
masse, auf die thermochemische Umwandlung, auf Reaktionsgleichungen und auf
die verschiedenen Arten von Wirbelschichten eingegangen.

3.1 Biomasse
Der Begriff „Biomasse“ wird laut Richtlinie 2009/28/EG folgendermaßen defi-
niert. Biomasse bezeichnet:

den biologisch abbaubaren Teil von Erzeugnissen, Abfällen und Rest-
stoffen der Landwirtschaft mit biologischem Ursprung (einschließlich
pflanzlicher und tierischer Stoffe), der Forstwirtschaft und damit ver-
bundener Wirtschaftszweige einschließlich der Fischerei und der Aqua-
kultur sowie den biologischen abbaubaren Teil von Abfällen aus Indus-
trie und Haushalten. [32]

Wie diese Definition zeigt, ist der Begriff Biomasse sehr breit gefächert, weshalb
in dieser Arbeit der Begriff „Biomasse“ auf Erzeugnisse und Abfälle aus Land-
und Forstwirtschaft reduziert wird. Als Biomasse werden in dieser Arbeit vor
allem Holz, Schilf, Zuckerrohrreste, Palmenreste und Weizenkleie gezählt.

3.1.1 Aufbau von Biomasse

Biomasse ist trotz ihrer Vielfalt in der makro-chemischen Zusammensetzung re-
lativ konstant. Biomasse besteht hauptsächlich aus Cellulose, Hemicellulose und
Lignin. Wasser- und aschefrei betrachtet besteht holzartige Biomasse aus 38-50
Gew.-% Cellulose, 23-32 Gew.-% Hemicellulose und 18-30 Gew.-% Lignin [33, 34].
Die Cellulose ist der Hauptbestandteil von pflanzlichen Zellwänden und ist das
am häufigsten vorkommende Kohlenhydrat in der Natur [35]. Mehr oder weniger
reine Cellulose findet sich in Jute, Flachs, Hanf und Baumwolle [36]. Die Cellulose
ist ein lineares Polysaccharid und ist aus β-1,4 verknüpften D-Glucoseeinheiten
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3 Grundlagen

zusammengebaut, vgl. Abbildung 3.1. Sie ist eine farblose, in Wasser unlösliche
Substanz.

Abbildung 3.1: Ausschnitt aus einer Cellulosekette [35].

Abbildung 3.2: Ausschnitt aus einer Hemicellulosekette [35].

Im Gegensatz zur Cellulose sind die Hemicellulosen kürzer und haben viele Ver-
zweigungen. Es gibt wasserlösliche und wasserunlösliche Hemicellulosen. Sie kom-
men vor allem gemeinsam mit der Cellulose in den Zellwänden vor und ihre
Hauptbestandteile sind verschiedene Gemische aus Polysacchariden (Pentosen
und Hexosen), siehe Abbildung 3.2.
Der dritte Hauptbestandteil von Biomasse ist Lignin. Es ist im Pflanzengewe-
be inkrustiert und fungiert als Füllstoff in der Biomasse und ist z.Bsp. für die
hohe Druckfestigkeit von Holz verantwortlich [33, 34]. Lignin ist keine chemisch
einheitliche Verbindung, sondern ein komplexes Konstrukt aus Phenylpropan-
Abkömmlingen [34], vgl. Abbildung 3.3.
Neben den drei Hauptelementen (C, H, O) sind auch noch folgende Elemente,
gereiht nach ihrer Häufigkeit, in Biomasse vorhanden: N > Ca > K > Si > Mg
> Al > S > Fe > P > Cl > Na > Mn > Ti > Spurenelemente [37].
Wird Biomasse verbrannt, so bleiben die anorganischen Stoffe in oxidierter Form
als mineralische Asche zurück.
Die Charakterisierung von biogenen Brennstoffen wird vorwiegend mittels Imme-
diatanalyse (Kurzanalyse) und Elementaranalyse durchgeführt. Bei der Immedia-
tanalyse wird Wassergehalt (w), Aschegehalt (a), Gehalt an flüchtigen Bestand-
teilen (fB) und der Energieinhalt (Heizwert) bestimmt. Der Anteil an Asche in
einer Brennstoffprobe ist laut DIN 51719 [38] definiert.
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Abbildung 3.3: Ausschnitt aus einem Ligninmolekül [35].

Tabelle 3.1: Immediatanalyse verschiedener biogener Brennstoffe [33, 37], alle
Werte in Gew.-%.

biogener Immediatanalyse,
Brennstoff auf Trockenmasse bezogen

n fB a

Holz 4 80,3 - 84 0,5 - 2
Energiepflanzen 7 77,6 - 85,2 2 - 4,4
Gräser 10 73 - 82 0,9 - 10
Stroh 9 64 - 80,5 4,7 - 20
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In Tabelle 3.1 sind verschiedene biogene Brennstoffe, die Anzahl (n) der un-
terschiedlichen Arten und ihre typischen Immediatanalysen dargestellt. Wie die
Tabelle 3.1 zeigt, variiert der Aschegehalt von den biogenen Brennstoffen sehr
stark. Dadurch variiert auch der Heizwert und die Energiedichte der verschiede-
nen Brennstoffe.

Abbildung 3.4: Heizwert von Holz in Abhängigkeit vom Wassergehalt, modifi-
ziert aus [33].

Die Abbildung 3.4 zeigt den Zusammenhang von Heizwert (Hu) und Wasserge-
halt (w) bzw. Feuchte (u). Der Heizwert von festen biogenen Brennstoffen liegt
normalerweise zwischen 16,5 und 19 MJ/kg auf die Trockenmasse bezogen [33].
Der Wassergehalt von Biomasse kann jedoch zwischen 5 und 60 Gew.-% variieren,
d.h. der Heizwert sinkt mit steigendem Wassergehalt. Aus Abbildung 3.4 ist zu
erkennen, dass Biomasse ab einem Wassergehalt von ca. 88 % keinen Heizwert
mehr besitzt.
Der Zusammenhang von Heizwert (Hu) und Brennwert (Ho) ist in Formel 3.1
dargestellt.

Ho = Hu + r ∗ (9h+ w) (3.1)

Die Buchstaben w und h sind die Anteile an Wasser (w) bzw. Wasserstoff (h)
auf den feuchten Brennstoff bezogen, und r ist die Verdampfungsenthalpie von
Wasser (bei 25 ◦C, r = 2440 kJ/kg).
Bei der Elementaranalyse werden die Gew.-% der einzelnen Elemente im Brenn-
stoff bestimmt. Wenn für den Brennstoff nur eine Elementaranalyse vorliegt, kann
der Brennwert des Brennstoffes durch eine empirische Formel berechnet werden.
Einige etablierte Formeln werden von Friedl et al. [39] vorgestellt. Eine sehr be-
kannte Formel ist die Formel nach Boie (1957) [40], welche für feste und flüssige
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Brennstoffe Gültigkeit besitzt:

Hu = 34, 83 ∗ c+ 93, 87 ∗ h+ 6, 28 ∗ n+ 10, 47 ∗ s− 10, 80 ∗ o− 2, 45 ∗ w (3.2)

In der Formel von Boie sind jeweils die Anteile der entsprechenden Elemente vom
feuchten Brennstoff einzusetzen. Das Ergebnis für den Heizwert (Hu) des feuchten
Brennstoffes erhält man in MJ/kg.
Eine neuere Formel speziell für biogene, pflanzliche Brennstoffe, stellt Formel 3.3
dar. Sie weist einen durchschnittlichen Fehler von ca. 2 % auf und wurde 2005 an
der TU - Wien entwickelt [39].

Ho(wf) = 3, 55 ∗C2− 232 ∗C − 2230 ∗H + 51, 2 ∗C ∗H + 131 ∗N + 20600 (3.3)

C, H, N, sind jeweils die Elementargehalte in Gew.-% auf die Trockenmasse bezo-
gen. Diese Formel beruht auf der Basis von 122 Datensätzen von Biomasseproben.
Das Ergebnis wird in kJ/kg für den Brennwert, bezogen auf Trockenmasse, er-
halten.
Der zweite entscheidende Einfluss auf den Heizwert ist der Aschegehalt des Brenn-
stoffes. Abbildung 3.5 zeigt, dass der auf die Trockenmasse bezogene Heizwert,
z.Bsp. für Stroh (vgl. Tabelle 3.1) nur aufgrund der Asche auf unter 15 MJ/kg
fallen kann.

Abbildung 3.5: Heizwert in Abhängigkeit vom Aschegehalt der Biomasse [33].
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3.1.2 Thermochemische Umwandlung von Biomasse

Es gibt prinzipiell drei verschiedene Arten um Biomasse abzubauen: thermoche-
misch, biochemisch und physikalisch chemisch [33]. In dieser Arbeit wird aber
nur die thermochemische Umwandlung behandelt.
Die Prozesse, welche bei der thermochemischen Umwandlung von Biomasse statt-
finden, können in vier Phasen unterteilt werden und sind in Abbildung 3.6 dar-
gestellt. Sie umfassen Trocknung, Pyrolyse, Vergasung und Verbrennung.

Abbildung 3.6: Phasen der thermodynamischen Umwandlung von Biomasse
[41] (modifiziert).

Beim Erhitzen eines Biomassenteilchens wird bis 200 ◦C das freie und zellgebun-
dene Wasser ausgetrieben. Die chemische Struktur wird dabei kaum verändert.
Wird unter Sauerstoffausschluss weiter erhitzt, setzt die sogenannte pyrolytische
Zersetzung (150 - 500 ◦C) ein. Während dieser Phase werden die Bestandteile
Cellulose, Hemicellulose und Lignin zersetzt und die entstandenen flüchtigen Be-
standteile entweichen als CO, CO2, H2, CH4, H2O und als weitere Kohlenwasser-
stoffe. Der kondensierbare Anteil dieser Kohlenwasserstoffe wird auch Teer, bzw.
Pyrolyseöl genannt. Der zurückbleibende, weitgehend feste Rückstand wird Py-
rolysekoks (hoher Anteil an Kohlenstoff) genannt. Wird die Luftüberschusszahl
λ1 erhöht (0 < λ <1), so beginnt der Schritt der Vergasung. Wird der Luftüber-
schuss weiter erhöht (λ ≥ 1) kommt es zur Verbrennung (Oxidation) der vorher

1Die Luftüberschusszahl (λ) ist das Verhältnis von zugeführter Luftmenge zur theoretisch
erforderlichen Luftmenge bei vollständiger Oxidation.
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entstandenen Gase und des Pyrolysekokses.
Die pyrolytische Zersetzung stellt gemeinsam mit der Vergasung den Schritt dar,
indem die feste Biomasse in ein Gas umgewandelt wird. Die Abbildung 3.7 zeigt
den Zusammenhang von Temperatur und Zersetzungsgrad.

Abbildung 3.7: Pyrolytische Zersetzung von Holz [33].

Es ist ersichtlich, dass sich Cellulose und Hemicellulose bei 400 ◦C zu 90 % zer-
setzt haben. Cellulose und Hemicellulose zersetzen sich rasch (bei 250 ◦C bzw.
350 ◦C). Lignin hingegen zersetzt sich langsam über einen breiten Temperatur-
bereich. Bei 500 ◦C ist noch ca. 40 % des Lignins vorhanden. Aus diesem Grund
ist der Ligningehalt in einem biogenen Brennstoff vorwiegend für die Menge an
festem Pyrolysekoks (Tiegelkoks) verantwortlich [42–47].

3.1.3 Chemische Reaktionsgleichungen und Kinetik bei der
Vergasung von Biomasse

Bei der Vergasung von Biomasse laufen während den Umwandlungsschritten (Py-
rolyse, Vergasung, Oxidation) viele chemische Reaktionen gleichzeitig ab. Neben
den chemischen Reaktionen laufen auch noch Transportprozesse ab. Diese Trans-
portprozesse (z.Bsp. Diffusion, Wärmeleitung und -strömung) sorgen dafür, dass
die Reaktionspartner zu- und abtransportiert werden, bzw. die Reaktionswärme
zu- oder abgeführt wird. Die Transportprozesse und die chemischen Reaktionen
laufen häufig in Zeitskalen gleicher Größenordnungen ab [48]. Laufen die Trans-
portprozesse sehr rasch ab, so kann sich meist das chemische Gleichgewicht ein-
stellen. Laufen hingegen die Transportprozesse langsam ab, so kommt es häufig
nicht zum Einstellen des Gleichgewichtes.
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Wie bei jeder chemischen Reaktion spielen Temperatur, Konzentration und Druck
eine große Rolle. Da in dieser Arbeit eine atmosphärische Vergasung betrachtet
wird, ist der Druckeinfluss in dieser Arbeit nicht von Bedeutung und wird hier
nicht behandelt.
Eine chemische Reaktion, welche mit der Reaktionsgeschwindigkeit vH abläuft,
wird folgendermaßen angeschrieben, wobei die Reaktionsteilnehmer mit A, B,
. . . bezeichnet sind [49]:

aA+ bB + · · · vH→ cC + dD + . . . (3.4)

a, b, . . . sind die stöchiometrischen Faktoren der Reaktionsteilnehmer und vH ist
die Geschwindigkeit der Hinreaktion. Sie kann durch die zeitliche Konzentrations-
änderung, z.Bsp. für die Konzentrationsabnahme der Komponente A, bestimmt
werden [48].

vH = −d[A]
dt

= kH · [A]a · [B]b . . . (3.5)

Die eckigen Klammern bedeuten, dass für die eingeklammerte Komponente eine
Zusammensetzungsgröße eingesetzt werden kann. Als Zusammensetzungsgrößen
können, die Stoffmengenkonzentration ci, der Stoffmengenanteil xi, oder der Par-
tialdruck pi verwendet werden.
Die Exponenten a,b, . . . werden als Reaktionsordnungen bezeichnet, und die Sum-
me dieser wird als Gesamt-Reaktionsordnung der Reaktion bezeichnet [50].
kH ist die Reaktionskonstante der Hinreaktion. Für die Reaktionsgeschwindigkeit
(v) gilt: je höherer die Temperatur, desto größer ist die Geschwindigkeitskonstante
und desto schneller läuft die Reaktion ab. Diese Temperaturabhängigkeit der
Geschwindigkeitskonstante ist in der Formel nach Arrhenius 3.6 definiert.

k = k0 · exp(
−Ea

(R ·T )) (3.6)

In der Formel ist k0 der präexponentielle Faktor, R ist die allgemeine Gaskon-
stante und Ea ist die Aktivierungsenergie der Reaktion. T stellt die Temperatur
dar, bei der die Reaktion abläuft [51].
Wird T größer, so wird die negative Hochzahl kleiner und dadurch k, d.h. die
Geschwindigkeitskonstante, größer. Da aber bei reversiblen Reaktionen die Ge-
schwindigkeitskonstante der Hinreaktion (kH), sowie auch die Geschwindigkeits-
konstante der Rückreaktion (kR) größer wird, kann dadurch noch keine Aussage
über das chemische Gleichgewicht getroffen werden.
Die Lage des chemischen Gleichgewichtes ergibt sich nun aus dem Massenwir-
kungsgesetz einer chemischen Reaktion.

aA+ bB
kH


kR

cC + dD (3.7)
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Im Gleichgewicht ist die Geschwindigkeit der Hinreaktion vH gleich der Geschwin-
digkeit der Rückreaktion vR und es ergibt sich aus Gleichung 3.5 die allgemeine
Gleichgewichtskonstante K [52]:

K = kH

kR

= [C]c · [D]d
[A]a · [B]b (3.8)

Da diese Arbeit nur Gasreaktionen, bzw. Gas-Feststoff Reaktionen behandelt,
wird die Gleichgewichtskonstante mit Hilfe der Partialdrücke (pi) der Reaktions-
komponenten definiert. Es ergibt sich für Kp:

Kp = (pC)c · (pD)d

(pA)a · (pB)b
(3.9)

Die Gleichgewichtskonstante macht nun aber noch keine Aussage darüber, ob eine
Reaktion überhaupt ablaufen kann. Sie beschreibt lediglich, ob das Gleichgewicht
auf der Seite der Produkte (Kp>1) oder auf der Seite der Edukte (Kp<1) liegt.
Diese Aussage, ob eine Reaktion ablaufen kann, wird mithilfe der freien Reakti-
onsenthalpie (∆G) getroffen. Ist ∆G < 0, kann die Reaktion freiwillig in Richtung
der Produkte ablaufen. Bei ∆G = 0 ist die Reaktion im Gleichgewicht.
Es gibt aber auch den Fall, dass ∆G negativ ist und die Reaktion trotzdem nicht
abläuft. Solche Systeme werden als metastabile Systeme bezeichnet und können
durch Zuführen von Energie (Aktivierungsenergie) zur Reaktion gebracht werden,
vgl. Abbildung 5.26. Durch einen Katalysator wird diese Aktivierungsenergie er-
niedrigt, sodass die Reaktion schon bei geringerer Energiezufuhr, bzw. niedrigerer
Temperatur ablaufen kann [50].
Oftmals wird neben der chemischen Reaktion die Reaktionsenthalpie ∆HR an-
gegeben. Sie entscheidet darüber, ob eine Reaktion endotherm (∆HR > 0) oder
exotherm (∆HR < 0) ist.
Der Zusammenhang von Reaktionsenthalpie und chemischem Gleichgewicht wird
durch die Gibbs-Helmholtz Gleichung (3.10) dargestellt:

∆G = ∆H − T ∗∆S (3.10)

In der Gleichung ist ∆S die Entropieänderung pro Formelumsatz und −T ∗∆S
jener Term, der die Temperaturabhängigkeit der Reaktion berücksichtigt. Im
Gleichgewichtszustand ist ∆G = 0. Das heißt aber nicht, dass im Gleichgewichts-
zustand keine chemische Reaktion stattfindet, sondern dass die Hinreaktion vH

gleich schnell wie die Rückreaktion vR abläuft.
Bei der Vergasung laufen eine Vielzahl von Reaktionen ab. Die ablaufenden Reak-
tionen können aufgrund der Reaktionspartner in zwei Gruppen eingeteilt werden:
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• heterogene Reaktionen: Das sind Reaktionen, die zwischen einem Gasmo-
lekül und einem Feststoff ablaufen. Hier sind die Transportprozesse meist
langsam.

• homogene Reaktionen: Diese Reaktionen laufen zwischen Gasmolekülen ab.
Hier sind die Transportprozesse sehr schnell. Die homogenen Reaktionen
sind daher in der Regel um ein Vielfaches schneller als die heterogenen.

Bei den heterogenen Reaktionen ist der Partialdruck von den Feststoffen (Koh-
lenstoff) pi gleich eins und fällt dadurch in Gleichung 3.9 weg.
Die wichtigsten heterogenen Reaktionen der thermochemischen Umwandlung von
Biomasse sind in den Gleichungen 3.11 bis 3.15 dargestellt. Die Reaktionsenthal-
pie wurde in dem Programm HSC Chemistry berechnet [53].

C +O2 −→ CO2 ∆HR,850◦C = −394, 9 kJ/mol (3.11)
C + 1/2O2 −→ CO ∆HR,850◦C = −112, 7 kJ/mol (3.12)
C +H2O −→ CO +H2 ∆HR,850◦C = +135, 7 kJ/mol (3.13)
C + CO2 −→ 2CO ∆HR,850◦C = +169, 4 kJ/mol (3.14)
C + 2H2 −→ CH4 ∆HR,850◦C = −89, 8 kJ/mol (3.15)

In der Abbildung 3.8 ist die Temperaturabhängigkeit der chemischen Gleichge-
wichte aus den Gleichungen 3.11 bis 3.15 aufgetragen. Die Gleichgewichtskonstan-
te Kp wurde mit dem Programm HSC Chemistry [53] berechnet. Zu beachten ist,
dass der Logarithmus von Kp aufgetragen ist und dadurch beim Wert Kp = 0
Produkte und Edukte zu gleichen Teilen vorliegen. Es ist zu sehen, dass mit stei-
gender Temperatur das Gleichgewicht der endothermen Reaktionen in Richtung
Produkte verschoben wird und umgekehrt.
Die Reaktionen von Formel 3.11 und 3.12 sind stark exotherme Reaktionen und
können dadurch die notwendige Energie für die Vergasung bereitstellen. Wie
z.Bsp. bei der autothermen Vergasung mit Luft, wo der Brennstoff teilweise ver-
brannt wird.
Bei der Zweibettwirbelschicht-Dampfvergasung liegt die Vergasungstemperatur
normalerweise zwischen 800 und 850 ◦C. Es ist ersichtlich, dass in diesem Bereich
die heterogene Wassergas-Shift Reaktion (Gl. 3.13) und die Boudouard Reaktion
(Gl. 3.14) leicht auf der Seite der Produkte (Gase) liegen.
Nach dem Schritt der Pyrolyse reagieren die vorwiegend kurzen Verbindungen in
der Gasphase weiter. Die wichtigsten homogenen Reaktionen der thermochemi-
schen Umwandlung von Biomasse sind in Gleichung 3.16 bis 3.19 ersichtlich. Die
Reaktionsenthalpie wurde mit dem Programm HSC Chemistry [53] berechnet.
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Abbildung 3.8: Temperaturabhängigkeit der Gleichgewichtskonstanten der he-
terogenen Reaktionen, p = 1 bar.

CO + 1/2O2 −→ CO2 ∆HR,850◦C = −282, 2 kJ/mol (3.16)
H2 + 1/2O2 −→ H2O ∆HR,850◦C = −248, 5 kJ/mol (3.17)
CO +H2O −→ CO2 +H2 ∆HR,850◦C = −33, 6 kJ/mol (3.18)
CH4 +H2O −→ CO + 3H2 ∆HR,850◦C = +225, 5 kJ/mol (3.19)
CH4 + CO2 −→ 2CO + 2H2 ∆HR,850◦C = +259, 1 kJ/mol (3.20)

Eine der wichtigste Reaktionen in der Vergasungstechnik stellt die homogene
Wassergas-Shift Reaktion dar (Gl. 3.18). Im Gleichgewicht liegt sie bei Tempe-
raturen um 800 ◦C zu gleichen Teilen auf Seite der Produkte und Edukte (vgl.
Abbidlung 3.9, log10(Kp) = 0). In den Versuchen zeigt sich allerdings, dass die
Reaktion nicht genug Zeit hat, um das Gleichgewicht zu erreichen.
Neben den exothermen Reaktionen sind zwei stark endotherme Reaktionen von
Methan mit Wasserdampf, bzw. mit Kohlenstoffdioxid angegeben. Diese Reaktio-
nen laufen in der Realität sehr langsam oder gar nicht ab, da diese Reaktionen
eine sehr hohe Aktivierungsenergie haben. Wird ein geeigneter Katalysator ver-
wendet (z.Bsp. Ni) oder wird die Vergasungstemperatur erhöht, dann wird das
Methan in einem höheren Ausmaß umgesetzt.
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Abbildung 3.9: Temperaturabhängigkeit der Gleichgewichtskonstanten der ho-
mogenen Reaktionen, p = 1 bar.

In Abbildung 3.9 ist die Temperaturabhängigkeit der Gleichgewichtslage der ho-
mogenen Gasreaktionen dargestellt. Die Berechnung der Gleichgewichtskonstan-
ten wurde ebenfalls mit HSC Chemistry [53] durchgeführt.
Auch hier zeigt sich der Zusammenhang der Gleichung (3.10) sehr deutlich. Bei
steigender Temperatur verschieben sich die chemischen Gleichgewichte der exo-
thermen Reaktionen auf die Eduktseite.
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3.2 Wirbelschichten
Dieses Kapitel präsentiert die wichtigsten Grundlagen der Wirbelschichttechnik,
da es sich bei der verwendeten Versuchsanlage um eine Zweibettwirbelschicht
handelt. Das Prinzip ist, dass ein in einem Behälter befindliches körniges Gut
durch ein Fluid (Gas, Flüssigkeit) von unten nach oben durchströmt wird. Das
feste Gut kann dadurch in einen Zustand gebracht werden, welcher zum Teil dem
Zustand von Flüssigkeiten ähnlich ist. Das körnige Gut ist meist kugelförmig und
wird in Folge als Bettmaterial bezeichnet.
Mit dem Thema der Fluidisierung haben sich schon viele Wissenschaftler intensiv
beschäftigt und es gibt zu diesem Thema einschlägige Literatur von Werther [54],
Grace et al. [55, 56], Kunii und Levenspiel [57], Fan und Zhu [58] und Yang [59].
Eine wichtige Anwendung von Wirbelschichten ist die Vergasung. Sie wurde im
Jahre 1922 von Fritz Winkler für die Kohlevergasung entwickelt und eingesetzt
[60]. Seither hat sich die Wirbelschichttechnik stark weiter entwickelt und sie ist
heute in vielen Bereichen zu finden.
Verschiedene Anwendungsmöglichkeiten von Wirbelschichten in der Chemietech-
nik sind in Tabelle 3.2 angeführt.

Tabelle 3.2: Chemische Wirbelschichtprozesse.

Bettmaterial als Wärmeträger Katalysator Reaktions-
teilnehmer

Reaktionsart homogen/
heterogen

heterogene Katalyse heterogen

typische Pyrolyse katalytisches
Cracken

Erzrösten

Anwendungen Vergasung Fischer-Tropsch-
Synthese

Erzreduktion

Verbrennung Acrylnitrilerzeugung Kalzinierung
Sandcracken Methansynthese

Bei der Vergasung herrschen in der Wirbelschicht meist über 800 ◦C und man
hat nicht die Möglichkeit der visuellen Überwachung der Fluidisierung. Es muss
die Anlage deshalb nur mithilfe von Messdaten (Druckverlust, Temperatur,. . . )
überwacht und geregelt werden. Aus diesem Grund wird nun in Folge näher auf
die Berechnung von wichtigen Kenngrößen in der Wirbelschicht- und Vergasungs-
technik eingegangen.
Wird ein körniges Gut von einem Fluid (Gas, Flüssigkeit) von unten nach oben
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über einen porösen Boden durchströmt, so stellen sich je nach Strömungsge-
schwindigkeit des Fluids unterschiedliche Zustände ein. In Abbildung 3.10 sind
diese Zustände dargestellt.

Abbildung 3.10: Unterschiedliche Fluidisierungszustände [61].

Eine der wichtigsten Größen für die Berechnung von Wirbelschichten ist der
Druckverlust. Wird der Druckverlauf über die Strömungsgeschwindigkeit aufge-
tragen (Abbildung 3.11), so zeigt sich, dass der Druckverlust über den Bereich
der Wirbelschicht konstant ist.

p 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

           Umf            Use        U 
 
 
 
 
 
 

Festbett Wirbelschicht pneumatischer 
Transport 

blasen- 
bildende 

pulsier-
ende turbulent

Abbildung 3.11: Druckverlust über Strömungsgeschwindigkeit [62–64].

Den Übergang von Festbett auf eine Wirbelschicht stellt die Lockerungsgeschwin-
digkeit (Umf ) dar. Bei Umf fangen die Partikel an sich zu bewegen und bei der
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Schwebegeschwindigkeit (Use) werden die Partikel aus dem Reaktor ausgetragen.
Das Feld der Wirbelschichten befindet sich im Bereich zwischen Umf und Use. Der
Druckverlust im Wirbelschichtbereich kann mithilfe von Formel 3.21 berechnet
werden [62].

∆p = (1− ε) · (ρp − ρg) · g ·H (3.21)

Der Druckverlust entspricht dem Gewicht der Partikel, unter Berücksichtigung
des Auftriebs, die sich im Reaktor befinden. Die Porosität ε in der Gleichung gibt
anteilmäßig an, wieviel Leerraum im Reaktor vorhanden ist (Gleichung 3.22).
Durch eine Erhöhung der Fluidisierungsgeschwindigkeit, erhöht sich auch die Po-
rosität und dadurch die Höhe des Bettes (H). Der Druckverlust bleibt konstant.

ε = Zwischenkornvolumen

Gesamtvolumen
= Gesamtvolumen− Partikelvolumen

Gesamtvolumen
(3.22)

In Gleichung 3.22 kann auch anstatt der Volumina die Dichte verwendet werden,
da die Masse konstant ist. Dem Partikelvolumen entspricht die Partikeldichte
(ρp) und dem Gesamtvolumen entspricht die Schüttdichte (ρb). Es kann also die
Gleichung 3.22 umformuliert werden, siehe Gleichung 3.23. Die Masse des Gases
(Fluids) wird dabei vernachlässigt.

ε = 1− Partikelvolumen

Gesamtvolumen
= 1− ρp

ρb

(3.23)

Um einen weiteren wichtigen Parameter, die Lockerungsgeschwindigkeit (Umf ),
berechnen zu können, macht man sich die Tatsache zu nutze, dass am Lockerungs-
punkt der Druckverlust vom Festbett gleich dem Druckverlust der Wirbelschicht
ist. Für den Druckverlust über ein Festbett, bietet die Gleichung nach Ergun [65]
einen praxisgeprüften Zusammenhang.

∆p
H

= 150 · (1− ε)
2

ε3 · µ ·U
d2

sv

+ 1, 75 · 1− ε
ε3 · ρg ·U2

dsv

(3.24)

In Gleichung 3.24 entspricht µ der dynamischen Viskosität des Fluids und dsv ist
der Oberflächen zu Volumen bezogene Durchmesser der Partikel. dsv wird auch
als Sauterdurchmesser bezeichnet. Sind die Partikel annähernd kugelförmig so gilt
näherungsweise dsv = dp, wobei dp der Siebdurchmesser der Partikel ist. Weicht
die Partikelform nur leicht von der Kugelform ab, so wird ein Formfaktor (Φ)
eingeführt und es ergibt sich Gleichung 3.25.

dsv = Φ · dp (3.25)

Die Tabelle 3.3 zeigt Werte von Formfaktoren für unterschiedliche Bettmateria-
lien.

24



3 Grundlagen

Tabelle 3.3: Formfaktoren von Bettmaterialien [66].

Material Φ

Eisenkatalysator 0,60 - 0,65
Kalkstein 0,65 - 0,75
gebrochene Kohle 0,70 - 0,75
gebrochener Sand 0,70 - 0,85
abgerundeter Sand 0,90 - 0,95
techn. Glaskugeln 0,98 - 1,00

Werden nun die beiden Gleichungen 3.21 und 3.24 zusammengesetzt und formt
diese geeignet um, so ergibt sich Gleichung 3.26.

ρg · d3
sv · (ρp − ρg) · g

µ2 = 150 · (1− εmf )
ε3

mf

· ρg · dsv ·Umf

µ
+ 1, 75
ε3

mf

·
ρ2

g · d2
sv ·U2

mf

µ2 (3.26)

Aus den allgemeinen Parametern werden die speziellen Parameter am Lockerungs-
punkt (εmf , Umf ). Diese neu gewonnene Gleichung (3.26) entspricht der Form:

Ar = C1 ·Remf + C2 ·Re2
mf (3.27)

Wobei die Reynoldszahl am Lockerungspunkt wie folgt definiert ist:

Remf = ρg · dsv ·Umf

µ
(3.28)

Auf der linken Seite der Gleichung 3.26 ergibt sich eine wichtige dimensionslose
Kennzahl der Wirbelschittechnik, die Archimedes-Zahl (Ar).

Ar = ρg · d3
sv · (ρp − ρg) · g

µ2 (3.29)

Die Archimedes-Zahl dient häufig zur Einteilung der vorliegenden Wirbelschich-
ten. Bemerkenswert und gleichzeitig sehr von Vorteil ist, dass die Archimedes-
Zahl nicht von der Strömungsgeschwindigkeit abhängig ist. Sie wird nur durch
das System Fluid-Bettmaterial bestimmt.
Für die Berechnung von Umf ist die Gleichung 3.26 sehr unhandlich. Aus die-
sem Grund werden in der Praxis die Werte für εmf empirisch bestimmt und die
Gleichung nach Umf umgeformt.
Aus einer Vielzahl von Experimenten, [67–71] hat sich folgende handlichere Glei-
chung für Umf sehr bewährt [72]:

Umf = µ

ρg · dsv

· (
√

27, 32 + 0, 0434 ·Ar − 27, 3) (3.30)

25



3 Grundlagen

Diese Gleichung hat einen durchschnittlichen Fehler von 3,1% [72].
Um die optimale Fluidisierung für ein vorliegendes Wirbelschichtsystem zu be-
stimmen, eignet sich das Diagramm nach Grace [56], siehe Abbildung 3.12.
Auf der Abszisse ist die Archimedes-Zahl, als dimensionsloses Maß für den Par-
tikeldurchmesser (d∗

p), aufgetragen. Auf der Ordinate ist die Reynolds-Zahl in
Kombination mit der Archimedes-Zahl, als dimensionsloses Maß für die Fluidge-
schwindigkeit (U∗), aufgetragen.
Eingezeichnet sind die Bereiche der blasenbildenden (bubbling), turbulenten (tur-
bulent) und schnellen (fast) Wirbelschicht. Diese Bereiche werden von den Lini-
en Use und Uc begrenzt [74]. Use ist jene Geschwindigkeit, bei der ein signifi-
kanter Teil des Bettmaterials ausgetragen wird. Uc stellt die Grenze zwischen
blasen-bildender und turbulenter Wirbelschicht dar. Bei Uc erreichen die Druck-
schwankungen, verursacht durch die aufsteigenden Blasen des Wirbelbettes, ein
Maximum [56]. Dieses Maximum kann auf zwei unterschiedliche Arten gemessen
werden. DPF steht dabei für Differenzdruckschwankungen und APF steht für
absolute Druckschwankungen. Dadurch ergeben sich zwei Linien für Uc.
Des Weiteren sind in dem Diagramm die Linien für die Lockerungsgeschwindigkeit
(Umf ) und für die Endgeschwindigkeit (Ut) des einzelnen Partikels in der Wirbel-
schicht dargestellt. Die Verbreiterung von Ut im oberen d∗

p-Bereich berücksichtigt
den Formfaktor des einzelnen Partikels von 0, 8 < Φ < 1 [75]. Die anderen Grau-
bereiche resultieren aus unterschiedlichen Formeln für Use, Uc und Umf aus der
Literatur [67, 69, 70, 74–78].
Zusätzlich ist in diesem Diagramm eine weitere häufig verwendete Einteilungsart,
nach Geldart, auf der Abszisse eingetragen. Dieser teilt die Wirbelschichten mit-
hilfe von Dichtedifferenz (ρp−ρg) und Partikeldurchmesser in vier große Gruppen
ein [79]. Die Übergangsbereiche sind ebenfalls dargestellt.

• C (cohesive): Die Partikel der kohäsiven Gruppe sind nur sehr schwer zu flui-
disieren. Die Partikel sind so klein, sodass ihre zwischenpartikulären Kräfte
sehr groß sind. In der Wirbelschichttechnik spielt diese Gruppe nur eine
untergeordnete Rolle.

• A (aeratable): In dieser Gruppe haben die Partikel nur noch geringe zwi-
schenpartikuläre Kräfte. Die Wirbelschichtart ist vorzugsweise turbulent
bis hin zu schnellen Wirbelschichten. Ein kommerzielles Beispiel für diese
Gruppe sind Crackanlagen mit Katalysatoren.

• B (sand-like): Hier sind die zwischenpartikulären Kräfte vernachlässigbar.
In dieser Gruppe befinden sich die blasenbildenden Wirbelschichten. Die
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Abbildung 3.12: Modifiziertes Grace-Diagramm mit schemenhafter Einteilung
nach Geldart [73].
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Blasen sorgen für eine gute Durchmischung der Partikel, weshalb diese
Gruppe auch die größte praktische Anwendung findet.

• D: (spoutable): Zu dieser Gruppe zählen große und/oder sehr dichte Parti-
kel. Praktisch von Bedeutung sind diese Wirbelschichten beispielsweise in
der Lebensmittelindustrie.
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3.3 Arten von Vergasern
Die Vergasungstechnik wird verwendet, um feste Brennstoffe in ein brennbares
Gas oder Synthesegas umzuwandeln. Dadurch ermöglicht die Vergasungstechno-
logie das Erzeugen von sauberem Strom bzw. die Möglichkeit Chemikalien und
Treibstoffe aus Biomasse zu erzeugen [80]. Um diese Umwandlung zu verwirkli-
chen, wurden eine Reihe von unterschiedlichen Arten von Vergasungsreaktoren
entwickelt [81]. Die Reaktoren können unter folgenden Kriterien eingeteilt werden
[82]:

• nach den fluiddynamischen Bedingungen der Reaktoren (Festbett im Gleich-
oder Gegenstrom, stationäre oder zirkulierende Wirbelschicht, Flugstrom)

• nach der Art der Wärmeeinbringung (allotherm oder autotherm)

• nach dem Vergasungmedium (Luft, Dampf, Sauerstoff, Kohlenstoffdioxid)

• nach dem Druckniveau im Reaktor (atmosphärische oder druckaufgeladene
Vergasung)

In der Abbildung 3.13 erfolgt eine Einteilung nach den fluiddynamischen Bedin-
gungen in Festbettvergaser, Wirbelschichtvergaser und Flugstromvergaser.

Abbildung 3.13: Schematische Darstellung verschiedener Vergasungssysteme
hinsichtlich des fluiddynamischen Verhalten des Feststoffes
und Gases [33].

Die Vergaser von jedem Typ unterscheiden sich in der Art des Kontakts zwi-
schen dem Vergasungsmittel und der Biomasse. Die unterschiedlichen Arten von
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Vergasungsreaktoren haben Vor- und Nachteile in Bezug auf die verwendbaren
Brennstoffe, auf die Leistung und auf die Produktgasqualität. In Tabelle 3.4 sind
die wichtigsten Vergaserarten und ihre Vor- und Nachteile zusammengefasst. Die
Gasqualität wurde in dieser Tabelle auf den zu erwartenden Teergehalt im Pro-
duktgas bezogen.

Tabelle 3.4: Charakteristiken von unterschiedlichen Vergaserarten, Typische
Werte bei Luft als Vergasungsmittel [81].

Temperatur ( ◦C) Gas- Gasgeschwin- scale-up MWel

Reaktor Austritt qualität digkeiten min max

Festbett
downdraft 1000 800 s. gut moderat schlecht 0,1 1
updraft 1000 250 schlecht moderat gut 1 10

Wirbelbett
stationär 850 800 mittel hoch gut 1 20
zirkulierend 850 850 gut s. hoch s. gut 2 100

Flugstrom >1000 1000 gut s. hoch gut 5 100

3.3.1 Festbettvergaser

Bei einem Festbettvergaser wird der stückige, biogene Brennstoff normalerweise
von oben aufgegeben. Die Abwärtsbewegung durch den Reaktor erfolgt aufgrund
der Schwerkraft und durch Austrag des Vergasungsrückstandes am Boden des Re-
aktors [83]. Direkt am Eingang des Vergasungsmittels (meist Luft) bildet sich eine
oxidierende Zone, welche von einer reduzierenden Zone umschlossen wird. Umlie-
gend um diese beiden Zonen bilden sich die Zonen der Pyrolyse und Trocknung
aus.
Es gibt zwei Hauptarten von Festbettvergasern, den Gegenstrom (Updraft-) und
Gleichstromvergaser (Downdraftvergaser). Der Gegenstromvergaser hat eine sehr
geringe Gasaustrittstemperatur (250 ◦C), da das Gas beim Durchströmen der
Schüttung abkühlt und der Schritt der Trocknung der letzte Schritt vor dem
Austritt des Produktgases aus dem Vergaser ist. Dadurch ist zwar die Umsetzung
effizienter, dafür aber ist der Teergehalt im Produktgas höher, vgl. Tabelle 3.4.
Bei dem Gleichstromvergaser ist es genau umgekehrt, hier wird das Produktgas
nach der reduzierenden Zone abgezogen und ist dadurch noch sehr heiß. Allgemein
werden Festbettvergaser eher im unteren Leistungsbereich eingesetzt, da sich das
Upscaling schwierig gestaltet.
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Durch den Versuch, die Vorteile des Gleichstromvergasers mit denen des Gegen-
stromvergasers zu vereinen, wurde der sogenannte Doppelfeuervergaser entwickelt
[33]. Bei dieser Bauart ist es so, dass das Vergasungsmittel an zwei Stellen einge-
bracht wird und dadurch eine optimierte Vergasung stattfindet.

3.3.2 Wirbelschichtvergaser

EinWirbelschichtvergaser kann als stationäre oder als zirkulierendeWirbelschicht
ausgeführt sein.
Beim stationären Wirbelschichtvergaser bilden sich keine Zonen aus. Durch das
Wirbelbett (blasenbildend) existiert eine extrem gute Vermischung von Brenn-
stoff, Bettmaterial und Vergasungsmittel. Durch diese Durchmischung existiert
ein sehr guter Wärme- und Stofftransport [83]. Um eine optimale Durchmischung
zu erzielen, ist es wichtig, dass auch der Brennstoff eine möglichst enge und
passende Kornverteilung aufweist. Staub und Asche werden nach dem Reak-
tor aus dem Produktgasstrom entfernt. Die Produktgasqualität liegt üblicher-
weise zwischen Gleichstrom- und Gegenstromvergaser, aber zur Förderung der
Teerreduktions-Reaktionen kann ein katalytisch aktives Bettmaterial verwendet
werden. Details hierzu finden sich in der Literatur [22, 26, 27]. Als Vergasungs-
mittel wird bei der stationären Vergaser meist Luft verwendet. Dadurch kann die
benötigte Energie für die Vergasung durch eine Teilverbrennung des Brennstoffes
bereitgestellt werden.
Bei der zirkulierenden Wirbelschicht ist die Strömungsgeschwindigkeit höher als
bei der stationären Wirbelschicht. Die Fluidgeschwindigkeit liegt so hoch, dass ein
Großteil des Bettmaterials ausgetragen wird. Der Brennstoff vergast amWeg nach
oben und am Kopf des zirkulierenden Wirbelschichtvergasers wird der Produkt-
gasstrom wieder von Bettmaterial getrennt, (siehe Abbildung 3.13; zirkulierende
Wirbelschicht). Dieser Trennungsschritt wird meist mit Hilfe eines Zyklon durch-
geführt. Das abgetrennte Bettmaterial wird dann über einen Siphon wieder am
Boden in die Wirbelschicht zurückgeführt.
Der Zweibettwirbelschicht-Vergaser ist eine Weiterentwicklung und besteht, wie
der Name schon sagt aus zwei getrennten Wirbelschichten. Er ergibt sich aus der
Überlegung, dass bei der Vergasung mittels Luft das Produktgas einen hohen An-
teil an Stickstoff aufweist. Dadurch hat das Produktgas einen niedrigen Heizwert,
was meist nachteilig ist. Durch die Zweibettwirbelschicht-Technik ist es möglich,
ein hochwertiges und stickstofffreies Produktgas zu erzeugen.
Für die Verschaltung der zwei Reaktoren (Verbrennungsreaktor und Vergasungs-
reaktor) gibt es vier verschiedene Möglichkeiten, siehe Abbildung 3.14 [84].
Auf einer Seite befindet sich der Vergasungsreaktor, wobei hier meist mit Was-
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zwei stationäre Wirbelschichten zwei schnelle Wirbelschichten

eine stationäre, eine schnelle Wirbelschicht eine schnelle, eine stationäre Wirbelschicht

Abbildung 3.14: Vier Möglichkeiten der Zweibettwirbelschicht-Technik durch
unterschiedliche Verschaltung von stationären und schnellen
Wirbelschichten [84].

serdampf vergast wird. Auf der anderen Seite wird die für die Vergasung nötige
Wärme durch eine Teilverbrennung des biogenen Brennstoffes (Koks) erzeugt.
Den Wärmetransport übernimmt das zirkulierende Bettmaterial.

3.3.3 Flugstromvergaser

Im Flugstromvergaser wird ein fein gemahlener Brennstoff im Luft- oder im Sau-
erstoff/Dampfstrom vergast. Dabei findet aufgrund der großen Oberfläche der
kleinen Brennstoffteilchen eine nahezu vollständige Vergasung im Gleichstrom
statt.
Die Temperaturen von Flugstromvergasern liegen höher als bei den anderen Ver-
gasern (1200 - 2000 ◦C). So hohe Temperaturen bedeuten, dass die Asche als
Schlacke flüssig abgezogen werden muss. Der typische Brennstoff für Flugstrom-
vergaser ist Kohle.
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3.4 Produktgas
In diesem Kapitel wird auf das Produktgas aus der Biomassevergasung genauer
eingegangen. Dabei werden die enthaltenen Komponenten, die Reinigung und die
Nutzungsmöglichkeiten, behandelt.

3.4.1 Zusammensetzung des Produktgases

Die Zusammensetzung des Produktgases und die Menge an Verunreinigungen
(Teere, Staub,. . . ) variieren durch Vergasungsmittel, Brennstoff, Reaktortype und
Betriebsparameter [82].
Die Tabelle 3.5 zeigt den Einfluss des Vergasungsmittels auf die trockene Pro-
duktgaszusammensetzung.

Tabelle 3.5: Heizwerte und Zusammensetzung des trockenen Produktgases aus
der atmosphärischen Vergasung holzartiger Biomasse mit Luft bzw.
Dampf [33].

Komponente Einheit Luftvergasung Dampfvergasung

H2 Vol.-%tr 11 - 20 35 - 45 (24,1*)
CO Vol.-%tr 12 - 19 22 - 25 (14,1*)
CO2 Vol.-%tr 10 - 15 20 - 25 (13,5*)
CH4 Vol.-%tr 2 - 5 9 - 11 (6,0*)
N2 Vol.-%tr 45 - 60 < 1 (0,3*)
O2 Vol.-%tr 0 0
Heizwert MJ/Nm3

tr 4 - 6 12 - 14
*. . . diese Werte beziehen sich auf feuchtes Produktgas mit 42 Vol.-% Wassergehalt

Durch die Verwendung von Luft als Vergasungsmittel ist der Stickstoffgehalt im
Produktgas bis zu 60 Vol.-%tr. Dadurch sinkt der Heizwert und erreicht bei der
Luftvergasung nur zwischen 4 und 6 MJ/Nm3

tr.
Neben dem Vergasungsmittel sind auch die Anlagenparameter, wie Temperatur
und Druck sehr wichtig. Der Einfluss von Druck wird in dieser Arbeit nicht be-
handelt, da hier nur atmosphärische Vergasungsversuche durchgeführt wurden.
Die Temperatur beeinflusst nicht nur die Lage des chemischen Gleichgewich-
tes, sondern auch zusätzlich die Reaktionsgeschwindigkeit (vgl. Kapitel 3.1.3).
Bei steigender Temperatur laufen Reaktionen schneller ab und so kann sich
das Gleichgewicht schneller einstellen. In Abbildung 3.15 ist der Temperatur-
einfluss der Gleichgewichtskonzentrationen für ein durchschnittliches Produktgas
aus Dampfvergasung dargestellt.
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Abbildung 3.15: Temperaturabhängigkeit vom Produktgas aus der Biomasse-
Dampfvergasung im chemischen Gleichgewicht [53] und die
realen Werte bei 850 ◦C.

Für die Berechnung der Werte in Abbildung 3.15 wurden die Mittelwerte aus
Tabelle 3.5, umgerechnet auf feuchtes Produktgas verwendet. Der referenzierte
Wassergehalt von 42 Vol.-% ist ein durchschnittlicher Wert aus den, in dieser
Arbeit beschriebenen Vergasungsversuchen.
Der Wassergehalt im chemischen Gleichgewicht sollte bei einer Vergasungstem-
peratur von 850 ◦C bei ca. 32 Vol.-% liegen. In der Realität liegt er aber bei ca.
42 Vol.-%, vgl. Abbildung 3.15. Das zeigt, dass sich das Produktgas nicht im
chemischen Gleichgewicht befindet.
Der Wasserdampf im Produktgas kommt einerseits aus dem Brennstoff und ande-
rerseits von dem nicht reagierten Vergasungsmittel. Es ist also nicht nur die Um-
setzung des Brennstoffes mit Wasserdampf, sondern auch das Dampf/Brennstoff
Verhältnis entscheidend für den Wassergehalt im Produktgas. In dem Vergleich in
Abbildung 3.15 wurde vom gleichen Dampf/Brennstoff Verhältnis ausgegangen.
Die Vergasungsversuche in dieser Arbeit wurden mit einem Zweibettwirbelschicht-
Vergaser mit Dampf als Vergasungsmedium durchgeführt. Der Wassergehalt im
Produktgas liegt bei der Luftvergasung bei ca. 10 bis 15 % und bei der Dampf-
vergasung bei 40 bis 45 %. Bei der Vergasung mit Dampf kann als Maß für die
Reaktion zwischen Dampf und Brennstoff im Vergasungsreaktor die Wasserum-
satzrate definiert werden:

XH2O = 1− ṁH2O,output

ṁH2O,input

(3.31)
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Als Systemgrenze für diese Formel gilt der Vergasungsreaktor. Für ṁH2O,output

wird der Wassergehalt im Produktgas in kg/h eingesetzt. Für ṁH2O,input werden
die Wasserströme von Brennstoff und Vergasungsmittel addiert.
So wie die Wasserumsatzrate, kann auch eine Kohlenstoffumsatzrate für den Ver-
gasungsreaktor definiert werden:

XC = 1− ṁC,output

ṁC,input

(3.32)

Die Bilanzgrenze ist wiederum der Vergasungsreaktor.
Durch diese zwei wichtigen Kenngrößen, kann eine Aussage darüber getroffen
werden, wie groß die Umsetzung des Brennstoffes (XC), bzw. wie groß die Aus-
nutzung des Dampfes (XH2O) im Vergasungsreaktor ist.
Im Produktgas sind neben den gewünschten Komponenten auch Verunreinigun-
gen enthalten. Da die Gleichgewichtszustände der chemischen Reaktionen meist
nicht erreicht werden, bleiben höhere Kohlenwasserstoffe ungespalten im Pro-
duktgas zurück. Diese kondensierbaren höheren Kohlenwasserstoffe werden unter
dem Begriff „Teer“ zusammengefasst. Nach der Teer-Richtlinie von Neeft et al.
[85] gehören zum Teer alle höheren Kohlenwasserstoffe, mit Ausnahme von den
gasförmigen Kohlenwasserstoffen (C1 bis C6) und Benzen. Teer kann unter ver-
schiedenen Aspekten unterteilt werden. In der Literatur kommt jedoch meist die
Einteilung nach dem Energy research Centre of the Netherlands (ECN) zur An-
wendung [86], siehe Tabelle 3.6.

Tabelle 3.6: Einteilung der Teere nach ECN [86], [87].

Klasse Type Beispiel

1 nicht mit Gas-Chromatographie (GC) detektierbar Biomasse Fragmente
2 heterocyclische Komponenten, haben normalerwei-

se eine hohe Wasserlöslichkeit
Phenol, Kresol, Pyri-
din

3 aromatische Komponenten mit einem Ring, leich-
te Kohlenwasserstoffe (KW), sind wichtig für die
Teerreaktionen, sind aber unwichtig bezüglich Kon-
densation

Toluen, Styren, Xy-
lene

4 Leichte, polyaromatische KW mit 2-3 Ringen, Kon-
densieren bei hohen Konzentrationen und bei mitt-
leren Temperaturen

Naphtalen, Inden,
Biphenyl, Anthracen

5 Schwere, polyaromatische KW mit ≥ 4 Ringen,
Kondensieren bereits bei niedrigen Konzentration-
en bei hohen Temperaturen

Pyren, Fluoranthen,
Benzo-anthracen
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Neben dem Teer sind noch Koks, Staub, Schwefelwasserstoff (H2S), Ammoniak
(NH3), Chlorwasserstoff (HCl) und andere gasförmige Verbindungen im Produkt-
gas enthalten. Aufgrund dieser Verunreinigungen ist es meist nicht möglich das
Rohgas nach der Vergasung direkt zu nutzen. Es ist deshalb eine Gasreinigung
nötig.

3.4.2 Reinigung des Produktgases

Für die Reinigung des Produktgases nach der Vergasung, gibt es unterschiedli-
che Möglichkeiten. Es sei hier erwähnt, dass der Reinigungsgrad immer von der
Anwendung abhängt.
Der Teer im Produktgas ist für viele Anwendungen störend. Der Teer fällt bei der
Abkühlung des Gases als schwarze, klebrige Substanz aus und verstopft Rohre
und Ventile. Die Reduktion vom Teergehalt im Produktgas kann prinzipiell auf
drei unterschiedliche Arten erfolgen:

• physikalische Reinigung mittels Produktgaswäscher (z.B. in Güssing, Ös-
terreich [88] oder OLGA Prozess [87, 89]),

• Reduktion mittels thermischem Cracken (lange Verweilzeit bei einer Tem-
peratur über 900 ◦C [90]) oder

• Reduktion mittels katalytischer Heißgasreinigung [91–98]

Die katalytische Heißgasreinigung kann weiter in primäre und sekundäre Reini-
gung unterteilt werden. Bei der primären Heißgasreinigung wird der Teer direkt
im Vergasungsreaktor zersetzt oder auch die Entstehung verhindert, z.Bsp. durch
Verwendung eines katalytisch aktiven Bettmaterials [93, 99–102].
Eine weitere und sehr innovative Methode ist die Verwendung von katalytisch
aktiven Filterkerzen direkt im Vergasungsreaktor [103–106].
Die sekundären Heißgasreinigungsmethoden reduzieren den Teergehalt in einem
räumlich getrennten Reaktor [91, 107].
Wie bereits erwähnt richten sich die Gasreinigungstechnik und die Reinheit des
Produktgases stark nach der Anwendung des Produktgases. So ist beispielsweise
bei der thermischen Nutzung in Gasbrenner keine, bei der Methanolsynthese hin-
gegen eine sehr aufwändige Gasreinigung nötig. In Tabelle 3.7 sind unterschied-
liche Anwendungen und deren Anforderungen an das Produktgas dargestellt.

3.4.3 Nutzungsmöglichkeiten für das Produktgas

Der verwendete Brennstoff und die Vergasungsreaktorart werden durch das ei-
gentliche Ziel der Nutzung bestimmt. Wird das Produktgas z.Bsp. nur für die
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Tabelle 3.7: Anwendungsspezifische Minimalanforderungen an das trockene
Produktgas [33].

Verbrennungs- Gas- für die Brennstoff-
motor turbine Synthese zelle (SOFC)

Partikelgehalt < 50 mg/Nm3 < 30 mg/Nm3 < 0, 1 mg/Nm3 k.A.
Partikelgröße < 3µm < 5µm k.A. k.A.
Teergehalt < 100 mg/Nm3 k.A. < 0, 1 mg/Nm3 < 100 mg/Nm3

Alkaliengehalt < 50 mg/Nm3 < 0, 25 mg/Nm3 < 10 ppb k.A.
NH3-Gehalt < 55 mg/Nm3 k.A. < 1 ppm < 0, 1 mg/Nm3

S-Gehalt < 1150 mg/Nm3 k.A. < 0, 1 ppm < 200 ppm
Cl-Gehalt < 500 mg/Nm3 k.A. < 0, 1 ppm < 1 ppm

k.A. keine Angabe verfügbar

Gewinnung von Wärme genutzt, so wird häufig eine Luftvergasung verwendet,
ohne eine Teerabscheidung. Wird das Produktgas hingegen zur Synthese von Che-
mikalien oder Treibstoff verwendet, wird eine Dampf- oder Sauerstoffvergasung
bevorzugt. Dazu ist eine Produktgasreinigung und auch eine Produktgaskonditio-
nierung erforderlich, da hier ein ganz bestimmtes H2 zu CO - Verhältnis benötigt
wird [108].
Bei manchen Anwendungsmöglichkeiten kommen im Anschluss an den Verga-
sungsprozess sehr sensible Katalysatoren zum Einsatz. Wenn diese Katalysatoren
schwefelempfindlich sind, wird vorzugsweise ein schwefelarmer Brennstoff verwen-
den.
Folgend sind unterschiedliche Nutzungsmöglichkeiten aufgelistet [108]:

• Wärmebereitstellung durch Verbrennen (z.Bsp. zur Einspeisung in ein Wär-
menetz)

• Stromerzeugung mittels Generator, angetrieben durch einen Gasmotor oder
Gasturbine

• Stromerzeugung in einer Brennstoffzelle

• Treibstofferzeugung, Wachserzeugung durch Fischer-Tropsch Synthese

• Bio-SNG Erzeugung mittels einer anschließenden Methanisierungsanlage

• Wasserstoffgewinnung aus dem Produktgas

• Erzeugung von Chemikalien (z.Bsp. Methanol, Olefine, Alkohole) durch
Synthesereaktionen
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3.5 Katalytisch aktive Bettmaterialien in der
Zweibettwirbelschicht-Vergasung

Um die Qualität des Produktgases zu erhöhen, werden in der Vergasungstechnik
häufig katalytisch aktive Bettmaterialien eingesetzt. Meist haben diese Materia-
lien die Aufgabe den Teergehalt im Produktgas zu reduzieren. Sie besitzen eine
große Partikeloberfläche und erhöhen dadurch den Kontakt zwischen den Reak-
tionspartnern.
Die eingesetzten Materialien können in zwei große Gruppen eingeteilt werden:

• natürliche Katalysatoren:
Kalkstein, Kalzit, Dolomit, Magnesit, Olivin, eisenhaltige Erze (z.Bsp. Il-
minit) und

• synthetisch hergestellte Katalysatoren:
Zeolithe, Aktivkohle, mit Metallen imprägnierte Trägersubstanzen (z.Bsp.
Ni auf Al2O3).

Um einen geeigneten Katalysator auszuwählen, spielen viele Dinge eine entschei-
dende Rolle. Für den Einsatz in einer Wirbelschicht ist es z.Bsp. sehr wichtig, dass
der Katalysator eine hohe Abriebfestigkeit besitzt. Des Weiteren ist es sehr wich-
tig, dass der Katalysator hohe Temperaturen aushält und dabei noch möglichst
ungiftig ist.
Neben diesen externen Faktoren kommen zusätzlich die Faktoren von Seiten des
Katalysators hinzu (Kosten, Lebensdauer, Schwefelresistenz,. . . ).
Nach Betrachtung dieser Einflussfaktoren ist es nicht verwunderlich, dass sich
in der großtechnischen Zweibettwirbelschichtvergasung vor allem die natürlichen
Mineralien als Katalysatoren durchgesetzt haben. Wichtige Studien dazu findet
man von Delgado et al. [109, 110], Corella et al. [24] und Simell et al. [111].
Die natürlich vorkommenden Bettmaterialien sind billig, leicht verfügbar und
zeigen dennoch eine mittlere bis gute katalytische Aktivität bezogen auf die Re-
duktion von Teer [25].
Dolomit ist ein sehr bekanntes und erforschtes Bettmaterial in der Biomassever-
gasungstechnik. Dolomit hat den Vorteil, dass es billig ist und zudem der Bildung
von Agglomerationen, vor allem bei Brennstoffen mit hohem Alkalianteil, im Wir-
belbett vorbeugt. Die Nachteile von Dolomit sind seine geringe Abriebfestigkeit
und seine eher geringe katalytische Aktivität um Teer zu reduzieren. [24]
Kalzit zeigt ein hohes Teerreduktionspotential, hat aber ebenso wie Dolomit eine
sehr geringe Abriebfestigkeit, was zu einer hohen Staubbelastung im Produktgas
führt [24, 25].
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Ein weiterer Vertreter der natürlichen Bettmaterialien ist Olivin. Olivin ist ein
Magnesium-Eisen Silikat und hat den Vorteil, dass seine Abriebfestigkeit sehr
hoch ist. Die katalytische Aktivität für die Teerreduktion liegt im Bereich von
Dolomit. Für die Versuche in dieser Arbeit wurde kalziniertes Olivin verwendet,
d.h. dass das verwendete Olivin in Luft bei 1600 ◦C für vier Stunden vorbehandelt
wurde.
Durch die gute Festigkeit von Olivin haben Forscher versucht Olivin als Träger-
material zu verwenden und katalytisch aktive Elemente wie Nickel oder Eisen
darauf aufzubringen. Aufgrund von Studien [100, 112–114] zeigt sich aber, dass
die Nachteile dieser Elemente (teuer, giftig,. . . ) überwiegen.
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4 Verwendete Versuchsanlagen

Für die experimentellen Untersuchungen wurden unterschiedliche Versuchsappa-
raturen verwendet. Für die Vergasungsversuche wurde ein Zweibettwirbelschicht-
Vergaser mit einer Brennstoffwärmeleistung von 100 kWth verwendet.
Für weitere Untersuchungen an Bettmaterial und Asche der verwendeten Brenn-
stoffe wurde eine Apparatur zur Bestimmung von Reaktionskinetiken verwendet.

4.1 Aufbau des Zweibettwirbelschicht-Vergasers
Diese Versuchsanlage beruht auf dem Prinzip der Zweibettwirbelschicht-Dampf-
vergasung, siehe Kapitel 2.3, wobei überhitzter Dampf als Vergasungsmedium
eingesetzt wird. Dieser Prozess wurde an der TU - Wien entwickelt und wird
bereits seit ca. 10 Jahren sehr erfolgreich in Güssing (8 MWth Brennstoffwär-
meleistung) kommerziell eingesetzt. Es gibt bereits vier weitere großtechnische
Vergasungsanlagen in Österreich, Deutschland und Schweden, welche ebenfalls
auf diesem Prinzip aufbauen.
Eine schematische Darstellung des Vergasers ist in Abbildung 4.1 zu sehen. Der
Brennstoff wird aus Bunkern über Förderschnecken in den Vergasungsreaktor
gefördert. Diese Bunker werden vor dem Versuche befüllt und dann gasdicht ver-
schlossen. Die Bunker werden zusätzlich mit einem Stickstoffstrom, mit einer
Zuflussrate von je 100 l/h inertisiert. Die Einstellung des Brennstoffmassenstroms
erfolgt durch eine frequenzgesteuerte Schnecke, welche vor dem Versuch auf jeden
Brennstoff individuell kalibriert wird. Der Brennstoffeintrag erfolgt direkt in das
Wirbelbett im Vergasungsreaktor, ebenso wie bei allen realisierten kommerziellen
Großanlagen.
Der Vergasungsreaktor ist 2, 35 m hoch und wird mittels Dampf als blasenbilden-
de Wirbelschicht betrieben. Der untere Teil des Vergasungsreaktors ist konisch
und erweitert sich von einem runden Querschnitt (unterer Siphon) auf einen qua-
dratischen Querschnitt mit 270 x 270 mm Seitenlänge. Diese Fluidisierungsart
bedingt eine starke Durchmischung des Bettmaterials, sodass die Temperatur-
verteilung im Vergasungsreaktor als relativ gleichmäßig angesehen werden kann.
Der Brennstoff wird im Vergasungsreaktor zusammen mit dem Bettmaterial nach
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Abbildung 4.1: Schematische Darstellung des verwendeten Zweibett-
wirbelschicht-Vergasers mit einer Brennstoffwärmeleistung
von 100 kWth.
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unten transportiert, während der Brennstoff vollständig entgast und teilweise ver-
gast. Der zurückbleibende Koks und das Bettmaterial gelangen durch den unteren
Siphon in den Verbrennungsreaktor.
In dem zylindrischen Verbrennungsreaktor (Øinnen = 98 mm) wird von unten Luft
eingeblasen, sodass der eingetragene Koks zusammen mit einem Zusatzbrennstoff
(an der Versuchsanlage Heizöl, industriell üblicherweise mittels geringem Pro-
duktgasstrom) verbrannt wird. Durch diese zusätzliche Brennstoff Einbringung
kann die Temperatur im Verbrennungsreaktor geregelt werden und dadurch in-
direkt auch die Vergasungstemperatur.
Der Verbrennungsreaktor selbst ist eine transportierende Wirbelschicht, d.h. die
Gasgeschwindigkeiten sind so hoch, dass der Koks und das Bettmaterial nach oben
transportiert werden. Währenddessen wird der Koks verbrannt und die entste-
hende Verbrennungswärme wird an das Bettmaterial übertragen. Der Verbren-
nungsreaktor hat eine Höhe von 3, 9 m, um eine möglichst hohe Verweilzeit zu
erzielen. Am Verbrennungsreaktorkopf sorgt ein Umlenkabscheider wieder für die
Trennung von Feststoff und Gasstrom. Das erhitzte Bettmaterial wird über einen
weiteren Siphon (oberer Siphon) zurück in den Vergasungsreaktor geleitet und
der Gasstrom verlässt als Abgas den Reaktor.
Das System ist an sich selbststabilisierend. Durch den Einsatz des Zusatzbrenn-
stoffes im Verbrennungsreaktor kann die Temperatur im Vergasungsreaktor je-
doch exakt eingestellt werden. An den Gasauslässen (Produktgas und Abgas)
wird jeweils die Zusammensetzung der Gase über einen Messpunkt bestimmt.
Nach den Messpunkten werden die Gasströme vereint, in einer Brennkammer
vollständig verbrannt und über den Kamin ausgetragen.

4.1.1 Verwendetes Bettmaterial und fluiddynamische
Charakterisierung

Als Bettmaterial wurde bei allen Versuchen gesintertes Olivin verwendet. Olivin
ist ein natürlich vorkommendes Erz, welches hauptsächlich aus Eisen- und Ma-
gnesiumsilikaten besteht. Es hat im Vergleich zu anderen Bettmaterialien den
Vorteil, dass es abriebfest und katalytisch aktiv ist. Die Zusammensetzung des
verwendeten Olivins ist in Tabelle 4.1 zu sehen.
Die kristalline Struktur ist jene von tetraedrischen Inselsilikaten. Diese Silikate
besitzt die Fähigkeit, Elemente in der Kristallstruktur zu verdrängen oder einzu-
bauen.
Bei den Vergasungsexperimenten wurde versucht, möglichst viele Parameter kon-
stant zu halten, damit die Versuche gut miteinander vergleichbar sind. Die kon-
stanten, fluiddynamischen Kenngrößen sind in Tabelle 4.2 dargestellt.
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Tabelle 4.1: Bestandteile des verwendeten Olivins.

Oxid Massenanteil in Gew.-%

Magnesiumoxid (MgO) 48 - 50
Siliziumoxid (SiO2) 39 - 42
Eisenoxid (Fe2O3) 8 - 10,5

Der Formfaktor Φ für Olivin wurde aus Tabelle 3.3 auf Seite 25 entnommen.
Es wurde angenommen, dass der Formfaktor von Olivin dem Formfaktor von
abgerundetem Sand entspricht. Für die Berechnung des Sauterdurchmessers (dsv)
wurde Gleichung 3.25 und für die Berechnung von der Porosität (εmf ) wurde
Gleichung 3.23 (Seite 24) verwendet.

Tabelle 4.2: Fluiddynamische Versuchsparameter.

Parameter Ein-
heit

Vergasungs-
reaktor

Verbrennungs-
reaktor

Bettmaterial - Olivin
Partikelgröße mm 0,4 - 0,6
mittlerer Siebdurchmesser, dp mm 0,52
Formfaktor, Φ - 0,925
Sauterdurchmesser, dsv mm 0,48
Partikeldichte, ρp kg/m3 2850
Schüttdichte, ρb kg/m3 1500
Porosität, εmf - 0,47
Archimedes-Zahl, Ar - 330 400
Lockerungsgeschw., Umf m/s 0,12 0,11
Schwebegeschwindigkeit, Use m/s 4,9 4,8
Leerrohrgeschwindigkeit, U m/s 0,20 - 0,23 6,2 - 6,9
Verhältnis U/Umf - 1,7 - 1,9 57 - 65
Verhältnis U/Use - 0,04 - 0,05 1,3 - 1,4
Reynoldszahl, Re - 0,4 - 0,6 17 - 25
Grenzkorndurchmesser, dk mm 0,08 0,77
Regime - blasenbildend transportierend

Die Archimedes-Zahl (Ar) und die Lockerungsgeschwindigkeit (Umf ) wurden nach
Gleichung 3.29 und 3.30 berechnet. Die unterschiedlichen Werte für Vergasungs-
reaktor und Verbrennungsreaktor resultieren aus den unterschiedlichen Medien
Dampf (Vergasungsreaktor) und Luft (Verbrennungsreaktor).
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Die Schwebegeschwindigkeit ist jene Geschwindigkeit die benötigt wird, um in
einem leeren Rohr ein Partikel in Schwebe zu halten. Partikel mit einem Durch-
messer unter dem Grenzkorndurchmesser (dk) werden unter den vorhandenen
Fluidisierungsbedingungen ausgetragen.
Werden die Fluidisierungszustände in das modifizierte Grace-Diagramm (Abbil-
dung 3.12) eingetragen, zeigt sich, dass der Vergasungsreaktor im Bereich der bla-
senbildenden Wirbelschicht und der Verbrennungsreaktor im Bereich der schnel-
len Wirbelschicht betrieben werden, vgl. Abbildung 4.2. Es sei aber ergänzt, dass
das entstehende Gas aus den Entgasungs- und Vergasungsreaktionen nicht be-
rücksichtigt wurde.

Abbildung 4.2: Modifiziertes Grace-Diagramm mit eingetragenem Betriebsbe-
reich von Vergasungsreaktor und Verbrennungsreaktor.

4.1.2 Messgeräte und Messmethoden

Bei den durchgeführten Vergasungsversuchen wurden folgende Messgeräte und
Messmethoden verwendet.

• Temperaturen, Drücke, Volumen- und Massenströme

Über den gesamten Zweibettwirbelschicht-Vergaser verteilen sich 27 Thermoele-
mente, 16 Druckmessungen und 8 Durchflussmessungen. Die Temperaturen wer-
den mit Type K Thermoelementen gemessen. Die Thermoelemente haben einen
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Messbereich von 20 bis 1200 ◦C und eine Messgenauigkeit von ± 2% vom Mess-
wert. Die Drücke werden mit Differenzdrucksensoren aufgenommen, welche gegen
Umgebungsdruck angeschlossen sind. Die Volumenströme von Luft und Dampf
werden mit Ventilen händisch eingestellt und die Ströme mittels Rotametern ge-
messen. Der Massenstrom des zugeführten Brennstoffes wird vor Versuchsbeginn
kalibriert und durch die Drehzahl der Dosierschnecke bestimmt.

• Messung der Gaszusammensetzung

Die gasförmigen Komponenten werden kontinuierlich gemessen und aufgezeich-
net. In Tabelle 4.3 ist ein Überblick über die gemessenen Komponenten und das
Messprinzip dargestellt. Der Gaschromatograph (GC) zieht alle 20 Minuten ei-
ne Probe aus dem Produktgasstrom und analysiert diese. Dadurch können die
Werte für CO, CO2, O2 und CH4 mit den Messwerten des Rosemount NGA 2000
verglichen und überprüft werden. Zusätzlich werden mit dem GC die Werte für
N2, C2H4, C2H6 und C3H8 gemessen.

Tabelle 4.3: Überblick über die verwendeten Messgeräte und über das jeweilige
Messprinzip.

Typ Gas Messprinzip Bereich Gas

Syntech Spectras GC955 alle außer H2 Gas-Chromatographie 0 - 100% Produktgas

Rosemount NGA 2000 CO Infrarotabsorption 0 - 100% Produktgas
CO2 Infrarotabsorption 0 - 100% Produktgas
O2 Paramagnetismus von Sauerstoff 0 - 25% Produktgas
H2 Wärmeleitfähigkeit 0 - 100% Produktgas
CH4 Infrarotabsorption 0 - 100% Produktgas

Rosemount NGA 2000 CO Infrarotabsorption 0 - 100% Abgas
CO2 Infrarotabsorption 0 - 100% Abgas
O2 Paramagnetismus von Sauerstoff 0 - 25% Abgas

• Bestimmung der GC/MS - Teere im Produktgas

Die Bestimmung des Teergehaltes im Produktgas wurde in Anlehnung an die
Teerrichtlinie von Neeft et at. [85] (ÖNorm CEN/TS 15439) durchgeführt. Die
einzige Unterscheidung besteht in der Wahl des Lösungsmittels. Anstelle von
Isopropanol wird Toluol als Lösungsmittel verwendet, wodurch zusätzlich die Be-
stimmung des Wassergehaltes im Produktgas ermöglicht wird. Das Gas wird iso-
kinetisch bei ca. 300 ◦C abgezogen und gefiltert. Anschließend werden die Teere
in Waschflaschen aus dem Gas herausgewaschen. Die Waschflaschen stehen dabei
in einem Kühlbad mit −8 ◦C. Diese niedrige Temperatur erhöht die Löslichkeit
der Teere in Toluol, sodass über 99, 9 % aller Teere in den Waschflaschen gesam-
melt werden. Nach einem Absaugvolumen von ca. 100 dm3 wird der Kugelhahn
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geschlossen und die Probennahme ist beendet. Die Inhalte der Waschflaschen wer-
den anschließend vereint, aufbereitet und in einem Gaschromatographen (GC),
gekoppelt mit einem Massenspektrometer, gemessen. Der apparative Aufbau ist
in Abbildung 4.3 dargestellt.

Abbildung 4.3: Aufbau einer Teermessung.

• Bestimmung des gravimetrischen Teeres im Produktgas

Die gravimetrische Methode der Teermessung erfolgt durch Wägung. Die Proben-
nahme erfolgt gleich wie bei der GC/MS-Teerbestimmung. Es wird das Lösungs-
mittel anschließend abrotiert und der verbleibende Rückstand zuerst 12 Stunden
bei Raumtemperatur und anschließend 6 Stunden bei 105 ◦C im Trockenschrank
getrocknet und ausgewogen.

• Messung von Ammoniak im Produktgas

Die Bestimmung des Ammoniakgehalts im Produktgas wird ebenfalls nassche-
misch durchgeführt. Der Versuchsaufbau ist ähnlich dem der Teermessung. Al-
lerdings wird als Absorptionsmittel verdünnte Schwefelsäure verwendet und die
Temperatur des Kühlbades beträgt −1 ◦C, vgl. Abbildung 4.3. Der Gehalt an
Ammoniumionen wird anschließend durch Ionenchromatographie bestimmt.

• Messung von Schwefelwasserstoff im Produktgas

Auch die H2S-Messung im Produktgas erfolgt in Analogie zum Aufbau aus Ab-
bildung 4.3. Als Absorptionsmittel wird eine 35 %ige KOH verwendet und die
Kühlbadtemperatur beträgt, wie auch bei der Ammoniak Probennahme, −1 ◦C.
Der Gehalt an H2S wird durch eine potentiometrische Titration bestimmt.
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4.1.3 Auswertung der Messdaten

Die gesammelten Messdaten werden in einem Excel-File zusammengefasst und
ausgewertet. Es werden dann aus diesen Daten ca. 40 Messwerte an eine spezielle
Software übertragen. Diese Software heißt IPSEproTM und wird verwendet, um
Massen- und Energiebilanzen des Versuches zu berechnen. Mithilfe dieser Soft-
ware lassen sich prozessrelevante Werte ermitteln, welche nicht direkt gemessen
werden können.
Für die Lösung der Gleichungen wird das Verfahren der kleinsten Quadrate ver-
wendet. Dieses mathematische Standardverfahren minimiert den quadratischen
Fehler zwischen Messwerten und den Lösungswerten aus den Gleichungen.
IPSEproTM ist eine kompakte, flexible Simulationssoftware für die Modellierung
von Prozessen aus Energie- und Umwelttechnik. Der Namensteil PSE der Software
steht für Process Simulation Environment. Mit Hilfe der Software können Pro-
zessschemata, sowie reale Anlagen in einem prozessflussorientierten Simulations-
modell abgebildet und berechnet werden. Die Softwarestruktur von IPSEproTM

ist in Abbildung 4.4 dargestellt.

Abbildung 4.4: Softwarestruktur von IPSEproTM.

Das zentrale Element der Software stellt der Solver dar, der mit Hilfe des Newton-
Raphson-Verfahren die Lösung für das durch das Simulationsmodell gebildete
Gleichungssystem berechnet. Um für ein Verfahren ein repräsentatives Simulati-
onsmodell zu erstellen, kann auf unterschiedliche Modelle für einzelne Apparate
und Anlagen aus Modellbibliotheken zurückgegriffen werden und zu einem eige-
nen IPSEproTM-Projekt zusammengefasst werden. Die notwendigen Stoffdaten
werden vom Solver aus Property DLLs bezogen. Über den Model Development-
Bereich können neue Modelle zu den einzelnen Bibliotheken hinzugefügt werden.
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Die Software IPSEproTM ist ein langjähriger Begleiter der Forschungsaktivitäten
am Institut für Verfahrenstechnik. Dies führte dazu, dass zahlreiche Modellbi-
bliotheken mit den gewonnen Erfahrungen im Bereich Biomassevergasung und
Chemical Looping Technologies laufend verbessert bzw. auch grundlegend neu
erstellt werden konnten. Weitere Details zur verwendeten Simulationssoftware
sind in Kotik [115] und Kaiser [116] zu finden.
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4.2 Apparatur für die Untersuchung der
katalytischen Aktivität von Asche und
Bettmaterial

Nach jedem Vergasungsversuch wurden Feststoffproben vom Bettmaterial ent-
nommen. Diese Proben wurden auf ihre katalytische Aktivität in Bezug auf die
homogene Wassergas-Shift Reaktion (Gleichung 3.18) und auf die Reformierung
von Methan mittels Dampf (Gleichung 3.19) getestet.
Diese beiden homogenen Reaktionen wurden ausgewählt, da diese Wasserdampf
als Reaktionspartner haben (vlg. Seite 20). Diese Reaktionen laufen also im Ver-
gasungsreaktor direkt mit dem Vergasungsmittel (Dampf) ab und sind deshalb
besonders wichtig für eine hohe Wasserumsatzrate (Gleichung 3.31). Eine wei-
tere Reaktion, die heterogene Wassergas-Shift Reaktion (Gleichung 3.13), hätte
ebenfalls Wasserdampf als Reaktionspartner. Es können aber in der verwendeten
Apparatur nur Gasreaktionen untersucht werden. Ein Fließbild der Anlage ist in
Abbildung 4.5 dargestellt.
Destilliertes Wasser wird über ein Wasserreservoir eingefüllt und mittels Stickstoff
unter Druck gehalten. Diese Druckbeaufschlagung ist für die korrekte Funktions-
weise des Flüssigkeitsreglers wichtig. Das Wasser wird dann in einer kombinier-
ten Misch- und Verdampfungseinheit verdampft (130 ◦C) und mittels Trägergas
(Stickstoff, technisch rein) zum Reaktor transportiert. CO bzw. CH4 (beide tech-
nisch rein) werden direkt aus der Gasflasche über einen Durchflussregler zum
Reaktor transportiert.
Der Reaktor ist mit einem ca. 20 cm langen Heizmantel umgeben, welcher auf
900 ◦C aufgeheizt werden kann. Die Gase werden nun über die Probe (Bettma-
terial oder Asche) geleitet, wo die Wassergas-Shift Reaktion bzw. die Methan
Reformierungsreaktion stattfinden. Die Probe ist dabei in einem Festbettreak-
tor und wird von oben nach unten durchströmt. Die Höhe des Festbettes ist bei
den Bettmaterialversuchen ca. 5 cm und bei den Ascheversuchen ca. 2 cm (siehe
Abbildung 5.2). Anschließend wird das Gasgemisch abgekühlt, das Wasser ab-
geschieden und der Gasstrom in einem Mehrkomponenten-Messgerät analysiert.
Mit Hilfe einer Gasuhr wird der Volumenstrom am Gasaustritt bestimmt.
Mit Hilfe des Bypasses kann der Gasstrom am Reaktor vorbeigeführt werden. Der
Bypass wird am Anfang und am Ende eines jeden Versuches für die Kalibrierung
der Messgeräte verwendet. Zusätzlich wird über den Bypass und mithilfe der
Gasuhr, der Eingangsvolumenstrom in den Reaktor bestimmt.
Am Reaktoreintritt und am Reaktoraustritt sind Thermoelemente installiert. Der
Quarzglasreaktor, hat einen Durchmesser von einem Zentimeter. In dieses Quarz-
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rohr wird vor jedem Versuch eine kleine Menge Quarzwolle gegeben, damit später
das Probenmaterial nicht durchfällt. Dann wird die Probe eingefüllt und der Re-
aktor in die Apparatur eingebaut.

4.2.1 Geräte und Messmethoden

Für die Volumen- und Massenströme werden Massenstromregler der Firma Bronk-
horst R© verwendet. Die verwendeten Messgeräte und ihre Eigenschaften sind in
Tabelle 4.4 dargestellt.

Tabelle 4.4: Überblick über die verwendeten Messgeräte.
Messgerät Firma Modell Eigenschaften

Misch- und
Verdampfereinheit

Bronkhorst W-102A,
LIQUI-FLOWTM

bis 30 g/h H2O und bis 200 ◦C

Massenstromregler
(MFC)

Bronkhorst F-201CV bis 30 NL/h für CO bzw. bis
75 NL/h für N2

Gasanalyse Rosemount NGA 2000 für H2, CO, CO2, CH4 und O2

Thermoelement - Typ K Messbereich von 20 - 1200 ◦C

Gasuhr Elster Instomet BK-G2,5 Messbereich von 0,025 - 4 Nm3/h
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5 Experimente und Ergebnisse

5.1 Versuchsdurchführung
In diesem Kapitel wird beispielhaft die Vorgehensweise für die jeweiligen Versuche
erklärt.

5.1.1 Vergasungsversuche

Bevor ein Brennstoff in der Versuchsanlage verwendet wird, wird eine Brennstoff-
analyse durchgeführt. Aufgrund dieser Brennstoffanalyse werden die benötigten
Massen- und Volumenströme für den Vergaser berechnet und eine Kalibrierung
der Brennstoffförderung durchgeführt. Für die Kalibrierung wird der Bunker mit
dem Brennstoff befüllt, die Verbindung zwischen Bunker und Vergasungsreak-
tor getrennt und eine Waage installiert. Nun wird mittels Frequenzumrichter die
Drehzahl der Dosierschnecke variiert und der Massenstrom aufgezeichnet. In ei-
nem zweiten, ebenfalls kalibrierten Bunker befinden sich Holzpellets zum Hoch-
fahren der Anlage bzw. für die Vergasung von Mischungen.
Vor einem Vergasungsversuch wird die gesamte Anlage gereinigt und entleert, so-
dass keine Feststoffe (Bettmaterial, Flugasche) aus dem vorangegangenen Versuch
die Ergebnisse beeinflussen können.
Am Versuchstag wird die Anlage zuerst ohne Bettmaterial elektrisch mit Hil-
fe eines Luftvorwärmers aufgeheizt. Ist eine Temperatur von ca. 150 ◦C erreicht
wird ein Drittel des Bettmaterials (frisches Olivin) eingeschleust. Bei über 250 ◦C
werden Holzpellets in den mit Luft betriebenen Vergasungsreaktor eingetragen.
Durch die Verbrennung der Holzpellets steigt die Temperatur im gesamten Sys-
tem weiter an, bis auch der Zusatzbrennstoff (Heizöl EL) bei ca. 500 ◦C einge-
schaltet wird. Nun wird der Rest des Bettmaterials stufenweise dazugegeben. In
Abbildung 5.1 ist eine Übersicht über einen Vergasungsversuch zu sehen.
Ist die Temperatur auf knapp 900 ◦C angestiegen, wird die Fluidisierung des Ver-
gasungsreaktors von Luft auf Dampf, ebenfalls stufenweise, umgestellt. Es beginnt
die Vergasung im Vergasungsreaktor und es entsteht eine Temperaturspreizung
zwischen Vergasungsreaktor und Verbrennungsreaktor (Umstellung von Luft auf
Dampf).
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Abbildung 5.1: Versuchsübersicht mit Temperatur und Produktgaszusammen-
setzung.

Nun wird die gewünschte Vergasungsreaktortemperatur eingestellt und der Brenn-
stoff von Holzpellets auf den zu vergasenden Brennstoff umgestellt.
Nach einer Einschwingphase mit dem zu untersuchenden Brennstoff, beginnt die
stationäre Phase des Vergasungsversuches. Es werden, soweit wie möglich, die
Betriebsbedingungen aus Tabelle 5.1 eingestellt, alle Messwerte aufgezeichnet und
die Analysen durchgeführt.

Tabelle 5.1: Standard Versuchsparameter.

Parameter Einheit Vergasungsreaktor

Brennstoffwärme/-leistung kW 90 - 100
Vergasungstemperatur ◦C 850
Fluidisierungsmedium - Dampf
Bettmaterial - Olivin
Bettmaterialmenge kg 100
Dampf/Kohlenstoff kg/kg 1,7- 2,2
Dampf/Brennstoff kg/kgwaf 0,9 - 1,1

Die stationäre Phase dauert normalerweise zwischen vier und sieben Stunden.
Sind alle benötigen Proben gezogen, wird der Versuch beendet.
Hierfür werden zuerst alle Energiequellen (elektr. Heizungen, Brennstoffe) abge-
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schaltet und nach einer gewissen Abkühlzeit die Fluidisierung im Vergasungs-
reaktor wieder von Dampf auf Luft umgestellt. Ist die Temperatur tief genug,
wird das Bettmaterial am Boden des Vergasungsreaktors ausgelassen und der
Versuch ist zu Ende. Am darauffolgenden Tag werden Proben von Bettmaterial
und Flugasche gezogen und die Messdaten gesichert.

5.1.2 Versuche über die katalytische Aktivität von
Bettmaterial und Asche

Das Kernstück dieser Versuchsanlage ist der herausnehmbare Quarzglasreaktor.
Dieser wird mit einer kleinen Menge Quarzglaswolle, welche wie eine Art Sieb-
boden wirkt, bestückt. Auf diese Quarzglaswolle wird die Probe geschüttet. Ein
Bild eines bestückten Reaktors mit Probe ist in Abbildung 5.2 ersichtlich.

Abbildung 5.2: Vorbereiteter Quarzglasreaktor, unten: Quarzglaswolle (weiß),
oben: gepresste Asche-Stücke.

Da die Asche sehr fein ist, würde diese den Reaktor verstopfen und es könnte
kein Gas durch die Schüttung hindurch strömen. Die Asche wurde deshalb mit
einem Druck von ca. 2000 bar in Plättchen gepresst. Anschließend wurden diese
1 cm2 großen und ca. 2 mm dicken Plättchen wieder in kleine würfelige Stücke
auseinandergebrochen, siehe Abbildung 5.2.
Das Bettmaterial benötigt im Gegensatz zur Brennstoffasche kein Vorbehandlung
und kann einfach auf die Quarzglaswolle gefüllt werden.
Der vorbereitete Reaktor wird nun eingebaut und alle Gase angeschlossen. Bevor
der Gasstrom über den Reaktor geleitet wird, wird der Volumenstrom über einen
Bypass bestimmt. Dies dient zur Ermittlung des Eingangsvolumenstroms und
zur Überprüfung der Messgeräte. Nachdem der Eingangsvolumenstrom bestimmt
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worden ist, wird der Bypass geschlossen und der Reaktor aufgeheizt. Während
der Aufheizphase des Reaktors wird Stickstoff über den Reaktor geschickt.
Ist die Temperatur erreicht, wird der Stickstoff reduziert und Wasserdampf und
CO in einem Mol-Verhältnis von 1:1 zugemischt. Der Reststickstoffstrom wird
als Trägergas für den Wasserdampf benötigt. Beim Durchströmen der Probe rea-
gieren nun die Gaskomponenten. Die Umsetzung der Wassergas-Shift Reaktion
(Gleichung 3.19) wird durch die entstandene Menge an H2 und CO2 am Gas-
austritt bestimmt.
Nachdem die Wassergas-Shift Reaktion bei der jeweiligen Temperatur untersucht
wurde, wird der CO-Strom abgedreht und durch CH4 ersetzt. Dadurch wird ana-
log der Einfluss der Probe auf die Dampfreformierung von Methan untersucht.
Die Versuche werden so durchgeführt, dass bei 600 ◦C begonnen wird und die
Temperatur dann stufenweise auf 700 ◦C, 800 ◦C und 850 ◦C erhöht wird. In den
dazwischenliegenden Aufheizphasen wird der Reaktor immer mit Stickstoff ge-
spült.
Sind die Messungen abgeschlossen, werden die Heizungen abgedreht und der Re-
aktor mit Stickstoff gespült.
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5.2 Verwendete Brennstoffe
Für den Einsatz in der Vergasungsanlage wurden alle Brennstoffe pelletiert. Die
verwendeten Brennstoffe sind leere Palmenfrüchte, Palmenblätter, Zuckerrohrba-
gasse, Zuckerrohrreste, Schilf und Weizenkleie. Diese Brennstoffe wurden gewählt,
da diese weltweit in großen Mengen zur Verfügung stehen. Da diese Brennstoffe
meist Reststoffe aus industriellen Anwendungen sind, sind sie zu einem günstigen
Preis verfügbar.
Die Weizenkleie wurde vor der Pelletierung mit 3 Gew.-%tr fein gemahlenen Kalk-
stein vermengt, da die Asche der Weizenkleie Erweichungstemperatur von 680 ◦C
hatte und so nicht verwendet werden konnte. Nach der Kalkzugabe stieg die
Ascheerweichungstemperatur auf 1170 ◦C. Diese Ascheerweichungstemperatur ist
für die Durchführung eines Vergasungsversuchs ausreichend hoch.
Bilder der verwendeten Brennstoffe, teils in pelletierter Form teils lose, sind in
den Abbildungen 5.3 bis 5.8 zu sehen.
Um diese Brennstoffe besser einordnen zu können, werden Weichholzpellets als
Referenzbrennstoff verwendet. Diese Weichholzpellets entsprechen der Ö-Norm
M7135 (EU-Norm EN 14961-2) und haben einen sehr geringen Ascheanteil von
weniger als 0, 3 % bezogen auf die Trockenmasse.
Bevor die ascheintensiven Brennstoffe in der Vergasungsanlage verwendet werden,
wird eine vollständige Brennstoffanalyse durchgeführt. Des Weiteren werden von
den Brennstoffaschen Röntgenfluoreszenzanalysen (RFA) gemacht, ebenso wird
das Ascheschmelzverhalten untersucht. Die Ergebnisse dieser Analysen sind in
Tabelle 5.2 und in Tabelle 5.3 zusammengefasst.
Die Brennstoffanalyse zeigt, dass die Gehalte an Kohlenstoff, Wasserstoff und
Sauerstoff im üblichen Bereich biogener Brennstoffe liegen. Der Stickstoffgehalt
ist bei Weizenkleie aufgrund der enthaltenen Proteine deutlich höher, als bei den
anderen Brennstoffen.
Der Aschegehalt liegt zwischen 5,5 und 9, 5 %, was für halmartige Biomasse durch-
schnittlich aber deutlich höher, als bei Weichholzpellets ist. Bei holzartiger Bio-
masse, wie sie derzeit in großtechnischen Vergasungsanlagen verwendet wird, liegt
der Aschegehalt meist unter 1 %.
In der Tabelle werden die experimentell bestimmten Brennwerte mit den berech-
neten Brennwerten aus der Literatur verglichen. Es werden dazu die Gleichungen
3.2 und 3.3 in Kombination mit Gleichung 3.1 verwendet. Der relative Fehler wird
mit Gleichung 5.1 berechnet.

rel. Fehler = Ho(berechnet) −Ho(exp.)

Ho(exp.)
∗ 100% (5.1)
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Abbildung 5.3: Palmenfrucht. Abbildung 5.4: Palmenblätter.

Abbildung 5.5: Zuckerrohrbagasse. Abbildung 5.6: Zuckerrohrreste.

Abbildung 5.7: Schilfpellets. Abbildung 5.8: Weizenkleiepellets.
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Es zeigt sich, dass die berechneten Brennwerte durchwegs gut mit den Ergeb-
nissen übereinstimmen. Der maximale Fehler liegt bei knapp über 4 %. Zudem
ist ersichtlich, dass die Formel von Friedl besser korreliert als die Formel von
Boie, wobei in der Formel nach Friedl et al. [39] nur die Werte für Kohlenstoff,
Wasserstoff und Stickstoff berücksichtigt sind.
Auch die angegebene Genauigkeit von 2 % wird nur wenig überschritten, weshalb
die Formel von Friedl ein gutes Instrument zur Berechnung des Brennwertes dar-
stellt. Auffällig ist, dass die Ergebnisse aller Berechnungen für den Brennwert zu
niedrig sind.
Die Röntgenfluoreszenzanalyse aus Tabelle 5.3 stellt die Zusammensetzung der
Oxide in der Brennstoffasche dar. Die Hauptelemente in der Asche sind bei al-
len Brennstoffen gleich (Si, Ca, Mg, K, Al, Fe, P). Die Zusammensetzung der
einzelnen Brennstoffaschen ist jedoch sehr unterschiedlich.
Die Ascheerweichungstemperatur liegt bei fast allen Brennstoffen über 1000 ◦C,
was für die Zweibettwirbelschicht-Vergasung sehr gut ist. Nur die leeren Palmen-
früchte haben eine Erweichungstemperatur von 990 ◦C. Die maximale Temperatur
während eines Vergasungsversuches wird am Kopf der Brennkammer erreicht. Sie
beträgt dort ca. 950 ◦C. Die Ascheerweichungstemperatur ist grundsätzlich vom
Gehalt der Elemente Silizium, Kalzium und Kalium abhängig. Es gilt, je höher der
Kaliumgehalt und je niedriger der Silizium- und Kalziumgehalt, desto niedriger
die Erweichungstemperatur der Asche, siehe Abbildungen 5.9 bis 5.11.

Abbildung 5.9: Siliziumoxidgehalt.
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Abbildung 5.10: Kalziumoxidgehalt.
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Abbildung 5.11: Kaliumgehalt.
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5.3 Ergebnisse der Vergasungsversuche
Aufgrund der Brennstoffanalysen und der Ascheuntersuchungen konnte davon
ausgegangen und auch bestätigt werden, dass es während der Experimente zu
keiner Art von Fluidisierungsproblemen oder Agglomerationen im Zweibettwir-
belschichtvergaser kommt.
Die Experimente zeigten jedoch, dass die einzelnen Brennstoffe eine sehr unter-
schiedliche Produktgaszusammensetzungen und auch Produktgasreinheit nach
sich ziehen. Zusätzlich konnte bei der Vergasung der leeren Palmenfrüchte die
Standard-Vergasungstemperatur von 850 ◦C, trotz der maximalen Zusatzbrenn-
stoffeinbringung, nicht erreicht werden. Dies führte dazu, dass die leeren Pal-
menfrüchte mit einer Vergasungstemperatur von durchschnittlich 770 ◦C vergast
wurden. Durch diese Abweichung von der Standard-Vergasungstemperatur, wird
der Versuch mit den leeren Palmenfrüchten getrennt behandelt.

5.3.1 Hauptkomponenten im Produktgas

Das trockene Produktgas besteht hauptsächlich aus H2, CO, CO2 und CH4. Die
volumenbezogenen Gehalte dieser Gase sind in der Abbildung 5.12 dargestellt.
Der Restanteil ergibt sich aus der Differenz zu 100 %.
Bei gleichen Betriebsbedingungen, wie es hier der Fall ist, liefert der Wasserstoff-
gehalt relativ schnell eine Einschätzung über den Umsetzungsgrad der Biomasse.
Dieser Zusammenhang kann dadurch erklärt werden, dass der entstandene Was-
serstoff hauptsächlich aus dem Vergasungsmittel (Dampf) kommt. Es ist umso
mehr Wasserstoff im Produktgas, je mehr Wasserdampf mit der Biomasse rea-
giert hat.
Werden die Wasserstoffgehalte in Abbildung 5.12 betrachtet und werden diese mit
den Wasserumsatzraten (Gleichung 3.31) in Abbildung 5.13 verglichen, so zeigt
sich, dass die Vergasung von den Palmenblätter und der Weizenkleie eine höhe-
re Wasserumsatzrate als Weichholz hat. Die Zuckerrohrreste liegen im Bereich
von Weichholz und die Zuckerrohrbagasse und das Schilf haben eine geringere
Wasserumsatzrate.
Wird im Gegensatz zum Wasserstoffgehalt der CO2-Gehalt und CO-Gehalt be-
trachtet, so ist ersichtlich, dass diese relativ konstant bleiben. Der CO-Gehalt
schwankt zwischen 22,9 und 28, 9 Vol.-% und der CO2-Gehalt liegt zwischen 15,7
und 19, 5 Vol.-%. Dieser Ausgleich der CO- und CO2-Konzentration ist auf die
Boudouard Reaktion (Gleichung 3.14) zurückzuführen.
Durch die unterschiedlichen Wasserstoffgehalte in Kombination mit den eher kon-
stanten Kohlenstoffmonoxid-Gehalten entstehen somit auch sehr unterschiedliche
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Abbildung 5.12: Vergleich der Hauptkomponenten im Produktgas.
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Abbildung 5.13: Vergleich der Wasserumsatzraten im Vergasungsreaktor.
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Wasserstoff zu Kohlenstoffmonoxid Verhältnisse, vgl. Tabelle 5.4.

Tabelle 5.4: Kennwerte der Produktgase.
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H2/CO-Verhältnis 1,63 2,01 1,47 1,83 1,17 1,84
YP G in Nm3

tr/kgwaf 1,2 1,2 1,1 1,3 1,0 1,4
ηKGW in % 59,3 57,9 54,3 58,5 56,9 62,4
Heizwert in MJ/m3 12,0 12,3 12,8 11,5 13,7 11,7

Das Verhältnis von H2 zu CO ist für mögliche Synthesereaktionen nach dem
Vergasungsprozess sehr wichtig. Wird etwa aus dem Produktgas Methan erzeugt,
so wäre ein Verhältnis von 3:1 gewünscht. Wird Fischer-Tropsch Diesel erzeugt,
liegt das optimale Verhältnis bei 2,1:1.
Dementsprechend wären die Palmenblätter, als Brennstoff für eine Fischer-Tropsch
Diesel Erzeugung, sehr gut geeignet. Bei den anderen Brennstoffen wäre eine Pro-
duktgaskonditionierung oder andere Betriebsbedingungen nötig, um das geeignete
Verhältnis zu erzeugen.
Schilf ist als Brennstoff für eine Dampfvergasung mit anschließender chemischer
Synthese eher ungeeignet, da das H2/CO-Verhältnis nur 1,17 beträgt. Dafür hat
das Produktgas aus Schilf aber einen hohen Gehalt an Methan und Ethen und
dadurch einen hohen Heizwert.
Zu den wichtigsten Kennwerten in der Vergasung gehören, neben der Wasser-
umsatzrate und dem Heizwert des Produktgases, auch die Produktgasausbeute
(YP G) und der Kaltgaswirkungsgrad (ηKGW ).
Die Produktgasausbeute ist in der Formel 5.2 definiert. Sie beschreibt die Gas-
menge an Produktgas, die aus einem Kilogramm wasser- und aschefreiem Brenn-
stoff erhalten wird.

YP G = V̇P G,tr

ṁBS,waf

(5.2)

Aus Tabelle 5.4 ist ersichtlich, dass bei den untersuchten Brennstoffen durch-
schnittlich aus 1 kg trockenem und aschefreiem Brennstoff, 1, 2 Nm3 Produktgas
mit einem Heizwert von rund 12, 5 MJ/m3 erzeugt wird. Ist der Heizwert des
Gases höher, ist die erzeugte Menge an Gas niedriger, siehe Schilf.
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Tabelle 5.5: Heizwerte, der einzelnen Produktgaskomponenten in MJ/m3, bei
0 ◦C und 101325 Pa.

Gas Einheit Heizwert

Wasserstoff MJ/m3 10,8
Kohlenstoffmonoxid MJ/m3 12,6
Methan MJ/m3 35,9
Ethen MJ/m3 59,5
Ethan MJ/m3 64,3
Propan MJ/m3 93,2

Der Kaltgaswirkungsgrad ist in der Vergasungstechnik ein sehr beliebter Ver-
gleichswert zwischen unterschiedlichen Anlagen und Techniken. Er stellt eine Art
Gütegrad für die Vergasung der entsprechenden Anlage dar, wobei er aber leider
oftmals nicht eindeutig definiert ist und daher zu Missverständnissen zwischen
Wissenschaftlern und/oder Technikern führt. In dieser Arbeit wird der Kaltgas-
wirkungsgrad durch Gleichung 5.3 definiert.

ηKGW = ṁP G ∗ LHVP G

ṁBS ∗ LHVBS + ṁBS,C ∗ LHVBS,C

(5.3)

Der Kaltgaswirkungsgrad beinhaltet weder den Wärmeverlust, noch den Energie-
eintrag durch elektrischen Strom. Er sollte daher nur als Vergleichswert zwischen
den einzelnen Versuchen dienen und nicht mit anderen Zweibettwirbelschicht-
Vergasern verglichen werden. An dieser Stelle sei deshalb auch erwähnt, dass der
Kaltgaswirkungsgrad von großtechnischen Anlagen meistens größer ist, als der
von Kleinanlagen. Grund dafür ist, dass die spezifischen Wärmeverluste mit stei-
gender Anlagengröße kleiner werden. Der Wärmeverlust der verwendeten 100 kWth

Vergasungsanlage liegt bei 20-25 %, bezogen auf den Brennstoffeintrag. Großan-
lagen haben typischerweise einen Wärmeverlust von wenigen Prozenten.
Die Werte für die Produktgasausbeute und für den Kaltgaswirkungsgrad in Ta-
belle 5.4 zeigen durchwegs ähnliche Ergebnisse. Auffällig ist wiederum, dass Schilf
eine niedrige Produktgasausbeute hat und einen geringen Kaltgaswirkungsgrad
aufweist. Die Vergasung von Weizenkleie hat mit 62, 4 % den höchsten Kaltgas-
wirkungsgrad, wobei die anderen Kaltgaswirkungsgrade sich im Bereich knapp
unter 60 % bewegen.
Die Heizwerte der verschiedenen Produktgase aus Tabelle 5.4 berechnen sich als
Summenprodukt aus Volumenanteil und Heizwert der einzelnen Gaskomponen-
ten, welche in Tabelle 5.5 dargestellt sind.
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Wasserstoff hat den geringsten und Propan den größten Heizwert der betrachte-
ten Komponenten. Das liegt daran, dass die Heizwerte in MJ/m3 angegeben sind
und ein Mol eines idealen Gases das gleiche Volumen einnimmt. Bei Wasserstoff
können nur zwei Wasserstoffatome mit Sauerstoff in einer Volumeneinheit rea-
gieren, wogegen bei Propan drei Kohlenstoff- und acht Wasserstoffatome in der
gleichen Volumeneinheit mit Sauerstoff reagieren können.

5.3.2 Nebenkomponenten im Produktgas

Neben den Hauptkomponenten sind im Produktgas noch Stickstoff und heizwer-
treiche Kohlenwasserstoffe wie Ethen, Ethan und Propan, die hier als Neben-
komponenten bezeichnet werden. Der Stickstoff rührt aus der Inertisierung der
Brennstoffbunker her. Die Konzentrationen der Komponenten Ethen, Ethan und
Propan stammen aus den Entgasungsprodukten. Diese Stoffe sind sozusagen nicht
vollständig umgesetzte gasförmige Kohlenwasserstoffe. Die Nebenkomponenten
sind in Abbildung 5.14 dargestellt.
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Abbildung 5.14: Vergleich der Nebenkomponenten im Produktgas.

Die Abbildung zeigt, dass, besonders bei den Brennstoffen mit einer schlechten
Wasserumsatzrate (Schilf, Zuckerrohrbagasse), die Ethenkonzentration besonders
hoch ist. Dies ist ein weiteres Indiz dafür, dass die Umsetzung im Vergasungsre-
aktor bei diesen Brennstoffen nicht gut ist.
Die Konzentrationen an Ethan und Propan bewegen sich in einem sehr niedrigen
Konzentrationsbereich, sodass hier keine direkten Rückschlüsse auf die Umset-
zung des Brennstoffes im Vergasungsreaktor möglich ist. Es sind aber auch hier
die Brennstoffe Schilf und Zuckerrohrbagasse im oberen Bereich.
Des Weiteren ist in Abbildung 5.14 auffällig, dass bei der Vergasung der Zucker-
rohrreste ein höherer Stickstoffgehalt als bei allen anderen Brennstoffen vorhan-
den ist. Das liegt daran, dass bei diesem Versuch aufgrund von einem falsch
eingestelltem Rotameter die Inertisierung des Brennstoffbunkers stärker war.
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5.3.3 Problemstoffe im Produktgas

Für die Reinheit eines Gases wird in der Vergasungstechnik vorrangig der Teer-
gehalt angegeben. Der Teer ist insofern wichtig, als dieser beim Abkühlen des
Produktgases ausfällt, Leitungen und Ventile verstopft und dadurch in Aggrega-
ten nach der Vergasung zu schwerwiegenden Problemen führen kann.
Bei den Versuchen wurde der Teergehalt in Anlehnung an die Teerrichtlinie von
Neeft et at. [85] (ÖNorm CEN/TS 15439) durchgeführt, siehe Kapitel 4.1.2.
Es wird als Lösungsmittel Toluol verwendet, weshalb der Teergehalt nicht Ben-
zen/Toluol/Xylol, kurz BTX, beinhaltet.
In Abbildung 5.15 sind die Konzentrationen von der Summe der GC/MS-Teer-
komponenten, oder kurz GC/MS-Teer, und von gravimetrischem Teer dargestellt.
Der Unterschied dieser Teere liegt im Siedebereich der enthaltene Stoffe.
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Abbildung 5.15: Vergleich der Teerwerte im Produktgas.

Die Illustration zeigt, dass das Produktgas von der Vergasung von Schilf und
Zuckerrohrbagasse den höchsten Wert an GC/MS-Teer aufweist. Zusätzlich ist
beim Schilf auch der gravimetrische Teer am höchsten. Dieser Trend ergänzt die
vorherigen Ergebnisse sehr gut und unterstreicht wiederum, dass die Umsetzung
von Schilf und Zuckerrohr schlechter funktioniert hat. Niedrigere Teerwerte als
bei den Weichholzpellets wurden bei den Brennstoffen Weizenkleie, Palmenblätter
und Zuckerrohrreste gefunden.
Die Teerwerte sind ein Teil der Problemstoffe im Produktgas. Zusätzlich zu diesen
sind noch die Konzentrationen von Ammoniak, Schwefelwasserstoff und Chlor-
wasserstoff (nicht gemessen) von Bedeutung.
Die Ammoniakkonzentrationen sind in Abbildung 5.16 als schraffierte Balken
dargestellt.
Die maximale Belastung von 35000 ppm NH3 ist bei der Weizenkleievergasung im
Produktgas aufgetreten. Bei der Vergasung von Weichholzpellets wird der nied-
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Abbildung 5.16: Vergleich der Ammoniakwerte im Produktgas mit dem Stick-
stoffgehalt im Brennstoff.

rigste Ammoniakgehalt gemessen. Nachdem die Ammoniakkonzentrationen in
den Produktgasen so unterschiedlich sind, wird nach einer Ursache dieser Schwan-
kungen gesucht.
Als Ansatz dient dazu eine Stickstoffbilanz über den Vergasungsreaktor. Stickstoff
gelangt in Form des Brennstoffes und als Inertgas aus den Brennstoffbunkern in
den Vergasungsreaktor. Der gasförmige Stickstoff aus den Bunkern ist bei Tempe-
raturen von 850 ◦C und bei atmosphärischem Druck sehr reaktionsträge. Dadurch
liegt der Schluss nahe, dass der im Brennstoff gebundene Stickstoff hauptverant-
wortlich für die Ammoniakkonzentration im Produktgas ist.
Die Abbildung 5.16 zeigt daher als punktierte Balken zusätzlich den Stickstoffge-
halt der Brennstoffe. Der Zusammenhang zwischen Stickstoff im Brennstoff und
Ammoniak im Produktgas ist eindeutig ersichtlich.
Näherungsweise kann der Zusammenhang wie folgt angegeben werden:

ppm NH3,tr im PG = Gew.-%tr Stickstoff im BS ∗ 10000 (5.4)

Die Gleichung 5.4 beschränkt sich auf die Standardbetriebsbedingungen (Tabelle
5.1) und auf biogene Reststoffe als Brennstoff. Diese Gleichung stellt jedoch ein
schnelles und einfaches Instrument dar, um von einer beliebigen Brennstoffanalyse
auf den zu erwartenden Ammoniakgehalt im Produktgas zu schließen.
Wird die Stickstoffbilanz exakt berechnet, so ergibt sich für den betrachteten
Stickstoff-Bereich, eine Umsetzung von 72 %±10%abs von Stickstoff im Brennstoff
zu Stickstoff im Produktgas als Ammoniak.
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Abbildung 5.17: Vergleich der Schwefelwasserstoffwerte im Produktgas mit
dem Schwefelgehalt im Brennstoff.

Analog wie der Stickstoff in Ammoniak, wurde auch der Schwefel in Schwefelwas-
serstoff umgewandelt und untersucht. Wiederum findet sich der maximale Schwe-
felwasserstoffgehalt bei dem Versuch mit Weizenkleie mit ca. 1000 ppm Schwefel-
wasserstoff im Produktgas. Abbildung 5.17 stellt den Vergleich von Schwefel im
Brennstoff zu Schwefelwasserstoff im Produktgas dar.
Auch hier ist der Zusammenhang deutlich erkennbar, sodass darauf geschlossen
werden kann, dass sich der Schwefel im Brennstoff ähnlich dem Stickstoff verhält.
Der mathematische Zusammenhang ist in diesem Fall näherungsweise:

ppm H2Str im PG = Gew.-%tr Schwefel im BS ∗ 5000 (5.5)

Durch eine Bilanzierung des Schwefels über den Vergasungsreaktor erhält man
eine Umsetzung von 74 %±10%abs von Schwefel im Brennstoff zu Schwefelwasser-
stoff im Produktgas.

5.3.4 Vergasung der leeren Palmenfrüchte

Wie bereits eingangs von Kapitel 5.3 erwähnt wurde, wird die Vergasung der lee-
ren Palmenfrüchte separat von den anderen Brennstoffen behandelt. Grund dafür
ist die abweichende Vergasungstemperatur von 770 ◦C, anstatt 850 ◦C. Um den
Versuch dennoch vergleichen zu können, wurde ein Weichholzversuch bei einer
Vergasungstemperatur von 770 ◦C durchgeführt. Dadurch kann nun der Tem-
peratureinfluss anhand der beiden Weichholzversuche untersucht werden und an-
schließend dem Versuch von den leeren Palmenfrüchten gegenübergestellt werden.
In Abbildung 5.18 sind die Produktgashauptkomponenten gegenübergestellt.
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Abbildung 5.18: Vergleich von Weichholz und leeren Palmenfrüchten.

Im linken Teil der Graphik ist der Temperatureinfluss auf die Vergasung er-
sichtlich. Die Wasserstoff- und Kohlenstoffmonoxid-Konzentrationen fallen und
die Kohlenstoffdioxid- und Methan-Konzentration, sowie der Restanteil steigen
mit sinkender Vergasungstemperatur. Dieser allgemeine Zusammenhang von Pro-
duktgaskonzentration und Temperatur ist auch in der Literatur häufig zu finden
[33, 117, 118].
Werden nun die rechten Balken im Diagramm, also Weichholz mit Palmenfrüchte,
bei der gleichen Vergasungstemperatur (770 ◦C) verglichen, so ist ersichtlich, dass
der Wasserstoffgehalt bei den Palmenfrüchten der höchste der gesamten Brenn-
stoffe ist und das trotz der niedrigen Vergasungstemperatur.
Die Gehalte an Kohlenstoffdioxid und Kohlenstoffmonoxid sind relativ konstant,
während die Methankonzentration sehr niedrig ist.
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Abbildung 5.19: Vergleich der Wasserumsatzrate von Weichholz und leeren
Palmenfrüchten.

Bei den Wasserumsatzraten (Abbildung 5.19) ergibt sich ein gleiches Bild wie
bei den anderen ascheintensiven Brennstoffen. Der Gehalt an Wasserstoff im Pro-
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duktgas spiegelt die Wasserumsatzrate wider. Durch die Temperaturabsenkung
bricht der Wasserumsatz bei Weichholz förmlich ein. Der Umsatz fällt von 24
auf 5 %. Die Palmenfrüchte hingegen haben mit 31, 8 % den höchsten Umsatz der
gesamten getesteten Brennstoffe.
Dieser Trend, des sehr guten Vergasungsverhaltens der Palmenfrüchte, setzt sich
auch bei den Kennwerten fort. Aus Tabelle 5.6 kann entnommen werden, dass
die Produktgasausbeute deutlich höher als bei den anderen Brennstoffen ist. Zu-
sätzlich ist das H2 zu CO-Verhältnis relativ hoch.

Tabelle 5.6: Kennwerte von Holz- und Palmenfruchtvergasung.
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H2/CO-Verhältnis 1,63 1,52 1,94
YP G in Nm3

tr/kgwaf 1,2 1,1 1,7
ηKGW in % 59,3 55,8 59,3
Heizwert in MJ/m3 12,0 12,4 10,9

Durch den hohen Wasserstoffanteil im Produktgas ist der Heizwert relativ niedrig
und dadurch ergibt sich wiederum, so wie auch bei den anderen Brennstoffen, ein
Kaltgaswirkungsgrad von ca. 60 %.
Der niedrige Methangehalt von 4.1 % in Abbildung 5.18, kann dadurch erklärt
werden, dass die Konzentration der annähernd gleichbleibenden Methanmenge
durch die höhere Produktgasausbeute mit steigenden H2, CO und CO2 Men-
gen abgesenkt wird. Dabei spielen die heterogene und homogene Wassergas-Shift
Reaktion (Gleichung 3.13 bzw. 3.18), sowie die Reformierung von höheren Koh-
lenwasserstoffen eine vorrangige Rolle.
Der Grund für den niedrigen Methangehalt liegt demnach nicht an der Dampfre-
formierung von Methan zu Wasserstoff (siehe Kapitel 5.4).
Der erhöhte Zusatzbrennstoffbedarf und die daraus resultierende, abweichende
Vergasungstemperatur ist demnach auf die benötigte Energie für die heterogene
Wassergas-Shift Reaktion zurückzuführen (∆HR,850◦C = +135, 7 kJ/mol).
Betrachtet man die Nebenkomponenten (Abbildung 5.20) und die Teerwerte (Ta-
belle 5.7) im Produktgas, so kann der Zusammenhang aus den Kapiteln 5.3.2 und
5.3.3 weiter bestätigt werden.
Durch die hohe Wasserumsatzrate ist der Ethengehalt und der Teergehalt bei
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Abbildung 5.20: Nebenkomponenten im Produktgas von Weichholz und Pal-
menfrüchte.

den Palmenfrüchten relativ gering. Von den Weichholzversuchen bei 770 ◦C gibt
es keine aktuellen Werte. Durch frühere Versuche kann aber davon ausgegangen
werden, dass der GC/MS-Teerwert bei ca. 12-15 g/Nm3 liegt [119, 120].
Auch bei dem Zusammenhang von Stickstoff im Brennstoff zu Ammoniak im
Produktgas, siehe Tabelle 5.7, korreliert der Versuch mit den Palmenfrüchten
sehr gut mit der Gleichung 5.4. Bei der Schwefelbilanz ist der Schwefelwasserstoff
im Produktgas jedoch etwas zu gering. Der Gehalt sollte laut Gleichung 5.5 im
Bereich von 600 ppmtr liegen. Es wurden aber nur 370 ppmtr Schwefelwasserstoff
im Produktgas gefunden.

Tabelle 5.7: Emissionen von Holz- und Palmenfruchtvergasung.
Teer(GC/MS) Teer(gravi.) NH3,P G NBS H2SP G SBS

Einheit g/Nm3
tr g/Nm3

tr ppmtr Gew.-%tr ppmtr Gew.-%tr

Weichholz
850 ◦C

3,5 2,4 500 0,05 16 0,005

Palmenfrüchte
770 ◦C

2,5 1,4 9200 1,04 370 0,12
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5.4 Ergebnisse der Untersuchungen zur
katalytischen Aktivität von Bettmaterial und
Asche

Die unterschiedlichen Ergebnisse der Vergasungsversuche, werfen die Frage nach
der Ursache auf. Eine mögliche Ursache kann der katalytische Einfluss der Asche
und der katalytische Einfluss des Bettmaterials auf den Vergasungsprozess sein.
Der katalytische Einfluss wird anhand der homogenen Wassergas-Shift Reaktion
(Gl. 3.18) und anhand der Dampfreformierung von Methan (Gl. 3.19) untersucht.
Beide Reaktionen sind bekannt, dass sie durch Katalysatoren gut beeinflussbar
sind. Für ein besseres Verständnis werden die Reaktionen hier noch einmal, ohne
Gleichungsnummer, angeführt.

Wassergas-Shift Reaktion: CO +H2O 
 CO2 +H2

Methan Reformierung: CH4 +H2O 
 CO + 3H2

Es werden jeweils die Reingase (CO und H2O bzw. CH4 und H2O), mit einem
molaren Verhältnis von 1:1, in den im Kapitel 4.2 beschriebenen Quarzglasreak-
tor geleitet. Dort finden die Reaktionen unter Anwesenheit der Asche (bzw. des
Bettmaterials) statt und am Austritt werden die gasförmigen Komponenten H2,
CO, CO2 und CH4 für die Umsatzberechnung gemessen.

5.4.1 Katalytische Aktivität der Brennstoffasche

Die Asche für diese Versuche wurde jeweils aus den Brennstoffpellets, welche zur
Vergasung verwendet wurden, gewonnen. Da die Asche in der feinkörnigen Form
nicht verwendet werden konnte, wurde sie in Tabletten gepresst und anschließend
in kleine Stücke zerteilt.
Ein Bild dieser Stücke ist beispielhaft in Abbildung 5.2 dargestellt.
Es wurden für jeden Versuch 1,00 g der entsprechenden Aschestücke eingefüllt,
wodurch die Versuche untereinander sehr gut vergleichbar sind.
Die Ergebnisse werden als relativer Umsatz angegeben, d.h. die Gaszusammen-
setzung nach dem Quarzglasreaktor wird in Relation zur Gleichgewichtskonzen-
tration gesetzt. Bei einem relativen Umsatz von 100 % ist die Gleichgewichtskon-
zentration erreicht. Die Gleichgewichtszusammensetzungen werden mittels HSC
Chemistry [53] berechnet.
In Abbildung 5.21 ist die Temperaturabhängigkeit des chemischen Gleichgewich-
tes der Wassergas-Shift Reaktion dargestellt.
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Abbildung 5.21: Gleichgewichtskonzentration der Wassergas-Shift Reaktion
[53].

Es ist ersichtlich, dass bei einer Temperatur von ca. 820 ◦C die Produkte und
Edukte der Reaktion in gleichen Mengen vorliegen (log10(Kp) = 0, vgl. Abbil-
dung 3.9). Wird die Temperatur gesenkt, so verschiebt sich das Gleichgewicht
der Wassergas-Shift Reaktion in Richtung CO2 und H2.
Die Versuche wurden bei 600 ◦C, 700 ◦C, 800 ◦C und 850 ◦C durchgeführt. Die
maximal erreichbare Konzentration ist dadurch aus Abbildung 5.21 ablesbar.
Die Ergebnisse der Versuche sind in Abbildung 5.22 dargestellt.
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Abbildung 5.22: Vergleich der katalytischen Aktivität der Brennstoffaschen in
Bezug auf die Wassergas-Shift Reaktion.

In der ersten Spalte findet sich ein Blindversuch. Dieser wird nur mit Quarzwolle
und ohne Aschenprobe durchgeführt. Es ist erkennbar, dass bereits ohne der
Anwesenheit von Asche eine Reaktion stattfindet. Die relative Umsetzung liegt
dabei bei ca. 5 %.
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In der zweiten Spalte ist das Ergebnis mit Holzasche dargestellt. Bei 850 ◦C er-
reicht der relative Umsatz einenWert von etwa 25 %. Allgemein wird die Wassergas-
Shift Reaktion bei höherer Temperatur schneller, sodass eine höhere Umsetzung
stattfindet. Dieser Trend ist bei den anderen Brennstoffaschen ebenfalls erkenn-
bar.
Im Vergleich von Holzasche mit der Asche der anderen Brennstoffe, sind die Un-
terschiede sehr deutlich erkennbar. Analog zu den Vergasungsversuchen, ist der
Umsatz mit Schilfasche und Asche von Zuckerrohrbagasse sehr niedrig. Mit der
Asche von den Palmenfrüchten hingegen, erreicht man bei 850 ◦C einen relativen
Umsatz von fast 50 %. Wie auch schon bei den Vergasungsversuchen festgestellt,
zeigen die Aschen von Weizenkleie, Palmenblätter und Zuckerrohrreste ähnliche,
bis bessere katalytische Aktivitäten und daher höhere Umsatzraten als Weich-
holzasche.
Diese Ergebnisse sind ein eindeutiges Indiz dafür, dass die Asche bei der Verga-
sung von biogenen, ascheintensiven Brennstoffen eine große Rolle spielt.
Wird nun der Wasserumsatz im Vergasungsreaktor mit dem relativen CO-Umsatz
der Wassergas-Shift Reaktion im Quarzglasreaktor bei 850 ◦C (für die Palmen-
früchte wurde mit Hilfe von linearer Interpolation der rel. CO-Umsatz von 770 ◦C
verwendet) verglichen, so kann der Zusammenhang noch besser erkannt werden,
siehe Abbildung 5.23.
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Abbildung 5.23: Vergleich von Wasserumsatz im Vergasungsreaktor mit rel.
CO-Umsatz bei der Wassergas-Shift Reaktion im Quarzglas-
reaktor.

Obwohl diese beiden Kennwerte keinerlei direkten Zusammenhang haben, ist es
doch auffällig, dass die Absolutwerte sehr ähnlich sind. Diese Ähnlichkeit dürfte
aber nur ein Zufall sein, da die Menge an Asche willkürlich gewählt wurde. Wird
die Menge an Asche im Quarzglasreaktor erhöht, kann davon ausgegangen wer-
den, dass auch der rel. Umsatz steigen würde. Jedenfalls sind auch die Tendenzen
in den beiden Versuchseinrichtungen gleichlautend.
Neben der Wassergas-Shift Reaktion wurde auch der Einfluss auf die Dampfrefor-
mierung von Methan untersucht. Die Gleichgewichtskonzentrationen dieser Re-
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aktion sind in Abbildung 5.24 illustriert.
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Abbildung 5.24: Gleichgewichtskonzentration der Methan Reformierung [53].

Es ist zu erkennen, dass, rein thermodynamisch gesehen, bei 850 ◦C das Gleich-
gewicht fast vollständig auf der Seite von CO und H2 liegt. Die H2-Konzentration
ist höher als die CO-Konzentration, da pro Formelumsatz drei Wasserstoffmole-
küle aber nur ein Kohlenstoffmonoxidmolekül entstehen. Bei Temperaturen über
800 ◦C sollte also fast kein Methan am Gasaustritt vorhanden sein.
Die Ergebnisse in Abbildung 5.25 zeigen jedoch, dass es zu keiner bedeuten-
den Umsetzung des Methans mit Wasserdampf kommt. Das Methan verlässt den
Quarzglasreaktor ohne merklicher Reaktion. In Abbildung 5.25 sind negative Wer-
te dargestellt. Diese negativenWerte sind nicht wahrscheinlich und kommen durch
Messungenauigkeiten zu Stande.
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Abbildung 5.25: Vergleich der katalytischen Aktivität der Brennstoffaschen bei
der Methan Reformierung.

Da das Methan, trotz bevorzugter Thermodynamik, nicht mit Wasserdampf rea-
giert, handelt es sich bei der Dampfreformierung von Methan scheinbar um ein
„metastabiles System“. Die Temperatur von 850 ◦C reicht nicht aus, um die Ak-
tivierungsenergie (Ea) zu überwinden. In Abbildung 5.26 ist dieser Zustand sche-
matisch dargestellt (schwarze Linie).

75



5 Experimente und Ergebnisse

Abbildung 5.26: Aktivierungsenergie mit und ohne Katalysator.

Damit die Methan Reformierung ablaufen kann, wäre ein Katalysator nötig (rot-
strichlierte Linie). Dieser verringert die Aktivierungsenergie Ea und würde da-
durch eine Reaktion zu CO und H2 möglich machen. Die katalytische Wirkung
der Brennstoffaschen reicht hier nicht aus. Geeignete Katalysatoren für die Me-
than Reformierung sind zum Beispiel Nickel-basierende Katalysatoren [121].

5.4.2 Katalytische Aktivität der Bettmaterialien nach den
Vergasungsversuchen

Nachdem der Einfluss der Asche untersucht worden war, wurden auch die Bett-
materialien der einzelnen Vergasungsversuche untersucht. Es handelt sich hierbei
immer um Olivin, welches jeweils als Bettmaterial eingesetzt worden ist. Die Pro-
ben für die katalytischen Untersuchungen werden nach den Vergasungsversuchen
aus dem abgekühlten Bettmaterial gezogen. Die Versuchsdauer und somit die
Einsatzzeit des Olivins im Vergasungsbetrieb lag zwischen 5 und 8 Stunden.
Für die katalytischen Untersuchungen werden jeweils 6,00 g des benutzten Olivins
eingewogen. Diese Menge errechnet sich aus der Raumgeschwindigkeit (GHSV,
gas hourly space velocity) im Vergasungsreaktor. Dadurch wird die Verweilzeit im
Vergasungsreaktor mit der Verweilzeit im Quarzglasreaktor abgeglichen,
GHSVV ergasungsreaktor ≈ GHSVKatalytisch. Die Raumgeschwindigkeit ist ein Maß
für die Verweilzeit der Reaktionspartner im Katalysatorbett. Sie beschreibt den
Quotienten aus Gasvolumenstrom durch den Reaktor und Katalysatorvolumen
[121].

GHSV = V̇Edukt

VKatalysator

(5.6)

Wie schon bei der Asche wird auch beim Bettmaterial der relative Umsatz an-
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gegeben. Die Ergebnisse der Wassergas-Shift Reaktion sind in Abbildung 5.27
dargestellt.
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Abbildung 5.27: Vergleich der katalytischen Aktivität der verwendeten Bett-
materialien in Bezug auf die Wassergas-Shift Reaktion.

In der Abbildung ist erkennbar, dass auch das Bettmaterial nach den Vergasungs-
versuchen eine katalytische Aktivität in Bezug auf die Wassergas-Shift Reaktion
hat. In der dritten Spalte ist das Bettmaterial nach dem Weichholzversuch dar-
gestellt. Wie auch schon bei der Asche zeigen die Umsätze ähnliche Tendenzen.
Wiederum sind die Palmenfrüchte, bzw. das Bettmaterial von der Palmenfrucht-
vergasung, sehr stark katalytisch aktiv. Bemerkenswert dabei ist, dass die Aktivi-
tät bei 600 ◦C noch nicht vorhanden ist und erst mit einer Temperatur von über
700 ◦C stark ansteigt. Das Bettmaterial des Weizenkleieversuchs hat beispielswei-
se bei 700 ◦C eine ähnlich hohe Aktivität auf die Wassergas-Shift Reaktion wie
beim Palmenfruchtversuch.
Des Weiteren ist ersichtlich, dass viele Bettmaterialien (Weichholz, Palmenblät-
ter, Weizenkleie) von 700 ◦C auf 800 ◦C einen Sprung in der katalytischen Akti-
vität machen und dann von 800 ◦C auf 850 ◦C relativ konstant bleiben.
Der allgemeine Aktivitätstrend ist aber auch bei den Bettmaterialien, wenn auch
nur in abgeschwächter Form, erkennbar. So wie bei den Aschen zeigt auch hier
Zuckerrohrbagasse eine etwas niedrigere Aktivität als Weichholz. Palmenblätter,
Zuckerrohrreste und Weizenkleie hingegen, setzen das Kohlenstoffmonoxid mit
Dampf ein wenig besser um als Weichholz.
Werden die Aktivitäten der Bettmaterialien mit der Aktivität von frischem Olivin
verglichen, so ist ein leichter Anstieg aufgrund der Einsatzzeit in der Zweibett-
wirbelschicht erkennbar.
Von Schilf wurde keine Bettmaterialprobe gezogen und deshalb ist in den Ab-
bildungen 5.27 und 5.28 Schilf nicht zu finden. kaum ein Umsatz von Methan
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Abbildung 5.28: Vergleich der katalytischen Aktivität der verwendeten Bett-
materialien bei der Methan Reformierung.

stattfindet. Selbst bei dem Bettmaterial von den Palmenfrüchten, welches am
aktivsten ist, ist kein signifikanter Umsatz erkennbar.
Diese Ergebnisse zeigen eindeutig, dass das Methan, welches aus dem Verga-
sungsprozess erzeugt wird, unter den gegebenen Bedingungen nicht mit Dampf
reformiert werden kann.

5.4.3 Katalytische Aktivität von unterschiedlichen
alternativen Bettmaterialien

Es wurden zusätzlich zu den Brennstoffaschen und den verwendeten Olivinen
noch andere mögliche Bettmaterialien für die Zweibettwirbelschicht-Vergasung
auf ihre katalytische Aktivität getestet. Ergänzend wurde eine Probe mit ge-
brauchtem Olivin aus einer Großanlage verwendet. Dieses gebrauchte Olivin war
ca. einen Monat im 8 MWth Biomasse Dampfvergaser in Güssing in Verwendung.
Die weiteren getesteten Bettmaterialien waren ungebraucht. Als mögliche alter-
native Bettmaterialien wurden Basaltsand, Eisenolivin und Kalkstein (Kalzit)
getestet.
Basaltsand und Kalkstein sind natürlich vorkommende Bettmaterialien. Eisenoli-
vin wurde hingegen durch Anreicherung von Eisen auf Olivin künstlich hergestellt.
Die Ergebnisse der Bettmaterialien in Bezug auf die Wassergas-Shift Reaktion
sind nach Aktivität gereiht in Abbildung 5.29 ersichtlich.
In der zweiten Spalte sind die Werte für unbenutztes, frisches Olivin dargestellt.
Vergleicht man diese Werte mit den Werten des gebrauchten Olivins, ist deut-
lich erkennbar, dass das Olivin in der einmonatigen Einsatzzeit eine katalytische
Aktivität aufgebaut hat. Das gebrauchte Olivin besitzt die fünffache Aktivität
gegenüber von frischem Olivin. Bei 850 ◦C wird das chemische Gleichgewicht zu
90 % erreicht.
Unter Betrachtung der Ergebnisse von Kalzit, ist der Sprung des relativen CO-
Umsatzes von 700 auf 800 ◦C auffällig. Kalzit hat auch im Vergleich der Bettmate-
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Abbildung 5.29: Vergleich der katalytischen Aktivität verschiedener Bettma-
terialien in Bezug auf die Wassergas-Shift Reaktion.

rialien die höchste katalytische Aktivität. Bei 800 ◦C wird mit Kalzit beinahe das
chemische Gleichgewicht erreicht und bei 850 ◦C ist das chemische Gleichgewicht
der Wassergas-Shift Reaktion vollständig erreicht. Im Gleichgewichtszustand fällt
die Temperaturabhängigkeit weg und deshalb kann davon ausgegangen werden,
dass das chemische Gleichgewicht bei Kalzit bereits bei ca. 820 ◦C erreicht wird.
Kalzit ist aus chemischer Sicht, durch das System CaO/CaCO3 klar definiert, im
Gegensatz zu den anderen Bettmaterialien. Da bei Temperaturen über 650 ◦C das
CaCO3 beginnt CO2 abzugeben [53], lässt dieses sprunghafte Verhalten darauf
schließen, dass CaCO3 nicht, oder wenig katalytisch aktiv ist. CaO hingegen zeigt
eine sehr stark katalytische Aktivität in Bezug auf die Wassergas-Shift Reaktion.
Der Basaltsand und das mit Eisen angereicherte Olivin zeigen eine erhöhte Akti-
vität gegenüber frischem Olivin. Kalzit hat die höchste katalytische Aktivität und
wäre deshalb als Bettmaterial für die Zweibettwirbelschicht-Dampfvergasung zu
bevorzugen. Kalzit hat aber eine sehr geringe Abriebfestigkeit und hat dadurch
eine hohen Verschleiß in einer Zweibettwirbelschicht-Anlage.
Auch hier zeigt sich unter Betrachtung der katalytischen Aktivität auf die Re-
formierung von Methan (Abbildung 5.30), dass auch die unterschiedlichen Bett-
materialien nicht im Stande sind, die Aktivierungsenergie so weit zu senken, dass
das Methan mit Wasserdampf bei Temperaturen bis 850 ◦C merklich reagiert.
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Abbildung 5.30: Vergleich der katalytischen Aktivität verschiedener Bettma-
terialien bei der Methan Reformierung.
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5.5 Zusammensetzung der Brennstoffaschen und
der bei den Versuchsläufen gebrauchten
Bettmaterialien

Wie die letzten Kapitel gezeigt haben, haben die Brennstoffasche und das Bettma-
terial einen großen Einfluss auf die Produktgasqualität und auf den Vergasungs-
prozess. In diesem Kapitel soll nun den Gründen, für diesen mehr oder weniger
großen Einfluss nachgegangen werden. Es wurden von den Proben RF-Analysen
durchgeführt, um auf atomarer Basis Zusammenhänge und Schlussfolgerungen zu
untersuchen. Zusätzlich wurden Bilder von einigen Proben mithilfe eines Raster-
elektronenmikroskop (REM) gemacht.

5.5.1 Zusammenhang und Diskussion der Aschen und der
benutzten Bettmaterialien

Die RF-Analysen der Brennstoffaschen wurde bereits vollständig in Tabelle 5.3
gezeigt. Für einen besseren Überblick werden in diesem Kapitel nur die Haupt-
elemente betrachtet und diskutiert.
Nach den Ergebnissen der katalytischen Aktivität auf die Wassergas-Shift Re-
aktion stellt sich die Frage, warum die Asche der Palmenfrüchte so eine hohe
katalytische Aktivität besitzt.
Aus der RF-Analyse der Asche im Balkendiagramm in der Abbildung 5.31 ist
primär auffällig, dass die einzelnen Zusammensetzungen sehr unterschiedlich sind,
obwohl es sich bei jedem Brennstoff um Biomasse handelt.
Die Schilfasche besteht zu 80 % aus SiO2, wodurch sich auch ihre hohe Asche-
schmelztemperatur erklärt. Da aber die Umsetzung im Vergasungsreaktor am
schlechtesten ist, kann festgestellt werden, dass Silizium in der Asche keine, bis
kaum eine katalytische Aktivität besitzt.
Der zweithöchste Anteil an Siliziumoxid findet sich in der Asche von Zuckerrohr-
bagasse. Und auch dieser Brennstoff hat bei der Vergasung nicht überzeugt.
Betrachtet man auf der Gegenseite die Zusammensetzung der Palmenfrüchte,
kann festgestellt werden, dass diese den höchsten Anteil an Kalium besitzen.
Kalium liegt in der Asche großteils als Kaliumchlorid oder als Kaliumkarbo-
nat (auch Pottasche) vor. Im Allgemeinen hat der Kaliumgehalt einen starken
Einfluss und damit eine hohe katalytische Aktivität auf die Vergasung und auf
die Wassergas-Shift Reaktion. Dieser Einfluss geht sogar soweit, dass, wenn man
die rel. CO-Umsatzrate bei 850 ◦C über der Kaliumoxid-Konzentration aufträgt,
einen linearen Zusammenhang erhält, siehe Abbildung 5.32.
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Abbildung 5.31: Vergleich der Hauptelemente als Oxide in der Asche.
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rel. CO-Umsatz der Wassergas-Shift Reaktion bei 850 ◦C.
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Wird der Versuch mit den Palmenfrüchten ausgeklammert, so wird die Gleichung
5.7 erhalten.

XCO,rel = 1, 23 ∗Gew.-%K2O + 9, 28 (5.7)

Diese Gleichung hat ein Bestimmtheitsmaß von R2 = 0, 99. Ab einer bestimmten
Kaliumkonzentration in der Brennstoffasche, kommt es zu einer Sättigung und
der Anstieg der Geraden flacht bei Werten über 35 % rel. Umsatz etwas ab.
Kalium ist jenes Element aus der Asche, welches bei steigender Temperatur als
erstes von den betrachteten Elementen in die Gasphase als KOH und/oder KCl
übergehen kann [122]. Dieser Übergang findet bei Temperaturen über 600 ◦C
statt und wird durch die Anwesenheit von Wasserdampf begünstigt [122, 123].
Der katalytische Effekt von Kalium als Kaliumkarbonat bzw. Kaliumhydroxid
wurde in der Literatur oftmals für Kohle bzw. Koks untersucht [124–128]. Des
Weiteren hat sich aus der Literatur [124–127] folgender Reaktionsmechanismus
etabliert [128]:

K2CO3
C→ K2O + CO2

C→ 2K + CO2 + CO (5.8)
2K + 2nC → 2KCn (5.9)

2KCn + 2H2O → 2nC +KOH +H2 (5.10)
2KOH + CO2 → K2CO3 +H2O (5.11)

Wie zu erkennen ist, findet zuerst eine Decarbonisierung und Reduktion von
Kaliumkarbonat statt, wodurch elementares Kalium entsteht. Dieses elementa-
re Kalium ist sehr reaktionsfreudig und greift das Kohlenstoffgerüst im Koks an.
Durch die Anwesenheit von Wasser wird durch Oxidation des Kaliums, Kaliumhy-
droxid und Wasserstoff freigesetzt. Anschließend wird durch die Anwesenheit von
Kohlenstoffdioxid das Kaliumhydroxid wieder zu Kaliumkarbonat umgelagert.
Der letzte Schritt aus dem Reaktionsmechanismus von Kalium (Gleichung 5.11)
findet im Vergasungsreaktor in der Gasphase statt. Dadurch kann das Kalium
sehr schnell in die Poren des Bettmaterials eindringen. Dieser Reaktionsmecha-
nismus wird durch die Zusammensetzung des Bettes nach der Vergasung, siehe
Abbildung 5.33, gestärkt.
Wie ersichtlich ist, ist bei der Vergasung der Palmenfrüchte der Anteil an Kalium-
oxid im Bettmaterial auf 15, 9 % gestiegen. In der ersten Spalte ist die Zusammen-
setzung von ungebrauchtem Olivin, wie es am Anfang in den Vergasungsreaktor
eingefüllt wird, dargestellt. Vergleicht man diese beiden Ergebnisse, so ist zu se-
hen, dass die Anteile an Silizium und Magnesium durch die „Verdünnung“ mit
Kalium fallen.
Werden die anderen bei den Versuchen benutzten Bettmaterialien verglichen, ist
sehr gut erkennbar, dass dieser Effekt der Kaliumeinlagerung nicht, bzw. bei
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Abbildung 5.33: Vergleich der Hauptelemente im Bettmaterial nach den Ver-
gasungsversuchen.

Weichholz nur wenig, stattgefunden hat.
Wird in Abbildung 5.31 die Aschenzusammensetzung von Weichholz betrachtet,
so ist der hohe Kalziumgehalt (58 %) auffällig. Im Vergleich der Aschenzusam-
mensetzung mit der Bettmaterialzusammensetzung ist ersichtlich, dass auch das
Kalzium, ähnlich wie Kalium, in das Bettmaterial übergeht. Dieses Verhalten
wird durch die Literatur bestätigt [129–131]. Kalium und Kalzium befinden sich
im Periodensystem nebeneinander und besitzen daher etwa die gleiche Größe.
Eine weitere Eigenschaft ist, dass Kaliumoxid und Kalziumoxid unter Wasseran-
wesenheit stark basisch reagieren. Dies könnte im Vergasungsreaktor zu einem
pH-Wert Anstieg und dadurch zu einem basischen Milieu führen. Nach den Er-
gebnissen ist demnach für die Umsetzung der Biomasse ein hoher pH-Wert vor-
teilhaft.
Schilf ist in der Abbildung 5.33 nicht zu finden, da keine Bettmaterialprobe ge-
zogen wurde.

5.5.2 Detaillierte Betrachtung der Ergebnisse der
Palmenfrüchte

Aufgrund der außergewöhnlichen Ergebnisse der Palmenfruchtvergasung, werden
in diesem Kapitel noch detailliertere Ergebnisse aus diesen Untersuchungen vor-
gestellt. Die katalytische Aktivität der Asche von Palmenfrüchten wurde auch von
Lahijani et al. [132, 133] gefunden. Sie haben Vergasungsversuche mit Luft durch-
geführt. Hier war aber die Aktivität nicht besonders hoch [132]. Diese Ergebnisse
lassen darauf schließen, dass der Dampf für die hohe Aktivität sehr wichtig ist,
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was sich auch mit dem Reaktionsmechanismus ensprechend den Gleichungen 5.8
bis 5.11 deckt.
Bei dem Vergasungsversuch mit den leeren Palmenfrüchten wurde nicht nur am
Ende des Versuchs, sondern auch während des Vergasungsbetriebs, am unteren
Siphon eine Bettmaterialprobe genommen. Diese Probe wird dann unter Luftaus-
schluss abgekühlt. Die Argon-Schutzatmosphäre verhindert, dass das Bettmate-
rial mit dem Sauerstoff aus der Luft reagiert.
Diese gesammelten Proben wurden später mithilfe eines Rasterelektronenmikro-
skops (REM) mit einer energiedispersiven Röntgenspektroskopie-Einheit (EDX)
untersucht. Dadurch können Bilder der einzelnen Proben aufgenommen werden
und gleichzeitig die Zusammensetzung von Bereichen oder Punkten bestimmt
werden.
In Abbildung 5.34 ist ein Bild des ungebrauchten Olivins dargestellt. In der Ta-
belle daneben sind die Massenanteile in den analysierten Bereichen A, B und C
zu sehen.

Element A B C

C 5,7 4,2 7,2
O 22,9 23,1 22,0
Mg 31,9 35,4 33,4
Al 0,1 0,1 0,2
Si 25,9 23,9 23,5
P 0,1 0,0 0,2
S 0,3 0,0 0,2
Cl 0,2 0,1 0,3
K 0,1 0,1 0,2
Ca 0,5 0,4 0,4
Cr 0,2 0,4 0,6
Mn 0,6 0,5 0,9
Fe 11,5 11,8 10,8

Abbildung 5.34: REM-Bild und Zusammensetzung in Gew.-% von ungebrauch-
tem Olivin.

Olivin ist ein Mg-Fe-Silikat. Wie in der Tabelle ersichtlich ist, sind die anderen
Elemente nur in Spuren vorhanden. Des Weiteren ist ersichtlich, dass die Oli-
vinpartikel viele Kanten und Ecken besitzen. Die Oberfläche hat Spalten und
Risse.
Wird hingegen die Bettmaterialprobe aus dem unteren Siphon betrachtet (Ab-
bildung 5.35), so kann erkannt werden, dass die Ecken abgerundet sind und die
Oberfläche geglättet ist.
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Element D E F

C 8,78 11,29 14,51
O 14,81 15,87 19,93
Mg 20,83 21,05 24,89
Si 19,67 18,45 21,19
P 1,25 0,73 0,43
S 0,00 0,00 0,00
Cl 0,00 0,18 0,43
K 17,61 13,87 9,07
Ca 2,67 2,07 1,70
Fe 14,39 16,50 7,86

Abbildung 5.35: REM-Bild und Zusammensetzung in Gew.-% von Olivin aus
dem unteren Siphon, nach ca. 6 h im Einsatz, entnommen und
abgekühlt unter Schutzgasatmosphäre.

Die Zusammensetzung in den Bereichen D, E und F zeigt, dass sich die Oberfläche
der Olivinpartikel mit Kalium sehr stark angereichert hat. Die Probe war ca.
6 Stunden im Vergasungsbetrieb und es hat, neben der Anreicherung von Kalium,
auch eine Anreicherung von Kalzium und von geringen Mengen an Phosphor
stattgefunden. Diese Anreicherung wurde auch von Boström et.al ([130, 131]) bei
Verbrennungsanlagen gefunden. Sie beschreiben, dass das Kalium aus der Asche
sehr rasche Reaktionen eingeht, Kalzium und Phosphor reagieren hingegen etwas
langsamer.
Andere Elemente, wie Schwefel und Chlor, sind vollständig von der Partikelober-
fläche verdrängt worden.
Nach dem Versuch wird der Reaktor und das Bettmaterial mit Luft langsam
abgekühlt. Die Bettmaterialproben, wie sie auch in der Apparatur für die kata-
lytische Aktivität im Einsatz waren, sind also in oxidierender Atmosphäre, nach
langsamer Abkühlung gezogen worden.
Abbildung 5.36 zeigt die Bettmaterialprobe nach dem Vergasungsversuch der
leeren Palmenfrüchte.
Wie aus der Tabelle zu erkennen ist, ist nun der Kaliumgehalt an der Oberflä-
che am höchsten. Zusätzlich ist aber auch der Chlorgehalt von beinahe Null auf
durchschnittlich 5 % gestiegen.
Die Elemente, welche vom Olivin kommen (Mg, Fe, Si), haben sich weiter ver-
dünnt und der Kalziumgehalt ist weiter leicht gestiegen.
Bei genauerer Betrachtung der Abbildung 5.36, kann erkannt werden, dass auf den
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Element G H I

C 9,21 14,32 17,99
O 15,86 18,62 14,87
Mg 15,16 19,01 12,08
Si 16,64 16,98 12,22
P 0,64 0,93 0,48
S 0 0,04 0,14
Cl 5,18 2,2 7,23
K 25,89 17,97 24,17
Ca 3 3,05 2,56
Fe 8,41 6,87 8,24

Abbildung 5.36: REM-Bild und Zusammensetzung in Gew.-% von Olivin nach
dem Vergasungsversuch, nach ca. 10h im Einsatz, entnommen
und abgekühlt in Oxidation Atmosphäre.

Partikeln helle Flecken zu erkennen sind. Diese Flecken sind reine Kaliumchlorid-
Kristalle, die beim langsamen Abkühlen in oxidierender Atmosphäre aus dem
Olivinpartikel herauswachsen, siehe Abbildung 5.37.
Die Asche der Palmenfrüchte hat einen Chlorgehalt von 7, 27 % (vgl. Tabelle 5.3),
das Chlorid kommt also von der Asche, die während des Abkühlvorganges noch
im Vergasungsreaktor vorhanden ist.
Dieses Ergebnis zeigt sehr deutlich, wie stark das Bettmaterial mit der Asche
des Brennstoffes interagiert. Es ist also nicht das Olivin an sich, das für die
starke katalytische Wirkung verantwortlich ist, sondern die Asche im Brennstoff
in Kombination mit dem Olivin.

Abbildung 5.37: REM-Bilder vom Bettmaterial mit herausragenden KCl-
Kristallen.
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Die Abbildung 5.38 zeigt ein angeschliffenes Olivinpartikel.

Element P Q

C 5,8 6,4
O 16,7 12,2
Mg 35,7 15,4
Si 28,6 24,5
P 0,3 0,0
S 0,2 0,0
Cl 0,3 0,1
K 0,3 26,8
Ca 0,3 0,7
Cr 0,4 0,4
Mn 0,7 0,4
Fe 10,5 13,1

Abbildung 5.38: REM-Bilder von einem angeschliffenem Olivinpartikel und
Tabelle mit Zusammensetzungen in Gew.-%, Bettmaterialpro-
be nach dem Versuch, entnommen und abgekühlt in oxidieren-
der Atmosphäre.

Es ist dadurch ein Schnitt durch ein Olivinpartikel möglich. Die Zusammenset-
zungen der markierten Bereiche P und Q sind wiederum in der Tabelle dargestellt.
Im Vergleich der beiden Bereiche, ist erkennbar, dass Bereich Q hell und sehr
homogen und Bereich P etwas dunkler und inhomogen ist. Mithilfe der Zusam-
mensetzung können die dunkleren Stellen als ursprüngliches Olivin identifiziert
werden. Bei den hellen Bereichen ist Kalium in das Olivin unter der Bildung
von Kaliumsilikaten eingedrungen. Diese Bildung von Schichten und Kaliumsili-
katen in der Dampfvergasung mit Olivin als Bettmaterial wird auch von anderen
Wissenschaftlern gefunden [130, 131, 134–138]. Aufgrund der kanalartigen Ver-
breitung der hellen Bereiche kann darauf geschlossen werden, dass das Kalium
aus der Gasphase in die Poren des Olivin eindringt.
Es wurde neben dem Bettmaterial vor, während und nach dem Versuch, auch die
Flugasche untersucht. Die Flugasche ist die gesammelte Asche aus Vergasungsre-
aktor und Verbrennungsreaktor. Die Gasströme, Produktgas und Abgas, werden
vereint und in einer Nachbrennkammer vollständig verbrannt. Die Flugasche wird
nach dieser Nachbrennkammer abgetrennt.
Eine Abbildung der Flugaschenprobe ist in Abbildung 5.39 illustriert.
Auf der rechten Bildseite ist in Tabellenform die Zusammensetzung der markier-
ten Bereiche dargestellt. Die Bereiche J und K sind Bettmaterialstücke, mit hohen
Gehalten an Kalium und Kalzium. Im Bereich L ist ein Kokspartikel mit aufge-
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Element J K L

C 7,8 11,6 53,7
O 17,8 21,3 8,9
Mg 6,0 6,2 2,9
Si 12,5 12,3 4,0
P 5,6 6,0 0,6
S 0,3 0,1 0,7
Cl 0,9 0,5 6,0
K 33,8 28,5 19,0
Ca 10,4 10,2 2,1
Fe 4,7 3,4 2,2

Abbildung 5.39: REM-Bild und Zusammensetzung in Gew.-% von Flugasche
des Vergasungsversuchs mit leeren Palmenfrüchten.

schmolzenem Kaliumchlorid ersichtlich, vgl. in Tabelle L. Rechts neben diesem
Partikel liegt ein reines Kokspartikel am Bildrand.

Element M N O

C 11,7 11,2 10,3
O 25,2 7,8 3,8
Mg 4,3 5,5 2,6
Si 19,3 16,3 5,6
P 1,3 2,4 1,3
S 0,5 0,8 1,4
Cl 1,5 10,4 29,3
K 20,2 34,9 43,9
Ca 13,2 7,8 1,3
Fe 3,0 2,9 0,7

Abbildung 5.40: Vergrößertes REM-Bild und Zusammensetzung in Gew.-%
von Flugasche des Vergasungsversuchs mit leeren Palmen-
früchten.

Bei Vergrößerung dieses Bildes um den Faktor 10, sind ganz deutlich geschmolzene
Kugeln zu erkennen. Durch die Zusammensetzung in der Tabelle, Abbildung 5.40,
können diese geschmolzenen Verbindungen als Mischungen aus K2SiO3, KPO3

und KCl identifiziert werden. Das Auftreten dieser Verbindungen kann durch die
Literatur auch bestätigt werden [130, 131].
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Des Weiteren ist auch der Kalziumgehalt in den Bereichen M und N sehr hoch,
wodurch sich vermutlich das Kalzium in Form von Ca3P2O8 in der Flugasche
befindet [130].
Durch diese Bilder kann mit ziemlicher Sicherheit gesagt werden, dass es während
des Versuchs mit den Palmenfrüchten zu Schmelzvorgänge im Vergasungsreaktor
gekommen ist. Eine Bildung von Bettmaterialagglomerationen konnte aber auf-
grund zu kurzer Betriebszeiten nicht beobachtet werden.
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5.6 Allgemeine Erkenntnisse und Zusammenhänge
bei der Dampfvergasung von biogenen
Brennstoffen

Als allgemeine Erkenntnisse wurden bereits der Zusammenhang von Stickstoff im
Brennstoff zu Ammoniak im Produktgas und der Zusammenhang von Schwefel im
Brennstoff zu Schwefelwasserstoff im Produktgas präsentiert. In diesem Kapitel
soll dieser Zusammenhang in Diagrammform nochmals wiedergegeben werden.
Der Teergehalt im Produktgas ist der wichtigste Störstoff in der Vergasungstech-
nik. Der Teergehalt wird analog der Teer-Richtlinie [85] gemessen. Dieses Verfah-
ren ist sehr aufwendig und kann deswegen nur im Anschluss an einen Versuch
durchgeführt werden. Dadurch wird der Teerwert immer erst einige Tage nach
dem Versuch erhalten.
Aufgrund der Wichtigkeit, wurde versucht einen allgemeinen Zusammenhang vom
Teerwert zu einer leicht und online messbaren Komponente zu finden.

5.6.1 Zusammenhang zwischen N bzw. S im Brennstoff und
NH3- bzw. H2S-Gehalt im Produktgas

Wir bereits in Kapitel 5.3.3 gezeigt wurde, gibt es einen linearen Zusammen-
hang von Stickstoff bzw. Schwefel im Brennstoff mit Ammoniak bzw. Schwefel-
wasserstoff im Produktgas. In Abbildung 5.41 bzw. Abbildung 5.42 sind diese
Zusammenhänge dargestellt.
Der mathematische Zusammenhang von Stickstoff im Brennstoff zu Ammoniak
im Produktgas ist in Gleichung 5.12 dargestellt.

NH3 = 1, 136 ·NBS,waf - 0,182 (5.12)

Zu beachten ist, im Vergleich zu Gleichung 5.4, dass die Stickstoffwerte auf den
trockenen und aschefreien Brennstoff bezogen sind. Zusätzlich sind die Produkt-
gaskonzentrationen in Vol.-%,tr und nicht in ppmtr angegeben. Der untersuchte
Bereich geht von 0,05 bis 3 Gew.-% Stickstoff im Brennstoff und die Umwand-
lungsrate von Stickstoff zu Ammoniak beträgt rund 72 %.
Ähnliche Untersuchungen wurden auch von Wilk [139], ebenfalls im Zweibett-
wirbelschicht-Dampfvergaser mit Restholz und Kunststoff als Brennstoffe durch-
geführt. Der von Wilk [139] gefundene Zusammenhang lautet:
NH3 = 1,1504 ·NBS,waf und ist dem, mit den ascheintensiven Brennstoffen ge-
fundenem Zusammenhang sehr ähnlich.
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Abbildung 5.41: Zusammenhang von Ammoniakgehalt im Produktgas zu
Stickstoffgehalt im Brennstoff.
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Abbildung 5.42: Zusammenhang von Schwefelwasserstoff im Produktgas zu
Schwefelgehalt im Brennstoff.
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Bei Schwefel ergibt sich ein mathematischer Zusammenhang von:

H2S = 0, 4705 · SBS,waf - 0,004 (5.13)

Wird die Stoffbilanz betrachtet, so wird eine Umwandlungsrate von Schwefel zu
Schwefelwasserstoff von durchschnittlich 74 % gefunden. Ferner wurde in der Ar-
beit von Wilk [139] eine Umwandlungsrate von 99, 7 % für die Dampfvergasung
von Restholz gefunden.

5.6.2 Zusammenhang von GC/MS-Teergehalt und
Methankonzentration im Produktgas

Als Ausgangswert wurde der GC/MS-Teergehalt mit der Methankonzentration
korreliert. Der Methangehalt sollte als kleinster Kohlenwasserstoff, als Vertreter
für die höheren Kohlenwasserstoffe (Teere), fungieren.
Die Idee ist dabei, dass wenn der Teergehalt im Produktgas sinkt, auch der Me-
thangehalt sinkt und umgekehrt. In Abbildung 5.43 ist die Korrelation dargestellt.

GC/MS Teer = 1.46 * CH4 ‐ 7.10
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Abbildung 5.43: Zusammenhang von der Methankonzentration und dem
GC/MS-Teergehalt im Produktgas, n=45 Wertepaare.

Diese Korrelation wurde auf der Basis von 45 Dampfvergasungsversuchen erstellt.
Die Versuche sind nur mit biogenen Brennstoffen, meist Weichholzpellets, durch-
geführt worden. Das heißt, dass der Anteil an flüchtigen Bestandteilen relativ
konstant ist.
Die Brennstoffwärmeleistung bei den Versuchen variierte zwischen 80 und 100 kWth.
Auch die Vergasungstemperatur und das Dampf zu Brennstoffverhältnis variier-
ten bei den untersuchten Vergasungsversuchen.
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Aus Abbildung 5.43 ist ein Trend erkennbar. Die lineare Ausgleichsgerade folgt
mathematisch betrachtet der Gleichung 5.14.

GC/MS-Teer = 1, 46 ·CH4 − 7, 10 (5.14)

Die Methankonzentration bewegt sich zwischen 8 und 12 Vol.-%, der Teergehalt
zwischen 2 und 12 g/Nm3, jeweils auf trockenes Produktgas bezogen.
Der Methangehalt wird an dem verwendeten Zweibettwirbelschichtvergaser an
der TU-Wien kontinuierlich und online gemessen. Durch den Zusammenhang von
Gleichung 5.14 ist eine Abschätzung der Teerkonzentration schon während des
Versuchs möglich.
Die Dampfreformierung von Methan läuft bei der Vergasung nicht, oder nur sehr
langsam, ab. Deshalb kann nicht ausgeschlossen werden, dass der Zusammenhang
von GC/MS-Teer und Methan nur durch Verdünnung mit den anderen Produkt-
gaskomponenten zustande kommt. Das würde bedeuten, wenn der Methangehalt
von 10 auf 8 Vol.-% fällt, dann liegt die Ursache in einer 20 % höheren Produkt-
gasausbeute.
Zusätzlich verläuft die Ausgleichsgerade aus Abbildung 5.43 weit am Nullpunkt
vorbei, wodurch dieser Zusammenhang für Methankonzentrationen unter 5 Vol.-
% nicht plausibel ist. Der Gültigkeitsbereich der Gleichung 5.14 muss denmach
auf 6 - 12 Vol.-% CH4,tr begrenzt werden.

5.6.3 Zusammenhang von GC/MS-Teergehalt und
Ethenkonzentration im Produktgas

Neben dem Methangehalt bietet sich der Ethengehalt im Produktgas an. Ethen
besitzt eine Doppelbindung und ist daher chemisch ähnlicher den aromatischen
Kohlenwasserstoffen im Teer.
Der Ethengehalt wird an der Versuchsanlage mit Hilfe von einem Gaschroma-
tographen gemessen. Dieser liefert periodisch alle 20 Minuten die Konzentration
im Produktgas und dadurch wäre auch mithilfe des Ethengehaltes eine „quasi“
kontinuierliche Messung möglich.
Der Zusammenhang ist in der Abbildung 5.44 dargestellt. Die hinterlegten Da-
ten beruhen auf denselben Versuchen, wie die Werte von Abbildung 5.43. Der
Teergehalt variiert deshalb wiederum von 2 bis 12 g/Nm3, der Ethengehalt von 1
bis 3 Vol.-%. Wie zu erkennen ist, korreliert der Gehalt von Ethen besser als der
Methangehalt mit dem GC/MS-Teer.
Der Zusammenhang kann mit der Gleichung 5.15 beschrieben werden.

GC/MS-Teer = 4, 04 ·C2H4 − 2, 30 (5.15)
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GC/MS Teer = 4.04 * C2H4 ‐ 2.30
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Abbildung 5.44: Zusammenhang von der Ethenkonzentration und dem
GC/MS-Teergehalt im Produktgas, n=45 Wertepaare.

Werden die Ergebnisse mit der Literatur verglichen, so kann von Kern [140] eine
ähnliche Korrelation gefunden werden. Kern [140] gibt an, dass für die Zweibett-
wirbelschicht-Dampf-vergasung von Kohle ein Zusammenhang von:
CG/MS Teer = 3,818 ·C2H4 besteht.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

Die Zweibettwirbelschicht-Dampfvergasung ist eine Technologie, um aus festen
biogenen Brennstoffen ein hochwertiges Produktgas zu erzeugen. Die Wirbel-
schichttechnik, welche die Grundlage für diese Technologie darstellt, wird an der
TU-Wien bereits über 30 Jahre erfolgreich erforscht und weiterentwickelt.
Die Dampfvergasung von ascheintensiven biogenen Brenn- und Reststoffen ist
Kernthema in dieser Arbeit. Aufgrund steigender Rohstoffpreise ist die Brenn-
stoffflexibilität in der Vergasungstechnik ein wichtiges Thema. Für diese Arbeit
wurden die unterschiedlichsten Brennstoffe biogener Herkunft in einer Zweibett-
wirbelschicht-Versuchsanlage vergast.
Im Anschluss an die Dampfvergasungsversuche wurden Proben von Bettmaterial
und Asche genauer untersucht und ihre katalytische Aktivität auf die Wassergas-
Shift Reaktion und auf die Methan Reformierungsreaktion bestimmt.

Vergasungsversuche
Als Brennstoffe kamen Weichholz, leere Palmenfrüchte, Palmenblätter, Zucker-
rohrbagasse, Zuckerrohrreste, Schilf und Weizenkleie zum Einsatz. Außer bei Wei-
zenkleie, lag die Erweichungstemperatur der Asche immer über 950 ◦C (Maximal-
temperatur in der Versuchsanlage). Bei der Weizenkleie war die Erweichungstem-
peratur unter 700 ◦C, konnte aber durch gezieltes Beimengen von Kalziumkarbo-
nat auf über 1100 ◦C erhöht werden.
Die Brennstoffe wurden alle in pelletierter Form verwendet. Bei der Weizenkleie
wurde vor dem Pelletiervorgang das Kalziumkarbonat zugemischt.
Während der Vergasungsversuche, kam es bei keinem Brennstoff zu Problemen
mit Agglomerationen des Bettes. Dieses problemlose Verhalten ist einerseits auf
die hohen Ascheschmelztemperaturen und andererseits auf das verwendete Olivin
als Bettmaterial zurückzuführen.
Die Ergebnisse der Vergasungsversuche zeigten eine sehr unterschiedliche Pro-
duktgasqualität, wobei Weichholzpellets als Referenzbrennstoff diente. Bis auf
Schilf und Zuckerrohrbagasse hatten alle Brennstoffe einen niedrigeren Teerwert
als Weichholz. Das zeigt, dass die Asche im Brennstoff meist einen positiven Ein-
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fluss auf die Produktgasqualität hat.
Die Vergasung der leeren Palmenfrüchte hat, trotz niedrigerer Vergasungstempe-
ratur (770 ◦C anstatt 850 ◦C) einen der höchsten Wasserumsätze und einen sehr
niedrigen Teergehalt gezeigt.
Des Weiteren wurde gefunden, dass die Werte von Ammoniak und Schwefelwas-
serstoff im Produktgas linear vom Stickstoff- und Schwefelgehalt im Brennstoff
abhängen. Diese Erkenntnis ist sehr hilfreich, falls ein Brennstoff als Zusatzbrenn-
stoff verwendet wird. Es kann dadurch eine maximale Menge aufgrund der erlaub-
ten Gehalte an Ammoniak bzw. Schwefelwasserstoff eruiert werden.
Aufgrund der Wasserumsatzrate im Vergasungsreaktor können die untersuchten
Brennstoffe nun wie folgt gereiht werden, beginnend mit der höchsten Umsatzrate.

Palmenfrüchte > Weizenkleie ≥ Palmenblätter > Weichholz ≥ Zuckerrohrreste
� Zuckerrohrbagasse > Schilf

Wird das Produktgas nach der Dampfvergasung in einem weiteren Schritt für
Synthesereaktionen verwendet, würde sich die Reihung leicht verändern. Unter
Berücksichtigung von H2/CO-Verhältnis und Produktgasausbeute ergibt sich fol-
gende Reihung von sehr geeignet bis schlecht geeignet.

Palmenfrüchte � Palmenblätter > Weizenkleie ≥ Zuckerrohrreste > Weichholz
> Zuckerrohrbagasse � Schilf

Unter Betrachtung der gesamten Ergebnisse der Dampfvergasungsversuche, in-
klusive Mehraufwand für die Kalziumzugabe und Ammoniak- und Schwefelwas-
serstoffgehalte, zeigt sich, dass die Weizenkleie noch nach hinten gereiht werden
muss. Es ergibt sich nun unter Berücksichtigung aller Ergebnisse folgende Reihung
für den möglichen Einsatz, in der Zweibettwirbelschicht-Technik mit Dampfver-
gasung.

Palmenfrüchte > Zuckerrohrreste > Palmenblätter > Weichholz >
Zuckerrohrbagasse > Weizenkleie > Schilf
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Katalytische Aktivität von Asche und Bettmaterial
Mithilfe der Wassergas-Shift Reaktion wurde versucht, die Umsetzung im Ver-
gasungsreaktor nachzuvollziehen. Es hat sich gezeigt, dass jene Brennstoffaschen
mit der höchsten Umsetzung der Wassergas-Shift Reaktion, auch die höchste
Wasserumsatzrate bei den Vergasungsversuchen erzielt haben.
Ebenso, wie mit der Wassergas-Shift Reaktion, wurde auch die Aktivität auf
die Dampfreformierung von Methan untersucht. Es konnte festgestellt werden,
dass die Asche und die Bettmaterialien eine vernachlässigbare Aktivität auf die
Methanreformierung ausüben, sodass davon ausgegangen werden kann, dass auch
während des Vergasungsprozesses keine wesentliche Reaktion stattfindet.
Im Allgemeinen ist aber ein sehr guter Zusammenhang von der Aktivität der
Asche auf die Wassergas-Shift Reaktion zu dem Vergasungsverhalten der Brenn-
stoffe vorhanden.
Dies zeigt, dass die Asche im Brennstoff sehr entscheidend für die Qualität des
Produktgases ist. Bei weiteren Untersuchungen hat sich herausgestellt, dass der
Kaliumgehalt in der Asche der Haupteinflussfaktor ist.
Das Kalium liegt im Vergasungsreaktor in der Gasphase als KCl und/oder KOH
vor. Dadurch kann es sehr intensiv mit dem Produktgas, aber auch mit dem
Bettmaterial interagieren.
Neben dem Kalium ist aber auch der Kalziumgehalt, für eine möglichst hohe
Umsetzung von Vorteil. Mit der Kalksteinprobe konnte, als einziges Bettmaterial,
das chemische Gleichgewicht der Wassergas-Shift Reaktion erreicht werden.
Die untersuchten Bettmaterialien können nach ihrer katalytischen Aktivität wie
folgt gereiht werden.

Kalkstein > gebrauchtes Olivin > Eisenolivin > Basaltsand > frisches Olivin

Durch die Versuche konnte festgestellt werden, dass das Olivin die katalytische
Aktivität erst im Vergasungsbetrieb aufbaut. In diesem Aufbauprozess spielt Ka-
lium, zusammen mit Kalzium, eine wichtige Rolle. Das Kalium dringt über die
Gasphase in das Olivin ein. Im Anschluss daran, kann auch das Kalzium langsam
hinein diffundieren. Das Kalzium dringt an der Oberfläche in das Olivinpartikel
ein und verdrängt dabei das flüchtige Kalium wieder in die Gasphase.
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Gefundene Zusammenhänge in der
Zweibettwirbelschicht-Dampfvergasung
Durch eine Bilanzierung über den Vergasungsreaktor konnten die Zusammenhän-
ge von Stickstoff im Brennstoff zu Ammoniak im Produktgas, sowie von Schwefel
im Brennstoff zu Schwefelwasserstoff im Produktgas hergestellt werden.

Vol.-%,tr NH3 = 1, 136 ·Gew.-% NBS,waf - 0,182

Vol.-%,tr H2S = 0, 4705 ·Gew.-% SBS,waf - 0,004

Diese Gleichungen gelten nur für biogene Brennstoffe in der Zweibettwirbelschicht-
Dampfvergasung und im Bereich von 0 < N < 3,0 Gew.-% bzw. 0 < S < 0,2
Gew.-% bezogen auf den trockenen und aschefreien Brennstoff.
Aufgrund der Wichtigkeit des Teerwertes in der Vergasungstechnik, wurde ein
Zusammenhang von der Produktgaskonzentration zum Teerwert ermittelt. Der
GC/MS-Teerwert wurde in Korrelation mit dem Methan- und Ethengehalt im
Produktgas gesetzt. Es zeigen beide Produktgaskomponenten einen linearen Zu-
sammenhang mit dem Teergehalt, wobei der Ethengehalt besser korreliert. Es
lässt sich der Teergehalt im Produktgas aus folgender Gleichung errechnen:

GC/MS-Teergehalt = 4, 04 ∗ Vol.-%tr C2H4 − 2, 30

Diese Gleichung gilt aufgrund der untersuchten Teerwerte im Bereich von 1 <
C2H4 < 3,5 Vol.-%tr. Der Ethengehalt ist in Vol.-%tr einzusetzen und der resul-
tierende Teergehalt hat die Einheit g/Nm3. Durch diese Zusammenhänge lassen
sich, vor allem bei ascheintensiven biogenen Brennstoffen, die zu erwartenden
Emissionen im Produktgas schnell und einfach eruieren.

Ausblick
Bei den Vergasungsversuchen wurde als Bettmaterial immer gesintertes Olivin
eingesetzt. Es hat sich gezeigt, dass die Brennstoffasche mit dem Bettmaterial
reagiert. Die katalytische Aktivität von Olivin steigt dadurch um das Vielfache.
Da Olivin einen geringen Anteil an Nickel hat, ist die Entsorgung der Flugasche
sehr teuer.
Es wäre interessant, ob diese Verbesserung der katalytischen Aktivität auch bei
anderen Bettmaterialien auftritt. Dazu wäre die Aufklärung des Mechanismus
der Kaliumeinlagerung und der anschließenden Verdrängung durch Kalzium sehr
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vorteilhaft. Durch diese Erkenntnisse wäre der Einsatz von einem auf den Me-
chanismus abgestimmten Bettmaterial möglich. Zusätzlich könnten dadurch auch
Kosten für die Entsorgung eingespart werden.

100



7 Nomenklatur

7 Nomenklatur

7.1 Abkürzungen

APF absolute Druckschwankungen (pressure fluctuation)
Bio-SNG Synthetisches Erdgas aus biologischer Quelle
BS Brennstoff
BTX Benzen, Toluen, Xylen
d.h. das heißt
DIN Deutsche Industrie Norm
DME Dimethylester
DPF Differenzdruckschwankungen (difference pressure fluctuation)
ECN Energy research Centre of the Netherlands
EDX Energiedispersive Röntgenspektroskopie
EL Extra leicht
EU Europäische Union
FT Fischer Tropsch
GC Gas-Chromatographie
GC/MS Gas-Chromatographie mit Massenspektrometer
Gew.-% Massenanteil in Prozent
GHSV Raumgeschwindigkeit (gas hourly space velocity)
gravi. gravimetrisch
IEA International Energy Agency
k.A. keine Angabe
KITECH Korea Institute of Industrial Technology
KW Kohlenwasserstoffe
LHV Heizwert (lower heting value)
MFC Massenstromregler (mass flow contoler)
mod. modifiziert
PG Produktgas
rel. relativ
REM Rasterelektronenmikroskopie
RFA (auch RF-Analyse) Röntgenfluoreszenzanalyse
SOFC Festoxidbrennstoffzelle (solid oxid fuel cell)
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TU Technische Universität
vgl. vergleiche
Vol.-% Volumenanteil
WS Wirbelschicht

7.2 Symbole

a Ascheanteil im Brennstoff (−)
a, b, c, . . . stöchiometr. Faktoren, Reaktionsordnungen (−)
A,B,C, . . . chemische Komponenten, Reaktionsteilnehmer (−)
Ar Archimedes-Zahl (−)
c, h, n, s, o Massenanteil der Elemente C,H,N,S,O

im feuchten Brennstoff (−)
ci Stoffmengenkonzentration der Komponenten i mol/l
C1, C2, . . . Konstanten (−)
C,H,N Massenanteil der Elemente C,H,N

im trockenen Brennstoff in % Gew.-%
dk Grenzkorndurchmesser m
dp Siebdurchmesser der Partikel m
dsv Oberfläche zu Volumen bezogener Durchmesser,

Sauterdurchmesser m
Ea Aktivierungsenergie J/mol
fB flüchtige Bestandteile im Brennstoff (−)
g Erdbeschleunigung (9.80665) m/s2

∆G freie Enthalpiedifferenz J/mol
H Betthöhe m
Ho Brennwert J/m3 bzw. J/kg
Hu Heizwert J/m3 bzw. kJ/kg
∆H Enthalpiedifferenz J/mol
∆HR Reaktionsenthalpiedifferenz J/mol
∆HR, T Reaktionsenthalpiedifferenz bei T J/mol
K allgemeine Gleichgewichtskonstante (−)
k Reaktionskonstante (Dimension ist

Reaktionsordnungsabhängig) mol/l s
k0 präexponentieller Faktor (−)
kH Reaktionskonstante der Hinreaktion mol/l s
kR Reaktionskonstante der Rückreaktion mol/l s
Kp partialdruckbezogene Gleichgewichtskonstante (pi/pi)
ṁ Massenstrom kg/s
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ṁH2O Massenstrom von Wasser kg/s
ṁC Massenstrom von Kohlenstoff kg/s
ṁBS Brennstoffmassenstrom kg/s
n Anzahl an Proben, Anzahl an Wertepaare (−)
p Druck bar
pi Partialdruck der Komponente i bar
∆p Druckverlust bar
r Verdampfungsenthalpie von Wasser J/kg
R allgemeine Gaskonstante J/mol K
R2 Bestimmtheitsmaß (−)
Re Reynolds-Zahl (−)
∆S Entropiedifferenz J/mol K
t Zeit s
T Temperatur K
u Brennstoff-Feuchte (−)
U Leerrohrgeschwindigkeit m/s
Uc Grenzgeschwindigkeit von blasenbildender

zu turbulenter Wirbelschicht m/s
Umf Lockerungsgeschwindigkeit m/s
Use Schwebegeschwindigkeit m/s
Ut Endgeschwindigkeit des Einzelpartikels m/s
V Volumen m3

·V Volumenstrom m3/s
V̇P G Produktgasvolumenstrom m3/s
v Reaktionsgeschwindigkeit mol/s
vH Reaktionsgeschwindigkeit der Hinreaktion mol/s
vR Reaktionsgeschwindigkeit der Rückreaktion mol/s
w Wasseranteil im Brennstoff (−)
xi Stoffmengenanteil der Komponente i (−)
XH2O Wasserumsatzrate kg/kg
XC Kohlenstoffumsatzrate kg/kg
YP G Produktgasausbeute m3/kgwaf
Øinnen Innendurchmesser m

ηKGW Kaltgaswirkungsgrad (−)
ε Porosität (−)
εmf Porosität am Lockerungspunkt (−)
λ Luftüberschusszahl (−)
µ dynamische Viskosität kg/m s
ν kinematische Viskosität m2/s
ρ Dichte kg/m3
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7 Nomenklatur

ρp Schüttdichte kg/m3

ρg Gasdichte kg/m3

ρp Partikeldichte kg/m3

Φ Formfaktor (−)

7.3 Indizes

abs. absolut
b Rückreaktion (backwards)
BS Brennstoff
el. elektrisch
exp. experimentell
f Hinreaktion (forward)
input Eingang
KGW Kaltgaswirkungsgrad
mf Lockerungspunkt (minimum fluidisation)
o oberer
output Ausgang
PG Produktgas
real im realen Zustand
th thermisch
tr auf Trockenmasse bezogen
u unterer
waf Wasser- und Aschefrei
wf Wasserfrei
* dimensionsloser Parameter
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