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1 Einleitung

1.1 Motivation

Heutzutage wird der stetig steigende globale Primarenergiebedarf der Menschheit
zum grofdten Teil durch die fossilen Energietrager Kohle, Erdgas und Erdol ge-
deckt. Allerdings ist die Endlichkeit dieser Energietrager, insbesondere von Erdoél,
absehbar. Der steigende Bedarf und die daraus folgende zunehmende Verknap-
pung werden mittelfristig voraussichtlich zu stark steigenden Preisen fiir fossile
Energietrager flihren. Diese Entwicklung war in den vergangenen Jahren bereits zu
beobachten.

Ein weiterer Faktor ist die globale Erwarmung. In den letzten Jahrzehnten wurde
eine stetig steigende globale Durchschnittstemperatur gemessen. Dieser Effekt ist
mit grofler Wahrscheinlichkeit auf die Einwirkung der Menschheit zuriickzufiih-
ren. Der grofste Anteil des anthropogenen Treibhauseffekts wird durch die Ver-
brennung von fossilen Energietragern und dem daraus folgenden Anstieg der CO2-
Konzentration in der Atmosphdre hervorgerufen. In den letzten Jahren wurden
daher verstiarkt Anstrengungen unternommen, die globalen CO2-Emissionen zu
begrenzen oder auf langere Sicht sogar zu senken.

Vor diesen Hintergriinden erlangt die Suche nach Konzepten zu einer alternativen,
regenerativen Energieversorgung eine immer grofiere Bedeutung. Eine viel disku-
tierte Moglichkeit ware die sogenannte ,Wasserstoffwirtschaft”, in der in letzter
Konsequenz die fossilen Energietrager Erdgas und Erdél durch Wasserstoff ersetzt
wirden und die vorhandene Infrastruktur teilweise weiter genutzt werden konnte.
Der Hauptvorteil von Wasserstoff als Sekundarenergietrager ist, dass es ein koh-
lenstofffreier Energietrager ist. Wasserstoff verbrennt somit CO2-neutral. Zusatz-
lich kann Wasserstoff durch die Brennstoffzelle effizient in elektrischen Strom um-
gewandelt werden.

Wasserstoff wird heute zum Grofdteil mittels Dampfreformierung aus Erdgas und
Erdol hergestellt und direkt in der chemischen Industrie verbraucht. Dieser Erzeu-
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gungspfad ist fiir eine anschlief3ende energetische Nutzung des Wasserstoffs auf-
grund der Umwandlungsverluste und des bei der Produktion frei werdenden CO>
nicht sinnvoll. Ein nahezu COz-neutraler, nicht regenerativer Herstellungspfad wa-
re die Herstellung von Wasserstoff aus fossilen Energietragern mit integrierter
Abscheidung und Speicherung des entstehenden CO,. Wasserstoff konnte regene-
rativ nach heutigem Erkenntnisstand in gréfieren Mengen entweder mittels Was-
serelektrolyse aus regenerativ erzeugtem Strom oder mittels thermochemischer
Konversion von Biomasse hergestellt werden. Andere Maoglichkeiten, wie bei-
spielsweise die direkte solare Erzeugung oder biologische Verfahren, stehen noch
am Anfang der Erforschung.

Die Wasserelektrolyse zur Umwandlung von elektrischer Energie in Wasserstoff
kann dabei energetisch sinnvoll nur bei einem Uberangebot von regenerativem
Strom eingesetzt werden, da die gesamte Prozesskette vom erzeugten regenerati-
ven Strom uiber die Elektrolyse zur Wasserstoffnutzung im Verhaltnis zur direkten
Nutzung ineffizient ist. Wasserstoff konnte in diesem Fall die Rolle eines Energie-
speichers iibernehmen. Aus diesem Grund bietet sich fiir eine regenerative, konti-
nuierliche und effizientere Wasserstofferzeugung als Primarenergietrager aktuell
nur Biomasse an.

Die Nutzung von Wasserstoff wiirde in der angesprochenen ,Wasserstoffwirt-
schaft” primar in Brennstoffzellen und im grofderen Leistungsbereich auch in Gas-
und-Dampf-Kombikraftwerken mit entsprechend angepassten Gasturbinen erfol-
gen. Brennstoffzellen bieten den Vorteil eines hohen elektrischen Wirkungsgrads
bei verhaltnismaf3ig geringen Leistungsgrofien. Der Einsatz kénnte sowohl mobil
als auch stationdr erfolgen. Im mobilen Einsatz in Kraftfahrzeugen wiirde die
Brennstoffzelle den Strom fiir einen Elektromotor liefern. Der Einsatz von Wasser-
stoff im Strafdenverkehr ist momentan der Hauptantrieb fiir die Weiterentwicklung
des gesamten Feldes der Wasserstofftechnologie. Im stationdren Einsatz kdnnte
dezentral in Brennstoffzellen im KWK-Betrieb neben Strom auch Nutzwirme er-
zeugt werden.

Wie oben bereits ausgefiihrt, ist Biomasse einer der aussichtsreichsten Primar-
energietrager zur Erzeugung von regenerativem Wasserstoff. Zur Herstellung von
Wasserstoff aus Biomasse sind verschiedene Grundprozesse denkbar. Diese Arbeit
konzentriert sich auf die Vergasung, eine Art der thermochemischen Konversion.
Es werden verschiedene Vergasungs- und Rohgasaufbereitungsverfahren unter-
sucht und miteinander verglichen. Als Referenzprozess wird das konventionelle
Verfahren der Dampfreformierung von Erdgas herangezogen. Aufgrund der Ahn-
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lichkeit zum konventionellen Verfahren wird die Reformierung von Biogas als wei-
teres regeneratives Herstellungsverfahren mitbetrachtet. Die in dieser Arbeit an-
gestellten Untersuchungen beziehen sich auf eine Leistung von 8,6 MWy, zugefiihr-
ter Brennstoffenergie. Diese Leistungsgrofie wurde gewahlt, da es in diesem
Bereich bereits erfolgreich betriebene Vergasungsverfahren gibt und die Biomasse
mit verhadltnismafig geringem Aufwand aus der ndheren Umgebung zur Anlage
transportiert werden konnte. Anderseits ist diese Leistungsgrofie bereits so grof3,
dass die aufwandige Rohgasaufbereitung unter Umstdanden in Zukunft wirtschaft-
lich darstellbar sein konnte, was aber nicht Thema dieser Arbeit ist.

Der Fokus der Arbeit liegt neben den Vergasungsprozessen insbesondere auf den
verschiedenen Moglichkeiten der Rohgasaufbereitung. Zum jetzigen Zeitpunkt ist
nicht hinreichend geklart, welche Kombination verschiedener Verfahrensschritte
letztlich am besten zur Herstellung von Reinwasserstoff aus Rohgasen aus der
Biomassevergasung geeignet ist. Zusatzlich muss die Rohgasaufbereitung maf3geb-
lich auf den zu Grunde liegenden Vergasungsprozess und die daraus resultieren-
den Eigenschaften des Rohgases angepasst sein. Problematisch sind vor allem die
vielfaltigen Begleitstoffe in Rohgasen, die u. a. zur Deaktivierung von katalytischen
Stufen fiihren kénnen.

Bei der Zusammenstellung des Gesamtprozesses ergeben sich u.a. in folgenden
Punkten mannigfaltige Moglichkeiten:

e Eingesetzte Biomasse (Art, Wassergehalt, ...)

e Vergasungsverfahren (acht wurden grundsatzlich betrachtet)

e Kohlenwasserstoffspaltung (vier Arten wurden grundsatzlich betrachtet)

¢ Konfiguration der CO-Konvertierung (Art, Anordnung, ...)

e Nutzung der im Prozess anfallenden Abwarme (beispielsweise zur Vor-
warmung oder zur Biomassetrocknung)

e Nutzung des Off-Gases (beispielsweise zur Beheizung des Reformers oder
zur Stromerzeugung)

e Konfiguration der Druckwechseladsorption (Anzahl der Adsorptionsbehal-
ter, Wasserstoffreinheit, ...)

Aus dieser Vielfalt an Moglichkeiten folgt eine dreistellige Anzahl denkbarer Kom-
binationen aus Vergasungsverfahren, Gasaufbereitung und Mafdnahmen zur Pro-
zessoptimierung. Zielsetzung dieser Arbeit ist es, moglichst effiziente Kombinatio-
nen zu identifizieren.
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1.2 Vorgehen

Im ersten Teil der Arbeit werden die verschiedenen betrachteten Prozesse aus-
fihrlich dargestellt. Zuerst werden dabei die konventionelle Wasserstoffherstel-
lung und die Herstellung von Wasserstoff liber anaerobe Fermentation beschrie-
ben. Danach folgt eine Beschreibung der in Erwdgung gezogenen Vergasungs-
prozesse von denen drei detailliert weiter untersucht werden. Anschliefdend wer-
den die verschiedenen Moglichkeiten zur Rohgasreinigung und -konditionierung
vorgestellt und die geeignetsten Prozessketten fiir eine genauere Untersuchung
ausgewahlt. Fiir die technische Analyse der verschiedenen Gesamtprozesse wer-
den diese detailliert und realitdtsnah in der Simulationssoftware Aspen Plus, unter
Berticksichtigung moéglicher sinnvoller Optimierungsmafdnahmen, modelliert. Die
dabei erzielten Ergebnisse werden ausgewertet, um Riickschliisse auf die Eignung
der verschiedenen Verfahren zu ziehen. Die wichtigste Kenngrofie ist der Gesamt-
wirkungsgrad. Als Besonderheit wird der Gesamtwirkungsgrad in dieser Arbeit
aus dem Wasserstoffenergiestrom bezogen auf die zugefiihrte Primarenergie be-
rechnet. Dies geschieht durch Umrechnung der verschiedenen Energiestrome auf
die zur Herstellung notwendige Primarenergie durch entsprechende Faktoren.
Zum Abschluss werden die untersuchten Verfahren bewertet und ein Vergleich
zum Referenzprozess gezogen.

1.3 Stand des Wissens

Die thermochemische Umwandlung von kohlenstoffhaltigen Energietragern wie
Kohle und Holz zu brennbaren Gasen ist prinzipiell ein sehr altes Verfahren. So
wurde bereits im 19.Jahrhundert Stadtgas aus Kohle hergestellt. In Deutschland
wurde in den 30er und 40er Jahren des 20. Jahrhunderts Holzgas zum Antrieb von
Fahrzeugen genutzt. Als technisches Verfahren zur Biomassenutzung fand die Bio-
massevergasung erst wieder nach der ersten Olkrise gesteigertes Interesse. Mit der
Herstellung synthetischer Brennstoffe aus Biomasse befasst man sich seit etwa
40 Jahren wieder intensiver [1]. Der Betrieb von errichteten Biomassevergasungs-
anlagen hat allerdings in der Vergangenheit oft zu Problemen gefiihrt. Insbesonde-
re problematisch waren die teilweise schlechte Biomasseumsetzung und der hohe
Teergehalt im Rohgas. So konnten viele Anlagen nur kurze Betriebszeiten nachwei-
sen, bevor sie schliefilich stillgelegt wurden [2].

Aktuell beschaftigen sich die verschiedensten Gruppen, Institutionen und Firmen
mit den Aspekten der Biomassevergasung und der Nutzung des entstehenden Roh-
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gases. Bei der Nutzung des erzeugten Rohgases kann man generell zwischen der
Erzeugung von Strom und Warme oder der Synthese von Sekundadrenergietragern
aus dem Rohgas unterscheiden. Bei den in der Vergangenheit errichteten Anlagen
wird das erzeugte Rohgas zum grofdten Teil in Blockheizkraftwerken oder selten in
Gasturbinen zur kombinierten Erzeugung von Strom und Warme genutzt. Aktuelle
Forschungsvorhaben zielen dagegen hauptsachlich auf die Nutzung des Rohgases
zur Synthese von Sekundarenergietragern. Diese Energietrager konnten anschlie-
f3end sowohl in mobilen als auch in stationdren Anwendungen zum Einsatz kom-
men. Als Sekundédrenergietrager kommen dabei hauptsachlich Methanol,
Dimethylether, Methan, BtL-Kraftstoffe und Wasserstoff in Frage [3]. Zur Herstel-
lung von BtL-Kraftstoffen und Methan gibt es bereits erste Anlagen, z. B. in Giissing
zur Herstellung von Methan [4] und in Freiberg von der Firma CHOREN zur Her-
stellung von BtL-Kraftstoffen [5].

Die Herstellung von Reinwasserstoff aus Biomassevergasungsanlagen hingegen
wird derzeit nirgendwo in nennenswertem Mafdstab praktiziert. Wasserstoff ist
zwar immer ein wesentlicher Bestandteil des Rohgases, beim Absorption Enhan-
ced Reforming (AER)-Prozess besteht beispielsweise das Rohgas bis zu iiber 70 %
aus Wasserstoff [6], allerdings ist die Aufbereitung des Rohgases zu Reinwasser-
stoff ein aufwandiger Prozess. Es existieren nur wenige Studien zum Thema der
thermochemischen Wasserstofferzeugung aus Biomasse, die auch konkrete Anga-
ben zu den erreichbaren Wirkungsgraden machen, z. B. [3], [7], [8] und [9]. Diese
Studien enthalten allerdings selten Vergleiche der verschiedenen Vergasungs-
systeme und die angegebenen Wirkungsgrade sind nicht immer nachvollziehbar.

Im Jahr 2010 wurde zusatzlich von Miltner an der TU Wien eine Dissertation mit
dem Thema ,Techno-6konomische Analyse der regenerativen Produktion von Was-
serstoff fiir den Einsatz in Fahrzeugen“ veroffentlicht [10]. In dieser Arbeit wurden
mit Hilfe des Simulationsprogrammes IPSEpro dhnlich wie in der hier vorliegenden
Arbeit verschiedene Moglichkeiten der Wasserstoffherstellung untersucht. Die be-
trachteten Prozesse sind die Dampfreformierung von Erd- und Biogas, die alkali-
sche Elektrolyse, die gekoppelte Dunkel- und Biogasfermentation, die gekoppelte
Dunkel- und Photofermentation sowie die Dampfreformierung von Rohgas aus ei-
ner Biomassevergasung. Es wurden also nahezu alle denkbaren Grundprozesse fiir
die regenerative Wasserstoffherstellung untersucht. Im Gegensatz zu der hier vor-
liegenden Arbeit wurde flir die Dampfreformierung von Rohgas als Vergasungs-
prozess ausschliefdlich der Zweibettwirbelschichtvergaser (FICFB) herangezogen.
Die Aufbereitung und Reinigung des Rohgases erfolgt dabei so wie an der tatsach-
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lich in Giissing ausgefiihrten Anlage bei niedrigen Temperaturen, u. a. mit Waschen.
Anschliefdend wird das gereinigte Gas einem normalen Dampfreformierungspro-
zess zugefiihrt. Nachteil dieser Methode ist die aufwandige Anlagentechnik und die
energetisch ungiinstige Abkiihlung auf nahezu Umgebungstemperatur mit der spa-
teren Wiederaufheizung fiir die Dampfreformierung. In der Dissertation von Milt-
ner liegt der Fokus eindeutig auf dem Vergleich verschiedener Grundprozesse in-
klusive einer Betrachtung der kompletten Prozesskette bis zum Einsatz des
Wasserstoffs in Kraftfahrzeugen.

Im Gegensatz dazu liegt in der hier vorliegenden Arbeit der Schwerpunkt auf dem
Vergleich verschiedener Vergasungs- und Gasaufbereitungsverfahren. Bei der Gas-
aufbereitung wird das Rohgas je nach Variante moglichst wenig gekiihlt und die
Kohlenwasserstoffe werden direkt im heifden Rohgas reformiert. Das bietet den
Vorteil, dass keine, bzw. nur eine teilweise, aufwandige und ineffiziente Abkiihlung
und Wiederaufheizung des Rohgases notwendig ist. Daflir miissen die Auswirkun-
gen der Storkomponenten auf den Reformierungskatalysator besonders beriick-
sichtigt werden.

Eine weitere Aktivitit der TU Wien im Bereich der Wasserstofferzeugung aus Bio-
masse ist das Projekt ,BioH2-4Refineries, das 2010 gestartet wurde. Hier soll ge-
meinsam mit dem Anlagenplaner Repotec unter Leitung des Mineral6lkonzerns
OMV die Einbindung eines Biomassevergasers zur Reinwasserstoffherstellung in
einer Raffinerie demonstriert werden [11]. Als erster Schritt ist die Errichtung ei-
ner Pilotanlage in Giissing geplant. Anschlief3end ist bis 2015 die Errichtung einer
Demonstrationsanlage mit 50 MWy Feuerungswarmeleistung und einem austre-
tenden Wasserstoffenergiestrom von 30 MW geplant [12].

Die Ergebnisse eines Projektes mit dem Thema ,Vergleich von Verfahren zur
thermochemischen Erzeugung von Wasserstoff aus Biomasse unter einheitlichen,
realititsnahen Randbedingungen“ wurden ebenfalls im Jahr 2010 vom Verfasser
der hier vorliegenden Arbeit verdéffentlicht [13]. In diesem Projekt wurden acht
verschiedene Vergasungsverfahren simuliert und miteinander verglichen. An Gas-
aufbereitungsverfahren wurden primar die Rohgasreformierung, aber auch die
partielle Oxidation und die thermische Spaltung untersucht. Als Vergleichsprozesse
dienten die Dampfreformierung von Erd- und Biogas. Die in diesem Forschungs-
vorhaben erlangten Erkenntnisse dienen als Grundlage fiir diese Arbeit. So wird
sich nun basierend auf den vorhandenen Erkenntnissen auf eine geringere Anzahl
vielversprechender Vergasungsprozesse konzentriert. Aufderdem wird der Fokus
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mehr auf der Gasaufbereitung liegen. Im Folgenden wird gelegentlich auf den Ab-
schlussbericht verwiesen werden.

Festzuhalten ist, dass flir die thermochemische Wasserstofferzeugung aus Biomas-
se aus einer Vielzahl von zu Grunde liegenden Vergasungsverfahren ausgewahlt
werden kann. Fiir den darauf folgenden Gasaufbereitungspfad gibt es ebenfalls vie-
le verschiedene Varianten, die immer im Zusammenspiel mit dem jeweiligen Ver-
gasungsverfahren zu betrachten sind. Zusammenfassend ist zum Stand des Wis-
sens und der Forschung zur thermochemischen Wasserstofferzeugung aus
Biomasse festzustellen, dass aufgrund der Vielfalt von Varianten bisher keine ab-
schliefRende Klarheit dartiber besteht, welcher Gesamtprozess fiir eine zukiinftige
Wasserstofferzeugung am besten geeignet ware. Diese Arbeit soll, zumindest hin-
sichtlich der Energieeffizienz, besonders aussichtsreiche Gesamtprozesse identifi-
zieren.
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2.1 Grundlagen

Wasserstoff wird heutzutage grofdtechnisch nahezu ausschliefilich durch Umwand-
lung von fossilen Rohstoffen gewonnen. Die Dampfreformierung von Erdgas ist das
am meisten genutzte Verfahren. Bei der Dampfreformierung werden Kohlenwas-
serstoffe in einer endothermen Reaktion unter Einfluss eines Katalysators mit
Wasserdampf umgesetzt. Es konnen gasformige bzw. leichtfliichtige Kohlenwasser-
stoffe wie Erdgas, Raffineriegase oder Naphta als Edukte dienen. So wurden 2003
48 % des erzeugten Wasserstoffs aus Erdgas hergestellt. Weitere wichtige Primar-
energietrager zur Wasserstoffherstellung waren zu 30 % Ol und Prozessgase aus
Raffinerien und Industrie sowie zu 18 % Kohle. Ein weiteres Verfahren, mit dem in
2003 etwa 4 % des Wasserstoffs erzeugt wurde, ist die Wasserelektrolyse [14].

Weitere Verfahren zur Wasserstoffherstellung aus fliissigen und gasférmigen fossi-
len Rohstoffen sind die partielle Oxidation und die autotherme Reformierung. Bei
diesen Verfahren wird die fiir die Reaktion bendtigte Warme durch direkte partiel-
le Oxidation mit Luft oder Sauerstoff bereitgestellt. Die partielle Oxidation wird
hauptsachlich fiir schwerfliichtige Kohlenwasserstoffe eingesetzt und kann bei ent-
sprechend erh6hter Temperatur auch ohne Katalysator angewendet werden. Bei
Einsatz des festen Energietragers Kohle muss dieser zuerst vergast werden und
das Rohgas anschliefiend zu Reinwasserstoff aufbereitet werden.

Bei der Dampfreformierung lassen sich die geringsten Kosten fiir das Produkt Was-
serstoff realisieren, da diese Anlagen sehr viel geringere Investitionskosten als An-
lagen zur partiellen Oxidation oder Kohlevergasung aufweisen [15]. Anlagen zur
partiellen Oxidation oder Kohlevergasung sind bei derzeitigen Randbedingungen
nur wirtschaftlich, wenn das entsprechende Edukt giinstig bereitgestellt werden
kann. Aufgrund der grofien Bedeutung der Dampfreformierung von Erdgas wurde
diese als Referenzverfahren ausgewahlt.
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2.2 Dampfreformierung

2.2.1 Prozessgrundlagen

Bei der Dampfreformierung werden kurzkettige Kohlenwasserstoffe katalytisch
mit Wasserdampf in ein wasserstoff-, kohlendioxid- und kohlenmonoxidreiches
Synthesegas umgesetzt. Dieses Synthesegas wird dann je nach Anwendungsfall
weiter konditioniert. Typische Anlagengréfden liegen im Bereich von einigen 1.000
bis iiber 100.000 m3n/h Wasserstoff fiir einstringige Anlagen [16]. Dies ent-
spricht wenigen MW bis etwa 300 MW Produktgasleistung. Als nicht ndher defi-
nierter Gesamtwirkungsgrad bestehender Anlagen wird in der Literatur ein Be-
reich von 70 bis 80 % genannt [17].

Als Ausgangsstoff dient in den meisten Fillen Erdgas. Ublicherweise wird Erdgas
unter einem ausreichenden Vordruck aus der Leitung entnommen. Falls der Vor-
druck nicht ausreicht, ist als Erstes eine Verdichtung auf Prozessdruck vorzuneh-
men. Bevor das Erdgas in den Reformer eingebracht werden kann, muss es vorbe-
handelt werden. Entscheidend ist dabei der Schwefelgehalt im Erdgas, da Schwefel
ein starkes Katalysatorgift fiir den Reformierungskatalysator und fiir manche Arten
von Katalysatoren zur CO-Konvertierung ist. Das Erdgas muss also nahezu voll-
standig von jeglichen Schwefelverbindungen befreit werden. Dazu sind verschie-
dene ad- und absorptive Verfahren einsetzbar, das gebrauchlichste ist die Absorp-
tion an ZnO [16].

Vor der Einbringung des entschwefelten Erdgases in den eigentlichen Reformer
erfolgt eine Mischung mit Dampf. Das Gemisch wird dann weiter auf etwa 500 bis
550 °C vorgewarmt [18]. Im Reformierungsreaktor, der meist als von aufden befeu-
erter Rohrreaktor ausgefiihrt ist, stromt das Gemisch durch die mit Nickelkatalysa-
tor gefiillten Reformerrohre und reagiert dabei endotherm zu Wasserstoff und
Kohlenmonoxid. Die Prozessbedingungen liegen im Bereich von 15 bis 30 bar und
800 bis 900 °C.

Nach dem Reformierungsreaktor folgt ein Kiihler, um die Temperatur fiir die Hoch-
temperatur-Konvertierung auf etwa 350 °C einzustellen [16]. In diesem Reaktor
wird das im Synthesegas enthaltene CO katalytisch mit Wasserdampf zu Hz und
CO2 umgesetzt. Nach der Hochtemperatur-Konvertierung wird bei dem heute meist
eingesetzten Prozess das Gas auf Umgebungstemperatur gekihlt und einer Druck-
wechseladsorptionsanlage (DWA) zugefiihrt. Dort wird hochreiner Wasserstoff
erzeugt. Im klassischen, in heute errichteten Anlagen nicht mehr eingesetzten Pro-
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zess folgt der Hochtemperaturkonvertierung eine Niedertemperaturkonvertierung.
Anschliefdend wird Hz durch ein Waschverfahren vom CO; getrennt. Dieser klassi-
sche Prozess ist hinsichtlich der erreichbaren Hz-Reinheit und der Produktionskos-
ten nachteilig [16, 19].

In Abbildung 1 ist der Gesamtprozess nach dem heutigen Standardverfahren dar-
gestellt. Im Flief3bild nicht enthalten ist die Verschaltung der internen Warme-
strome. So wird die Warme von Rauch- und Produktgas zur Vorwarmung der Eduk-
te oder zur Dampferzeugung genutzt. Das brennbare Off-Gas aus der DWA dient
zur Reformerbeheizung.

Rauchgas
Dampf T
Erdgas Entschwefelung l D
und ampf— @ Hochtempgratur Druckwechsel- | \Wasserstoff
Vorwarmung reformierung CO-Shift adsorption [
Kuhler Kuhler
Off-Gas
Luft

Abbildung 1: Flief3bild einer heute typischen Dampfreformierungsanlage zur Was-
serstofftherstellung nach [16, 20]

Die einzelnen Prozessschritte der Dampfreformierung werden im Folgenden de-
tailliert beschrieben. Viele Prozessschritte kénnen, teilweise in abgewandelter
Form, ebenfalls bei der Aufbereitung der biomassestimmigen Rohgase zu Rein-
wasserstoff eingesetzt werden.

2.2.2 Entschwefelung

Der im Reformer typischerweise eingesetzte Nickel-Katalysator reagiert sehr emp-
findlich auf Schwefelverbindungen im Erdgas. Bereits ab Konzentrationen von
0,1 ppm HzS kann sich, abhdngig von der Temperatur, eine deaktivierende Schicht
auf dem Katalysator bilden. Der Aktivitatsverlust lasst sich zu einem gewissen Grad
durch Erhéhung der Reaktortemperatur ausgleichen [16]. So tritt bei 800 °C erst
bei etwa 5 ppm eine Deaktivierung auf. Das ist darauf zuriickzufiihren, dass die
Vergiftung im Prinzip ein einfacher exothermer Adsorptionsprozess ist [21]. Der
Schwefelgehalt in Erdgas liegt allerdings betrachtlich hoher als 0,1 ppm. Ein typi-
sches russisches Erdgas enthilt beispielsweise etwa 20 mg/m?n. H2S (entspricht
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etwa 13 ppm) und 80 mg/m?>n. Gesamtschwefel [22]. Daraus ergibt sich die Not-
wendigkeit einer zuverldssigen Entschwefelung.

Die Entschwefelung wird heute normalerweise mit Hilfe von ZnO durchgefiihrt, da
mit diesem Verfahren die geringsten Restschwefelgehalte von unter 0,1 ppm er-
reicht werden [22]. Organische Schwefelverbindungen wie Mercaptane und
Thiopene erfordern eine vorherige Hydrierung. In diesem Prozessschritt, der vor
der eigentlichen Entschwefelung stattfindet, werden die organischen Schwefelver-
bindungen unter Zugabe von erzeugtem Wasserstoff zu Schwefelwasserstoff und
gesattigten Kohlenwasserstoffen hydriert.

Die Entschwefelung an ZnO findet bei der Dampfreformierung typischerweise zwi-
schen 350 und 400 °C statt. Der Entschwefelungsgrad sinkt mit steigender Tempe-
ratur und die Maximaltemperatur der Entschwefelung mit Zinkoxid liegt bei etwa
650 °C [23, 24]. Es lauft folgende Reaktion ab:

Zn0 + H,S & ZnS + H,0 (2.1)

Zinksulfid kann nicht in-situ regeneriert werden, sodass das Absorbens regelmaf3ig
ausgetauscht werden muss [16, 25].

2.2.3 Reformierung

Im Reformer wird das Erdgas hauptsachlich nach folgender Reaktionsgleichung
umgesetzt:
kJ

CH, +H,0(g) & 3H, +CO  AH =2063 — (2.2)

Langerkettige Kohlenwasserstoffe, die im Erdgas vorliegen, werden ebenfalls zu
Wasserstoff und Kohlenmonoxid gespalten. Da die Reaktion stark endotherm ist,
muss dem Reformer Energie zugefiihrt werden. Vorteilhaft fiir einen moglichst ho-
hen Methanumsatz sind nach dem Prinzip des kleinsten Zwanges von Le Chatelier
hohe Temperaturen und niedrige Driicke. Im Reformer laufen zusatzlich folgende
Nebenreaktionen ab:

Wassergas — Shift — Reaktion:

k
CO + H,0 & CO, +H, AH = —41,2 m—il (2.3)
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Rufbildung:
K]
CH, & C+ 2H, AH = 74,9 — (2.4)
mol
Boudouard — Reaktion:
k]
2C0 & CO, + C AH = —-172,5 — (2.5)
mol

Die letzten beiden Reaktionen sind unerwiinscht, denn sie fiihren zu Rufdbildung
auf dem Katalysator. Allerdings lasst sich durch die Wahl geeigneter Prozessbedin-
gungen, wie ein ausreichend grofdes Dampf zu Kohlenstoff Verhaltnis (D/C-
Verhiltnis) und Katalysatormodifikationen, Rufdbildung weitgehend vermeiden
[26].

Nach der Mischung mit Wasserdampf und der Vorwarmung auf 500 bis 550 °C [18]
wird der Eduktstrom dem Reformierungsreaktor zugefiihrt. Dieser ist im Normal-
fall als von oben nach unten durchstromter Rohrreaktor ausgefiihrt. In Abbildung 2
ist ein solcher typischer Reformierungsreaktor schematisch dargestellt.

Dampf + Erdgas Mantelseitige

QL0 o0 Feuerung

1K1

Katalysatorrohre 3§

~ 850 °C
Reformat

Abbildung 2: Schematischer Aufbau eines Reformierungsreaktors

13



2 Konventionelle Wasserstoffherstellung

Innerhalb der Reformerrohre befindet sich der Katalysator, bestehend aus 15 bis
25 % Nickel, auf einem Tragermaterial wie Aluminiumoxid [16]. Die Rohre werden
mantelseitig durch Verbrennung des Off-Gases aus der DWA und zusatzlich durch
Verbrennung geringer Mengen Erdgas beheizt. So wird das Reaktionsgas auf 800
bis 900 °C aufgewarmt. Der Druck betragt 15 bis 30 bar. Bei diesen Bedingungen
werden hohere Kohlenwasserstoffe nahezu vollstandig umgesetzt. Methan wird
aufgrund der Lage des chemischen Gleichgewichts nur unvollstindig umgesetzt
[16]. Eine wichtige Prozessgrofde zur Beeinflussung der Gleichgewichtslage ist das
D/C-Verhaltnis. Es liegt im Bereich von 2,5 bis 6 mol Dampf pro mol Kohlenstoff. In
der Praxis werden bei der Erdgasreformierung meist eher niedrige D/C-
Verhaltnisse von 2,5 gewahlt [16, 18]. Hohere Verhaltnisse fithren zu einem héhe-
ren Methanumsatz, allerdings wird dafiir eine grofdere Energiemenge zur Damp-
ferzeugung benoétigt. Da das nicht umgesetzte Methan letztlich zur Beheizung des
Dampfreformers genutzt wird, ist ein vollstandiger Umsatz nicht notwendig.

Das Reformat verldsst den Reaktor mit einer Temperatur von 800 bis 900 °C. Die
Gaszusammensetzung entspricht dort etwa der Zusammensetzung im chemischen
Gleichgewicht bei einer um 5 bis 20 K tieferen Temperatur. Somit ergeben sich je
nach Druck, Temperatur und D/C-Verhdltnis Restmethangehalte im Produktgas
von 1 bis 10 % [16]. Typische Ein- und Austrittszusammensetzungen sind in Tabel-
le 1 dargestellt.

Tabelle 1: Ein- und Austrittszusammensetzung eines Dampfreformers einer Anla-
ge fiir 5.000 m3;y /h Wasserstoffproduktion [16]
Bestandteil Eduktgas Produktgas

H> Vol.-% 1,1 51,9

CO Vol.-% 0,0 10,7

CO: Vol.-% 0,1 51
CH4 Vol.-% 26,1 3,8

Ca+ Vol.-% 1,0 0,0

\P Vol.-% 0,3 0,2

H20 Vol.-% 71,4 28,3

T °C 520 850

p bar 19 17

Die heifden Rauchgase aus der mantelseitigen Feuerung verlassen den Reformer
mit einer von der Stromungsfiihrung abhangigen, deutlich hoheren Temperatur als
die des austretenden Reformats. Bei Fiihrung der Rauchgase im Gegenstrom zum
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Reformat verlassen diese den Reformer mit einer um mehr als 150 K hoheren
Temperatur als die des austretenden Reformats [16]. Die Rauchgaswarme kann je
nach Verschaltung zur Dampferzeugung, Dampfiiberhitzung, Verbrennungsluft-
vorwarmung und Eduktvorwdrmung dienen, bevor das Rauchgas iiber einen Ka-
min abgefiihrt wird. Das heifse Reformat wird in einem Strahlungskiihler méglichst
schnell auf etwa 350 °C abgekiihlt, um Rufd3bildung zu vermeiden [19]. Diese War-
me wird zur Dampferzeugung genutzt.

2.2.4 Kohlenmonoxid-Konvertierung

Die Shift-Reaktion dient der Umsetzung von CO mit H20 zu Hz und CO; nach Glei-
chung (2.3). Da diese Reaktion exotherm ist, steigt der Gleichgewichtsumsatz mit
sinkender Temperatur. Der Druck hat hingegen im technisch eingesetzten Bereich
bis 70 bar nahezu keinen Einfluss auf die Lage des Gleichgewichts. In Abhangigkeit
von den Prozessbedingungen lassen sich drei Konvertierungsarten mit jeweils un-
terschiedlichen Katalysatoren unterscheiden [20, 22]:

e Hochtemperatur(HT)-Konvertierung bei ca. 300 bis 450 °C
e Tieftemperatur(TT)-Konvertierung bei ca. 180 bis 250 °C
e Rohgas-Konvertierung bei ca. 200 bis 500 °C

Nach der Reformierung und dem Strahlungskiihler wird das Gas bei ca. 350 °C der
in nahezu jeder Wasserstofferzeugungsanlage vorhandenen HT-Konvertierung zu-
gefiihrt. Eine Dampfzugabe ist normalerweise nicht erforderlich, da das Rohgas
bereits eine ausreichende Menge an Dampf enthdlt. Im Beispiel aus Tabelle 1 be-
tragt das D/CO-Verhaltnis etwa 2,6. Ein hoheres Verhaltnis begiinstigt die Umset-
zung des Kohlenmonoxids. Der in der HT-Konvertierung eingesetzte Katalysator
besteht hauptsachlich aus Eisen- und Chromoxid, unterstiitzt durch Spuren von
Natrium, Kalium und Kupfer. Dieser Katalysator ist relativ unempfindlich gegen-
tiber Storkomponenten. So kénnen Schwefelgehalte bis 100 ppm unter Aktivitats-
abnahme toleriert werden. In der Praxis wird zu Beginn der Betriebszeit am Aus-
tritt des Reaktors nahezu der chemische Gleichgewichtszustand erreicht. Am Ende
der Betriebszeit liegt der Abstand zum chemischen Gleichgewicht bei etwa +40 K
[22]. CO-Konvertierungsreaktoren werden im Allgemeinen adiabat ausgefiihrt, so-
dass sich das Produktgas aufgrund der entstehenden Reaktionswarme aufheizt.
Typische Austrittstemperaturen liegen bei 400 bis 450 °C [18]. Bei diesen Tempe-
raturen kann das CO aufgrund der Gleichgewichtslage nur unvollstindig konver-
tiert werden, sodass je nach Eintrittsbedingungen noch etwa 2 bis 5 % CO im Pro-
duktgas vorliegen [20, 22]. In den im Rahmen dieser Arbeit entwickelten
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Gesamtprozessmodellen wird ausschliefdlich die HT-Konvertierung integriert. Der
Vollstandigkeit halber werden die anderen beiden Konvertierungsmoglichkeiten
hier kurz dargestellt.

Zur Steigerung des CO-Umsatzes wird im klassischen Prozess hinter dem ersten
CO-Konvertierungsreaktor nach einer Zwischenkiihlung ein zweiter eingesetzt. In
dieser TT-Konvertierung wird das noch vorhandene CO bei Temperaturen um
200 °C an Katalysatoren aus Kupfer, Zinkoxid und Aluminiumoxid umgesetzt. Diese
Katalysatoren reagieren im Gegensatz zu jenen der HT-Konvertierung sehr emp-
findlich auf Schwefel- und Halogenverbindungen [22]. Die Austrittskonzentration
an CO liegt typischerweise zwischen 0,2 und 1 % bei ca. 200 bis 250 °C [20]. Bei
heutigen Wasserstoffherstellungsanlagen wird keine TT-Konvertierung mehr ein-
gesetzt, da das restliche Kohlenmonoxid in der DWA vom Wasserstoff getrennt und
anschlief3end zur Beheizung des Reformers genutzt wird.

Die dritte Art der Konvertierung, die Rohgaskonvertierung, wird bei Rohgasen, die
erhebliche Mengen an Storkomponenten enthalten, eingesetzt. Auf diese Weise
kénnen auch Rohgase aus der Kohle- und Schwerélvergasung, die Ruf3, konden-
sierbare Kohlenwasserstoffe und Schwefelverbindungen enthalten, umgesetzt
werden. Der eingesetzte Kobalt-Molybdan-Katalysator erfordert sogar einen vom
D/C-Verhaltnis abhdngigen Mindestgehalt an Schwefelverbindungen von etwa 100
bis 1.500 ppm, um die Aktivitdt zu erhalten. Der CO-Umsatz ist abhangig vom ge-
wahlten Temperaturbereich, der zwischen 200 und 500 °C liegen kann [22].

2.2.5 Wasserstoffabtrennung

Das aus der CO-Konvertierung austretende Gasgemisch besteht im Wesentlichen
aus den Komponenten Hz, CO2 und H20. Daneben liegen noch einige Prozentpunkte
CH4 und CO vor. Vor der Wasserstoffabtrennung wird das Gasgemisch zuerst auf
nahezu Umgebungstemperatur abgekiihlt und dabei der Grofiteil des Wassers aus-
kondensiert.

Im klassischen Prozess erfolgt dann die Abtrennung des CO2 in einer Wasche. In
tiber 85 % der heutigen Anlagen wird stattdessen die DWA eingesetzt, da diese
wesentlich hohere Reinheiten und niedrigere Produktionskosten ermdoglicht
[19, 22,27]. Bei der DWA wird die Adsorption bei Driicken zwischen 1,5 und
40 bar durchgefiihrt. Die Regeneration erfolgt je nach Adsorptionsdruck zwischen
einigen mbar Absolutdruck und 1,3 bar [28]. Fiir die Adsorption ist eine moglichst
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niedrige Temperatur vorteilhaft, um die Beladungskapazitat des Adsorbens zu er-
hohen.

Die bei der Wasserstoffherstellung eingesetzten Adsorbentien sind entweder Ak-
tivkohle oder ein Gemisch aus zeolithischen Molekularsieben, Aktivkohle und Sili-
cagel. Dabei werden die Adsorbentien in unterschiedlichen Zonen des Adsorbers
eingesetzt. Die erste Schicht bildet das Silicagel zur Gastrocknung. Dann folgt die
Aktivkohle zur Adsorption von CHs und CO. Die letzte Schicht besteht aus
zeolithischen Molekularsieben, die das restliche CO abtrennen [28].

Eine Multibett-DWA zur Wasserstoffherstellung besteht zum kontinuierlichen Be-
trieb aus mindestens drei parallelen Behaltern. In der Praxis werden allerdings
mehr Behalter genutzt, um die Ausbeute an Wasserstoff zu erh6hen. So werden fiir
grofe Anlagen iiber 100.000 m3x /h bis zu 16 Adsorber eingesetzt [16, 28]. Die
Wasserstoffausbeute liegt je nach Anlagenausfiihrung bei 70 bis 95 %, der Rest des
Wasserstoffs gelangt in das Off-Gas und wird im Reformer mitverbrannt. Ausbeu-
ten tiber 80 % konnen nur mit Systemen mit mehr als vier Behaltern erreicht wer-
den. Typische Reinheiten des produzierten Wasserstoffs liegen bei 98 bis 99,999 %
und konnen zu Lasten der Ausbeute bis auf unter 1 ppm Verunreinigungen weiter
gesteigert werden [16, 27].
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3 Reformierung von Biogas

3.1 Biogasherstellung

Die Biogasproduktion mittels anaerober Vergarung hat seit Inkrafttreten des EEG
im Jahr 2000 insbesondere in der Landwirtschaft in Deutschland erheblich zuge-
nommen [29]. Ein weiterer Impuls fiir einen stirkeren Ausbau wurde durch die
Novellierung des EEG im Jahr 2004 gesetzt. So waren Ende 2009 etwa 4.960 Bio-
gasanlagen mit einer elektrischen Gesamtleistung von ca. 1.780 MW¢, in Betrieb
[30]. Meist sind Biogasanlagen relativ kleine dezentrale Anlagen, die in der Land-
wirtschaft eingesetzt werden, um die dort anfallende bzw. erzeugte Biomasse
energetisch zu nutzen. Leistungsgrofien von Biogasanlagen reichen von wenigen
m3n./h bis zu einigen 1.000 m?;n /h Produktgas oder, bei direkter Verstromung des
Biogases, von einigen 10 kW¢ bis liber 1 MW,. Die Durchschnittsleistung einer
deutschen Biogasanlage zur direkten Stromerzeugung lag im Jahr 2009 bei
368 kWe| [30]. Im Grof3teil der Anlagen wird das Biogas zur kombinierten Strom-
und Warmeerzeugung in Blockheizkraftwerken verbrannt. Da allerdings oft, insbe-
sondere im Sommer, keine ausreichende Abnahme der Warme gewahrleistet ist,
ergibt sich ein relativ schlechter Gesamtnutzungsgrad. Aus diesem Grund wurden
in den letzten Jahren einige Anlagen zur Aufbereitung des Biogases zu Erdgas mit
anschlief3ender Einspeisung ins Erdgasnetz in Betrieb genommen. Ende 2009 wa-
ren 31 Anlagen dieses Typs mit einer installierten Gasleistung von 200 MW im Ein-
satz [30]. Eine weitere Moglichkeit fiir die Biogasnutzung ware die Erzeugung von
Wasserstoff in einem der Erdgasreformierung sehr dhnlichen Verfahren, das in Ka-
pitel 3.2 eingehender beschrieben wird.

Die Biogaserzeugung ist ein biologischer Prozess, bei dem viele verschiedene Arten
von Biomasse in ein brennbares Gasgemisch umgewandelt werden konnen. Diese
Biomassen miissen, im Vergleich zu thermochemischen Umwandlungsverfahren,
wesentlich feuchter und arm an Lignin sein, da dieses nicht umgesetzt werden
kann. Typische Substrate sind Giille, Mist, Griinabfalle, Abfélle der weiterverarbei-
tenden Agrarindustrie oder nachwachsende Rohstoffe wie Mais oder Riiben. Die
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Substrate werden spezifisch aufbereitet und dem Fermenter zugefiihrt. Im Fermen-
ter wird die Biomasse durch Bakterien unter Luftabschluss hauptsachlich zu CHa
und CO: zersetzt. Je nach Bakterienart ist dabei durch Beheizung eine bestimmte
Temperatur einzustellen, typischerweise liegt diese zwischen 37 und 42 °C [29].
Das entstehende Gas wird kontinuierlich aus dem Fermenter abgezogen. Der zu-
rickbleibende Garrest wird nach einer ausreichenden Verweilzeit aus dem Fer-
menter entfernt und kann, wenn gewisse rechtliche Rahmenbedingungen eingehal-
ten werden, als Diinger genutzt werden [29].

Die Biogaszusammensetzung ist stark vom eingesetzten Substrat abhingig.
Tabelle 2 gibt einen Uberblick iiber typische Biogaszusammensetzungen. Biogas
besteht zu ca. 60 % aus CHs. Der Rest ist grofstenteils CO2. Aufderdem ist das Biogas
bei der entsprechenden Temperatur mit H,0 gesattigt. Weiterhin kénnen geringe
Mengen an Nz, Oz und H; enthalten sein. An Storkomponenten sind hauptsachlich
H>S und geringe Mengen an NH3 enthalten [31].

Tabelle 2: Typische Zusammensetzung von Biogas [29]

Bestandteil Konzentration

CH4 50-75 Vol.-%
CO2 25-45Vol-%
H20 2-7Vol.-%
H2S 20 - 20.000 ppm
N2 <2Vol.-%

02 <2 VOl.-%

H> <1Vol.-%

In dieser Arbeit werden die beiden typischen in Deutschland eingesetzten Substra-
te Maissilage und Giille berticksichtigt. Maissilage ist das Substrat, welches am hau-
figsten in landwirtschaftlichen Biogasanlagen eingesetzt wird. Konkret wird die
Monovergarung von Giille und die Vergarung von Mischungen aus Giille und Mais-
silage mit einem Giilleanteil von 20 und 80 % detailliert betrachtet. Covergarung
von Gllle mit Maissilage ist vorteilhaft, da der Prozessablauf gegeniliber Monover-
garung von Maissilage stabiler ist und sich Synergieeffekte ergeben konnen. Maissi-
lage wird durch anaerobe Garprozesse aus gehickselten Maisganzpflanzen herge-
stellt [29]. In Tabelle 3 ist die Elementarzusammensetzung einer Maisganzpflanze
der Sorte Doge dargestellt.
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Tabelle 3: Elementarzusammensetzung und Heizwert der Maissorte ,Doge“ [32]

Bestandteil Konzentration

C 44,3 %
0 42,8 %
H 6,3 %
N 1,05 %
S 0,3%
Cl 0,3 %
Asche 5,0 %
Hywe 17,1 M]/kg

Giille zeichnet sich durch einen im Vergleich zu Maissilage etwas hoheren Methan-
gehalt im Rohgas von knapp 60 % gegentiber 52 bis 55 % bei Maissilage aus. Dafiir
ist der Gasertrag bei Maissilage mit etwa 150 bis 200 I/kg feuchter Biomasse we-
sentlich hoher als bei Giille mit nur etwa 15 bis 20 I/kg. Dieser Unterschied ist
hauptsachlich auf den wesentlich geringeren Trockensubstanz-Gehalt von Giille
von etwa 5 bis 10 % gegentiber etwa 30 % bei Maissilage zurtickzufiihren. Aller-
dings liegt der Gasertrag auch bezogen auf die Trockensubstanz fiir Maissilage mit
etwa 530 bis 600 1/kg weit iiber dem fiir Giille mit 270 bis 300 1/kg [29, 33]. Mais-
silage ist insgesamt gesehen also das wesentlich hochwertigere Substrat, fallt aber
im Gegensatz zu Giille nicht als Nebenprodukt an, sondern muss extra angebaut
werden.

Ein wichtiger Faktor zur Bewertung des Gesamtprozesses vom Substrat bis zum
Reinwasserstoff ist der Eigenbedarf an Strom und Warme zur Biogaserzeugung.
Der Eigenstromanteil von tatsachlich betriebenen Anlagen schwankt sehr stark, er
liegt nach [34] zwischen 3,5 und 17,5 % der am BHKW erzeugten elektrischen
Bruttoleistung. Nach Mittelung und Abzug des Eigenbedarfs des BHKWs selbst
wird fiir diese Arbeit von einem Eigenstromanteil fiir die Biogaserzeugung von 2 %
des Energiegehalts des Rohbiogases ausgegangen. Der Warmebedarf fiir die
Fermenterbeheizung wird nach [34] mit 17,5 % des Energiegehalts des Biogases
abgeschatzt.

Bei der klassischen Biogasnutzung zur Verstromung im BHKW ist zur Gasreinigung
nur eine Entschwefelung, eine Partikelabscheidung und eventuell eine Wasserab-
scheidung erforderlich [35]. Die Umwandlung zu Reinwasserstoff hingegen ist
aufwandiger und dhnelt in hohem Mafie der Wasserstofferzeugung aus Erdgas.
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3.2 Umwandlung zu Wasserstoff

Die Reformierung von Biogas zu Hz wird bisher nicht im technischen Maf3stab
durchgefiihrt. Allerdings ist diese Option der Wasserstoffherstellung Thema eini-
ger Forschungs- und Demonstrationsvorhaben. Grundsatzlich gibt es zwei Optio-
nen: Das Biogas kann ohne aufwadndige CO2-Abscheidung direkt der Reformierung
zugefiihrt werden oder das CO; kann vorher abgetrennt werden, um nahezu reines
CH4 reformieren zu kénnen.

An der Klaranlage Bottrop wird seit 2005 das Demonstrationsprojekt ,,EuWaK" zur
Herstellung von CHs und H:; aus einem Teil des Biogases aus den Faultiirmen
durchgefiihrt. Dort wird in einem ersten Schritt ein Teil des Biogases durch DWA zu
nahezu reinem CHj4 aufbereitet. Dieses CH4 wird dann einer Dampfreformierung
zugefiihrt. Aufgrund zahlreicher Probleme, insbesondere mit aromatischen Koh-
lenwasserstoffen im Biogas, konnte die Anlage im Jahr 2009 nur eine Betriebsdau-
er von 1.400 h erreichen. In dem Projekt ,EuWaK“ wurde der aufwindigere Pro-
zess mit vorheriger CO2-Abscheidung gewdhlt, um sowohl CH4 als auch H; als
Produkte darstellen zu konnen. Fiir zukiinftige Anlagen gehen die Autoren von ei-
ner direkten Dampfreformierung des Biogases zur Wasserstoffherstellung aus [36].

Im Gegensatz zur Anlage in Bottrop wird meistens eine direkte Reformierung des
Biogases ohne vorherige CO2-Abtrennung zu Grunde gelegt. So sollte 2007 an einer
mittelgrofen (275 m3n/h Biogaserzeugung) Biogasanlage in Strem (Osterreich)
eine Pilotanlage zur partiellen Dampfreformierung des CHs errichtet werden, um
dadurch den Wirkungsgrad des Gasmotors infolge einer optimierten Verbrennung
zu steigern [31]. AufRerdem gibt es Forschungsaktivititen zur Reformierung von
Biogas zur dezentralen Nutzung in Brennstoffzellen, da auf diese Weise ein hoherer
elektrischer Gesamtwirkungsgrad erzielt werden konnte, siehe z. B. [37 - 40].

Aufgrund der weniger aufwiandigen Anlagentechnik wird in dieser Arbeit aus-
schlief’lich der Weg der direkten Reformierung des Biogases ohne vorherige CO;-
Abtrennung untersucht. Unterschiede zur Reformierung von Erdgas zu H ergeben
sich aus der unterschiedlichen Zusammensetzung der Eduktgase. So sind im Roh-
biogas weitaus grofiere Mengen an COz und H;S enthalten als in Erdgas. Auféerdem
entsteht das Biogas bei anndahernd atmospharischem Druck, was eine Verdichtung
auf Prozessdruck erforderlich macht.

Aufgrund des hohen Schwefelgehalts (siehe Tabelle 2) ist vor der Feinentschwefe-
lung mit ZnO eine Grobentschwefelung erforderlich. Diese wird bei Biogas meist
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biologisch durchgefiihrt. Hierbei oxidieren Bakterien H,S unter Luftzugabe zu ele-
mentarem Schwefel. Diese Entschwefelungsmethode kann entweder direkt im
Fermenter oder in einem nachgeschalteten Behalter erfolgen. Bei der internen Ent-
schwefelung wirkt sich der hohe erforderliche Lufteintrag von ca. 4 % der Biogas-
menge negativ auf die Gasqualitat aus [41]. Auf3erdem ist die Restkonzentration an
H>S mit 50 bis 2.000 ppm noch verhéltnismafdig hoch [29]. Trotzdem kommt dieses
Verfahren, teilweise in Kombination mit anderen Verfahren, aufgrund seiner gerin-
gen Komplexitit und den daraus folgenden geringen Investitionskosten in iiber
90 % der deutschen Biogasanlagen zum Einsatz [42, 43]. In der oben erwdhnten
Anlage in Strem werden auf diese Weise im Nachfermenter H;S-Konzentrationen
von 50 bis 100 ppm erreicht [31]. Externe biologische Entschwefelungsverfahren
bieten den Vorteil, dass die Luftzufuhr durch genauere Dosierung geringer gehal-
ten werden kann und bessere Reinigungsleistungen erreicht werden konnen
[25, 29].

Weiterhin werden zur Grobentschwefelung chemische Verfahren eingesetzt. Bei
der internen chemischen Entschwefelung wird der Schwefel durch Zugabe von Ei-
sen(II)-Salzen als Sulfid gefallt. Externe chemische Verfahren sind die Adsorption
an eisenhaltigen Reinigungsmassen oder die Absorption in eisenhaltigen Losungen
[25].

Nach der Grobentschwefelung und einer Verdichtung kann das Biogas prinzipiell
als Erdgasersatz dem normalen Prozess bestehend aus Vorwiarmung, Feinent-
schwefelung mit ZnO, Reformierung, Kiihlung, CO-Konvertierung und DWA zuge-
fiihrt werden. Beispielhaft ist in Tabelle 4 die Biogaszusammensetzung der Anlage
in Strem nach einer internen biologischen Grobentschwefelung aufgefiihrt.

Tabelle 4: Biogaszusammensetzung der Anlage in Strem [31]

Bestandteil Konzentration

CHa 49,9 Vol.-%
CO2 42,7 Vol.-%
H20 4,8 Vol.-%
N: 2,1Vol.-%
02 0,5 Vol.-%
H2S 50 - 100 ppm

Der hohe Gehalt an Kohlendioxid im Biogas ist zwar unerwiinscht aber grundsatz-
lich unkritisch fiir die Reformierung. Allerdings wird das chemische Gleichgewicht
der Shift-Reaktion und damit indirekt auch jenes der Methan-Reformierung beein-
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flusst. Aufderdem kann eine weitere Reaktion im Reformer Bedeutung erlangen, die
trockene Reformierung:
K]

CH, +C0, ©2C0+2H,  AH = 2470 — (3.1)

Diese Reaktion ist unerwiinscht, da CO entsteht und die Gefahr der Koksbildung
besteht. Wenn ausreichende Mengen an Wasserdampf vorhanden sind, spielt diese
Reaktion eine untergeordnete Rolle [31]. Das Ablaufen der trockenen Reformie-
rung kann also durch die Zugabemenge an Wasserdampf indirekt reguliert werden.

Kolbitsch et al. haben Experimente im Labormaf3stab zur Reformierung eines Mo-
dell-Biogases, welches aus 60 % CH4 und 40 % CO: bestand, an tiblichen Nickel-
Katalysatoren durchgefiihrt. Als optimales D/C-Verhdltnis wurde 2,2 bei einer
Temperatur von 750 °C ermittelt. Der Reaktor wurde im Gegensatz zur klassischen
Dampfreformierung bei Umgebungsdruck betrieben, was zu wesentlich hoheren
Methanumsatzen fiithrt und damit niedrigere Temperaturen erméglicht. Bei diesen
Prozessbedingungen war die Wasserstoffausbeute maximal. Allerdings bezieht sich
diese Betrachtung nur auf den Reformierungsreaktor, der im Prozess zur Reinwas-
serstoffherstellung nachfolgende CO-Konvertierungsreaktor bleibt unberticksich-
tigt. Aus diesem Grund sind die erzielten Ergebnisse nur eingeschrankt auf den
Gesamtprozess libertragbar. Generell gilt auch bei der Biogasreformierung, dass
hohere Temperaturen und D/C-Verhéltnisse immer zu einem héheren Methanum-
satz fiithren. Katalysatordeaktivierung oder Verkokung konnten wahrend der Ver-
suche nicht beobachtet werden [31].
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4  Thermochemische
Wasserstoffherstellung aus Biomasse

4.1 Einfithrung

Der Gesamtprozess der thermochemischen Wasserstoftherstellung aus Biomasse
besteht im Wesentlichen aus dem Vergasungsprozess und der sich anschlief3enden
Rohgasaufbereitung zu Reinwasserstoff. Zur Vergasung von Biomasse ist eine Viel-
zahl verschiedener Verfahren denkbar. Die Grundlagen der Biomassevergasung, die
grundsatzlichen Verfahrensprinzipien und die speziell fiir die Betrachtungen in
dieser Arbeit ausgewdhlten Vergasungsverfahren werden in den folgenden Kapi-
teln dargestellt. Als in Frage kommende Verfahren werden nur solche ausgewahlt,
die Dampf oder Sauerstoff als Vergasungsmittel nutzen. Auf diese Weise kann ein
moglichst inertarmes Rohgas produziert werden, was fiir den weiteren Aufberei-
tungsprozess vorteilhaft ist. Bei den Vergasungsprinzipien beschrankt sich diese
Arbeit auf Flugstrom- und Wirbelschichtverfahren. Festbettverfahren sind auf-
grund der erforderlichen Rohgasqualitiat und der Leistungsgrofie eher ungeeignet
und werden aus diesen Grunden hier nicht bertcksichtigt. Als Eingangsbiomasse
wird flr alle Vergaser Holz festgelegt. Auf die Eigenschaften von Biomassen wird
im folgenden Kapitel genauer eingegangen.

Nach dem Vergaser folgt die erforderliche Rohgasreinigung und -konditionierung.
Das Rohgas aus Biomassevergasern besteht hauptsachlich aus H20, CO2, CO, Hz und
CHa. Je nach Vergasungsverfahren kénnen noch gréfiere Mengen an N2 und hdhe-
ren Kohlenwasserstoffen vorliegen. Um eine hohe Wasserstoffausbeute zu erzielen,
miissen die energiehaltigen Gaskomponenten CHs4, CO und alle sonstigen Kohlen-
wasserstoffe chemisch moglichst vollstandig umgesetzt werden. Typische Stor-
komponenten, die im Zuge der Rohgasaufbereitung beriicksichtigt und zum grof3-
ten Teil entfernt werden miissen, sind Partikel, Teere, Schwefelverbindungen wie
H>S und COS, Halogenverbindungen wie HCI, Alkalien und Stickstoffverbindungen
wie NH3z und HCN.
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Aufgabe der Rohgasaufbereitung ist es, aus dem je nach Vergasungsverfahren un-
terschiedlich zusammengesetzten und bei unterschiedlichen Prozessbedingungen
vorliegenden Rohgas moglichst effizient und mit vertretbarem Anlagenaufwand
Reinwasserstoff herzustellen. Dabei gleichen viele Aufbereitungsschritte denen bei
der Erdgasreformierung. Hauptprozessschritte sind die Reformierung von Koh-
lenwasserstoffen, die CO-Konvertierung und die Abtrennung des Reinwasserstoffs
vom restlichen Gasgemisch mittels DWA. Zusatzlich sind noch eine Vielzahl ande-
rer, einfacherer Anlagenkomponenten wie z. B. Filter, Verdichter, Adsorptionsstu-
fen, Gebldase und Warmetauscher erforderlich. Wie der Aufbereitungspfad konkret
aussieht und welche Prozessschritte benotigt werden, hangt immer eng mit dem zu
Grunde liegenden Vergasungsprozess zusammen.

Problematisch sind die oben aufgefiihrten Storkomponenten, die teilweise zu Kata-
lysatorvergiftungen fiihren oder sich bei Abkiihlung in der Anlage ablagern und
diese zusetzen konnen. So ist beispielsweise Schwefel ein starkes Katalysatorgift
fiir den normalerweise eingesetzten Reformierungskatalysator Nickel. Da die Re-
formierung ein im Gesamtprozess kritischer und fiir die Gesamteffizienz wichtiger
Prozessschritt ist, werden in dieser Arbeit die Auswirkungen der verschiedenen
Storkomponenten im Rohgas auf den Reformierungskatalysator ausfiihrlich eror-
tert. AufSerdem werden verschiedene Varianten der Einbindung der Reformierung
in den Gesamtprozess erarbeitet.

Die weiteren bendtigten Prozessschritte reagieren weit weniger empfindlich auf
Storkomponenten. Nach der Reformierung wird das Rohgas weiter gereinigt, abge-
kiihlt, verdichtet und einer CO-Konvertierung zugefiihrt. Abschliefiend folgt nach
weiterer Kiithlung die Druckwechseladsorption, wo der Reinwasserstoff vom Off-
Gas abgetrennt wird.

Der Gesamtprozess der Reinwasserstoffherstellung mittels Vergasung von Biomas-
se ist bisher nicht Stand der Technik. Es ist eine Vielzahl von Verfahrensvarianten
denkbar, sodass sich daraus die Herausforderung ergibt, einen moglichst effizien-
ten, zuverldssigen und vom Anlagenaufwand vertretbaren und auf den jeweiligen
Vergasungsprozess abgestimmten Aufbereitungspfad zu entwickeln. In den folgen-
den Kapiteln wird ausfiihrlich auf die komplette Prozesskette von der Biomasse
tiber den Vergaser und die Rohgasaufbereitung zum Reinwasserstoff eingegangen.
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4.2 Biomasse

Bei biogenen Festbrennstoffen zur energetischen Nutzung werden im Wesentli-
chen holz- und halmgutartige Brennstoffe unterschieden. Bisher wird in Deutsch-
land zur Strom- und Warmeerzeugung aus biogenen Festbrennstoffen nahezu aus-
schliefflich Holz eingesetzt. Bei der Stromerzeugung aus nachwachsenden
Rohstoffen werden zusatzlich Biogas und fliissige Brennstoffe eingesetzt. Die
Warmeerzeugung aus nachwachsenden Rohstoffen basiert komplett auf holzarti-
gen Brennstoffen. Das ebenfalls in relativ groffen Mengen anfallende Stroh, als ty-
pische halmgutartige Biomasse, hat fiir die energetische Nutzung keine wesentli-
che Bedeutung [44]. Das ist darauf zuriickzufiihren, dass die Nutzung von Stroh
aufgrund seiner Zusammensetzung, Struktur und sonstigen Eigenschaften tech-
nisch wesentlich aufwandiger bzw. nur mit speziellen Verfahren moglich ist. Im
Rahmen dieser Arbeit wird deshalb fiir alle Vergasungsverfahren Holz als Ein-
gangsbiomasse angenommen.

Trockene biogene Festbrennstoffe bestehen zu mehr als 95 % aus den Polymeren
Cellulose, Polyose (Hemicellulose) und Lignin. Die elementaren Hauptbestandteile
sind Kohlenstoff, Sauerstoff und Wasserstoff. Auf3erdem sind noch eine Vielzahl
weiterer Elemente wie Schwefel, Stickstoff, Kalium, Phosphor, Calcium, Magnesium
und Chlor enthalten. Kohlenstoff stellt mit einem Massenanteil von 47 bis 50 % in
der Trockenmasse von Holzbrennstoffen den gréfdten Anteil dar. Fast genauso grof3
ist der Anteil an Sauerstoff mit 40 bis 44 %. Wasserstoff ist nur zu etwa 5 bis 7 %
enthalten. Die anderen Elemente machen bei holzartiger Biomasse jeweils deutlich
weniger als 1 % aus, ausgenommen davon ist die Rinde [45]. Aufderdem sind die
Gehalte an Chlor und Schwefel sehr gering. Dies ist fiir die Nutzung in Feuerungs-
oder Vergasungsanlagen positiv zu sehen, da Schwefel und Chlor zu Korrosion, Ka-
talysatorvergiftung und Schadstoffemissionen fithren kénnen. In Tabelle 5 sind die
Elementarzusammensetzungen und Heizwerte verschiedener Biomassen aufgetra-
gen.

Es ist zu erkennen, dass halmgutartige Biomasse und Rinde deutlich héhere Gehal-
te an unerwiinschten Bestandteilen als Kernholz beinhalten. Besonders problema-
tisch ist der erhohte Gehalt an Schwefel und Chlor. Aufierdem sorgt der héhere Al-
kali-Gehalt in Rinde und halmgutartiger Biomasse fiir einen ungilinstig niedrigen
Ascheerweichungspunkt [45]. Das kann bei Vergasungsverfahren, bei denen die
Asche nicht fliissig abgezogen wird, zu Problemen wie Anbackungen und Verschla-
ckungen fiihren. Aus diesem Grund sollte der Ascheerweichungspunkt bei diesen
Verfahren stets sicher unterschritten werden.
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4 Thermochemische Wasserstoffherstellung aus Biomasse

Bei den Flugstromvergasungsverfahren muss hingegen der Ascheschmelzpunkt um
etwa 100 bis 150 °C iiberschritten werden [27], um die Asche fliissig abziehen zu
konnen. Bei der Asche aus Fichtenholz liegt der Erweichungspunkt mit 1.426 °C
beispielsweise sehr hoch [45]. Somit werden durch die Biomasse- und die sich er-
gebende Aschezusammensetzung indirekt die minimal méglichen Vergasungstem-
peraturen in Flugstromvergasern und die maximal moéglichen Vergasungstempera-
turen in allen anderen Vergasern mit festem Ascheabzug beeinflusst. Die
einzusetzende Art der Biomasse ist also ein wichtiger Faktor bei der Planung und
Auslegung des Vergasers.

Tabelle 5: Auf den wasserfreien Zustand bezogene Elementarzusammensetzun-
gen und Heizwerte einiger Biomassen [35, 45]

Biomasseart C 0 H N S Cl A;ile Hywe

% % % % mg/kg mg/kg % M]/kg

Fichtenholz 498 432 63 0,13 150 50 06 188
(mit Rinde)

Buchenholz 479 452 62 022 150 60 05 184
(mit Rinde)

Pappelholz 475 441 62 042 310 40 1,8 185
(Kurzumtrieb)

Rinde

(Nadelholz) 514 387 57 048 850 190 38 192
Weizenstroh 45,6 424 58 048 820 1920 57 17,2
Weizenganz- 4y 499 64 141 1200 860 41 171
pflanzen

Miscanthus 475 417 62 073 1510 2240 39 176

Der Heizwert wasserfreier Biomasse liegt zwischen 16,5 und 19,5 M]/kg [35]. Der
Heizwert wird entscheidend vom Wassergehalt beeinflusst. Der Wassergehalt W ist
als Massenanteil des Wassers an der feuchten Biomasse definiert:

My

W=——— 4.1
My + MM wf (4.1)
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4.2 Biomasse

Deutlich davon zu unterscheiden ist die Holzfeuchte U, in der der Massenanteil des
Wassers auf die trockene Biomasse bezogen wird:

m
U=—w

(4.2)

mpm,wf

Das in Biomasse enthaltene Wasser muss wahrend der thermochemischen Konver-
sion verdampft werden. Die dafiir bendtigte Warme wird dem Umwandlungspro-
zess entzogen und geht in der Praxis verloren [35]. Allerdings wird durch das ver-
dampfte Wasser das D/C-Verhiltnis erhoht, was je nach Vergasungs- und
Aufbereitungsprozess die erforderliche Zugabemenge an extern erzeugtem Was-
serdampf vermindert. Zur Verdeutlichung der Abhangigkeit des Heizwertes von
Holz vom Wassergehalt dient Abbildung 3.
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Abbildung 3: Abhingigkeit des Heizwertes von Holz vom Wassergehalt [55]

Biomasse enthalt im Allgemeinen zwischen 10 und 65 % Wasser. Der Wassergehalt
erntefrischen Holzes liegt je nach Baumart, Alter und Jahreszeit zwischen 45 und
60 %. Das Holz hat dann nur einen auf den rohen Zustand bezogenen Heizwert von
5 bis 10 MJ/kg. Hackschnitzel aus dem Wald haben einen Wassergehalt von etwa
20 bis 50 %. Trocken gelagerte Hackschnitzel liegen bei etwa 20 bis 30 % [46]. Im
Rahmen dieser Arbeit wird als Standard ein Wassergehalt von 30 % angenommen.
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4 Thermochemische Wasserstoffherstellung aus Biomasse

In [13] wurden vom Verfasser zusitzlich Berechnungen mit waldfrischen Holz mit
einem Wassergehalt von 45 % und einem entsprechend geringeren Heizwert
durchgefiihrt. Die Auswirkungen auf den Gesamtwirkungsgrad sind uneinheitlich.
Ist im Gesamtprozess eine Biomassevortrocknung integriert und ausreichend Ab-
warme vorhanden, kann der mit dem Heizwert berechnete Gesamtwirkungsgrad
fiir waldfrisches Holz mit einem Wassergehalt von 45 % hoher als fiir Holz mit ei-
nem Wassergehalt von 30 % sein.

Als Referenz-Holzart wird in dieser Arbeit Fichte angenommen, da diese mit
28,2 % an der deutschen Gesamtwaldflache am haufigsten vertreten ist [47]. Aller-
dings sind die Unterschiede in der Zusammensetzung einheimischer Hoélzer nur
gering und damit ist auch der Einfluss der Holzart auf den Gesamtprozess zu ver-
nachldssigen. In der Praxis eingesetzte biogene Brennstoffe enthalten oft wesent-
lich hohere Anteile an Asche, die durch am Brennstoff anhaftende Storstoffe wie
Sand oder Erde zu erkldren sind [48]. Um den Umfang dieser Arbeit in einem ver-
niinftigen Maf zu halten, wird ausschliefdlich von reinem Fichtenholz mit der in
Tabelle 5 dargestellten Zusammensetzung ausgegangen.

4.2.1 Biomassevortrocknung

Eine Trocknung der verhaltnisméafiig feuchten Biomasse vor dem Eintrag in den
Vergasungsreaktor fiihrt zu einem niedrigeren Wassergehalt und damit zu einer
Steigerung des Heizwertes. Kann zur Trocknung im Prozess anfallende Abwarme
genutzt werden, hat die Biomassevortrocknung einen stark positiven Einfluss auf
den Gesamtwirkungsgrad. Bei der Trocknung unterscheidet man in natiirliche und
technische Trocknung. Die natiirliche Trocknung wird im Gegensatz zur techni-
schen Trocknung ohne Nutzung von Maschinen und ohne jegliche Zufuhr von
Fremdenergie betrieben [49]. Bereits luftgetrocknetes Holz kann nach entspre-
chend langer Lagerung Wassergehalte von 12 bis 18 % [45] aufweisen. Im Rahmen
dieser Arbeit wird ausschliefdlich die technische Trocknung mit Prozessabwarme
untersucht. Diese bietet den Vorteil der Trocknung auf geringe Austrittswasserge-
halte. Aufderdem ist im Vergleich zur natiirlichen Trocknung die Verweilzeit deut-
lich kiirzer, wodurch hohe Durchsitze realisiert werden konnen. Typische Baufor-
men technischer Trockner sind der Bandtrockner, der Drehrohrtrockner, der
Trommeltrockner und der Silotrockner [35, 49].

Allen Vergasungsverfahren gemein ist, dass an verschiedenen Stellen im Prozess
Warme bei relativ hohen Temperaturen anféllt. Diese kann energetisch vorteilhaft
zur Holztrocknung genutzt werden. Als Trocknungsmedium wird in dieser Arbeit
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4.3 Grundlagen der Vergasung

Umgebungsluft eingesetzt, die auf eine Temperatur von etwa 230 °C aufgeheizt
wird. Diese Luft entzieht dem Holz den Grofdteil des enthaltenen Wassers. Die fiir
die Trocknung benotigte Warme wird im Wesentlichen fir die Verdampfung des
Wassers aufgewendet. Geringe Anteile miissen zur Uberwindung der Bindungsent-
halpie zwischen Wasser und Holz unterhalb des Fasersattigungspunktes aufge-
bracht werden. Diese Energiemenge ist allerdings bei der hier betrachteten Aus-
trittsfeuchte im Vergleich zur Verdampfungsenthalpie nahezu vernachldssigbar
gering [50]. Der letzte Teil der zugefiihrten Warme wird zur Aufheizung der Hack-
schnitzel bendétigt.

Die Biomassevortrocknung wird aufgrund des in [13] ermittelten, sehr positiven
Einflusses auf den Gesamtwirkungsgrad in jedes Gesamtprozessmodell integriert.
Der Austrittswassergehalt der mit 30 % Wassergehalt in den Trockner eintreten-
den Holzhackschnitzel wird mit 12 % angenommen. Als positiver Nebeneffekt
werden die Hackschnitzel auf 60 °C vorgewarmt. Als Temperatur der austretenden
Luft wird 70 °C angenommen.

4.3 Grundlagen der Vergasung

4.3.1 Ablauf der Vergasung

Das Ziel der thermochemischen Vergasung ist die moglichst komplette Umwand-
lung eines festen Energietragers, hier Biomasse, in ein brennbares Gasgemisch.
Dazu wird, im Gegensatz zur Pyrolyse, ein sauerstoffhaltiges Vergasungsmittel
(Luft, Sauerstoff oder Wasserdampf) eingesetzt. Bei Einsatz von Sauerstoff oder
Luft werden diese unterstéchiometrisch zugefiihrt, weswegen die Vergasung auch
als Teilverbrennung bezeichnet wird [35].

Die Vorgange wahrend der Vergasung lassen sich grob in die vier Teilbereiche
»2Aufheizung und Trocknung® ,Pyrolyse®, ,Oxidation“ und ,Reduktion” einteilen. Die
zeitliche und rdaumliche Anordnung dieser Vorgange hangt stark von der Prozess-
fihrung und vom Reaktordesign ab und ist nicht immer klar voneinander abzu-

grenzen [51].

Aufheizung und Trocknung. Im ersten Schritt der Vergasung wird die Biomasse
aufgeheizt. Dabei wird das enthaltene Wasser desorbiert und verdampft. Dies ge-
schieht bei Temperaturen in der Gasphase von bis zu 200 °C [35].

Pyrolyse. Nach der Aufheizung und Trocknung erfolgt im nachsten Schritt die
pyrolytische Zersetzung der Biomasse. Bei Temperaturen zwischen 150 und 700 °C
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werden die Makromolekiile, aus denen die Biomasse besteht, in gasférmige Koh-
lenwasserstoffe, Pyrolysedle und Pyrolysekoks gespalten. Der Ablauf der Pyrolyse-
reaktionen ist in hohem Mafie von der Temperatur, der Aufheizgeschwindigkeit
und der Biomassezusammensetzung abhangig [2, 35].

Oxidation. Bei der Oxidation reagieren die bei der Pyrolyse entstandenen Zwi-
schenprodukte mit Sauerstoff. Der Sauerstoff stammt teilweise aus der Biomasse
selbst, bei den meisten Vergasungsverfahren aber zum grofdten Teil aus dem Verga-
sungsmittel. Bei der Oxidation stellen sich Temperaturen zwischen 700 und
2.000 °C ein. Durch die hohen Temperaturen werden hohere Kohlenwasserstoffe in
kleinere gasformige Molekiile gespalten. Aufierdem gehen Teile des Kokses durch
Oxidation zu CO und CO: in die Gasphase tliber. Die wichtigsten Oxidationsreaktio-

nen sind:
K]
C+ 0, « COo, AH = —393,5 — (4.3)
mol
1 k
C+-0,<CO AH = —-110,5 —I (4.4)
2 mol
1 K]
CO+ -0, < CO, AH = —283,0 — (4.5)
2 mol
H +1O H,0 AH 2860—k] (4.6)
— AN = — .
2 2 2 2 ) mol

Die Oxidationsreaktionen sind stark exotherm und stellen bei der autothermen
Vergasung die Energie fiir die endothermen Prozesse bereit [2, 35].

Reduktion. Bei der Reduktion wird der Grofsteil der brennbaren Gase gebildet. Die
bei der Oxidation entstehenden Produkte H20 und CO2 reagieren bei Temperaturen
von mehr als 580 °C hauptsachlich mit dem Pyrolysekoks zu CO und H. Die dabei
ablaufenden Reaktionen sind die Boudouard-Reaktion (2.5) und die heterogene
Wassergas-Reaktion:

K]

C+ H,0 & CO+H, AH = 118,5 — (4.7)
mol

Diese Reaktionen sind endotherm. Das Gleichgewicht lasst sich also mit erhdhten
Temperaturen auf die Produktseite verschieben. Parallel zu diesen Vergasungsre-
aktionen finden an Nebenreaktionen die Methanbildung (2.4) und die homogene
Wassergas-Reaktion (2.3) statt [2, 35].
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4.3.2 Einteilung der Vergasungsverfahren

Zur grundsatzlichen Einteilung der diversen Vergasungsverfahren gibt es verschie-
dene Moglichkeiten. Die gebrauchlichsten sind nachfolgend aufgefiihrt.

Die Art der Warmebereitstellung. Die bei der Vergasung ablaufenden endother-
men Reaktionen erfordern eine Zufuhr von Warme. Dies kann entweder autotherm
durch Teiloxidation mit Luft oder Sauerstoff als Vergasungsmittel oder allotherm
durch Warmezufuhr von aufden geschehen. Bei den meisten Vergasungsverfahren
wird die Warme autotherm zugefiihrt. Allotherme Warmezufuhr ist aufgrund der
notwendigen Warmelbertragung anlagentechnisch komplizierter und kommt bei
Vergasung mit Dampf zum Einsatz.

Die Art des Vergasungsmittels. Praktisch eingesetzte Vergasungsmittel sind Luft,
Sauerstoff und Wasserdampf sowie Mischungen dieser Stoffe. Die Wahl des Verga-
sungsmittels hat einen starken Einfluss auf die Produktgaszusammensetzung. So
wird bei Einsatz von Luft ein grofier Anteil an inertem Stickstoff in das Produktgas
eingetragen, der den spezifischen Heizwert vermindert und die Rohgasmenge ver-
grofdert. Luftvergasung ist daher fiir die Wasserstofftherstellung schlecht geeignet.
Vergasung mit Sauerstoff ist vorteilhafter, allerdings ist zur Sauerstoffbereitstel-
lung eine erheblicher Menge an elektrischer Energie fiir die Luftzerlegung notwen-
dig. Vergasung mit Dampf ist gut geeignet, um ein heizwert- und wasserstoffreiches
Produktgas zu erzeugen. Hierfiir muss dem Vergaser allerdings Warme durch zu-
satzliche Teiloxidation oder von aufden zugefiihrt werden.

Der Prozessdruck im Vergasungsreaktor. Bei der Vergasung kommen zwei Vari-
anten zum Einsatz, atmosphdrische und druckaufgeladene Vergasung. Die atmo-
spharische Vergasung ist der einfacher zu beherrschende Prozess. Die druckaufge-
ladene Vergasung kann allerdings Vorteile bei der weitergehenden Nutzung des
Produktgases bieten, da dieses bereits unter einem erh6hten Druck vorliegt.

Der Reaktortyp. Die Einteilung der Reaktortypen beruht auf der Bewegung der
eingesetzten Biomasse im Reaktor. So unterscheidet man generell die drei Grund-
typen Festbettvergaser, Wirbelschichtvergaser und Flugstromvergaser. Daneben
gibt es noch Sonderverfahren, die sich nicht klar zuordnen lassen. In Abbildung 4
sind schematisch ein Festbett-Gegenstromvergaser, ein zirkulierender Wirbel-
schichtvergaser und ein Flugstromvergaser dargestellt.
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Abbildung 4: Schematische Darstellung eines Festbett-Gegenstromvergasers, eines
zirkulierenden Wirbelschichtvergasers und eines Flugstromvergasers
[2,35]

Festbettvergaser sind der einfachste und bisher am haufigsten eingesetzte Verga-
sertyp. Beim Festbettvergaser werden die Brennstoffpartikel durch das Verga-
sungsmittel nicht bewegt. Der Brennstoff wandert normalerweise von oben nach
unten, wo der Ascheabzug erfolgt, durch den Reaktor und wird dabei vergast. Je
nach Richtung der Gasstromung relativ zum Brennstoff unterscheidet man Fest-
bettvergaser in Gegen- und Gleichstromvergaser. Festbettvergaser werden im All-
gemeinen atmospharisch mit Luft als Vergasungsmittel betrieben und sind in ihrer
Baugrofie auf wenige MWy, Feuerungswarmeleistung beschrankt. Typische Anla-
gen in Kombination mit einem BHKW zur Stromerzeugung haben eine Leistung
von etwa 500 kW, wobei Gegenstromvergaser tendenziell eine grofiere Leistung
als Gleichstromvergaser aufweisen. Auflerdem reagieren Festbettvergaser oft sen-
sibel auf Schwankungen in der Brennstoffqualitat. Ein weiteres Problem ist insbe-
sondere bei Gegenstromvergasern der hohe Teergehalt im Rohgas [2, 35]. Aus die-
sen Griinden sind Festbettvergaser zur Wasserstofferzeugung schlecht geeignet
und werden in dieser Arbeit nicht weiter berticksichtigt.

In Wirbelschichtvergasern werden die Brennstoffpartikel zusammen mit einem
Bettmaterial mithilfe eines Vergasungsmittels fluidisiert. Dadurch ergibt sich eine
gute Durchmischung, die zu einer homogenen Temperaturverteilung und einer
guten Warme- und Stoffiibertragung fiihrt. Wirbelschichtreaktoren lassen sich in
stationdre und zirkulierende Systeme einteilen. Bei niedrigen Stromungsgeschwin-
digkeiten wird kaum Bettmaterial ausgetragen, es bildet sich eine stationdre Wir-
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belschicht. Bei zirkulierenden Wirbelschichten wird das Bettmaterial durch die
hohen Stromungsgeschwindigkeiten nach oben ausgetragen und iiber einen Zyklon
zuruckgefihrt. Zusatzlich wurden Wirbelschichtvergaser entwickelt, die aus zwei
kombinierten Wirbelschichten bestehen.

Wirbelschichtvergaser konnen mit allen bekannten Vergasungsmitteln und mit
zusatzlichem Anlagenaufwand druckaufgeladen betrieben werden. Vorteile der
Wirbelschicht liegen in der im Verhaltnis zum Durchsatz geringen Baugrof3en und
der guten Regelbarkeit. Aufierdem ist die Feuerungswarmeleistung von Wirbel-
schichten nach oben kaum limitiert und kann weit tiber 100 MWy, betragen [35].
Bisher ausgefiihrte Anlagen liegen allerdings meist im Bereich einiger MW [2].
Nachteilig sind der erh6hte anlagentechnische Aufwand im Vergleich zu Festbett-
vergasern und der durch die hohen Gasgeschwindigkeiten erhohte Staubaustrag
mit dem Rohgas. Wirbelschichtvergaser sind aufgrund ihres zuverladssigen Betriebs
und der bei Einsatz von Dampf, Sauerstoff oder Dampf/Sauerstoff-Gemischen vor-
teilhaften Gaszusammensetzung flir die Wasserstofftherstellung im Bereich einiger
MWy, Feuerungswarmeleistung gut geeignet. Aus diesem Grund basiert der Grof3-
teil der in dieser Arbeit betrachteten Verfahren auf der Wirbelschichtvergasung.

Beim Flugstromvergaser wird der Brennstoff zusammen mit dem Vergasungsmittel
eingeblasen. Die Vergasung erfolgt wahrend des pneumatischen Transportes durch
den Reaktor. Um fein verteilt eingeblasen werden zu kénnen und entsprechend
kurze Reaktionszeiten zu erreichen, muss der Brennstoff in feiner Kérnung oder
als Slurry vorliegen. Im Falle der Biomassevergasung wird die Biomasse bei den
bisher ausgefiihrten Anlagen stets in einer ersten thermochemischen Stufe, bei-
spielsweise durch Pyrolyse, vorbehandelt [51]. Flugstromvergaser werden im Ver-
gleich zu Wirbelschicht- und Festbettvergasern bei wesentlich hoheren Tempera-
turen von 1.200 bis 2.000 °C oft mit Sauerstoff als Vergasungsmittel betrieben [35].
Die Asche wird fliissig als Schlacke abgezogen. Aufgrund der hohen Temperaturen
enthalt das Rohgas nahezu keine Teere und nur sehr geringe Mengen an kurzketti-
gen Kohlenwasserstoffen wie Methan. Flugstromvergaser sind gut fiir einen druck-
aufgeladenen Betrieb geeignet. Ein Nachteil ist der relativ hohe technische Auf-
wand und die damit verbundenen hohen Investitionskosten zur Beherrschung der
hohen Temperaturen und zur Konditionierung des Brennstoffs. Aufgrund dessen
werden Flugstromvergaser bisher bevorzugt in grofien Anlagen mit Feuerungs-
warmeleistungen von einigen 100 MWy, zur Kohlevergasung eingesetzt [52]. Auf-
grund der guten Rohgasqualitiat eignen sich Flugstromvergaser aus technischer
Sicht gut fiir die Wasserstoftherstellung.
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Den Sonderverfahren kénnen spezielle mehrstufige Prozesse wie beispielsweise
der ,Blaue Turm“ oder der ,Viking-Vergaser” der Danisch Technischen Universitat
zugeordnet werden [51]. Ein weiteres in dieser Arbeit betrachtetes Sonderverfah-
ren ist die hydrothermale Vergasung. Sie unterscheidet sich stark von allen ande-
ren Vergasungsverfahren, da hierbei nasse, flief3fahige Biomasse in tiberkritischem
Wasser bei Temperaturen tiber 374 °C und Driicken liber 221 bar umgesetzt wird.
Trockene Biomassen wie Holz kdnnen hingegen nur nach aufwandiger Konditio-
nierung eingesetzt werden. Die Vorteile dieses Verfahrens liegen in der anndhernd
teerfreien Zusammensetzung und dem hohen Druck des Rohgases. Die Nachteile
liegen in dem fiir die Beherrschung der anspruchsvollen Prozessbedingungen not-
wendigen hohen anlagentechnischen Aufwand.

4.3.3 Gaszusammensetzung

Die nach der Vergasung im Rohgas hauptsachlich auftretenden Komponenten sind
Hz, CO, CO2, H20, CH4, hohere Kohlenwasserstoffe und bei Luftvergasung N». Die
wesentlichen Stérkomponenten sind Staub, Teer, Alkalimetall-, Schwefel-, Stick-
stoff- und Halogenverbindungen. Insbesondere der Teergehalt ist kritisch und hat
bereits bei einer Vielzahl von Anlagen den stabilen und dauerhaften Betrieb ver-
hindert [2]. Teere sind hohere Kohlenwasserstoffe, die hauptsachlich bei der Pyro-
lyse entstehen und bei Temperaturen unter 400 °C auskondensieren [51]. Das kann
zur Verschlackung von Anlagenteilen fithren. Die genaue Zusammensetzung des
Rohgases ist stark von Faktoren wie Vergasungsmittel, Brennstoff und Reaktortyp
abhdngig. Anhaltswerte sind in Tabelle 6 ersichtlich.

Tabelle 6: Bereiche typischer Zusammensetzungen des trockenen Rohgases aus
der atmospharischen Vergasung von Holz mit Luft bzw.
Dampf/Sauerstoff (Mittelwerte in Klammern) [35]

Bestandteil Vergasungsmittel
Luft Dampf/0:

H> Vol.-% 6,0 - 19 (12,5) 26 - 55(38,1)
CcoO Vol.-% 9,0-21(16,3) 20 -40 (28,1)
CO; Vol.-% 11-19 (13,5) 15 - 30 (21,2)
CH4 Vol.-% 3,0-7,0(4,4) 4,0 -14 (8,6)
Caos Vol.-% 0,5 -2,0 (1,2) 1,5-5,5(3,0)
\P) Vol.-% 42 - 60 (52) ~0

Hy MJ/m3n. 3,0-6,5(5,1) 12 -16 (13,2)
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Die Effizienz eines Vergasungsreaktors wird durch den Kaltgaswirkungsgrad ange-
geben, der das Verhaltnis der chemisch gebundenen Energie im Rohgas zum Ener-

giegehalt der eingesetzten Biomasse beschreibt:

Mmgg - H
_ Mg " uRrG (4.8)
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5 Untersuchte Vergasungsverfahren

Die im Rahmen dieser Arbeit ausgewdhlten Vergasungsverfahren sind moglichst
unterschiedlicher Art und decken alle grundlegend zur Wasserstoffherstellung
denkbaren Verfahren ab. Weiteres Auswahlkriterium ist der Stand der Technik. So
wurden mit allen Verfahren bereits Betriebserfahrungen gesammelt. Manche Ver-
fahren sind technisch bereits nahezu ausgereift, andere befinden sich noch im De-
monstrationsstadium und bei wieder anderen ist die Zukunft offen.

5.1 FICFB-Zweibettwirbelschichtverfahren

Das FICFB-Verfahren (Fast Internal Circulating Fluidised Bed) ist ein spezielles
allothermes Vergasungsverfahren. Es wurde in den 90er Jahren gemeinsam vom
Institute of Chemical Engineering der TU Wien und AE Energietechnik entwickelt
[53]. Dem FICFB-Prozess dhnliche Konzepte werden auch in anderen Teilen der
Welt verfolgt, so z. B. die von Battelle/Ferco entwickelte 40 MWy, Anlage in Bur-
lington, Vermont, USA [54]. Das grundlegende Prinzip ist eine raumliche Trennung
der endothermen Vergasungsreaktionen von den exothermen Verbrennungsreak-
tionen, was iiber zwei gekoppelte Wirbelschichten realisiert wird. Dadurch ist es
moglich ein nahezu stickstofffreies, wasserstoff- und heizwertreiches Gas zu er-
zeugen. Das FICFB-Verfahren hat im Vergleich zu anderen Vergasungsverfahren
durch die allotherme Betriebsweise den Vorteil, dass das hochwertige Rohgas ohne
Einsatz von Sauerstoff als Vergasungsmittel und einer dafiir notwendigen energie-
aufwandigen Luftzerlegung hergestellt werden kann.

In Abbildung 5 ist das Schema des FICFB-Vergasers in Giissing dargestellt. Die Bi-
omasse wird der ersten, stationaren Wirbelschicht zugefiihrt. Dort laufen die endo-
thermen Vergasungsreaktionen mit Dampf als Vergasungs- und Fluidisierungs-
mittel ab. Die Biomasse wird nur teilweise umgesetzt. Zuriick bleibt unvergaster
Koks. Der nicht umgesetzte Koks und das Bettmaterial gelangen iiber eine Rutsche
in die Verbrennungswirbelschicht. In dieser mit Luft fluidisierten, zirkulierenden
Wirbelschicht wird der Koks verbrannt und dadurch das Bettmaterial erwarmt.
Das erhitzte Bettmaterial wird nach der Verbrennungswirbelschicht in einem Zyk-
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lon vom Rauchgas abgetrennt und wieder der Vergasungswirbelschicht zugefiihrt.
Dort stellt das Bettmaterial die Warme fiir die endothermen Vergasungsreaktionen
bereit. Zur gezielten Regelung der Temperaturverhiltnisse, die einen erheblichen
Einfluss auf den Vergasungsprozess haben, kann der Verbrennungswirbelschicht
zusatzlicher Brennstoff in Form von Rohgas oder Biomasse zugefiihrt werden [53].

Rauchgas

o
L

Rohgas

iy

Zyklon

Biomasse

Y

Vergaser

Verbrennungszone

T(— Zusatzlicher

— Brennstoff

MI—<Verbrennungsluft

Abbildung 5: Schema des FICFB-Vergasers nach [53]

Die ersten Experimente mit dem FICFB-Vergaser wurden 1993 an einer 10 kWy,
Technikumsanlage am Institute of Chemical Engineering durchgefiihrt. Nach er-
folgreichem Betrieb wurden 1995 und 2000 grofdere Pilotanlagen mit 100 kW,
bzw. 500 kWy, errichtet [55]. An diesen Anlagen wurden Experimente mit ver-
schiedenen Bettmaterialien und Brennstoffen durchgefiihrt und der Einfluss von
Temperatur und D/C-Verhaltnis untersucht [53]. Im Jahr 2001 wurde schlief3lich
die 8 MWy Demonstrationsanlage in Giissing, Osterreich, in Betrieb genommen.
Diese Anlage hat eine maximale elektrische Leistung von 2 MWy, zusatzlich wer-
den 4,5 MWy Fernwarmeleistung ausgekoppelt. Nach anfanglichen Schwierigkei-
ten konnte die Anlage in den letzten Jahren zuverldssig und mit hoher Verfiigbar-
keit betrieben werden. Anfang 2009 konnten so bereits liber 45.000 h Betriebszeit
nachgewiesen werden [56]. Aufgrund des problemlosen Betriebs und der Forde-
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rung fiir Okostrom in Osterreich lauft der Vergaser kostendeckend [57]. Die Anlage
in Glssing ist in dieser Arbeit die Referenz fiir den FICFB-Prozess und wird im Fol-
genden genauer beschrieben.

Die Holzhackschnitzel werden der Vergasungswirbelschicht mit einem Wasserge-
halt von etwa 25 bis 35 % [58] iiber einen Trogkettenférderer und eine Zellenrad-
schleuse zugefiihrt. Die Vergasungswirbelschicht wird mit ca. 500 °C heifsem
Dampf fluidisiert. Es herrschen Temperaturen zwischen 850 und 900 °C [2, 58]. In
Abhangigkeit von den Prozessbedingungen bleiben in der Vergasungswirbelschicht
etwa 15 bis 25 % des in der Biomasse vorliegenden Kohlenstoffs als nicht umge-
setzter Koks zurtick [2, 59, 60]. Dabei kann angenommen werden, dass der Koks
ausschliefdlich aus Kohlenstoff besteht [59]. Der Koks, ein Teil des Rohgases sowie
Reststoffe aus der Gasreinigung werden in der Verbrennungswirbelschicht mit Luft
verbrannt. Die Temperatur in der Verbrennungswirbelschicht liegt typischerweise
40 bis 70 K tiber der Vergasungstemperatur [58] und wird iiber die Menge an zu-
riickgefiihrtem Rohgas eingestellt. Das erhitzte Bettmaterial wird iiber einen Zyk-
lon wieder der Vergasungswirbelschicht zugefiihrt. Der Druck liegt in beiden Wir-
belschichten anndhernd bei Umgebungsdruck. Als Bettmaterial wird Olivin
eingesetzt, das in geringen Mengen kontinuierlich neu zugegeben werden muss.
Der Kaltgaswirkungsgrad der Anlage liegt bei etwa 70 % [61].

Das Rohgas aus der Vergasungswirbelschicht hat folgende typische Zusammenset-

zung:

Tabelle 7: Gaszusammensetzung und Heizwert des trockenen Rohgases der Anla-
ge in Giissing [57]

Bestandteil Konzentration

H» 35-45 VO].-%
(6{0) 25-30Vol.-%
CO; ~ 20 Vol.-%
CH4 ~ 10 Vol.-%
C2Hs 2-3Vol.-%
N> 2-5Vol.-%
Teere 2-3g/m\.
Hy >12 MJ/m?in.

Es ist der verhaltnisméafdig hohe Gehalt an Wasserstoff, der geringe Gehalt an iner-
ten Bestandteilen und der daraus resultierende hohe Heizwert zu erkennen. Positiv
zu erwdhnen ist aufderdem der aufgrund der katalytischen Wirkung des Olivins
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verhaltnismafiig niedrige Teergehalt. Neben den Gasbestandteilen enthalt das Roh-
gas noch erhebliche Mengen an Staub, bestehend aus Bettmaterial, Asche und ge-
ringen Mengen an Kohlenstoff.

Als erster Gaskonditionierungsschritt nach dem Vergaser wird in der Anlage in
Guissing das Rohgas in einem Rohrbiindelwdrmetauscher zur Fernwarmeerzeu-
gung auf eine Temperatur von 150 bis 180 °C abgekiihlt [2]. Die dabei teilweise
auskondensierenden Teere und der Staub werden im darauffolgenden Gewebefilter
entfernt. Dieser ist mit einem Precoatisierungsmaterial zum Schutz vor den Teeren
beschichtet. Der anfallende Filterkuchen wird periodisch der Verbrennungswirbel-
schicht zugefiihrt. Zur kompletten Entfernung der Teere wird das Rohgas anschlie-
3end mit Rapsdlmethylester bei etwa 40 °C gewaschen. Die dabei anfallende Sus-
pension aus Rapsolmethylester, gelosten Teeren und Wasser wird ebenfalls in der
Verbrennungswirbelschicht verbrannt. Nach der Gaswasche werden etwa 24 % des
gereinigten Gases zur Warmebereitstellung fiir den Vergasungsprozess zurtick in
die Verbrennungswirbelschicht gefiihrt [2]. Das verbliebene Gas wird in einem
BHKW verstromt.

Das Rauchgas aus der Verbrennungswirbelschicht wird in mehreren Warme-
tauschern auf eine Temperatur von etwa 150 bis 200 °C abgekiihlt. Die abgefiihrte
Warme wird zur Luftvorwdarmung auf etwa 470 °C, zur Erzeugung von 490 °C hei-
3em Dampf und zur Fernwarmeerzeugung genutzt [2]. Der letzte Schritt ist die
Entstaubung in einem Gewebefilter. Der einzige anfallende Reststoff der Anlage ist
die nahezu komplett ausgebrannte Flugasche aus dem Rauchgas mit einem Anteil
von unter 0,5 % an brennbaren Bestandteilen [62]. Aus den Wirbelschichtreakto-
ren selbst wird keine Asche abgezogen [63].

2008 ist ein weiterer Vergaser nach dem FICFB-Prinzip in Oberwart, Osterreich, in
Betrieb gegangen. In dieser Anlage wird durch ein zusatzliches ORC-Modul der
elektrische Wirkungsgrad auf tiber 30 % gesteigert. Weitere Anlagen dieses Typs
sind in Senden bei Ulm, Klagenfurt und Villach, Osterreich, in Planung, im Bau oder
mittlerweile auch in Betrieb [56]. Das FICFB-Verfahren ist also ein ausgereiftes
Konzept, das den Demonstrationsstatus durchlaufen hat und im Prinzip Stand der
Technik ist.
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5.2 AER-Zweibettwirbelschichtverfahren

Das AER-Verfahren (Absorption Enhanced Reforming) wurde in den letzten Jahren
mafdgeblich vom Zentrum fiir Solarenergie- und Wasserstoffforschung Baden-
Wiirttemberg und der TU Wien weiterentwickelt. Die anlagentechnische Realisie-
rung erfolgt wie beim FICFB-Verfahren durch zwei gekoppelte Wirbelschichten
(Abbildung 5). Der entscheidende Unterschied liegt in der Verwendung eines reak-
tiven, COz-absorbierenden Bettmaterials anstelle eines inerten. Durch das reaktive
Bettmaterial wird COz von der Vergasungswirbelschicht in die Verbrennungswir-
belschicht transportiert und dadurch die Rohgasqualitdat und der Wasserstoffgehalt
weiter gesteigert, wie in Abbildung 6 dargestellt.

Hy-reiches CO,-reiches
Rohgas Rauchgas
ﬁ e ﬁ
Vergasung + Verbrennung +
Carbonatisierung Calcinierung

600 - 700 °C

) >800 °C N
Biomasse Zusatzlicher
ﬁ CaCO4 ﬁ Brennstoff
Kreislauf

Dampf (Bettmaterial, Koks) Luft

Abbildung 6: Schema des AER-Prozesses nach [64]

Als Bettmaterial dient ein Calciumoxid-basiertes Mineral wie beispielsweise Calcit
oder Dolomit. Es laufen folgende Reaktionen ab:

Vergasungswirbelschicht: Ca0O + CO, « CaCo3 AH <0 (5.1)
Verbrennungswirbelschicht: ~ CaCO; < CaCO + CO, AH >0 (5.2)
Durch die CO2-Absorption (Carbonatisierung) in der Vergasungswirbelschicht bei
600 bis 700 °C werden einerseits durch eine Verschiebung des chemischen Gleich-

gewichts, im Wesentlichen der Wassergas-Shift-Reaktion (2.3), zusatzliche Mengen
an H; gebildet. Der Gehalt an CO und CO; im Rohgas sinkt entsprechend ab. Ande-
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rerseits setzt die Carbonatisierung Warme fiir die endotherme Vergasung frei. Das
absorbierte CO; wird dann in der Verbrennungswirbelschicht bei Temperaturen
iiber 800 °C in einer endothermen Reaktion (Calcinierung) aus dem Bettmaterial
ausgetrieben und verlasst das Vergasungssystem mit dem Rauchgas. Mit dem AER-
Verfahren koénnen Wasserstoffgehalte von iiber 70 % und geringe Teergehalte von
unter 1 g/m?>;n. im Rohgas erreicht werden [65].

In den letzten Jahren wurde der AER-Prozess an Technikumsanlagen mit bis zu
100 kW Leistung am Institut fiir Feuerungs- und Kraftwerkstechnik der Universi-
tat Stuttgart und am Institute of Chemical Engineering der TU Wien umfangreich
erprobt [66]. Besonderes Interesse galt dabei der Untersuchung und der Identifi-
zierung von besonders geeigneten Bettmaterialien. Die beiden Hauptfaktoren fiir
die Auswahl eines Bettmaterials sind einerseits die mechanische Stabilitat und an-
dererseits die Absorptionskapazitit. Die Elementaranalyse eines Minerals ist nicht
ausreichend, um auf die Eignung fiir den AER-Prozess zu schliefden. Ziel ist es, ein
Mineral mit einer dhnlichen Stabilitdat wie das sonst eingesetzte inerte Bettmaterial
zu finden, das trotzdem eine ausreichende, méglichst dauerhafte Absorptionskapa-
zitdt besitzt [64]. Fiir den Sorbensverbrauch wird ein Wert von 50 bis 100 kg Car-
bonat pro Tonne Biomasse angestrebt. Mit inertem Bettmaterial liegt der
Sorbensverbrauch bei unter 40 kg pro Tonne Biomasse [65].

Nach vielversprechendem Verlauf der Versuche im Technikumsmafistab wurde im
Jahr 2007 die FICFB-Anlage in Giissing testweise unter AER-Bedingungen betrie-
ben. Anlagentechnische Anpassungen wurden dazu nicht vorgenommen. Dennoch
konnte die Anlage tiber 35 h erfolgreich unter AER-Bedingungen betrieben werden
[67]. Tabelle 8 zeigt die Gaszusammensetzung des Rohgases bei dieser Testkam-
pagne und zum Vergleich eine fiir die Pilotanlage der TU Wien typische Gaszu-
sammensetzung.
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Tabelle 8: Gaszusammensetzungen und Heizwerte des trockenen Rohgases aus
der AER-Vergasung [67]
Bestandteil Konzentration

8 MWy, Giissing 100 kW TU Wien
AER-Testbetrieb AER-Pilotanlage

H» Vol.-% 50,6 65,1
co Vol.-% 16,5 9,3
CO Vol.-% 12,5 12,8
CHa Vol.-% 12,9 8,8
Ca+ Vol.-% 5,8 2,3
Hy MJ/m3in. 14,8 12,0

Es ist deutlich der wesentlich erh6hte Wasserstoffgehalt und der verringerte Ge-
halt an CO und CO; im Rohgas im Vergleich zum normalen FICFB-Verfahren mit
inertem Bettmaterial (siehe Tabelle 7) zu erkennen. Der Wasserstoffgehalt des ers-
ten Testbetriebs in Giissing erreichte nicht die Werte des Betriebs in der Pilotanla-
ge. Stattdessen wurden grofiere Mengen an Kohlenwasserstoffen gebildet. Aufder-
dem kam es aufgrund der nicht angepassten Anlagentechnik und der daraus
folgenden verminderten Feststoffverweilzeit zu einem verminderten Kohlenstoff-
umsatz in der Vergasungswirbelschicht. Trotzdem konnte nahezu der gleiche Kalt-
gaswirkungsgrad wie mit inertem Bettmaterial erreicht werden [67].

Durch die niedrigeren Temperaturen im Vergasungssystem in einer optimierten
Anlage kann prinzipiell ein hoherer Kaltgaswirkungsgrad als beim normalen
FICFB-Verfahren erzielt werden. Aufderdem ist aufgrund der niedrigeren Tempera-
turen und der Anwesenheit des calciumhaltigen Bettmaterials der Einsatz von
Biomassen mit niedrigerem Ascheerweichungspunkt, wie z. B. Stroh, eher moglich
[67]. Tendenziell kann die Gaszusammensetzung beim AER-Prozess flexibler ein-
gestellt werden, da diese direkt und stiarker als bei anderen Vergasungsverfahren
durch die Prozessbedingungen beeinflusst wird.

In Geislingen, Baden-Wiirttemberg, sollte in den letzten Jahren eine Demonstrati-
onsanlage nach dem AER-Prinzip errichtet werden. Die Anlage sollte eine thermi-
sche Leistung von 10 MWy, besitzen und neben Holz auch halm- und holzartige
Landschaftspflegeriickstinde umsetzen [67]. Es sollte durch Gasmotor und ORC-
Modul eine elektrische Leistung von 3,3 MW, erzeugt werden [56]. Zusatzlich soll-
te die Technologie weiter optimiert werden und im Rahmen der Forschungsplatt-
form ,Biomass-to-Gas“ u.a. die Wasserstoff- und Methanerzeugung sowie der
druckaufgeladene Betrieb eines AER-Vergasers untersucht werden [68]. Aus wirt-
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schaftlichen Griinden wurde das Projekt, obwohl es bereits bis zur Genehmigung
vorbereitet war, gestoppt [69].

5.3 Heatpipe-Reformer

Der BioHPR (Biomass Heatpipe Reformer) ist ein weiteres allothermes Wirbel-
schichtverfahren. Es wurde von 1999 bis 2007 an der TU Miinchen entwickelt und
patentiert. Im Rahmen dieser Entwicklung wurden am Lehrstuhl fiir Thermische
Kraftanlagen, heute Lehrstuhl fiir Energiesysteme, insgesamt drei Versuchsanlagen
in Betrieb genommen. Aktuell wird die Technologie von den beiden Lizenzneh-
mern Agnion Technologies GmbH und h s energieanlagen GmbH weiterentwickelt
und vertrieben [70, 71]. Das Grundkonzept ist, dhnlich wie beim FICFB-Verfahren,
eine allotherme Wasserdampfvergasung zur Erzeugung eines wasserstoffreichen,
stickstoffarmen Rohgases unter Druck. Die zur Vergasung notwendige Energie wird
beim BioHPR tiber Warmeleitrohre, sogenannte Heatpipes, von der Verbren-
nungswirbelschicht zur Vergasungswirbelschicht transportiert. Ein Schema des
BioHPR ist in Abbildung 7 dargestellt.

Die Biomasse wird durch eine Druckschleuse iiber einen Fallschacht der oben lie-
genden stationdren Vergasungswirbelschicht zugefiihrt. Hier wird sie mit Wasser-
dampf als Fluidisierungs- und Vergasungsmittel bei Temperaturen um 800 °C
pyrolysiert und teilweise in Gas umgesetzt. Das Rohgas wird im oberen Teil der
Vergasungswirbelschicht abgefiihrt. Der nicht umgesetzte Pyrolysekoks wird tiber
ein Siphonsystem aus der Vergasungswirbelschicht abgefiihrt und der darunter
liegenden Verbrennungswirbelschicht zugefiihrt. In der stationaren Verbren-
nungswirbelschicht wird der Koks mit Luft fluidisiert und bei Temperaturen von
etwa 900 °C verbrannt. Zusatzlich werden geringe Mengen an Biomasse direkt in
die Verbrennungswirbelschicht geférdert, um Temperaturschwankungen zu ver-
mindern [72]. Der Transport der Warme von der Verbrennungs- in die Verga-
sungswirbelschicht erfolgt durch die mit reinem Natrium gefiillten Heatpipes. In
der Verbrennungszone wird das fliissige Natrium unter Warmeaufnahme ver-
dampft. Der Natriumdampf steigt nach oben und kondensiert in der Vergasungszo-
ne unter Warmeabgabe. Das fliissige Natrium fliefdst dann wieder zurtick in die Ver-
brennungszone, sodass sich in den Heatpipes ein Kreislauf einstellt. Der Vorteil der
Heatpipes liegt darin, dass sie die Warmeiibertragung zwischen Verbrennungs-
und Vergasungswirbelschicht ohne gleichzeitigen Stoffaustausch erméglichen.

46



5.3 Heatpipe-Reformer

Biomasse ¢ © Rohgas

Reformer (Vergaser)

Restkoks @ Wasser
\ ¢ Rauchgas

d \Verbrennungs-
zone

A
||
>
R

&

Luft

Abbildung 7: Schema des BioHPR nach [71]

Die Vergasungswirbelschicht des BioHPR kann druckaufgeladen betrieben werden,
um ein Rohgas unter Druck zu erzeugen. Der typische Vergasungsdruck liegt bei
5 bar. Die Verbrennungswirbelschicht kann trotzdem atmosphdarisch betrieben
werden, da das Siphonsystem fiir die gasseitige Trennung sorgt [73 - 75]. Die typi-
sche Gaszusammensetzung ist in Tabelle 9 aufgetragen.
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Tabelle 9: Gaszusammensetzung und Heizwert des trockenen Rohgases aus dem
BioHPR [74, 75]

Bestandteil = Konzentration

H> 40 - 50 Vol.-%
co 15 - 25 Vol.-%
CO; 15 - 25 Vol.-%
CH4 5-10 Vol-%
Cas 1-2Vol-%
N2 0-5Vol-%
Hu ~ 10,5 MJ/m?3ix.

Die Gaszusammensetzung ist von einer Vielzahl von Faktoren wie Druck, D/C-
Verhaltnis und Temperatur abhangig. Es entsteht aber immer ein wasserstoff- und
heizwertreiches Produktgas, das eine dhnliche Zusammensetzung wie das Rohgas
aus der FICFB-Vergasung hat (siehe Tabelle 7). Das urspriingliche Gasnutzungs-
konzept sieht den Einsatz des nicht weiter aufbereiteten und auf etwa 400 °C ge-
kiihlten Rohgases in einer Mikrogasturbine vor. Da das Rohgas vor der Verbren-
nung in der Gasturbine nicht unter die Temperatur der Teerkondensation abge-
kiihlt wird, wird hier die Teerproblematik umgangen [73]. Andere Konzepte sehen
die Aufbereitung des Rohgases zu reinem Methan vor [70, 76].

Nach der Erprobung des Technologie an den Technikumsanlagen der TU Miinchen
mit etwa 100 kWy, Feuerungswarmeleistung ging im Jahr 2008 in Neufahrn bei
Miinchen ein BioHPR von h s energieanlagen mit 500 kW, als Demonstrationsan-
lage in Betrieb. Diese Anlage ist auf einen Vergasungsdruck von 5 bar ausgelegt
und das Rohgas soll in einer Mikrogasturbine zur Stromerzeugung genutzt werden.
Die sensible Warme des Rauchgases wird zur Verbrennungsluftvorwarmung auf
400 bis 500 °C, zur Dampferzeugung und zur Fernwarmeauskopplung genutzt. Das
heifse Rohgas wird vor Eintritt in die Gasturbine auf etwa 400 °C gekiihlt und dabei
der Dampf zur Vergasung auf 550 bis 600 °C tiberhitzt [72, 73]. Durch den druck-
aufgeladenen Betrieb ist vor der Gasturbine keine weitere Verdichtung erforder-
lich. Die Anlage ist fiir die Erzeugung einer elektrischen Leistung von 110 kW, und
einer thermischen Leistung von 350 kW, ausgelegt [73].

Seit Mai 2011 wird in Grassau, Bayern auf dem Biomassehof Achental ein weiterer
BioHPR von der Firma Agnion Technologies GmbH errichtet. Diese Anlage wird
grofder sein und eine elektrische Leistung von 360 kWe sowie eine Warmeaus-
kopplung von bis zu 670 kW, ermoglichen. Die Feuerungswarmeleistung betragt
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1,3 MWuw [77]. Zusatzlich ist der Bau einer weiteren Anlage der Firma
h s energieanlagen GmbH mit 500 kW, Feuerungswarmeleistung in Rheinfelden,
Schweiz beabsichtigt [71].

Fir den BioHPR ist von der Firma h s energieanlagen GmbH eine Feuerungswar-
meleistung von 500 kW, als Standardgrofie vorgesehen [73]. Allerdings sind fiir
die Zukunft auch groféere Anlagen angedacht [72]. Die Firma Agnion Technologies
GmbH hat fir die Markteinfithrung eine Anlagengréfde von 1,3 MWy Feuerungs-
warmeleistung gewahlt [70]. Das neueste Konzept der Firma h s energieanlagen
GmbH, genannt TurboHPR, sieht vor, die Warme fiir die Vergasungswirbelschicht
direkt aus der Brennkammer einer Gasturbine bereitzustellen. So ist die Verbren-
nungswirbelschicht nicht mehr notwendig [78].

Es handelt sich beim BioHPR also in erster Linie um ein System, was besonders zur
dezentralen Strom- und Warmeerzeugung geeignet ist. Die Technologie wurde er-
folgreich erprobt und steht aktuell kurz vor der Marktreife, allerdings wurden bis-
her nur kleine Anlagen errichtet. Die Errichtung von Anlagen im Bereich mehrerer
MW Feuerungswarmeleistung ist aktuell nicht geplant und auch nicht das Pri-
marziel der Entwickler.

5.4 Wirbelschichtverfahren des CUTEC

Beim Vergasungsverfahren der Clausthaler Umwelttechnik-Institut GmbH handelt
es sich um ein autothermes, zirkulierendes Wirbelschichtverfahren. Als Verga-
sungsmittel kdnnen Luft, Sauerstoff oder eine Mischung aus Dampf und Sauerstoff
eingesetzt werden. Primar ist der Einsatz einer Mischung aus Dampf und Sauer-
stoff als Vergasungsmittel geplant, um ein moglichst heizwertreiches und
inertarmes Rohgas zu erzeugen. Bei diesem Vergaser wird die fiir die Vergasung
benotigte Energie durch eine Teiloxidation und somit durch den Eintrag von Ver-
brennungsgasen in das Rohgas erreicht. Auferdem benétigt die Vergasung mit
Sauerstoff immer eine Luftzerlegungsanlage (LZA), die einen hohen elektrischen
Energiebedarf hat.

Das Vergasungsverfahren wurde ab 2002 am CUTEC-Institut entwickelt. Ziel war
die Erzeugung eines Synthesegases, das sich zur Erzeugung von BtL-Kraftstoffen
eignet. Aufierdem sollte der Vergaser eine breite Palette an verschiedenen Edukten
umsetzen konnen. Die Technikumsanlage mit 0,4 MWy Feuerungswarmeleistung
wurde daraufhin in enger Kooperation mit der Firma T&M Engineering errichtet
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und Ende 2004 in Betrieb genommen [79, 80]. Abbildung 8 zeigt ein Schema dieser
Anlage.

Biomasse
Additive 'v —— ™ Rohgas

\/

L

Zyklon

Vergaser

Luft mp>

Wasser mp !V! \) N mP> Asche

Sauerstoff mp- M

Abbildung 8: Schema des CUTEC-Vergasers nach [79]

Der Brennstoff wird der zirkulierenden Wirbelschicht {iber eine Brennstoffschne-
cke und ein Schleusensystem zugefiihrt. Im normalen Betrieb wird das Wirbelbett
von unten mit 400 °C heifdem Dampf und Sauerstoff fluidisiert [81]. Der Brennstoff
wird in der Wirbelschicht nahezu komplett vergast. Im Zyklon wird das Rohgas
vom umlaufenden Bettmaterial getrennt. Im unteren Teil der Wirbelschicht befin-
det sich ein Abscheabzug. Die Reaktorhiille ist zur Kompensation der bei einer so
kleinen Anlage verhaltnismafdig hohen Warmeverluste mit einer elektrischen Wi-
derstandsheizung ausgeriistet [82]. Die Betriebstemperatur kann zwischen 700
und 950 °C eingestellt werden, wobei sich der Betrieb zwischen 800 und 950 °C
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empfiehlt [79, 80]. Ein Betrieb bei niedrigeren Temperaturen ist aufgrund des dann
stark ansteigenden Teergehalts im Rohgas kaum sinnvoll [80].

Im CUTEC-Vergaser wurden verschiedene Arten von Biomasse wie u. a. Holz, Wei-
zenstroh, Weizenkorner oder Graspellets umgesetzt [79, 80]. Problematisch beim
Betrieb mit anderen Brennstoffen als Holz sind oft der hohe Aschegehalt und die
unglinstige Aschezusammensetzung, die zu einem niedrigen Ascheerweichungs-
punkt fiihrt. Geschmolzene Asche ist unerwiinscht und kann zu Verschlackung der
Anlage fiihren. Aus diesem Grund kann der Biomasse im CUTEC-Vergaser 3 bis 5 %
Branntkalk als Additiv zugesetzt werden, wodurch sich der Ascheschmelzpunkt
erh6ht [80]. Auf diese Weise wird beispielsweise ein Betrieb mit Halmgut bei Tem-
peraturen bis 820 °C ermdglicht. Anfang 2009 konnte die Anlage 1.800 Betriebs-
stunden nachweisen [81]. Der Kaltgaswirkungsgrad in der Versuchsanlage betragt
bis zu 70 % [79]. Eine typische Rohgaszusammensetzung vom Betrieb mit Holz bei
Temperaturen von ca. 850 °C ist in Tabelle 10 dargestellt.

Tabelle 10: Gaszusammensetzung und Heizwert des trockenen Rohgases aus dem
CUTEC-Vergaser [80]

Bestandteil Konzentration

H; 33,1 Vol.-%
Co 24,9 Vol.-%
CO; 32,1 Vol.-%
CH, 7,6 Vol.-%
Cax 2,2 Vol.-%
N, 0,0 Vol.-%
H, 10,2 M /kg

Es ist zu erkennen, dass der Wasserstoffgehalt nicht die Werte der allothermen
Vergasungsverfahren mit Wasserdampf erreicht. Aufderdem ist durch den auto-
thermen Betrieb der Gehalt an Kohlendioxid héher. Durch Erh6hung des Wasser-
dampfanteils im Vergasungsmittel und der Vergasungstemperatur kann der Was-
serstoffanteil im Rohgas tendenziell weiter gesteigert werden [79]. Typische
Teergehalte im trockenen Rohgas bei Vergasungstemperaturen iiber 800 °C liegen
bei 2 bis 15 g/m?3in. [80].

In der Versuchsanlage wird ein Teil des Rohgases einer Synthesegasreinigung zuge-
fiihrt. Dort wird zuerst durch keramische Filterkerzen der Staub abgeschieden. In
einem anschlief3enden Schritt wird das Rohgas mit Wasser gequencht und zur Ent-
fernung weiterer Storkomponenten mit Wasser und Biodiesel gewaschen. Im Jahr
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2009 erfolgte eine Umriistung auf ein anderes Konzept mit einer Selexol-Wasche
[81]. Abschlieflend werden iibrig gebliebene Storkomponenten wie Schwefelver-
bindungen und Teere in einem Aktivkohle-Adsorberbett abgeschieden [83]. Das so
gereinigte Gas soll dann einer Fischer-Tropsch Synthese zugefiihrt werden.

In den letzten Jahren wurde in Gronau bei Hildesheim der Bau eines Strohkraft-
werkes nach dem Vorbild der CUTEC-Technikumsanlage mit einer Feuerungswar-
meleistung von 20 MWy, geplant. Das Kraftwerk sollte zur kombinierten Erzeugung
von Strom und Warme dienen. Im Jahr 2009 wurde das Basic Engineering im Rah-
men eines FNR-Projektes durchgefiihrt [84]. Seitdem ist das Projekt allerdings
nicht weiter fortgeschritten.

5.5 Druckwirbelschichtverfahren in Virnamo

Beim Vergaser in Varnamo handelt es sich wie beim CUTEC-Vergaser um eine auto-
therme, zirkulierende Wirbelschicht. Der wesentliche Unterschied liegt im druck-
aufgeladenen Betrieb bei bis zu 30 bar [85]. Die Anlage in Varnamo mit 18 MW,
Feuerungswarmeleistung wurde in den Jahren 1991 bis 1993 von der Sydkraft AB
gebaut. Das Vergasungsverfahren wurde von der Sydkraft AB in Kooperation mit
Foster Wheeler Energy International Inc. entwickelt. Als damalige Besonderheit
sah das urspriingliche Gasnutzungskonzept eine direkte Nutzung des Rohgases in
einer Gasturbine mit nachgeschaltetem Dampfkraftprozess vor. In den Jahren 1993
bis 1999 wurde die Anlage erfolgreich betrieben. Im Jahr 2000 wurde der De-
monstrationsbetrieb abgeschlossen, ein weiterer Betrieb war nicht wirtschaftlich
[86]. Als Vergasungsmittel wurde bisher ausschliefilich Luft eingesetzt. Der Einsatz
einer Mischung aus Dampf und Sauerstoff als Vergasungsmittel ist in Planung. Das
Anlagenschema ist in Abbildung 9 dargestellt.

Die getrockneten Holzhackschnitzel werden tliber eine Druckschleuse und Schrau-
benforderer in die zirkulierende Wirbelschicht eingebracht. Die Wirbelschicht wird
mit dem komprimierten Vergasungsmittel, in der Vergangenheit Luft, fluidisiert.
Die Betriebstemperatur liegt im Bereich von 950 bis 1.000 °C bei einem typischen
Druck von 18 bar [85].

Die Anlage in Varnamo arbeitete nach dem IGCC-Prinzip. Das Gasnutzungskonzept
sah entsprechend nach der Vergasung zuerst eine Kithlung auf 350 bis 400 °C und
eine anschliefende Heif3gasfiltration mit Filterkerzen vor. Nach diesen beiden
Schritten wurde das ansonsten unbehandelte Rohgas direkt der Brennkammer
einer Gasturbine zugefiihrt. Vorteil dieses Prozesses ist, dass aufgrund des druck-

52



5.5 Druckwirbelschichtverfahren in Vairnamo

aufgeladenen Betriebs keine weitere Kompression vor der Gasturbine erforderlich
ist. Weiterhin besteht keine Gefahr der Teerkondensation, da das Rohgas nicht we-
sentlich unter 400 °C abgekiihlt wird. Die im Gasturbinenrauchgas und im Rohgas
enthaltenen Warmemengen dienten zur Dampferzeugung. Durch die Kopplung von
Gas- und Dampfturbine konnten 6 MW elektrische Leistung erzeugt werden, was
einem elektrischen Wirkungsgrad von 32 % entspricht. Daneben konnte die Anlage
noch 9 MWy, Fernwarme bereitstellen. Der Betrieb war technisch sehr erfolgreich
und es konnten 8.500 Betriebsstunden des Vergasers und 3.600 Betriebsstunden
als Gesamtanlage nachgewiesen werden [87].

Biomasse
=P Rohgas

[

Zyklon

Vergaser

C

Abbildung 9: Schema des Varnamo-Vergasers nach [87]
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Das mit Luft als Vergasungsmittel produzierte Rohgas enthielt grofde Mengen an
inerten Bestandteilen (siehe Tabelle 6). Aufgrund der schlechten Eignung des Roh-
gases aus dem Luftbetrieb fiir Synthesen und fiir die Herstellung von Reinwassers-
toff wurde im Rahmen des Chrisgas-Projektes in den Jahren 2004 bis 2010 die Um-
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riistung der Wirbelschicht in Varnamo auf einen Betrieb mit Dampf und Sauerstoff
als Vergasungsmittel untersucht. Das Projekt hatte die Erzeugung eines Synthese-
gases zur Produktion verschiedener Biokraftstoffe wie Dimethylether oder auch
Wasserstoff zum Ziel. Dazu wurde die Gasaufbereitung mittels Reformierung und
CO-Konvertierung untersucht. Urspriinglich sollte im Rahmen des Chrisgas-
Projektes bereits die Umriistung der Anlage in Varnamo durchgefiihrt werden.
Aufgrund von Problemen mit der Finanzierung wurde dies allerdings nicht umge-
setzt [86, 88]. Weitergehende Forschungsvorhaben an dieser Anlage wurden An-
fang 2011 aufgrund mangelnder Finanzierung ebenfalls eingestellt [89]. Eine fiir
den Betrieb mit Dampf und Sauerstoff als Vergasungsmittel berechnete Gaszu-
sammensetzung ist in Tabelle 11 dargestellt.

Tabelle 11:  Berechnete Gaszusammensetzung und Heizwert des trockenen Rohga-
ses aus dem Varnamo-Vergaser fiir Dampf/Sauerstoff-Vergasung [90]

Bestandteil Konzentration

H> 18,9 Vol.-%
co 19,1 Vol.-%
CO2 44,8 Vol.-%
CHa 13,2 Vol.-%
Ca+ 3,0 Vol.-%
Hy ~ 10,5 MJ/m3x.

Im Vergleich zur Vergasung mit Luft ist der Gehalt an inerten Bestanteilen deutlich
geringer. Im Rahmen dieser Arbeit wird fiir die Anlage in Varnamo von einer
Dampf/Sauerstoff-Vergasung ausgegangen, obwohl der fiir die Wasserstoftherstel-
lung erforderliche zuverldassige Betrieb mit Dampf und Sauerstoff als Vergasungs-
mittel bisher nicht nachgewiesen werden konnte. Aktuell ist vollig offen, ob es an
der Anlage in Varnamo dahingehend jemals zu weitergehenden Versuchen kom-
men wird [89].

5.6 Carbo-V-Prozess von CHOREN

Das Carbo-V Verfahren der Firma CHOREN ist ein zweistufiges, autothermes Flug-
stromvergasungsverfahren. In der ersten Stufe, dem Niedertemperaturvergaser
(NTV), wird die zugefiihrte Biomasse unter Zugabe von Luft oder Sauerstoff in gas-
formige Stoffe und Koks teilvergast. Im eigentlichen Flugstromvergaser, dem Hoch-
temperaturvergaser (HTV), werden die gasférmigen Zwischenprodukte mit Luft
oder Sauerstoff teilverbrannt. In die heifden Reaktionsprodukte wird dann der im
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5.6 Carbo-V-Prozess von CHOREN

Niedertemperaturvergaser erzeugte Koks eingeblasen und vergast. Das Schema
des Vergasers ist in Abbildung 10 dargestellt.
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Abbildung 10: Schema des Carbo-V-Vergasers nach [2]

Die auf 15 bis 20 % Wassergehalt vorgetrocknete Biomasse wird dem NTV iiber ein
Schleusensystem zugefiihrt [5]. Hier wird die Biomasse durch vorgewarmte Luft
oder Sauerstoff bei 400 bis 500 °C partiell oxidiert. Es bilden sich ein teerhaltiges
Gas und Pyrolysekoks. Der erzeugte Pyrolysekoks wird am Boden des NTV abgezo-
gen, gekiihlt, aufgemahlen und in einem Bunker zwischengespeichert. Das im NTV
entstandene Gasgemisch wird direkt der Brennkammer des HTV zugefiihrt. Dort
wird das Gasgemisch durch erneute Zugabe von Luft oder Sauerstoff partiell oxi-
diert. Es stellt sich eine Temperatur von 1.300 bis 1.500 °C ein [5]. Der Reaktor-
mantel wird durch einen thermodldurchflossenen Kiihlschirm, an dem die ge-
schmolzene Asche abflief3t, gekiihlt [2, 91].
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5 Untersuchte Vergasungsverfahren

Bei den hohen Temperaturen in der Brennkammer werden nahezu alle Kohlenwas-
serstoffe umgesetzt. Es ergibt sich ein Gasgemisch, das im Wesentlichen aus COo,
CO, Hz, H20 und, im Falle von Luftvergasung, N> besteht. In das aus der Brennkam-
mer austretende heifde Gasgemisch wird in einem zweiten Schritt, der chemischen
Quenche, der aufgemahlene Pyrolysekoks eingeblasen. Der Koks soll dabei mog-
lichst vollstindig vergast werden. Durch die ablaufenden endothermen Verga-
sungsreaktionen soll sich das Gasgemisch je nach Brennkammertemperatur auf
Temperaturen von ca. 730 bis 1.230 °C abkiihlen [2].

Allerdings ist die Koksvergasung mit Dampf und COg, verglichen mit der Holzpyro-
lyse, ein langsam ablaufender Prozess, der in nennenswertem Mafie erst bei etwa
730 °C beginnt. Zusatzlich wird die Koksvergasung durch Anwesenheit von CO und
Hz, wie im HTV, sehr stark gehemmt [92, 93]. Fiir die komplette Umsetzung des
Pyrolysekokses wird also eine entsprechend lange Verweilzeit benotigt, die mit
sinkenden Temperaturen stark ansteigt. Es ist aus diesen Griinden anzuzweifeln
und wurde von CHOREN bisher auch nicht nachgewiesen, dass im HTV der kom-
plette Koks umgesetzt werden kann und Temperaturen, die wesentlich unter
1.230 °C liegen, Uiberhaupt erreicht werden konnen. Der zuverldssige Betrieb und
insbesondere die Austrittstemperatur aus der chemischen Quenche haben aller-
dings einen sehr grofden Einfluss auf die Gesamteffizienz des Verfahrens. Dieser
Aspekt wird im Rahmen der Modellierung durch Variation des Koksumsatzes in
der chemischen Quenche beriicksichtigt.

Bei zu hohen Temperaturen nach der chemischen Quenche kann die Austrittstem-
peratur durch eine Wasserquenche zusatzlich auf den maximalen Wert von 930 °C
gesenkt werden [2]. Der unvergaste Koks und die Asche werden nach einer weite-
ren Kithlung in einem Gewebefilter abgeschieden und in die Brennkammer zuriick-
gefiihrt. Dort wird die Asche als fliissige Schlacke abgefiihrt. Mit dem Carbo-V Ver-
fahren konnen laut Betreiber Kaltgaswirkungsgrade iiber 80 % erreicht werden
[94], was allerdings niedrige Austrittstemperaturen aus der chemischen Quenche
erfordert.

Da das Rohgas im Luftbetrieb eine fiir die Wasserstoffherstellung ungiinstige Gas-
zusammensetzung aufweist, wird in dieser Arbeit ausschliefdlich der Betrieb des
NTV und des HTV mit O berticksichtigt. Die sich dabei ergebende Gaszusammen-
setzung ist in Tabelle 12 aufgetragen.
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5.7 Biolig-Prozess des KIT

Tabelle 12: Gaszusammensetzung und Heizwert des trockenen Rohgases aus dem
Carbo-V-Vergaser bei Sauerstoffbetrieb [95]

Bestandteil Konzentration

H> 33,7 Vol.-%
Co 41,2 Vol.-%
CO: 24,0 Vol.-%
CH4 <0,1Vol.-%
N2 1,1 Vol.-%
H, 8,3 MJ/m3in.

Das Carbo-V-Verfahren wurde ab 1998 in einer 1 MWu-Pilotanlage in Freiberg er-
probt. Es wurden Versuche mit unterschiedlichen Einsatzmaterialien, z. B. Holz-
hackschnitzeln, Strohpellets und Kunststoffen durchgefiihrt [2]. In dieser Anlage
wurden das Vergasungsverfahren und die sich am Endprodukt orientierenden Gas-
aufbereitungen tUber mehr als 20.000 Betriebsstunden mit Luft oder Sauerstoff als
Vergasungsmittel getestet. Die Vergasung fand bei atmospharischem Druck statt.
Die Gasreinigung bestand aus einem Gewebefilter und einer zweistufigen Wasser-
wasche. Das Reingas diente anfangs nur zur Stromerzeugung in einem BHKW. Ab
2003 wurden daraus auch BtL-Produkte und Methanol hergestellt [5].

Ab 2003 wurde zusatzlich eine grofiere Vergasungsanlage mit bis zu 45 MWy
Feuerungswarmeleistung errichtet. Diese Anlage sollte bei einem Druck von 5 bar
mit Sauerstoff als Vergasungsmittel betrieben und zur ersten kommerzielle BtL-
Anlage weltweit ausgebaut werden [5]. Seit dem Jahr 2008 befand sich die kom-
plette Anlage inklusive Syntheseeinheit in der Phase der Inbetriebnahme. Mitte
2011 meldete die Firma CHOREN Insolvenz an. Die Beta-Anlage konnte bis dato
nicht erfolgreich betrieben werden. Es ist von erheblichen weiteren notwendigen
Investitionen auszugehen, bis die Anlage zuverldssig funktionieren wird [96]. Aus
diesem Grund ist die Zukunft des Carbo-V-Prozesses momentan offen.

5.7 Bioliq-Prozess des KIT

Das Biolig-Verfahren des Karlsruher Institut fiir Technologie (KIT) basiert dhnlich
wie der Carbo-V-Prozess auf einem zweistufigen Flugstromvergasungsverfahren.
Die erste Stufe ist eine Schnellpyrolyse, in der die Biomasse in feste, fliissige und
gasformige Bestandteile zerlegt wird. Die gasformigen Produkte werden zur Behei-
zung der Pyrolyse verbrannt. Aus den festen und fliissigen Bestandteilen werden
sogenannte Slurries hergestellt, die anschlief3end bei hohen Driicken und Tempera-
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turen mit Sauerstoff als Vergasungsmittel im autotherm betriebenen Flugstrom-
vergaser umgesetzt werden konnen. Abbildung 11 zeigt das Verfahrensschema.
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Abbildung 11: Schema des Biolig-Vergasers nach [97]

Im ersten Schritt wird die Biomasse zerkleinert und dem Doppelschnecken-
Mischreaktor zugefiihrt. Unter Luftabschluss erfolgt die Vermischung mit heifsem
Sand als Warmetrager. Die Biomasse wird auf diese Weise sehr schnell, in etwa ei-
ner Sekunde, auf ca. 500 °C aufgeheizt und thermisch zersetzt. Bei dieser Schnell-
pyrolyse wird ein besonders grof3er Anteil an fliissigen Pyrolyseprodukten erzeugt.
So entstehen je nach Betriebsbedingungen 50 bis 60 % Pyrolysedl, etwa 20 % Py-
rolysekoks und 20 bis 30 % gasférmige Produkte [98, 99]. Kritisch ist die Abtren-
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nung des Pyrolysekokses vom umlaufenden Warmetrager Sand. Dies erfolgt im
Biolig-Prozess im Wesentlichen durch eine einfache Schwerkraftabscheidung. In
einer inklusive An- und Abfahrvorgangen etwa 100-stiindigen Versuchskampagne
betrug der Sandverlust 0,6 % der Einsatzgutmenge [100]. Ein zu grof3er Sandgehalt
im Koks und damit im Slurry kann zu Problemen bei der anschlief3enden Verga-
sung und zu Erosion in den Leitungen und Diisen fiithren [101].

Die Pyrolyseddmpfe werden durch Quenchen mit kaltem Pyrolysekondensat mog-
lichst schnell abgekiihlt und in eine gasférmige und eine fliissige Phase aufge-
trennt. Diese Quenche erschwert die Warmertickgewinnung. Die gasférmigen Pyro-
lyseprodukte werden zur Beheizung des umlaufenden Sandes verbrannt. Das
Pyrolysedl wird mit dem Koks zu Slurries vermischt. Ein wichtiger Punkt ist neben
der Viskositdt der Slurries deren Haltbarkeit, damit sich diese moglichst nicht ent-
mischen oder gar zersetzen. Die hergestellten Slurries besitzen den Vorteil einer
hohen volumetrischen Energiedichte und kénnen so auch iiber weitere Strecken
wirtschaftlich transportiert werden. Das Biolig-Konzept sieht die Slurryherstellung
in Anlagen von etwa 100 MWy, und eine anschliefdende Slurry-Flugstromvergasung
in einer zentralen Grofdanlage im GW-Leistungsbereich zur Kraftstoffherstellung
vor [102].

Im zweiten Schritt, der eigentlichen Flugstromvergasung, werden die Slurries bei
einem Druck von bis zu 80 bar und Temperaturen tiber 1.200 °C zu einem teerfrei-
en und methanarmen Rohgas umgesetzt [98, 100]. Als Vergasungsmittel dient da-
bei Sauerstoff. Die Asche schlédgt sich fliissig am gekiihlten Reaktormantel nieder
und lauft so ab. Das Biolig-Verfahren ist also auch fiir aschereiche Brennstoffe und
fiir Brennstoffe mit einem niedrigen Ascheschmelzpunkt geeignet. Nach der Flug-
stromvergasung wird das erzeugte Rohgas exergetisch unglinstig mit Wasser
gequencht [97]. Eine typische Rohgaszusammensetzung ist in Tabelle 13 darge-
stellt.
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Tabelle 13: Gaszusammensetzung und Heizwert des trockenen Rohgases aus dem
Biolig-Prozess [99]

Bestandteil Konzentration

H> 20-30Vol.-%
(0(0) 43 - 55Vol.-%
CO2 15-20 Vol-%
CHa <0,1Vol-%
N> 0-2Vol-%
Hy 8-9 M]/m3i,N,

In weiteren Verlauf des Bioliq-Prozesses wird das Rohgas von Stérkomponenten
gereinigt. Dazu wird zuerst der Staub mittels eines Keramikfilters abgeschieden.
Anschliefiend werden Sauergase und Alkalien trocken adsorbiert. Im letzten
Schritt der Gasreinigung erfolgt eine katalytische Zersetzung der organischen und
stickstoffhaltigen Verbindungen [103]. Aus diesem gereinigten Gas konnen ver-
schiedene Synthesekraftstoffe hergestellt werden.

Im Jahr 2003 ging am KIT eine Technikumsanlage fiir die Schnellpyrolyse in Be-
trieb. Slurries aus dieser Anlage wurden 2004 in einem Flugstromvergaser der
Firma Future Energy in Freiberg mit 3 bis 6 MWy, Feuerungswarmeleistung erfolg-
reich umgesetzt [99]. Nach diesen Versuchen wird seit 2005 die Biolig-Pilotanlage
am KIT errichtet. Die erste Baustufe, die Schnellpyrolyse mit 2 MWy, Leistung,
wurde 2008 in Betrieb genommen, konnte aber bis Ende 2010 nicht dauerhaft be-
trieben werden [100]. In den weiteren Ausbaustufen, der Flugstromvergasung mit
5 MWy, Leistung und der Gasaufbereitung sowie Kraftstoffsynthese soll ab Anfang
2013 der Gesamtprozess demonstriert werden. Fiir den Flugstromvergaser der
Firma Lurgi sind zwei Druckstufen von 40 und 80 bar geplant. Fiir die Gasnutzung
sind eine Dimethylether- und eine anschliefRende Fischer-Tropsch-Synthese vorge-
sehen [98, 100, 103].

5.8 Hydrothermale Vergasung VERENA des KIT

Die Anlage ,VERENA" (Versuchsanlage zur energetischen Nutzung agrarwirtschaft-
licher Stoffe) des KIT ist ein spezielles Vergasungsverfahren zur Umsetzung von
Biomasse in iiberkritischem Wasser, also bei Temperaturen tiber 374 °C und Drt-
cken tiber 221 bar. Das VERENA-Verfahren ist eigentlich nicht mit den anderen hier
untersuchten Vergasungsverfahren vergleichbar, da es auf andere, feuchtere Bio-
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massen ausgerichtet ist und der Prozess auf einem grundlegend anderen Prinzip
basiert. Das Prozessschema ist in Abbildung 12 dargestellt.
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Abbildung 12:  Schema des VERENA-Vergasers nach [104]

Je nach Art der Biomasse wird sie vor der Einbringung in den Reaktor vorkonditi-
oniert. Dazu gehort eine geeignete Zerkleinerung, eine Einstellung des Trocken-
substanzgehalts und eventuell der Zusatz von katalytisch aktiven Salzen [105]. Das
Spektrum einsetzbarer Biomassen ist breit. So konnen neben organisch belasteten
Abwassern oder Schlammen auch Pflanzen wie Mais, Algen oder Grinschnitt um-
gesetzt werden [105]. Nach geeigneter Vorkonditionierung lassen sich auch tro-
ckene Biomassen wie Holz umsetzen. So haben Guo et al. u. a. Sigemehl vergast
[106]. Typische Trockensubstanzgehalte im konditionierten Edukt liegen bei 2,5
bis 20 %. Je hoher der Trockensubstanzgehalt ist, desto geringer ist allerdings die
spezifische Gasausbeute, das heif3t der Biomasseumsatz sinkt [32]. Ein weiteres
Problem ist die schlechtere Flief3fahigkeit, so sind beispielsweise Suspensionen aus
Sagespanen nur bis maximal 15 % Trockensubstanzgehalt pumpbar [106].

Die konditionierte Biomassesuspension wird in einer Hochdruckpumpe auf tiber-
kritische Driicke gebracht. Da es sich um ein fliissiges Gemisch handelt, ist der
Energieaufwand verhaltnisméafiig gering. Die Suspension wird iiber einen Warme-
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tauscher und einen extern befeuerten Vorheizer dem eigentlichen Vergasungsreak-
tor zugefiihrt. Der Reaktor der Anlage VERENA ist auf maximale Prozessbedingun-
gen von 350 bar und 700 °C ausgelegt und wird extern beheizt. Erhohte Reaktions-
temperaturen fiihren tendenziell zu gesteigerten Gasausbeuten. Typische
Verweilzeiten im Reaktor liegen bei wenigen Minuten [32]. Das entstehende Roh-
gas enthalt hauptsachlich Hz, CH4 und CO;. Allerdings ist die tatsdchliche Gaszu-
sammensetzung stark von den Prozessbedingungen wie Druck, Verweilzeit, Tem-
peratur, Eduktzusammensetzung und Trockensubstanzgehalt im Edukt abhdngig.
Tabelle 14 zeigt eine beispielhafte Gaszusammensetzung fiir die Vergasung von
Maissilage mit einem Trockensubstanzgehalt von 10 %, ermittelt mit einer kleine-
ren Versuchsanlage am KIT.

Tabelle 14: Gaszusammensetzung und Heizwert des trockenen Rohgases bei hyd-
rothermaler Vergasung von Maissilage (10 % Trockensubstanzgehalt,
350 bar, 700 °C) [32]

Bestandteil Konzentration

H» 22 Vol.-%
co 1Vol.-%
CO; 40 Vol.-%
CH4 29 Vol.-%
Ca+ 6 Vol.-%
Hy 15 MJ/m3x.

Auffallig sind der hohe Heizwert, der auf den hohen Methangehalt zuriickzufiihren
ist, und der geringe Gehalt an CO. Der Wasserstoffanteil sinkt tendenziell mit dem
Trockensubstanzgehalt im Edukt. Bei diesem Versuch lag die Gasausbeute, die fiir
die hydrothermale Vergasung als der Anteil des Kohlenstoffs der eingesetzten Bio-
masse, der ins Rohgas tlberfiihrt wird, definiert ist, bei etwa 84 %. Bei 20 % Tro-
ckensubstanzgehalt liegt die Gasausbeute bei etwa 80 %. Der Restkohlenstoff
bleibt in Form von fliissigen Produkten und in Form von festen, nicht vergasten
Riickstdnden in dem aus dem Vergaser austretenden Reaktionswasser zuriick [32].
Der Energiegehalt dieser kohlenstoff- und energiehaltigen Stoffe kann bisher im
Vergasungsprozess nicht weiter genutzt werden.

Nach Austritt aus dem Reaktor wird das Reaktionsgemisch in einem Warmetau-
scher gekiihlt, wobei die Biomassesuspension vorgewarmt wird. Nach weiterer
Kiihlung wird das Produktgemisch zweistufig entspannt und die Gasphase von der
Flussigphase separiert. Durch eine zusatzliche Wasserwéasche kann bei dem vorlie-
genden hohen Druck ein Grof3teil des CO; abgetrennt werden.
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Die Anlage VERENA am KIT wurde im Jahr 2002 als weltweit erste komplett ausge-
stattete, kontinuierlich betriebene Anlage zur Biomassevergasung in iiberkriti-
schem Wasser in Betrieb genommen. Der Durchsatz dieser Anlage liegt bei bis zu
100 kg/h. Das Reaktorvolumen liegt bei 351 [107]. Fiir die Zukunft sind weitere
anlagentechnische Verbesserungen und eine Zusammenarbeit mit der Industrie
geplant, um die Technologie zu demonstrieren und anzuwenden. Mittelfristiges
Ziel ist es, eine zehnmal grofiere Anlage als die Anlage VERENA zu errichten [104].

5.9 Diskussion und Auswahl der Vergasungsprozesse

Tabelle 15 gibt einen Uberblick iiber die vom Verfasser in [13] ermittelten Band-
breiten der Gesamtwirkungsgrade der unterschiedlichen Vergasungsverfahren. Auf
dieser Basis werden fiir die hier vorliegende Arbeit die drei aussichtsreichsten
Vergasungsverfahren fiir die weitere detaillierte Untersuchung ausgewahlt, um den
Umfang dieser Arbeit einzuschranken. Bei einem Vergleich der in Tabelle 15 darge-
stellten Ergebnisse mit den in dieser Arbeit ermittelten Ergebnissen ist zu bertick-
sichtigen, dass in [13] andere und eine grofiere Vielfalt an Modellvarianten mit zu-
dem anderen Randbedingungen modelliert wurden. Daher unterscheiden sich die
in Tabelle 15 aufgefiihrten und die im Rahmen dieser Arbeit ermittelten Ergebnisse
fiir die jeweiligen Vergasungsverfahren.

Tabelle 15:  Ubersicht iiber die Gesamtwirkungsgrade der verschiedenen Verga-
sungsverfahren [13]

Nges
FICFB 35,3-51,7%
AER 48,7 - 54,0 %
BioHPR 41,6 - 48,8 %
CUTEC 42,3 -48,4 %
Varnamo 30,4-48,3%
Carbo-V 46,3-53,9 %
KIT 36,2 -48,8 %
VERENA 19,1-40,6 %

Das erste Verfahren, die allotherme FICFB-Zweibettwirbelschichtvergasung ermog-
licht es, ein wasserstoff- und heizwertreiches Rohgas herzustellen, ohne dass dafiir
eine energieaufwandige LZA bendtigt wird. Der FICFB-Prozess ist zusatzlich von
allen aufgefiihrten der ausgereifteste. Die in [13] berechneten Wasserstoffausbeu-
ten und Gesamtwirkungsgrade sind im Vergleich zu den anderen Vergasungsver-
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fahren hoch. Der einzige Nachteil dieses Vergasungssystems fiir die Wasserstoff-
herstellung kann im Gehalt an kurzkettigen Kohlenwasserstoffen und Teeren im
Rohgas gesehen werden, die moglichst vollstiandig reformiert werden miissen. Die-
ser Nachteil ist allerdings allen Vergasungsverfahren, aufder den Flugstromverga-
sungsverfahren, gemein und daher kein spezifischer Nachteil des FICFB-Prozesses.

Das AER-Verfahren bietet als Weiterentwicklung des FICFB-Prozesses mit inertem
Bettmaterial prinzipiell die gleichen Vorteile wie der ihm zu Grunde liegende Pro-
zess. Zusatzlich ergibt sich durch das reaktive Bettmaterial ein im Vergleich zum
FICFB-Prozess weiter gesteigerter Wasserstoffgehalt im Rohgas. Aufgrund der vor-
teilhafteren Gaszusammensetzung und der niedrigeren Vergasungstemperatur
wurden in [13] fiir das AER-Verfahren die héchsten Gesamtwirkungsgrade ermit-
telt. Nachteile des AER-Verfahrens liegen im erhohten Verbrauch an Bettmaterial
und den bisher nur eingeschrankt vorhandenen Betriebserfahrungen mit Anlagen
in der in dieser Arbeit betrachteten Leistungsgrofée von 8,6 MWy,

Der BioHPR besitzt als dem FICFB-Prozess prinzipiell dhnliches allothermes Verga-
sungsverfahren hinsichtlich der Rohgasqualitdt die gleichen Vor- und Nachteile,
wobei ebenfalls keine LZA erforderlich ist. Zusatzlich fallt das Rohgas unter Druck
an, was einen Teil der fliir den weiteren Aufbereitungsprozess notwendigen Ver-
dichtung erspart. Der Anfall des Rohgases unter Druck fiihrt aufgrund der Ver-
schiebung des chemischen Gleichgewichts allerdings zu niedrigen Methanumsat-
zen im Reformer und damit zu einem niedrigeren Gesamtwirkungsgrad. So wurden
vom Verfasser in [13] fiir den BioHPR niedrigere Gesamtwirkungsgrade als fiir das
AER- und das FICFB-Verfahren ermittelt. Ein schwerwiegenderer Nachteil des
BioHPR ist zusatzlich, dass bisher als maximale Leistungsgrofde 1,3 MWy, realisiert
wurde. Ein Scale-Up auf Leistungsgrofen von mehreren MWy, Feuerungswarme-
leistung ist in naher Zukunft nicht zu erwarten, da dieses Vergasungsverfahren da-
fur nicht entwickelt wurde.

Der CUTEC-Vergasungsprozess ist hinsichtlich der Anlagentechnik eher simpel. Fiir
den autothermen Betrieb des Wirbelschichtvergasers ist eine LZA erforderlich, was
insgesamt einen hohen elektrischen Eigenbedarf nach sich zieht. In [13] wurden
fir den CUTEC-Prozess hohe Wasserstoffausbeuten bei mittleren Gesamtwir-
kungsgraden berechnet. Nachteilig ist, dass der Vergaser bisher nur im Techni-
kumsmafistab betrieben wurde, allerdings sollte ein Scale-Up dieser Technologie
prinzipbedingt verhaltnismaf3ig gut moglich sein.
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Der Varnamo-Vergasungsprozess ist, genau wie der CUTEC-Prozess, ein
autothermer Wirbelschichtvergaser. Der wesentliche Unterschied ist, dass der Var-
namo-Vergaser bei bis zu 30 bar druckaufgeladen betrieben wird. Druckaufgelade-
ner Betrieb bringt einen erheblichen anlagentechnischen Mehraufwand mit sich.
Damit ist zu erwarten, dass die Investitionskosten wesentlich hoher als fir die
nicht druckaufgeladenen Wirbelschichten ausfallen wiirden. Der positive Effekt des
druckaufgeladenen Betriebs ist, dass auf eine weitere energieaufwiandige Rohgas-
verdichtung verzichtet werden kann. Allerdings ist aufgrund des noch hoheren
Drucks im Vergleich zum BioHPR der Umsatz bei der Kohlenwasserstoffreformie-
rung noch geringer, was zu einer schlechten Wasserstoffausbeute fiihrt. So wurden
in [13] fiir den Varnamo-Prozess eher schlechte Gesamtwirkungsgrade berechnet.
Weiterhin wurden bisher keinerlei Erfahrungen im Betrieb dieses Vergasungsver-
fahrens mit Dampf und Sauerstoff als Vergasungsmittel gesammelt. Fiir die ndhere
Zukunft ist momentan auch nicht mit einer Umriistung der Anlage in Viarnamo zu
rechnen.

Der Carbo-V-Prozess als Flugstromvergasungsverfahren hat den Vorteil, dass ein
nahezu kohlenwasserstofffreies Rohgas unter Druck erzeugt wird. Aufgrund des-
sen wird kein Reformer fiir die Kohlenwasserstoffe benoétigt. Eine LZA ist, wie bei
allen autothermen Verfahren, erforderlich. In [13] wurden fiir den Carbo-V-Prozess
hohe Gesamtwirkungsgrade ermittelt. Nachteile des Carbo-V-Prozesses liegen in
der aufwandigen und dadurch teuren Anlagentechnik. So ist zweifelhaft, ob der
Carbo-V-Prozess im Bereich weniger MWy, Feuerungswarmeleistung hinsichtlich
der Investitionskosten mit den technisch einfacheren Wirbelschichtverfahren kon-
kurrieren kann. Zudem ist der dauerhaft stabile Betrieb des Vergasers und insbe-
sondere der chemischen Quenche bisher nicht sicher nachgewiesen. Fiir die Simu-
lation wird deswegen im Weiteren der Koksumsatz in der chemischen Quenche
variiert.

Das Biolig-Verfahren hat als weiteres Flugstromvergasungsverfahren die gleichen
Vorteile hinsichtlich der Rohgasqualitat wie der Carbo-V-Prozess. Gleichzeitig ist
auch dieser Prozess durch die zwei Stufen und die hohen Vergasungstemperaturen
aufwandig und verhaltnismafdig teuer. Weiterhin hat das Verfahren fiir die Wasser-
stoffherstellung im betrachteten Leistungsbereich verschiedene Nachteile. Der ers-
te gravierende Nachteil ergibt sich aus der Slurryherstellung. Die Herstellung des
Slurries ist im Biolig-Prozess vorgesehen, um dieses liber weite Strecken zu einer
zentralen Anlage transportieren zu konnen. Die rdumliche Trennung von Pyrolyse
und Vergasung ist fiir die im Rahmen dieser Arbeit betrachtete Leistungsgrofde un-
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notig und fiihrt im Gegensatz zum Carbo-V-Prozess, wo die gasférmigen Pyrolyse-
produkte heif zum Flugstromvergaser gefiihrt werden, zu erheblichen
Quenchverlusten infolge der notwendigen Kiihlung der Pyrolyseprodukte. Weitere
Quenchverluste entstehen bei der Rohgaskiihlung. Das schligt sich in verhaltnis-
mafdig niedrigen Kaltgas- und Gesamtwirkungsgraden nieder [13]. Allerdings ist
die Wasserquenche im Gegensatz zur chemischen Quenche beim Carbo-V-Prozess
ein unproblematischer Prozessschritt.

Der VERENA-Prozess als Vergasung in liberkritischem Wasser ist in dieser Arbeit
ein Sonderverfahren. Er wurde fiir wasserreiche Biomassen entwickelt. Ein Einsatz
von Holz ist nicht geplant und auch nicht sinnvoll. Aufierdem gibt es den VERENA-
Prozess bisher nur in kleinem Maf3stab. Zur Beherrschung der extremen Betriebs-
parameter muss ein betrachtlicher anlagentechnischer Aufwand getrieben werden,
der sich vermutlich auch in den Investitionskosten niederschlagt. Negativ auf den
Gesamtwirkungsgrad wirkt sich der unvollstindige Biomasseumsatz im Verga-
sungsreaktor aus. Der hohe Druck, mit dem das Reaktionsgemisch anfallt, ist fir
die Wasserstofftherstellung nicht von Vorteil. Fiir die Trennung in einer tblichen
DWA muss das Gemisch ebenso entspannt werden wie fiir die Reformierung. Die
Reformierung ist fiir das Erreichen hoher Wasserstoffausbeuten und Gesamtwir-
kungsgrade erforderlich [13], aber mit zusatzlichem anlagentechnischen Aufwand
verbunden. Insgesamt ist der VERENA-Prozess fiir die Wasserstoftherstellung aus
trockener Biomasse keine sinnvolle Option, er steht eher in Konkurrenz zur Um-
setzung wasserreicher Biomassen in Biogasanlagen.

Unter Berticksichtigung aller hier aufgefiihrten Argumente werden die folgenden
drei Vergasungsverfahren fiir die weitere ausfiihrliche Betrachtung ausgewahlt:

e FICFB-Zweibettwirbelschichtvergasung
o AER-Zweibettwirbelschichtvergasung
e Zweistufige Carbo-V-Flugstromvergasung

Diese Verfahren haben nach dem momentanen Kenntnisstand das grofdte Potential
fiir eine tatsachliche Umsetzung und sind auch hinsichtlich der erreichbaren Wir-
kungsgrade gut. Wirbelschichtvergaser sind fiir den in dieser Arbeit betrachteten
Leistungsbereich besonders gut geeignet, was sich auch in der Auswahl zweier
Wirbelschichtverfahren niederschlagt. Trotzdem wurde zusatzlich ein Flugstrom-
vergaser ausgewahlt, auch wenn diese Technologie im betrachteten Leistungsbe-
reich vermutlich nicht wirtschaftlich darstellbar ist, um auch diese Technologie zu
berticksichtigen.
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In diesem Kapitel werden zuerst die im Rohgas typischerweise vorliegenden Stor-
komponenten und deren Einfluss auf den Aufbereitungsprozess zu Reinwasserstoff
erortert. Im zweiten Teil werden die fiir die Aufbereitung zu Reinwasserstoff im
Rahmen dieser Arbeit ausgewdhlten wesentlichen Reinigungs- und Konditionie-
rungsprozesse dargestellt. Der Fokus dieses Kapitels liegt auf den Kohlenwasser-
stoffen und deren Umwandlung, da dieser Schritt einen erheblichen Einfluss auf
den Gesamtwirkungsgrad hat und von den Stérkomponenten stark beeinflusst
wird.

6.1 Storkomponenten im Rohgas

Je nach Vergasertyp, Vergasungsbedingungen und Art der eingesetzten Biomasse
enthalt das Rohgas unterschiedlich grofde Konzentrationen an Storkomponenten.
Die wesentlichen Stérkomponenten in biomassestimmigen Rohgasen sind:

e Teere (hohere Kohlenwasserstoffe)

e Partikel (hauptsachlich Asche, Verbrennliches, Bettmaterial)
e Schwefelverbindungen (hauptsachlich HzS, COS)

e Stickstoffverbindungen (hauptsachlich NH3z, HCN)

e Alkalien (iiberwiegend Natrium- und Kaliumverbindungen)
e Halogenverbindungen (hauptsachlich HCI)

Nachfolgend werden die verschiedenen Stoffklassen ndher erlautert.

6.1.1 Teere

Teere sind ein komplexes Gemisch verschiedener organischer Kohlenwasserstoffe
[35]. Im Tar-Protocol, einer europdischen Richtlinie zur Bestimmung des Teerge-
halts in biomassestammigen Rohgasen, wird definiert, dass Kohlenwasserstoffver-
bindungen mit mehr als sechs Kohlenstoffatomen zu den Teeren zu zdhlen sind [2].
Teere sind also ein Gemisch hohersiedender Kohlenwasserstoffe, darunter Aroma-
ten wie beispielsweise Toluol, Naphthalin und Anthracen, die bei Vergasungstem-
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peratur gasformig sind und bei etwa 300 bis 350 °C kondensieren [108], wobei der
Beginn der Teerkondensation immer vom Teergehalt und vom Absolutdruck des
Rohgases abhangt. Teere sind eine der problematischsten Substanzen im Rohgas,
da sie wahrend der Abkiihlung des Rohgases zu Ablagerungen in Anlagenteilen und
im schlimmsten Fall zum Anlagenausfall fiihren konnen [2]. Der Teergehalt im
Rohgas ist primar von der im Vergaser herrschenden Temperatur und dem Verga-
sungsverfahren abhidngig. Bei Temperaturen oberhalb von etwa 800 °C werden
Teere bei ausreichend langen Verweilzeiten thermisch zersetzt. Typische Gehalte
im trockenen Rohgas liegen zwischen 0 und 30 g/m3n, kénnen aber bei Gegen-
stromvergasern bis zu 150 g/m?;n. erreichen [35].

6.1.2 Partikel

Die im Rohgas vorliegenden Partikel bestehen aus Brennstoffasche, unverbrannten
Brennstoffbestandteilen und bei Wirbelschichtvergasern Bettmaterial. Ein grofer
Anteil der Partikel ist sehr fein mit Partikelgrof3en kleiner als 5 pm. Dieser feine
Anteil lasst sich beispielsweise mit einem Zyklon nur schlecht abscheiden
[35, 109]. Partikel miissen abgeschieden werden, da sie sonst zu Erosion und Abla-
gerungen in nachgeschalteten Anlagenteilen und so zu Stérungen fithren konnen.
Der Gehalt an Partikeln im Rohgas ist zum grofdten Teil abhdngig vom eingesetzten
Vergasungsverfahren, aber auch vom Aschegehalt und von der Zusammensetzung
der eingesetzten Biomasse. Wirbelschichtvergaser weisen prinzipbedingt die
hochsten Partikelgehalte auf. Typische Gehalte im trockenen Rohgas liegen zwi-
schen 0,1 und 100 g/m>in. [35].

6.1.3 Schwefelverbindungen

Der mit der Biomasse eingetragene Brennstoffschwefel geht zum Grofteil in Form
von HzS und COS in das Rohgas tiber. Der COS-Gehalt im Rohgas liegt bei etwa 5 bis
10 % der H2S-Konzentration [110]. Schwefelverbindungen sind starke Katalysator-
gifte und sollten fiir katalytische Gaskonditionierungsverfahren moglichst vorher
abgeschieden werden. Typische erforderliche Restkonzentrationen liegen bei unter
1 ppm [109]. Insbesondere der in den meisten Fallen eingesetzte Reformierungs-
katalysator Nickel und bestimmte Arten von Katalysatoren fiir die CO-
Konvertierung reagieren sehr sensibel auf Schwefel [22]. Der Gehalt an Schwefel-
verbindungen im Rohgas wird weitgehend vom Schwefelgehalt im Brennstoff und
in geringerem Maf3e von den Prozessbedingungen bestimmt. Naturbelassenes Holz
hat einen sehr geringen Schwefelgehalt, womit sich eine Konzentration an Schwe-
felverbindungen im Rohgas von etwa 50 bis 100 ppm einstellt [35]. Da Schwefel-
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verbindungen immer in nennenswertem Mafde im Rohgas auftreten und in diesen
Konzentrationen bereits als starkes Katalysatorgift wirken, sind sie bei der Aufbe-
reitung zu Reinwasserstoff die kritischste Storkomponente.

6.1.4 Stickstoffverbindungen

Etwa 50 bis 80 % des Brennstoffstickstoffs werden bei der Vergasung in NHz um-
gewandelt. Zusatzlich entstehen geringere Mengen an HCN und weiteren Stick-
stoffverbindungen [109]. Stickstoffverbindungen kénnen die Funktionsfihigkeit
nachfolgender Anlagenteile beeinflussen, so z. B. das Schmiermittel eines BHKW,
und bei Oxidation schadliches NOx bilden. Da Holz eher stickstoffarm ist, ergeben
sich typische Konzentrationen an Stickstoffverbindungen im trockenen Rohgas von
etwa 200 bis 1.000 ppm [35]. Da Stickstoffverbindungen die Aufbereitung zu
Reinwasserstoff nicht wesentlich beeinflussen, wird keine separate Reinigungsstu-
fe fiir diese vorgesehen. Durch die fiir die Reformierung eingesetzten Katalysatoren
wird allerdings ein Grofiteil des NH3 in N und H; gespalten [109, 111].

6.1.5 Alkalien

Bei den in Vergasungsreaktoren herrschenden hohen Temperaturen konnen die im
Brennstoff vorliegenden Alkalien in die Gasphase tibergehen. Hauptsachlich sind
dies Natrium und Kalium. Alkalimetallverbindungen kénnen zu Ablagerungen bei
der Abkiihlung und zu unerwiinschter Agglomeration von Partikeln fithren [110].
Auflerdem koénnen Alkalimetallverbindungen deaktivierend auf Reformierungska-
talysatoren wirken [26]. Typische Gehalte im Rohgas liegen niedrig bei etwa 0,5 bis
5 ppm [112]. Aufgrund der niedrigen Gehalte wird in dieser Arbeit keine separate
Reinigungsstufe fiir Alkalien vorgesehen. Diese fallen dann zum grofdten Teil nach
einer Abkiihlung im Staub oder im Kondensat an.

6.1.6 Halogenverbindungen

Halogene liegen im Rohgas hauptsachlich in Form von HCI vor. Da der Gehalt an
Halogenen in naturbelassenem Holz gering ist, ergibt sich eine Konzentration im
Rohgas von unter 10 ppm. Bei halmgutartiger Biomasse liegt dieser Wert wesent-
lich héher [35]. HCl kann ebenfalls die Aktivitat bestimmter Katalysatoren negativ
beeinflussen [26]. Aufgrund der niedrigen Gehalte an Halogenverbindungen wer-
den diese im Folgenden nicht separat beriicksichtigt und fallen beispielsweise im
Kondensat an.
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6.1.7 Sonstige

Weitere relevante Storkomponenten kénnen Schwermetalle und Arsen sein. Diese
liegen in naturbelassener Biomasse allerdings nur in sehr geringen Konzentratio-
nen vor und gehen nicht komplett in die Gasphase liber [113]. Diese Stoffe wirken
ebenfalls als Katalysatorgifte [26].

6.2 Angewandte Verfahren

6.2.1 Staubabscheider

Einsetzbare Verfahren zur Partikelabscheidung im Rohgas sind Zyklonabscheider
und diverse Filter wie z. B. Gewebe-, Keramik-, Schiittschicht- und Elektrofilter.

Die Verwendung von Gaszyklonen ist eine wirkungsvolle Mafdnahme zur Abschei-
dung verhaltnismafdig grober Partikel direkt hinter dem Vergasungsreaktor. Vortei-
le von Zyklonen liegen in der einfachen Bauweise und dem Einsatz bei Temperatu-
ren bis tiber 1.000 °C [110, 114]. Aufderdem werden fiir den Betrieb eines Zyklons
keine Betriebsmittel oder Energie benétigt. Zyklone verursachen allerdings einen
nicht unerheblichen Druckverlust. Dieser liegt je nach Auslegung bei etwa 5 bis
30 mbar [114]. Die Abscheideleistung von Zyklonen hiangt neben deren Geometrie
insbesondere von der Dichte und der Grofienverteilung der im Gasstrom vorlie-
genden Partikel ab. Typische Trennkorngréfien, fiir die die Halfte der Partikel ab-
geschieden werden, liegen im Bereich von etwa 5 bis 10 pm [35, 114]. Rohgase aus
Vergasungsreaktoren enthalten allerdings einen hohen Anteil an Partikeln feiner
als 5um, die mit Zyklonen nur unzureichend abgeschieden werden kénnen
[109, 110]. Bessere Abscheideleistungen, insbesondere bei feinen Partikeln, kén-
nen durch weiterentwickelte Zyklonabscheider wie rotierende Partikelseparatoren
erreicht werden [109].

Zur Partikelfeinreinigung werden im Rahmen dieser Arbeit Gewebefilter und Ker-
zenfilter eingesetzt. Gewebefilter erreichen sehr hohe Abscheideraten und sind gut
zur Entfernung feiner Partikel bis 0,5 um geeignet. Die Temperatur begrenzt den
Einsatz von Gewebefiltern. Standardfiltermaterialien kénnen bis maximal 250 °C
eingesetzt werden, Filter aus Metallgewebe bis 350 °C. Bei gleichzeitiger Anwesen-
heit von Teeren im Rohgas konnen diese zu einem erheblichen Teil mit abgeschie-
den werden. Dazu ist allerdings eine Precoatisierung des Filtermediums notwen-
dig, wie es beispielsweise am FICFB-Vergaser in Glissing eingesetzt wird [109].
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Bei hoheren Rohgastemperaturen muss auf Kerzenfilter zurtickgegriffen werden.
Diese Filterbauart erreicht ebenfalls einen sehr hohen Abscheidegrad. Als Filter-
mittel dient Keramik oder Metallgewebe. Filterkerzen konnen bis etwa 900 °C ein-
gesetzt werden. Zur Partikelfeinreinigung ist auf diese Weise also keine wesentli-
che Abkiihlung erforderlich. Nachteilig ist, dass Filterkerzen sehr teuer sind [109].

6.2.2 Entschwefelung

Die Schwefelverbindungen im Rohgas sind, wie oben ausgefiihrt, insbesondere fiir
die katalytischen Stufen schadlich. So sollten bei einer Entschwefelung moglichst
geringe Austrittskonzentrationen von weniger als 1 ppm angestrebt werden. Zur
Feinentschwefelung bei hoheren Temperaturen ist die Adsorption an Metalloxiden
die sinnvollste Option. Andere Verfahren sind entweder durch die maximale Tem-
peratur oder die erreichbare Austrittskonzentration begrenzt. Bei der konventio-
nellen Erdgas-Feinentschwefelung wird ZnO als Adsorbens eingesetzt (siehe Kapi-
tel 2.2.2). Der Nachteil von ZnO ist, dass dieses nur bis zu einer maximalen
Temperatur von ca. 650 °C eingesetzt werden kann, da die Verbindung sonst an-
fangt zu verdampfen [23, 24]. Zusatzlich konnen Alkalimetalle und Quecksilber die
Heifdgasentschwefelung durch Ablagerung und Korrosion schadigen. Aus diesem
Grund wird in [27] von einer maximalen Entschwefelungstemperatur mit ZnO von
540 °C ausgegangen, damit die Alkalimetalle vorher auf im Rohgas vorliegenden
Partikeln auskondensieren. Weiterhin ist zu beriicksichtigen, dass die H>S-
Austrittskonzentration mit steigender Temperatur aufgrund der Verschiebung des
chemischen Gleichgewichts ansteigt. Aus diesen Griinden kann das direkt aus ei-
nem Vergaser austretende Rohgas nicht ohne zusatzliche Kiihlung mit ZnO ent-
schwefelt werden.

Von Westmoreland et al. [24] wurden eine Vielzahl von Metallverbindungen auf
ihre Eignung zur Hochtemperatur-Entschwefelung untersucht. Neben Zinkoxid
stellten sich Vanadiumoxid, Calciumcarbonat, Bariumcarbonat und
Strontiumcarbonat aufgrund ihrer moglichen Temperatur-Einsatzbereiche und
ihrer Entschwefelungsleistungen als potentiell geeignete Kandidaten heraus. Nach-
teilig ist, dass mit Calcium-, Barium- und Strontiumverbindungen aufgrund der
chemischen Gleichgewichtslage nicht die geringen Austrittskonzentrationen wie
mit ZnO erreicht werden konnen. Vanadiumoxid ermoglicht potentiell niedrigere
Austrittskonzentrationen als ZnO, schmilzt allerdings bereits bei 650 °C. Grofdtech-
nisch wird keine dieser Metallverbindungen zur Feinentschwefelung eingesetzt.
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Stemmler [23] hat in seiner Arbeit ebenfalls verschiedene, hauptsachlich Ca-
basierte Adsorbentien zur Entfernung von H;S sowohl simulativ als auch experi-
mentell untersucht. Zusatzlich wurden ein Cu-basiertes Adsorbens und Mischoxide
aus Barium und Calcium sowie aus Strontium und Calcium analysiert. Es wurde
festgestellt, dass keines der Ca- oder Cu-basierten Adsorbentien die geforderte
Austrittskonzentration von 1 ppm H>S erreicht. Bessere Ergebnisse wurden mit Ba-
und Sr-basierten Mischoxiden erzielt. Insbesondere bei Einsatz des Adsorbens
90Cal0Ba, bestehend aus 76,7 % CaO und 23,3 % BaO, konnte die geforderte Aus-
trittskonzentration ab einer Temperatur von 760 °C sicher unterschritten werden.
Aufgrund des verhaltnismafdig geringen Bariumanteils im Adsorbens halt Stemm-
ler eine Herstellung zu relativ geringen Kosten fiir moglich, sodass eine grofdtech-
nische Anwendung nicht von vornherein auszuschliefen ist. Zusatzlich ist noch zu
klaren, ob beim Einsatz von 90Ca10Ba Barium in geringem Mafie in die Gasphase
libergeht, wie es in den Simulationen von Stemmler der Fall war. Die niedrige Aus-
trittskonzentration und der fiir die Entschwefelung des Rohgases giinstige Tempe-
raturbereich von tiber 760 °C lassen 90Cal0Ba sehr geeignet erscheinen. Im Rah-
men dieser Arbeit wird jedoch nicht auf dieses Adsorbens zuriickgegriffen, da es
nicht Stand der Technik ist und die wirtschaftlichen Gesichtspunkte ungeklart sind.

Eine Entschwefelung bei geringen Temperaturen ist weniger problematisch. Hier
konnen zur Feinentschwefelung Adsorbentien auf Aktivkohlebasis eingesetzt wer-
den, wie sie beispielsweise auch bei der Biogasentschwefelung zum Einsatz kom-
men. Da Rohgase aus der Vergasung sauerstofffrei sind, bietet sich der Einsatz von
mit KMnO4 impragnierter Aktivkohle an. Eine weitere Moglichkeit ware, die Schwe-
felverbindungen mittels einer speziell ausgelegten Druck- oder Temperaturwech-
seladsorption abzuscheiden [25, 115].

6.2.3 Reformierung

Wie Kapitel 4.3.3 und den Unterkapiteln 5.1 bis 5.8 zu den einzelnen Vergasungs-
verfahren zu entnehmen ist, sind im Rohgas von Vergasern im Normalfall erhebli-
che Mengen CH4, andere Kohlenwasserstoffe und Teere enthalten. Ausgenommen
davon sind Flugstromvergaser, deren Rohgase aufgrund der hohen Vergasungs-
temperatur nahezu kohlenwasserstofffrei sind.

Fiir die Entfernung bzw. Umsetzung der Kohlenwasserstoffe gibt es zwei wesentli-
che Griinde. Teere miissen aufgrund der Gefahr des Auskondensierens bei Abkiih-
lung (siehe Kapitel 6.1.1) moglichst komplett aus dem Rohgas entfernt werden. Der
weitere Grund ist der hohe Energiegehalt der Kohlenwasserstoffe. Die Kohlenwas-
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serstoffe stellen einen erheblichen Anteil an der gesamten chemischen Energie des
Rohgases. So entspricht ein volumetrischer Anteil von ca. 10 % CH4 im trockenen
Rohgas, wie er bei den oben aufgefiihrten Wirbelschichtvergasern auftritt, bereits
etwa 30 % der chemischen Energie. Dieses Verhaltnis macht deutlich, wie wichtig
ein moglichst hoher Umsatz von CHs und anderen, in héheren Konzentrationen
vorkommenden Kohlenwasserstoffen zu CO und H; in einer Reformierung ist, da
nur auf diese Weise die chemische Energie fiir das Endprodukt H; verfiigbar ge-
macht werden kann und so hohe Wasserstoffausbeuten und Gesamtwirkungsgrade
erreicht werden konnen. Ein positiver Nebeneffekt der Reformierung ist der Abbau
von NH3z im Rohgas. So kann NH3 in einem katalytischen Reformer zu 70 bis 80 %
abgebaut werden [35].

Die Reformierung dient, wie bereits ausfiihrlich in Kapitel 2.2.3 erldautert, der mog-
lichst vollstandigen Umsetzung aller im Rohgas vorhandenen Kohlenwasserstoffe
in Hz und CO. Dazu wurden vom Verfasser in [13] die Dampfreformierung, die auto-
therme Reformierung, die katalytische partielle Oxidation und die thermische Spal-
tung untersucht. Die Dampfreformierung ermoglicht die mit Abstand hochsten
Wasserstoffausbeuten und die hochsten Gesamtwirkungsgrade. Die katalytische
partielle Oxidation bzw. die autotherme Reformierung erreichen potentiell weniger
hohe Wasserstoffausbeuten und geringere maximale Gesamtwirkungsgrade. Zu-
satzlich ist dafiir eine LZA zur Bereitstellung des Sauerstoffs, die beim AER- und
FICFB-Vergasungsverfahren nicht vorhanden ist, erforderlich. Als letzte Moglich-
keit steht die thermische Spaltung der Kohlenwasserstoffe ohne anfalligen Kataly-
sator zur Verfiigung. Diese benoétigt sehr hohe Temperaturen von iliber 1.200 °C
[111], die nur durch Verbrennung eines erheblichen Anteils des Rohgases mit Sau-
erstoff erzeugt werden konnen. Das geht mit einem erheblichen Verlust an chemi-
scher Energie einher, was dieses Verfahren sehr ineffizient macht [13]. Aus den
aufgefiihrten Griinden wird in dieser Arbeit im Weiteren zur Kohlenwasserstoff-
umsetzung ausschliefilich die Dampfreformierung berticksichtigt.

Die Dampfreformierung ist ein allothermes Verfahren, das durch die Verbrennung
des Off-Gases aus der DWA extern beheizt wird. Eine Dampfzugabe ist bei den bio-
massestaimmigen Rohgasen nicht erforderlich, da das Rohgas ausreichende Men-
gen an Wasser enthdlt. Wie bei der Erdgas-Dampfreformierung wird hier ein kon-
ventioneller Nickel-Katalysator vorgesehen. Andere denkbare Katalysator-
materialien mit hoher Aktivitat wie beispielsweise Rhodium, Zirkonium, Palladium,
Ruthenium oder Platin sind wesentlich teurer und bisher nur eingeschrankt in der
Praxis erprobt [27, 108]. Der Verfahrensablauf und die Prozessparameter der Roh-
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gasreformierung entsprechen im Wesentlichen jenen bei der Erdgasreformierung
(siehe Kapitel 2.2.3).

Neben der Temperatur im Reaktor hat der Druck einen grofden Einfluss auf die La-
ge des Gleichgewichts. Bei der Erdgasreformierung kann der Reaktor aufgrund der
geringen Temperaturdifferenz zum chemischen Gleichgewichtszustand bei hohen
Driicken zwischen 15 und 30 bar betrieben werden und trotzdem kann ein hoher
Umsatz erzielt werden [16]. In Abbildung 13 ist beispielhaft die Gleichgewichtszu-
sammensetzung der Methanreformierung bei Temperaturen von 500 bis 1.000 °C
und Driicken von 1 bis 40 bar dargestellt. Es ist deutlich zu erkennen, dass der Me-
thanumsatz mit steigendem Druck stark abnimmt. Ein hoherer Vergasungsdruck
wie bei den Verfahren BioHPR und insbesondere Varnamo und damit ein hoherer
Druck im Reformer wirken sich negativ auf den Umsatz von Kohlenwasserstoffen
aus. Ein druckaufgeladener Vergasungsprozess ist also bei der Rohgasreformierung
nicht von Vorteil. Das zeigt sich auch an den in Tabelle 15 dargestellten in [13] er-
mittelten Gesamtwirkungsgraden.
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Abbildung 13: Gleichgewichtszusammensetzung der Methan-Reformierung bei ei-
nem D/C-Verhaltnis von 3,33 [22]
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Beim Einsatz eines Reformers ist die Frage der Anordnung im Gesamtprozess von
entscheidender Bedeutung. Die drei grundsatzlich unterschiedlichen Varianten
sind in Abbildung 14 dargestellt:

e Variante 1: Rohgasreformierung
e Variante 2: Reformierung nach partieller Heif3gasreinigung
e Variante 3: Reformierung nach Kaltgasreinigung

Rohgas Grobent- ¢ Reformat
Variante 1 Vergaser 650 - 900 °C staubung Dampf- | -~900°C ,
reformierung
(Zyklon)
Rohgas Grobent- Rohgas Feinent-
Vergaser 650 - 900 °C staubung 4@M> staubung
(Zyklon) Kihlung (Kerzenfilter)
Variante 2
Reformat Gereinigtes Gas
750 - 900 °C Dampf- 550 - 800 °C 6 9 Entschwefelung
reformierung (ZnO)
Aufheizung
Rohgas Grobent- Kalte
Vergaser 650 - 900 °C staubung 4’@—> Gasreinigung
(Zyklon) Kihlung (Wascher etc.)
. Gereinigtes Gas
Variante 3 ~50°C
Reformat Gereinigtes Gas
750 - 900 °C Dampf- ~550°C
reformierung
Aufheizung
Abbildung 14: Mégliche Anordnungen der Reformierung im Gesamtprozess

Bei der Auswahl der sinnvollsten Variante sind mehrere Einflussgrofden zu bertick-
sichtigen. Das Temperaturniveau der Vergasung passt meistens gut zu den in einem
Reformer erforderlichen Temperaturen von bis zu 900 °C, was fiir Variante 1 ohne
Abkiihlung zwischen Vergaser und Reformer spricht. Vor dem Reformer kann noch
der Grobstaub mit Hilfe eines Zyklons abgeschieden werden. Der Nachteil dieser
Anordnung sind die im Rohgas vorliegenden Stéorkomponenten. Dabei ist insbe-
sondere der enthaltene H»S, der, wie in Kapitel 6.1.3 ausgefiihrt, bereits in sehr
niedrigen Konzentrationen fiir eine Deaktivierung des Katalysators sorgt, kritisch.
Eine wirksame Entschwefelung bei diesen hohen Temperaturen ist, wie in Kapitel
6.2.2 dargestellt, nicht Stand der Technik. Fiir eine Entschwefelung miisste das
Rohgas also abgekiihlt werden. Die bei der Abkiihlung abgefiihrte Warme muss
allerdings vor oder wahrend der Reformierung durch externe Beheizung wieder
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6 Rohgasreinigung und -konditionierung

zugefiihrt werden, um die hohen Reformierungstemperaturen zu erreichen. Aus
diesem Grund ist jede Abkiihlung thermodynamisch ungiinstig und die abgefiihrte
Warmemenge sollte so gering wie moglich gehalten werden.

Als Verfahrensvarianten mit Entschwefelung vor der Reformierung sind prinzipiell
die Varianten 2 und 3 denkbar. Variante 2 umfasst eine Heif3gasreinigung, in der im
Wesentlichen Staub und Schwefelverbindungen abgeschieden werden. Vor der
Rauchgasreinigung sollte das Rohgas auf eine maximale Temperatur von 540 °C
abgekiihlt werden. Auf diese Weise kann sichergestellt werden, dass die Alkali-
Verbindungen vor der Entschwefelung auskondensieren und diese nicht schiadigen
konnen. Vor der Reformierung ist dann eine Wiederaufheizung erforderlich. Vari-
ante 3 beinhaltet eine Kaltgasreinigung. Dazu wird das Rohgas auf Temperaturen
unter 100 °C gekiihlt oder gequencht und anschlieféend mit Waschverfahren oder
auch mit adsorptiven Verfahren gereinigt. Bei Variante 3, welche Stand der Technik
ist, muss demzufolge am meisten gekiihlt und anschliefdend wiederaufgeheizt wer-
den.

In dieser Arbeit sollen die Varianten 1 und 2 untersucht werden, auch wenn diese
bisher nur begrenzt Stand der Technik sind. Variante 3 ist in der oben bereits eror-
terten Dissertation von Miltner [10] ausfiihrlich untersucht worden. Sie ist ther-
modynamisch so nachteilig, dass sie im Rahmen dieser Arbeit nicht weiter unter-
sucht wird. Die in [10] berechneten Werte werden in einem spateren Kapitel
detaillierter analysiert und zum Vergleich herangezogen.

Variante 1. Neben dem Vorteil der zueinander passenden Temperaturniveaus von
Reformierung und Vergaser ist Variante 1 anlagentechnisch am einfachsten zu rea-
lisieren. Es kann auf einen Hochtemperaturwiarmetauscher und eine Hoch-
temperaturentschwefelung verzichtet werden. Allerdings ist diese Technologie
noch nicht als Stand der Technik zu bezeichnen. Dennoch wurde die Reformierung
von Kohlenwasserstoffen unter Einfluss von H,S bzw. die direkte Reformierung von
biomassestimmigen Rohgasen aufgrund der genannten Vorteile von einer Vielzahl
von Forschergruppen, u. a. von Ashrafi et al. [116], Basile und Brandin [117], Berg
et al. [118], Depner [111], Koningen und Sjostréom [119], Rauch et al. [120, 121],
Schulzke [122] und Simmel et al. [123 - 125], mit unterschiedlichen Ergebnissen
experimentell untersucht. Der H2S-Gehalt im Rohgas lag dabei meist zwischen 25
und 200 ppm, also im typischen Bereich fiir die Vergasung von Holz. Bei der Verga-
sung stark schwefelhaltiger Brennstoffe wie beispielsweise Stroh sind diese Be-
trachtungen daher nur bedingt giiltig.
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Im Rohgas enthaltene hohere Kohlenwasserstoffe lassen sich relativ leicht umset-
zen, da bereits bei verhdltnismafdig niedrigen Temperaturen der Teerumsatz im
chemischen Gleichgewicht sehr hoch ist. Dadurch werden Teere bei den fiir die
Methanreformierung notwendigen Temperaturen zum allergrofdten Teil umgesetzt.
Eine Ubersicht bietet Dayton [126]. CH4 ist chemisch am stabilsten und damit der
am schwierigsten umzusetzende Kohlenwasserstoff im Rohgas [119]. Bei den ver-
schiedenen durchgefiihrten Experimenten ergaben sich hinsichtlich des Methan-
umsatzes unterschiedliche Ergebnisse. Die Beeintrachtigung der Reformierung von
CHa4 durch H;S reicht von einem vélligen Einbruch des Methanumsatzes [122] bis
zu einer nur geringfiigigen Beeinflussung [124]. In den meisten Fallen wurden Er-
gebnisse publiziert, die eine gewisse Deaktivierung des Reformierungskatalysators
aber keinen vollstandigen Einbruch des Methanumsatzes zeigen. Ausgehend vom
Gleichgewichtsumsatz lasst sich die Deaktivierung unter Einfluss von H.S durch
die Temperaturdifferenz der Reformierungsreaktionen zum chemischen Gleichge-
wicht festlegen. In realen Reaktoren stellt sich normalerweise kein vollstiandiges
chemisches Gleichgewicht ein. Dies kann auf eine zu geringe Verweilzeit oder wie
hier auf eine Katalysatordeaktivierung zurtickzufiihren sein. Die Temperaturdiffe-
renz ist letztlich ein Maf3 dafiir, in welchem Umfang eine chemische Reaktion in
einem realen Reaktor ablauft. Bei einem Abstand von beispielsweise -100 K zum
chemischen Gleichgewicht wiirde das bei einer Reaktortemperatur von 900 °C be-
deuten, dass der Umsatz dieser chemischen Reaktion dem Gleichgewichtsumsatz
bei einer Temperatur von 800 °C entsprache. Wahrend der Abstand zum chemi-
schen Gleichgewicht fiir entschwefeltes Erdgas nur bei etwa -5 bis -20 K liegt [16],
ergeben sich fiir schwefelwasserstoffthaltige Rohgase sehr viel grofiere Werte. Fiir
die Bestimmung dieser Werte wurden die oben aufgefiihrten Quellen ausgewertet
und anhand des Methanumsatzes soweit moglich eine Temperaturdifferenz zum
chemischen Gleichgewicht berechnet. Im Anhang A.1 sind die Ergebnisse zusam-
mengefasst. Wie dort zu erkennen ist, ergeben sich flir die Temperaturdifferenzen
in Abhangigkeit vom eingesetzten Katalysator und den sonstigen Randbedingun-
gen sehr unterschiedliche Werte. Fiir die relevanten H;S-Konzentrationen liegen
die Werte bei etwa -150 bis -250 K.

Durch Erhéhung der Temperatur lasst sich der Einfluss der Deaktivierung zu einem
gewissen Grad ausgleichen. Das ist neben der Verschiebung des chemischen
Gleichgewichts darauf zuriickzufiihren, dass die Katalysatordeaktivierung durch
H>S ein einfacher exothermer Adsorptionsprozess ist und bei hohen Temperaturen
demzufolge weniger H;S adsorbiert wird [21]. Allerdings liegt die maximal mogli-
che Temperatur beim Einsatz von Nickel-Katalysatoren bei etwa 900 bis 1.000 °C
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[21, 119]. Es wird also bei der Reformierung von schwefelwasserstoffhaltigem
Rohgas kaum ein dhnlich hoher Umsatz wie bei der Reformierung von entschwefel-
tem Rohgas im tblichen Temperaturbereich von 800 bis 900 °C erreicht werden
konnen. Allerdings ist das nicht zwangslaufig ein Nachteil, da das nicht umgesetzte
CH4 sich anschliefSend im Off-Gas aus der DWA wiederfindet und zur Beheizung
der Dampfreformierung herangezogen werden kann. Wie die obige Auswertung
realer Experimente zeigt, sind des Weiteren verschiedene Nickel-Katalysatoren
unterschiedlich resistent gegeniiber Vergiftung. Durch die Wahl eines moglichst
geeigneten Katalysators kann also Einfluss auf den Kohlenwasserstoffumsatz ge-
nommen werden. Fiir die folgenden Untersuchungen mit Variante 1 wird die Tem-
peratur der Reformierung einheitlich auf 900 °C festgesetzt, um einerseits den Ka-
talysator nicht zu schadigen und andererseits trotzdem einen moglichst hohen
Umsatz an Kohlenwasserstoffen erzielen zu kdnnen.

Ein weiteres nicht vollstandig geklartes Problem ist die Langzeitstabilitat der Ni-
ckel-Katalysatoren bei der Rohgasreformierung. Storkomponenten, die sich neben
H>S negativ auf die Aktivitat und die Lebensdauer auswirken konnen, sind im We-
sentlichen Staub, HCI und Alkalien. In [125] wurden Langzeitversuche iiber 500 h
mit realem Rohgas aus einer Holzvergasung durchgefiihrt. Dabei konnten keine
Probleme mit Verblockung oder Kohlenstoffablagerungen festgestellt werden. Fiir
staubbeladene Rohgase empfiehlt sich der Einsatz von monolithischen Katalysato-
ren, da diese wesentlich resistenter gegen Staubablagerungen und Verblockungen
sind. Weiterhin weist ein monolithischer Katalysator geringere Druckverluste auf
[125]. Prinzipiell kann der vergiftete Katalysator durch Behandlung mit Wasser-
stoff oder durch eine Kombination aus Oxidation und anschlief3ender Reduktion
unter erheblichem Aufwand nahezu auf seine urspriingliche Aktivitat regeneriert
werden [21].

Fiir die Untersuchung der Variante 1 wird unter Berticksichtigung aller hier darge-
stellten Informationen davon ausgegangen, dass mit einem sorgfiltig ausgewahl-
ten, moglichst unempfindlichen monolithischen Katalysator bei 900 °C Reformie-
rungstemperatur und ausreichender Verweilzeit dauerhaft eine Temperatur-
differenz zum chemischen Gleichgewicht von -200 K fiir die CHs-Reformierung
erreichbar ist. Fiir die Reformierung anderer kurzkettiger Kohlenwasserstoffe wird
ebenfalls dieser Wert angesetzt. Fiir den Teerumsatz wird ein fester Wert von 98 %
angenommen. In diesem Bereich besteht insbesondere in Form von Langzeitversu-
chen mit realem Rohgas weiterer Forschungsbedarf.
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Variante 2. Variante 2 unterscheidet sich von Variante 1 durch die vor die Refor-
mierung geschaltete Gasreinigung in Form einer Feinentstaubung und einer Fein-
entschwefelung. Dazu muss das Rohgas auf eine Temperatur von maximal 540 °C
gekiihlt werden. Nach der Gasreinigung und vor bzw. wahrend der Reformierung
muss diese Warme dem Rohgas wieder zugefiihrt werden. Zur Warmeabfuhr sind
zwei Varianten denkbar.

Die erste, energetisch vorteilhaftere Variante, im folgenden Variante 2a genannt,
beinhaltet einen Warmetauscher, um den Grofsteil der vor der Entstaubung aus
dem Rohgas abzufiihrenden Warmemenge auf das aus der Entschwefelung austre-
tende Rohgas zu iibertragen (siehe Abbildung 14 Variante 2 ,Kiihlung” und ,Auf-
heizung”). Ein dafiir erforderlicher Gas/Gas-Warmetauscher ist insbesondere we-
gen der hohen Temperaturen ein teures und anfalliges Bauteil. Zusatzlich muss ein
Teil der Warme trotzdem anderweitig, beispielsweise durch eine Wasserquenche,
abgefiihrt werden, um die im Warmetauscher erforderlichen Gradigkeiten zu er-
zeugen. Fiir eine moglichst geringe mittlere Gradigkeit steigen die erforderliche
Warmetauscherfliche und damit die Investitionskosten stark an. Aus diesem
Grund wird fiir diesen Fall die minimale Gradigkeit am heifsen Ende des Warme-
tauschers mit 100 K festgelegt.

Weiterhin kann sich der Warmetauscher durch Staub- und Teerablagerungen zu-
setzen und misste dann periodisch gereinigt werden. Es ist unklar, ob sich ein sol-
ches System technisch und insbesondere wirtschaftlich in einer realen Anlagen
darstellen liefRe. Dennoch soll diese Variante in dieser Arbeit modelliert werden,
um den Effizienzvorteil gegentliber der nachfolgenden Variante 2b zu ermitteln.

Die zweite Moglichkeit, im Weiteren Variante 2b genannt, umfasst eine konventio-
nelle Kiihlung des Rohgases durch Quenchen mit Wasser. Der Vorteil einer Wasser-
quenche ist die Erhohung des D/C-Verhaltnisses, was die Gleichgewichtslage der
Kohlenwasserstoffreformierung begiinstigt. Die in diesem Fall zur Wasserver-
dampfung genutzte Warmemenge muss vor oder wahrend der Reformierung in
gleicher Grofdenordnung wieder zugefiihrt werden. Energetisch ist diese Variante
im Vergleich zu Variante 2a und insbesondere zu Variante 1 ungiinstiger. Der Vor-
teil von Variante 2b liegt darin, dass diese im Gegensatz zu den Varianten 1 und 2a
am ehesten dem Stand der Technik entspricht und daher das technische Risiko am
geringsten sein sollte. Kann allerdings in Variante 2b nur die gleiche Warmemenge
zur Reformerbeheizung wie bei Variante 2a bereitgestellt werden, ergibt sich di-
rekt eine tiefere Temperatur und damit einhergehend ein schlechterer Umsatz an
Kohlenwasserstoffen.
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Aufgrund der vorgeschalteten Entstaubung und insbesondere der Entschwefelung
ist die Katalysatordeaktivierung bei Variante 2 wesentlich geringer als bei der di-
rekten Rohgasreformierung in Variante 1. Fiir die folgende Modellierung wird da-
her der Temperaturabstand fiir die Kohlenwasserstoffreformierung fiir Variante 2
konstant mit -20 K angesetzt. Daraus ergibt sich, dass die Temperatur in der Re-
formierung niedriger als die 900 °C bei Variante 1 sein kann. Niedrigere Tempera-
turen konnen fiir den Gesamtwirkungsgrad vorteilhaft sein, da weniger Energie zur
Beheizung des Reformers erforderlich ist. Aus diesem Grund wird in dieser Arbeit
fiir die Reformierung nach Variante 2 ein moglicher Temperaturbereich zwischen
750 und 900 °C angesetzt. Die mantelseitige Austrittstemperatur der Rauchgase
aus der Dampfreformierung wird in Anlehnung an [16] konstant 150 K héher als
die Austrittstemperatur des Reformats gewahlt.

6.2.4 Verdichtung

Nach der Reformierung folgt zunichst eine Kombination aus Kiihlern, mit denen
beispielsweise Prozessdampf erzeugt werden kann. Anschliefdend muss, zumindest
in Variante 1, eine Abscheidung des Feinstaubs und der eventuell noch vorhande-
nen Teerreste in einem Gewebefilter erfolgen. Nach einer weiteren Kiihlung auf
moglichst tiefe Temperaturen nahe der Umgebungstemperatur und einer dabei
stattfindenden Kondensatabscheidung kann das Rohgas verdichtet werden. Die
Verdichtung ist hauptsachlich fiir die Wasserstoffabtrennung in der DWA erforder-
lich. Allerdings ergeben sich fiir die weiteren Anlagenkomponenten, insbesondere
die CO-Konvertierung, infolge des hoheren Drucks ebenfalls Vorteile, da diese dann
aufgrund des geringeren Volumenstroms kleiner ausgefiihrt werden kénnen.

Die Verdichtung erfolgt bei allen Modellvarianten einheitlich auf etwa 18 bar, so-
dass der Reinwasserstoff die Anlage mit 17 bar verlasst. Diese Werte wurden ana-
log zur Erdgasreformierung gewahlt, um die Vergleichbarkeit der Prozesse zu ge-
wahrleisten. Fir alle atmospharisch betriebenen Vergasungsverfahren erfolgt die
Verdichtung zweistufig mit Zwischenkiihlung. Im Falle einer druckaufgeladenen
Vergasung wie beim Carbo-V-Prozess wird ein einstufiger Verdichter vorgesehen.
Im vorliegenden Druck- und Volumenstrombereich wird oft mit Schraubenverdich-
tern gearbeitet. Diese bieten zusatzlich die Vorteile eines einfachen und robusten
Aufbaus, einer guten Regelbarkeit und eines 6lfreien Betriebs [127]. Fiir den Ver-
dichter wird bei der Simulation in Anlehnung an [128] ein isentroper Wirkungs-
grad von 75 % und ein mechanischer Wirkungsgrad von Verdichter und Antrieb
von 92 % angenommen.
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6.2 Angewandte Verfahren

6.2.5 Kohlenmonoxid-Konvertierung

Vor dem nachsten Reaktor, der CO-Konvertierung, muss dem verdichteten Rohgas
wieder Dampf zugefiihrt werden. Typische D/CO-Verhéltnisse fiir die Shift-
Reaktion betragen bei der Erdgas-Dampfreformierung etwa 2,5 [16]. Dieser Wert
wird auch fiir die Untersuchungen in dieser Arbeit vorgegeben. Eine weitere Erho-
hung des Dampfverhaltnisses fiihrt zur Erhohung des CO-Umsatzes bei gleichzeitig
erh6htem Energiebedarf fiir die Dampfbereitstellung.

Als Art der Konvertierung wird in der Modellierung ausschlief}lich die HT-
Konvertierung eingesetzt. Sie bietet den Vorteil, dass sie verhaltnismafdig unemp-
findlich gegentiber Katalysatorvergiftung ist und so auch bei geringen Mengen an
H>S im Rohgas eingesetzt werden kann (siehe Kapitel 2.2.4). Die HT-Konvertierung
findet bei etwa 300 bis 450 °C an einem Eisen-/Chromoxid-Katalysator statt
[20, 22]. Die Eintrittstemperatur in die HT-Konvertierung wird in der Modellierung
mit 325 °C vorgegeben. Der Temperaturabstand zum chemischen Gleichgewicht
wird fiir die Shift-Reaktion ohne vorherige Entschwefelung mit 40 K angesetzt. [st
vor der CO-Konvertierung eine Entschwefelung angeordnet, wird der Temperatur-
abstand auf 20 K gesenkt. Daraus ergeben sich je nach Zusammensetzung des ein-
tretenden Gases Austrittstemperaturen zwischen etwa 400 und 500 °C und Aus-
trittskonzentrationen im Bereich von 5 % CO. Eine Méglichkeit zur Steigerung des
CO-Umsatzes ware der Einsatz einer zweiten Konvertierungsstufe nach einer Zwi-
schenkiihlung. Diese Variante wurde vom Verfasser in [13] untersucht. Der Nutzen
ist stark vom zu Grunde liegenden Vergasungsverfahren und von der Aufberei-
tungsvariante abhangig. Er lag in [13] zwischen etwa 0 und 2 %-Punkten. Aufgrund
der dadurch steigenden Komplexitat und um die Anzahl der Simulationsmodelle in
einem sinnvollen Rahmen zu halten, wird diese Variante hier nicht weiter betrach-
tet. Ein vollstdndigerer Umsatz des CO ist nicht unbedingt erforderlich, da das nicht
umgesetzte CO im Off-Gas zur Beheizung des Reformers oder beispielsweise in ei-
nem Gasmotor zur Erzeugung von elektrischer Energie genutzt werden kann.

6.2.6 Druckwechseladsorption

Nach der CO-Konvertierung liegen im Gasgemisch die Hauptkomponenten H», CO>
und H20 vor. Daneben sind in Abhédngigkeit von den Prozessbedingungen in den
vorgelagerten Reaktoren noch geringe Mengen an CHs und anderen Kohlenwasser-
stoffen sowie an CO enthalten. Der letzte Prozessschritt besteht in der Abtrennung
des hochreinen Wasserstoffs mittels einer DWA. Die Vorteile der DWA liegen in den
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6 Rohgasreinigung und -konditionierung

verhdltnismafdig geringen Kosten und den sehr hohen erreichbaren Reinheiten
(siehe Kapitel 2.2.5).

Fiir die DWA sollte das Gasgemisch eine moéglichst niedrige Temperatur aufweisen.
Dazu wird es auf Umgebungsniveau gekiihlt und dabei Kondensat abgeschieden. Je
nach Aufbereitungsvariante kann vor der DWA noch H;S im Gasgemisch enthalten
sein. Dies sollte bei der Auslegung der DWA beriicksichtigt und ggf. ein weiteres
Adsorbens zur vorherigen Adsorption von H;S vorgehsehen werden, da H;S starker
als die anderen Gasbestandteile an Aktivkohle und zeolithische Molekularsiebe
gebunden wird.

In einer DWA zur Wasserstoffabscheidung ist Hz die durchstromende Komponente,
die unter hohem Druck ausstréomt. Die anderen Gasbestandteile miissen bei niedri-
gem Druck nahe dem Umgebungsdruck desorbiert werden. Das anfallende Off-Gas
ist brennbar und kann zur Beheizung der Dampfreformierung eingesetzt werden.
Eine weitere Nutzungsmaoglichkeit des Off-Gases ist der Einsatz in einem Gasmotor
zur Gewinnung von elektrischem Strom. Da die hier betrachteten Prozesse im Be-
reich relativ kleiner Leistungen angesiedelt sind, wurden fiir die DWA vier bis
sechs Adsorptionsbehalter angenommen. Die dafiir angesetzte Wasserstoffausbeu-
te betragt 81 % bei einer Reinheit von mindestens 99,9 %. Hohere Ausbeuten sind
nur mit aufwandigeren Anlagen mit mehr Adsorptionsbehaltern zu erreichen, was
im betrachteten Leistungsbereich wirtschaftlich ungiinstig ist und aus diesem
Grund in dieser Arbeit nicht weiter untersucht werden soll.

6.2.7 Sonstige

Sonstige Bauteile im Zuge der Gasaufbereitung, auf die hier nicht ndher eingegan-
gen werden soll, sind Warmetauscher, Pumpen und Geblase. Die dafiir angesetzten
Randbedingungen finden sich im Anhang A.2.
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7 Prozessmodellierung und -simulation

7.1 Vorgehensweise

Zur Beurteilung der Giite der verschiedenen Vergasungsprozesse und der daran
anknilipfenden Prozessketten zur Gasaufbereitung miissen die Stoff- und Energie-
strome der Gesamtprozesse ermittelt werden. Von zentraler Bedeutung ist bei den
hier betrachteten Prozessen neben Edukt- und Produktstoffstromen insbesondere
auch die zugefiihrte elektrische Energie. Aber auch die Stoff- und Energiestrome
innerhalb der Gesamtprozesse sind fiir die detailliertere Analyse und Bilanzierung
von Interesse. Zur Ermittlung dieser Daten wurden die Prozesse im Simulations-
programm Aspen Plus der Firma Aspen Technology in der Version 7.1 modelliert.

Die drei zu modellierenden Grundprozesse sind die Dampfreformierung von Erd-
gas, die Dampfreformierung von Biogas und die Vergasung von Holz mit den drei
oben ausgewdhlten Vergasungsverfahren. Zu den Vergasungsverfahren wurden
jeweils noch verschiedene, die Gasaufbereitung betreffende Prozessvarianten mo-
delliert, um insbesondere den Einfluss der Anordnung der Reformierung im Ge-
samtprozess zu untersuchen (siehe Kapitel 6.2.3).

Besonderer Wert wurde bei der Modellierung auf die Wahl einheitlicher und reali-
tatsnaher Randbedingungen gelegt, um die Vergleichbarkeit zu gewahrleisten. So
wurden beispielsweise Wirkungsgrade fiir Stromungsmaschinen, Druckverluste in
Komponenten, Gradigkeiten in Warmetauschern, Mindestaustrittstemperaturen
der Rauchgase und elektrische Eigenbedarfe fiir die Prozessgaskiihlung fiir alle
Modelle jeweils gleich angesetzt. Die getroffenen Annahmen finden sich, sofern
nicht im Text erwdhnt, im Anhang A.2. Als Zustandsgleichung wurde stets die Peng-
Robinson-Gleichung mit Boston-Mathias Modifikation (PR-BM) gewahlt.

Generell gilt, dass die Modelle hauptsachlich hinsichtlich technischer Machbarkeit
entwickelt wurden. Wirtschaftliche Gesichtspunkte wurden weitgehend aufier
Acht gelassen. So kann der wirtschaftliche Aufwand fiir technisch sinnvolle Opti-
mierungen zu grof$ sein, um diese in der Praxis zu realisieren.
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7.2 Prozessoptimierung

In diesem Kapitel werden kurz die grundlegenden Moglichkeiten zur energetischen
Optimierung der Gesamtprozesse zur Wasserstoffherstellung dargestellt. Diese
Optimierungsmaoglichkeiten sind optional zur Verbesserung des jeweiligen Grund-
prozesses einsetzbar. Es werden kurz der Nutzen der verschiedenen Moglichkeiten
dargestellt und die fiir die Modellierung wesentlichen Optionen identifiziert. Gene-
rell kann festgehalten werden, dass ein moglichst hoher Grad an Integration und
damit an Nutzung der im Prozess anfallenden Abwarme auch bei der Wasserstoff-
herstellung energetisch sehr sinnvoll ist. Welche Optimierungsmafinahmen in ei-
ner realen Anlage eingesetzt werden sollten, ist wesentlich von den wirtschaftli-
chen Randbedingungen abhangig.

Vorwdrmtemperatur. Eine Moglichkeit zur Optimierung der Gesamtprozesse und
zur Nutzung der Prozessabwarme ist die Erhohung der Vorwarmtemperaturen von
Medien, die im Prozess eingesetzt werden. Diese Medien sind insbesondere die
Vergasungsmedien Dampf und Oz, Prozessdampf, Verbrennungsluft und das Off-
Gas aus der DWA. In dieser Arbeit wird als maximale Vorwarmtemperatur fiir alle
Medien aufier Oz 500 °C angesetzt. Fiir Oz wird aufgrund der hoheren Reaktivitit
nach der Verdichtung keine weitere Vorwarmung vorgesehen, zumal sich diese
aufgrund der verhaltnismafiig kleinen Massenstrome nur geringfiigig auf den Ge-
samtwirkungsgrad auswirkt. Die fiir die Vorwdrmung notwendige Prozesswiarme
wird entweder aus dem Roh- oder dem Rauchgas entnommen. Um die hohen Tem-
peraturen zu erreichen, sind Gas/Gas-Warmetauscher mit groflen Ubertragungs-
flaichen und einem hochwertigen Werkstoff erforderlich. Diese Komponenten sind
entsprechend teuer. Der energetische Nutzen der Vorwarmung ist allerdings auch
sehr hoch. Die Steigerung der maximalen Vorwarmtemperatur um nur 100 K von
500 auf 600 °C ergibt beispielsweise eine Wirkungsgradsteigerung fiir den Ge-
samtprozess auf Basis des FICFB-Verfahrens von 1,3 %-Punkten [13]. Vorwarm-
temperaturen im Bereich von 500 °C liegen trotz des erforderlichen hohen anla-
gentechnischen Aufwands in bereits ausgefiihrten Vergasungsanlagen,
beispielsweise im Zweibettwirbelschichtvergaser in Glissing oder im BioHPR in
Neufahrn, vor.

Stromerzeugung. In einigen Prozessen fallt nicht benotigtes Off-Gas aus der DWA
an. Aufderdem ist je nach Gesamtprozess in dem aus der Reformierung oder aus
dem Vergasungssystem austretenden Rauchgas noch eine grofle Warmemenge
enthalten. In diesen Fillen ist eine Erzeugung elektrischer Energie mittels Gasmo-
tor oder ORC-Prozess denkbar. Fiir die Gasmotoren wurde ein typischer Netto-
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Wirkungsgrad von 38 % fiir die Elektrizitdtserzeugung angesetzt, wie er heute in
Gasmotoren der betreffenden Leistungsgrofée von 0,5 bis 1 MWe erreicht wird
[129]. Ein ORC-Prozess zur Nutzung von Abwarmestromen wurde letztlich in kei-
nes der Modelle integriert, da die bei den hier betrachteten Anlagengréfien
generierbare elektrische Leistung in keinem Fall die fiir einen sinnvollen Einsatz
angenommene Schwelle von 200 kW liberschreitet. Fiir grofdere Anlagen konnte
die Integration eines ORC- oder Dampfkraftprozesses dennoch sinnvoll sein.

Vergasungsdruck. Wie in Kapitel 4.3.2 aufgefiihrt, lassen sich Vergasungsverfah-
ren anhand ihres Druckniveaus in atmosphérisch und druckaufgeladen einteilen.
Durch druckaufgeladene Vergasung kann im Zuge der Gasaufbereitung Verdich-
tungsarbeit eingespart werden. Dem entgegen sprechen die aufwandigere Anla-
gentechnik und der verminderte Kohlenwasserstoffumsatz in einer eventuell beno-
tigten Reformierung.

Vergasungsverfahren, die fiir einen atmospharischen Betrieb konzipiert sind,
druckaufgeladen zu betreiben, ist mit vertretbarem Aufwand nicht méglich. Dieser
Betrieb wiirde gravierende Anderungen am Vergasungsprozess erfordern, da das
gesamte Vergasungssystem auf den Betrieb unter Druck ausgelegt sein muss. Aus
diesen Griinden wird eine Druckaufladung atmospharischer Vergasungsprozesse
nicht weiter untersucht.

Der einzige druckaufgeladene Prozess, der in dieser Arbeit modelliert wird, ist das
zweistufige Carbo-V-Flugstromverfahren. Der anlagentechnische Mehraufwand zur
Drucksteigerung bereits druckaufgeladener Prozesse ist ebenfalls erheblich. In
[13] wurde fiir den Carbo-V-Prozess allerdings ein grofdes Wirkungsgradpotential
von 3,9 %-Punkten bei Steigerung des Vergasungsdrucks von 5 auf 20 bar berech-
net. Allerdings ist dieser Schritt momentan fiir den Carbo-V-Prozess nicht konkret
in Planung und wird aus diesem Grund in dieser Arbeit nicht weiter verfolgt.

Flugstaubrickfithrung. Fiir alle Vergaser wird einheitlich davon ausgegangen,
dass der Flugstaub, der in den Rohgasfiltern anfallt, in den Vergaser zuriickgefiihrt
wird. Der Flugstaub enthélt neben Asche immer auch einen brennbaren Anteil, der
im Wesentlichen aus Kohlenstoff besteht. Mit dieser Mafdnahme kann der Kohlen-
stoff-Gesamtumsatz des Brennstoffs gesteigert werden. Diese Riickfiihrung wird
beispielsweise in der Zweibettwirbelschichtvergasung in Gilissing bereits prakti-
ziert. Die Asche fallt dort mit einem sehr geringen Kohlenstoffgehalt im Rauchgas-
filter an.
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7 Prozessmodellierung und -simulation

Auf weitere Moglichkeiten, wie den Einsatz einer zweiten CO-Konvertierung, die
Erh6hung der Wasserstoffausbeute der DWA oder die Erhohung der Reformie-
rungstemperatur, die teilweise in [13] untersucht worden sind, wird hier aus den
bereits genannten Griinden nicht gesondert eingegangen.

7.3 Modellentwicklung

7.3.1 Dampfreformierung von Erd- und Biogas

Zur Erdgasreformierung wurde ein Prozessmodell entwickelt, dass eine heute typi-
sche Dampfreformierung nachbildet. Das Flief3bild mit dazugehoérigen ausgewahl-
ten Temperaturen ist in Abbildung 15 dargestellt.

Erdgas
g {7\ zuruickgefuhrter H,
,

Entschwe 1000°c  Reformer . 215°C DWA
felung CO-Shift —1
) 850 °C 1325 °C 2 H -

550 DCV 402 °C 311 ° 33 °( N 35°C
,,,,,,,,,,,, 2\ ZIEas "
R, ~
. rEE/ 830 °C 207 °C 362 °C

—@4—4—
Wasser

500 °C

Off-Gas

392 °C
Wasser

140°C

Rauchgas

Abbildung 15: Flief3bild der Erdgasreformierung mit Verdichtung
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Als Edukt wird ein heizwertreiches russisches Erdgas mit der in Tabelle 16 darge-
stellten Zusammensetzung angenommen.

Tabelle 16: Angenommene Erdgaszusammensetzung nach [16, 22]

Bestandteil Konzentration

CH4 95,00 Vol.-%
C2He 3,25 Vol.-%
C3Hs 0,25 Vol.-%
N2 1,00 Vol.-%
CO2 0,50 Vol.-%
H>S 50 ppm

Der mit dem Heizwert berechnete zugefiihrte chemische Energiestrom des Erdga-
ses betragt 8,7 MWu. Dieser Wert wird fiir alle Technologien nahezu konstant ge-
halten. Dennoch gelten die in dieser Arbeit erzielten Ergebnisse im Prinzip auch fiir
abweichende Anlagengrofien, solange sich diese in der gleichen Gréfdenordnung
bewegen.

Das Erdgas wird wie in einer Grof3anlage, die an eine Hochdruck-Gasleitung ange-
schlossen ist, mit einem ausreichend hohen Druck von ca. 20 bar der Leitung ent-
nommen. Bei dieser Annahme bleibt die je nach Gegebenheiten bei der Forderung,
der Aufbereitung und dem Transport erforderliche Verdichtungsarbeit unbertick-
sichtigt. Um die Vergleichbarkeit insbesondere mit der Biogasreformierung zu
wahren und den Einfluss der Erdgasverdichtung abzuschatzen, wird fiir die Erd-
gasreformierung eine zweite Variante modelliert, in der das Erdgas bei Umge-
bungsdruck anfallt und zweistufig mit Zwischenkiihlung auf den Prozessdruck ver-
dichtet wird.

Vom zustromenden Gesamterdgasstrom wird ein kleiner Anteil von ca. 1 % fir die
Feuerung des Reformers abgetrennt, um damit die Temperatur im Reformer zu
regeln. Dem verbleibenden Erdgasstrom werden anschliefdend etwa 2 % des pro-
duzierten H zur Hydrierung von organischen Schwefelverbindungen zu H:S zuge-
fiihrt. Nach einer Vorwarmung auf etwa 360 °C wird in einer Entschwefelung mit
Zn0 der komplette H;S bis auf einen Restgehalt von 0,1 ppm entfernt. Durch an-
schlieffende Zugabe von Wasserdampf wird ein D/C-Verhaltnis (siehe Kapi-
tel 2.2.3) von etwa 2,5 eingestellt. Bevor die Mischung dem Reformer zugefiihrt
wird, erfolgt eine weitere Vorwarmung mit Rauchgas auf 550 °C. Im Reformer wird
das Gasgemisch durch die mantelseitige Feuerung weiter erwdarmt und verlasst
selbigen mit einer Temperatur von 850 °C. Fiir alle ablaufenden Reaktionen wird
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anndhernd das chemische Gleichgewicht erreicht, der Temperaturabstand zum
Gleichgewicht wird pauschal mit -10 K festgelegt. Der Warmeverlust des Refor-
mers wird mit 0,4 MWy, festgelegt, was in etwa 4,5 % der zugefiihrten Brennstoff-
leistung entspricht. Darin enthalten sind allerdings auch die Warmeverluste aller
anderen Komponenten im Gesamtprozess, da aus Griinden der Vereinfachung nur
am Reformer ein Warmeverlust in das Modell integriert wird.

Nach dem Reformer wird das austretende Gasgemisch in einem Strahlungskiihler
auf 325 °C abgekiihlt. Mit dieser Temperatur wird das Gasgemisch ohne weitere
Dampfzufuhr der CO-Konvertierung zugefiihrt, da im Gasgemisch noch ein ausrei-
chendes D/CO-Verhaltnis von etwa 2,8 herrscht. Der Temperaturabstand der einzi-
gen ablaufenden Reaktion, der CO-Konvertierung, zum chemischen Gleichgewicht
wird mit +20 K festgelegt. Da der Reaktor adiabat ausgefiihrt ist, ergibt sich eine
Erwarmung auf etwa 400 °C. Es stellt sich dann also der CO-Umsatz eines chemi-
schen Gleichgewichts bei etwa 420 C ein. In den drei folgenden Kiihlern wird das
Gasgemisch auf eine Temperatur von 35 °C fiir die DWA abgekiihlt. Im ersten Kiih-
ler wird dabei Erdgas fiir die Entschwefelung vorgewarmt und im zweiten Kiihler
das Wasser fiir die Dampfreformierung auf Siedetemperatur erwarmt. Die nicht
nutzbare Warme wird in einem dritten Kiihler an die Umgebung abgefiihrt, wobei
Wasser auskondensiert, das in den Prozess zuriickgefiihrt werden kann. Bei der
Warmeabfuhr an die Umgebung ist generell ein elektrischer Eigenbedarf von 2,5 %
der abgefiihrten Warmemenge fiir Aggregate wie Ventilatoren und Pumpen vorge-
sehen. Das zu knapp 75 % aus H bestehende Gasgemisch wird im letzten Schritt,
der DWA, zu Reinwasserstoff aufbereitet. Austretende Strome sind hier H: bei
17 bar und brennbares Off-Gas bei 1,25 bar. Die Wasserstoffausbeute betragt 81 %,
der Rest gelangt ins Off-Gas.

Das zu knapp 60 % aus brennbaren Bestandteilen bestehende Off-Gas wird mit
einer geringen Menge Erdgas gemischt und auf 500 °C vorgewarmt. Diese Mi-
schung kann dann mit ebenfalls auf 500 °C vorgewarmter Luft mantelseitig im Re-
former verbrannt werden. Das 1.000 °C heifde, aus dem Reformer austretende
Rauchgas dient zur Vorwarmung des Reaktionsgemisches vor dem Reformer; des
Brenngases und der Verbrennungsluft. Da das Rauchgas nach den drei Warme-
tauschern immer noch eine hohe Temperatur von ca. 390 °C hat, wird vor dem
Rauchgasgebldse die Rauchgastemperatur durch Quenchen mit Wasser auf 140 °C
gesenkt. Auf diese Weise kann der elektrische Eigenbedarf des nachfolgenden Ge-
blases gesenkt und das Geblase selbst vor zu hohen Temperaturen geschiitzt wer-

88



7.3 Modellentwicklung

den. Das Rauchgas wird mit einem Uberdruck von 50 mbar an die Umgebung abge-
fiihrt.

Das Prozessschema der Wasserstofferzeugung aus Biogas ist dem aus Erdgas sehr
ahnlich, weshalb hier auf eine Abbildung verzichtet wird. Die in Abbildung 15 an-
gegebenen Temperaturen sind allerdings nicht tibertragbar. Es wird angenommen,
dass das zustromende Biogas mit der Temperatur der Fermentation von ca. 35 °C
und wassergesattigt in die Dampfreformierung gelangt. Die sich fiir die unter-
schiedlichen Substrate ergebenden Biogaszusammensetzungen sind in Tabelle 17
dargestellt. Der Anteil nicht-energiehaltiger Bestandteile wie COz oder H2O ist in
Biogas wesentlich grofier als in Erdgas. Des Weiteren ist zu erkennen, dass der Ein-
fluss des Substrats auf die Gaszusammensetzung und damit auch auf den Prozess
der Dampfreformierung eher gering ist.

Tabelle 17: Zusammensetzung des Rohbiogases in Abhangigkeit vom eingesetzten
Substrat nach [33]

100 % Giille 80 % Giille/ 20 % Gulle/
20 % Maissilage 80 % Maissilage
CHa Vol.-% 57,5 56,4 53,1
CO2 Vol.-% 36,7 37,8 41,1
H>0 Vol.-% 5,6 5,6 5,6
H>S Vol.-% 0,2 0,2 0,2
N: Vol.-% 0,01 0,01 0,01
02 Vol.-% 0,01 0,01 0,01

Das Biogas muss vor Eintritt in den eigentlichen Reformierungsprozess grob ent-
schwefelt werden. Dabei wird von einer chemischen Grobentschwefelung, bei-
spielsweise durch Sulfidfallung oder eisenhaltige Reinigungsmassen, auf 100 ppm
Restgehalt ausgegangen. Durch die chemische Grobentschwefelung kann der un-
erwiinschte Eintrag von Luft vermieden werden. Das Biogas fallt bei atmosphari-
schem Druck an. Daher muss es in einem ersten Schritt auf Prozessdruck verdich-
tet werden. Da in Biogas kein nennenswerter Anteil an organischen
Schwefelverbindungen vorliegt, sind eine Wasserstoffrezirkulation und eine Hyd-
rierung wie bei der konventionellen Dampfreformierung nicht erforderlich. Im
Weiteren ist das Modell der Dampfreformierung von Biogas analog zu dem Modell
der Dampfreformierung von Erdgas aufgebaut. Die gewdhlten Randbedingungen
sind ebenfalls identisch. Aufgrund der abweichenden Zusammensetzung gegen-
tiber Erdgas ergeben sich in den Reaktoren andere Produktzusammensetzungen
und Temperaturen. In der Realitdt miissten die verschiedenen Anlagenkomponen-
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ten der Biogasreformierung wesentlich grofier als bei der Erdgasreformierung
ausgefiihrt werden, da der betrachtliche Anteil an CO2 durch die komplette Anlage
gefiihrt wird.

Der Eigenstromanteil der Biogaserzeugung wird, wie in Kapitel 3.1 erortert, mit
2 % des Energiegehalts des Biogases abgeschatzt und in das Modell integriert. Fiir
die Beheizung des Fermenters wird von einem mittleren Warmebedarf von 17,5 %
des Energiegehalts des Biogases ausgegangen. Hierbei ist allerdings zu berticksich-
tigen, dass dieser Wert in Abhangigkeit von der Aufientemperatur jahreszeitlich
stark schwankt. Aus diesem Grund wird die Fermenterbeheizung nicht direkt in
das Modell integriert. Berechnungen haben gezeigt, dass die im Prozess anfallende
Abwarme im Mittel zur Deckung des Warmebedarfs ausreicht. Liegt der Warmebe-
darf fiir die Fermenterbeheizung im Winter wesentlich iber dem mittleren War-
mebedarf, ist eine zusatzliche Beheizung erforderlich, was in dieser Arbeit nicht
weiter berticksichtigt wird.

7.3.2 FICFB-Vergasungsverfahren

Zur Zweibettwirbelschichtvergasung mit dem FICFB-Verfahren wurden drei Ge-
samtmodelle erstellt. Diese unterscheiden sich hinsichtlich der Integration der Re-
formierungsstufe in den Gesamtprozess (siehe Kapitel 6.2.3). Abbildung 16 zeigt
das Prozesslayout nach Variante 1 mit der Reformierung direkt nach dem Vergaser.

Der Ausgangsstoff Holz wird dem Prozess mit der in Kapitel 4.2 angegebenen
Zusammensetzung fiir Fichte und einem Wassergehalt von 30 % zugefiihrt. Der
Massenstrom betragt 2.480 kg/h, was einer zugefiihrten Energie des Brennstoffs
von 8,6 MWy, entspricht und in der Gréfdenordnung der Demonstrationsanlage in
Glissing liegt. Im ersten Schritt, der technischen Trocknung, wird das Holz mit
heifder Luft auf einen Austrittswassergehalt von 12 % getrocknet. Die mit
Prozessabwarme aufgeheizte Luft stromt mit 230 °C zu und mit 70 °C ab. Nach der
Trocknung wird das auf 60°C erwarmte Holz der Vergasungswirbelschicht
zugefiihrt.

Die Temperatur im Vergasungsreaktor liegt bei 850 °C. Als Reaktions- und
Fluidisierungsmittel werden 1.029 kg/h Dampf mit einer Temperatur von 500 °C
zugefiihrt. Die Menge ist so gewahlt, dass das im realen Betrieb mit feuchterer
Biomasse eingestellte D/C-Verhdltnis konstant bleibt. Zusatzlich werden dem
Vergasungsreaktor 55 kg/h Stickstoff als Sperrgas und, um den Austrag
auszugleichen, 40 kg/h Bettmaterial zugefiihrt [56, 62]. Der Energiebedarf fiir die
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Abbildung 16: Flief3bild der FICFB-Vergasung nach Variante 1
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Versorgung mit Stickstoff, der an der realen Anlage in Giissing aus Stickstofftanks
bereit gestellt wird, wird mit 0,35 kWhe/m?3in. abgeschitzt.

Der Vergasungsreaktor ist in Aspen Plus ausgehend von einem
Gleichgewichtsreaktor modelliert, wobei fiir jede ablaufende Reaktion der
Temperaturabstand zum chemischen Gleichgewicht oder die molare Ausbeute
separat angepasst ist, um die real im FICFB-Prozess auftretende
Rohgaszusammensetzung moglichst exakt nachzubilden. Es wird weiterhin in An-
lehnung an [130] davon ausgegangen, dass sich 50 % des Brennstoffschwefels und
80 % des —chlors nach der Vergasung nicht im Rohgas sondern in der Asche oder
im Koks befinden. Als unvergaster Koks werden 20 % des mit der Biomasse zuge-
fiihrten Kohlenstoffs angenommen und der Verbrennungswirbelschicht zugefiihrt.
In der Verbrennungswirbelschicht werden neben dem Koks noch Grobstaub aus
dem der Vergasung nachgeschalteten Zyklon, Feinstaub aus dem Gewebefilter und
rickgefiihrtes Rohgas zur Bereitstellung der fiir den Vergasungsprozess erforderli-
chen Warme bei einer Temperatur von 900 °C verbrannt. Die auf 500 °C vorge-
warmte Verbrennungsluft wird entsprechend einem Luftverhaltnis von 1,12 zuge-
fihrt. Der Strahlungsverlust des Vergasungssystems wird mit Hilfe der
Zugabemenge des Rohgases zur Verbrennungswirbelschicht auf 0,5 MWy, einge-
stellt. Das entspricht etwa 5,8 % der zugefiihrten Brennstoffleistung, allerdings
sind darin zusatzlich die Warmeverluste des weiteren Aufbereitungsprozesses mit
Ausnahme der Reformierung enthalten. Der Strahlungsverlust ist eine schwer zu
erfassende Grofde. So sind fiir den FICFB-Vergaser in der Literatur Werte fiir das
gesamte Vergasungssystem zwischen 2,5 und 6,1 % angegeben [2, 60, 131].

Das staubbeladene Rohgas wird nach dem Vergasungssystem einem moglichst leis-
tungsfahigen Zyklonabscheider zugefiihrt, um vor der Reformierung zumindest die
groben Staubanteile moglichst vollstindig abzuscheiden. Es wird angenommen,
dass 60 % der Staubmasse abgeschieden werden. Dieser kohlenstoffhaltige Grob-
staub wird in die Verbrennungswirbelschicht zuriickgefiihrt.

Das 850 °C heifde Rohgas gelangt anschliefiend in die Reformierung. Die dort ablau-
fenden Reaktionen sind die Reformierung der Kohlenwasserstoffe CHs4, C2H4 und
Teer, die Spaltung von NH3 und die Shift-Reaktion. Fiir die Reformierung der kurz-
kettigen Kohlenwasserstoffe und die Spaltung von NH3 ist der Abstand zum chemi-
schen Gleichgewicht auf -200 K eingestellt. Der Teer, der in den erstellten Modellen
stets als Naphtalin angenommen wird, wird pauschal zu 98 % umgesetzt. Fir die
CO-Shift-Reaktion wird aufgrund der hohen Temperatur von vollstindigem chemi-
schen Gleichgewicht ausgegangen. Die Temperatur am Reformeraustritt wird
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durch mantelseitige Verbrennung von Off-Gas auf 900 °C gehalten. Die mantelseiti-
ge Austrittstemperatur liegt 150 K hoher, betragt also 1050 °C. Das Verbrennungs-
luftverhaltnis betragt 1,07. Fur die Reformierung ist ein zusatzlicher Strahlungs-
verlust von 0,2 MWy, angesetzt.

Nach der Reformierung wird ein Grofdteil der sensiblen Warme des Rohgases zur
Erzeugung des Vergasungsdampfes genutzt. Das dann auf etwa 340 °C abgekiihlte
Rohgas wird in einem Gewebefilter nahezu komplett von jeglichem Staub gereinigt.
Der Staub wird in die Verbrennungswirbelschicht zuriickgefiihrt. Nach der Staub-
abscheidung wird der Teil des Rohgases, der zur Einstellung der Temperatur im
Vergasungssystem verbrannt werden muss, abgezweigt und mittels eines Gebldses
zurlickgefiihrt. In einem weiteren Warmetauscher wird das Rohgas durch Warme-
abgabe an die Umgebung auf 35 °C abgekiihlt, bevor es zweistufig mit Zwischen-
kithlung auf 18 bar verdichtet wird. Die Austrittstemperatur betragt etwa 245 °C.

Nach der Verdichtung wird das D/CO-Verhaltnis durch Dampfzugabe auf etwa 2,6
eingestellt. Zusatzlich wird die Temperatur vor der CO-Konvertierung durch Rege-
lung der Temperatur des zugefiihrten Dampfes auf 325 °C angehoben. Begrenzt ist
die Menge des Dampfes durch die angenommene Minimaltemperatur des aus dem
Warmetauscher austretenden Rauchgases von 140 °C. Im CO-Konvertierungs-
reaktor lauft im Modell nur die CO-Shift-Reaktion ab. Der Abstand zum chemischen
Gleichgewicht wird aufgrund der noch vorhandenen Storkomponenten auf +40 K
festgelegt. Aufgrund der exothermen Reaktion steigt die Temperatur auf etwa
450 °C an. In zwei sich anschliefenden Warmetauschern wird das Gasgemisch auf
35 °C gekiihlt. Im ersten Warmetauscher wird dabei die Trocknungsluft erwarmt,
im zweiten wird die restliche Warme an die Umgebung abgegeben und Kondensat
abgeschieden. Das Gasgemisch, bestehend aus 64 % Hj, wird im letzten Schritt der
DWA zugefiihrt. Hier werden wiederum 81 % des enthaltenen H: als Reinwassers-
toff bei 17 bar vom restlichen Off-Gas abgetrennt. Das Off-Gas wird zur Befeuerung
des Reformers genutzt.

Die Rauchgase aus Verbrennungswirbelschicht und Reformer werden gemischt. In
mehreren Warmetauschern wird das Rauchgas gekiihlt und die sensible Warme
wieder in den Prozess integriert. Im ersten Warmetauscher wird die Verbren-
nungsluft fiir Reformer und Verbrennungswirbelschicht auf 500 °C vorgewarmt.
Der zweite Warmetauscher wird zur Off-Gas Vorwarmung genutzt. Die Off-Gas
Temperatur wird so geregelt, dass der Strahlungsverlust des Reformers 0,2 MW,
betragt, und ergibt sich zu etwa 225 °C. Im letzten Warmetauscher wird der fiir die
CO-Konvertierung notwendige Dampf erzeugt und auf etwa 425 °C iiberhitzt. Die
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Rauchgastemperatur ergibt sich dann genau zu dem als Minimum angesetzten
Wert von 140 °C. Abschliefdend wird der enthaltene Staub mittels eines Gewebefil-
ters abgeschieden und das Rauchgas tiber ein Geblase an die Umgebung abgefiihrt.

Zusatzlich zur einfachen Anordnung des Reformers hinter dem Vergasungsreaktor
in Variante 1 wird in Variante 2a die Nutzung einer Heif3gasreinigung und eines
Warmeverschiebesystems vor der Reformierung untersucht. Dieses Modell unter-
scheidet sich im Wesentlichen durch die zusatzliche Heifdgasreinigung von Varian-
te 1. Das Flief3bild und die zugehorigen Temperaturen sind in Abbildung 17 darge-
stellt.

Das Rohgas aus dem Vergaser wird nach dem Zyklonabscheider als erstes einem
Gas/Gas-Warmetauscher zugefiihrt. Dieser Warmetauscher ist so konfiguriert,
dass die obere Gradigkeit im Gegenstrom 100 K betragt. Diese Gradigkeit ist so
hoch gewahlt, weil dieser Gas/Gas-Warmetauscher ein aufwandiges und teures
Bauteil ist und niedrigere Gradigkeiten zwangslaufig zu einer grof3eren Warmetau-
scherflache fithren wiirden. Um das Rohgas auf die fiir die Entschwefelung ange-
nommene Maximaltemperatur von 540 °C abzukiihlen und die entsprechende Gra-
digkeit am Warmetauscher zu ermdglichen, wird das Rohgas nach dem
Warmetauscher mit einer entsprechenden Menge Wasser gequencht. Im sich an-
schliefdenden Kerzenfilter wird nahezu der komplette Feinstaub entfernt. Der an-
fallende Feinstaub wird in die Verbrennungswirbelschicht zuriickgefiihrt. Der
stromabwarts angeordnete Gewebefilter aus Variante 1 ist nicht mehr erforderlich.
Danach wird das Rohgas in einem ZnO-Bett fast vollstandig von H2S befreit und in
dem Gas/Gas-Warmetauscher wieder aufgeheizt. Das Rohgas verldasst somit die
Heif3gasreinigung als schwefel- und staubfreies Gas mit einer um 100 K verminder-
ten Temperatur und wird weiter zur Reformierung geleitet.

In der Reformierung wird, trotz maximaler Vorwdarmung der Verbrennungsluft und
des Off-Gases auf 500 °C nur noch eine Temperatur von etwa 850 °C erreicht. Das
ist unkritisch, da in Variante 2a eine wesentlich geringere Katalysatordeaktivierung
als in Variante 1 auftritt und somit eine geringere Temperatur toleriert werden
kann. Die Temperaturabstinde zum chemischen Gleichgewicht fiir die Reformie-
rung der kurzkettigen Kohlenwasserstoffe sind mit -20 K angesetzt. Eine weitere
Anderung ergibt sich in der CO-Konvertierung, bei welcher der Temperaturabstand
aufgrund der vorherigen Schwefelabscheidung von +40 auf +20 K herabgesetzt ist.
Eine letzte Anderung betrifft die Vorwirmung des Off-Gases, das zunichst in einem
zusatzlichen Warmetauscher mit Hilfe des Rohgases hinter der CO-Konvertierung
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Flief3bild der FICFB-Vergasung nach Variante 2a

Abbildung 17:
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auf etwa 405 °C und anschliefdend in einem zweiten, in Variante 1 ebenfalls vor-
handenen Rauchgaswarmetauscher auf 500 °C erwdrmt wird.

Variante 2b unterscheidet sich von Variante 2a nur durch den Verzicht auf den
Gas/Gas-Warmetauscher, um den Prozess einfacher zu gestalten. Das Flief3bild ist
in Abbildung 18 dargestellt. Das Rohgas aus dem Vergaser wird bei dieser Variante
direkt auf 540 °C gequencht und dem Kerzenfilter sowie der Entschwefelung zuge-
fihrt. Aufgrund der nun verhéltnismafdig geringen Rohgaseintrittstemperatur in
den Reformer kann dort am Austritt gerade noch die im Rahmen dieser Arbeit an-
gesetzte Mindesttemperatur von 750 °C erreicht werden. Bei geringeren Tempera-
turen ergibt sich neben dem geringeren Kohlenwasserstoffumsatz zusatzlich die
Gefahr von Koksablagerungen auf dem Katalysator. Dieses Risiko ist allerdings im
Rohgas aus der FICFB-Vergasung eher gering, da dort ein hohes D/C-Verhaltnis
vorliegt, welches das Risiko der Koksbildung vermindert [22]. Aufgrund des we-
sentlich niedrigeren Temperaturniveaus in der Reformierung ist der Strahlungs-
verlust bei dieser Variante auf 0,15 MWy, abgesenkt.
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7.3.3 AER-Vergasungsverfahren

Zur AER-Vergasung wurden vier Gesamtprozessmodellvarianten 1, 1*, 2b und 2b*
entwickelt. Diese werden im Folgenden erlautert.

Das in Abbildung 19 dargestellte Flief3bild des Modells zur AER-Vergasung nach
Variante 1 gleicht demjenigen zur FICFB-Vergasung sehr stark. Aufgrund der stark
abweichenden Temperaturen wird es hier trotzdem dargestellt. Die wesentlichen
Unterschiede liegen in der Modellierung des Vergasers, wobei dieser aus den glei-
chen Bauteilen wie jener der FICFB-Vergasung aufgebaut ist.

Nach der Trocknung, die in gleicher Weise wie beim FICFB-Prozess modelliert ist,
wird das getrocknete Holz der Vergasungswirbelschicht zugefiihrt. Dieser werden
neben dem Holz noch 55 kg/h Stickstoff und 186 kg/h (94,3 kg/tem,) frischer
Kalkstein zugegeben. Der Austrag an Bettmaterial ist somit wesentlich hoher als
beim FICFB-Prozess. Aufderdem werden der Vergasungswirbelschicht 14.400 kg/h
(7,30 kg/kgpmt) des umlaufenden, unbeladenen Bettmaterials, im Modell beste-
hend aus CaO, zugefiihrt. Die Menge des Vergasungsmittels Dampf wird im Ver-
gleich zum FICFB-Prozess auf 1.627 kg/h (0,825 kg/kggm,) angehoben. Diese Wer-
te wurden in Anlehnung an Literaturwerte gewahlt, siehe beispielsweise
[6, 132, 133]. Die in der Vergasungswirbelschicht ablaufenden Reaktionen und die
auftretenden inerten Bestandteile sind wie beim FICFB-Prozess vorgegeben. Zu-
satzlich ist die Carbonatisierung von CaO mit CO; integriert. Ausgangspunkt aller
Reaktionen ist das chemische Gleichgewicht. Die Temperaturabstinde zum Gleich-
gewicht sind fiir alle Reaktionen angepasst, um moglichst genau mit den in der Li-
teratur angegebenen Gaszusammensetzungen libereinzustimmen.

In der Verbrennungswirbelschicht wird durch Verbrennung des nicht umgesetzten
Kokses und eines Teils des Rohgases die Warme fiir die Vergasungswirbelschicht
bereitgestellt und das umlaufende Bettmaterial entsprechend erwarmt. Die Tem-
peratur der Verbrennung betragt 875 °C. Bei dieser Temperatur wird bei Annahme
von chemischem Gleichgewicht das CaCOs3 vollstdandig calciniert und in die Verga-
sungswirbelschicht zuriickgefiihrt. Der Warmeverlust des Vergasungssystems wird
durch die Menge des in die Feuerung zuriickgefiihrten Rohgases auf 0,35 MWy, ge-
regelt. Das entspricht etwa 4,1 % der zugefiihrten Brennstoffleistung. Der Strah-
lungsverlust wurde in Anlehnung an den Strahlungsverlust des FICFB-
Vergasungsverfahrens unter Berticksichtigung der beim AER-Verfahren vorliegen-
den niedrigeren Temperaturen bestimmt.
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Das Rohgas aus der Vergasung wird nach der Grobstaubabscheidung mittels Zyklon
dem Reformer zugefiihrt. Der Reformer ist in gleicher Weise wie beim FICFB-
Prozess konfiguriert. Allerdings wird aufgrund der niedrigeren Rohgaseintritts-
temperatur von 650 °C selbst bei maximaler Vorwdarmung des Off-Gases und der
Verbrennungsluft fiir die Feuerung des Reformers im Reformer nur noch eine
Temperatur von 881 °C erreicht, was unter der nominal vorgesehenen Temperatur
von 900 °C liegt. Aus diesem Grund wurde zusatzlich eine Variante 1* mit einer
durch Zufeuerung von Rohgas konstant bei 900 °C gehaltenen Reformertemperatur
modelliert.

Die weitere Rohgasaufbereitung in Variante 1 ist weitestgehend analog zu jener
des FICFB-Prozesses. Im Rauchgasstrang ergibt sich eine fiir den Gesamtprozess
weniger relevante Anderung. Fiir die CO-Konvertierung wird in diesem Modell von
einem niedrigen D/CO-Verhaltnis von 2,5 ausgegangen, da hohere D/CO-
Verhaltnisse zwangsweise zu weniger chemischer Energie im Off-Gas und damit zu
einer weiteren Verminderung der Reformertemperatur fiihren. Aufgrund der ge-
ringeren Warmeentnahme betrdgt die Temperatur nach dem letzten Warmetau-
scher im Rauchgasstrang in Variante 1 noch ca. 260 °C. Diese verhaltnismaf3ig hohe
Rauchgastemperatur wird durch Quenchen mit Wasser vor dem Rauchgasfilter
analog zum Modell der Dampfreformierung von Erdgas auf 140 °C gesenkt. Auf
diese Weise werden Rauchgasfilter und Rauchgasgeblase niedrigeren Temperatu-
ren ausgesetzt und der elektrische Eigenbedarf sinkt.

Die Variante 2a mit Gas/Gas-Warmetauscher ist beim AER-Prozess mit den ange-
nommenen Randbedingungen nicht sinnvoll einsetzbar, da die Temperatur des
Rohgases nach dem Vergaser nur 650 °C betragt. Bei der angenommenen Gradig-
keit von 100 K des Warmetauschers und der fiir die Heif3gasreinigung moglichen
Maximaltemperatur von 540 °C kann durch den Warmetauscher nahezu keine
Energie libertragen werden, sodass Variante 2a fiir den AER-Prozess nicht in Frage
kommt.

Fiir die Variante 2b wurden beim AER-Prozess zwei verschiedene Mdglichkeiten,
im folgenden 2b und 2b* genannt, der Anordnung und Nutzung der Rauchgaswar-
me modelliert. In Variante 2b wurde dabei die einfache Anordnung mit drei War-
metauschern im Rauchgasstrang, wie auch in Variante 1, beibehalten. Variante 2b
ist in Abbildung 20 dargestellt. Die Rauchgastemperatur vor der Quenche betragt
hier 239 °C.
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Der erste grofde Unterschied zum FICFB-Prozess besteht darin, dass fiir die
Quenchkiihlung vor der Heif3gasreinigung aufgrund der geringeren Rohgastempe-
ratur eine wesentlich geringere Wassermenge eingespritzt werden muss. Aufder-
dem kann im Warmetauscher zur Erzeugung des Vergasungsdampfes nach der Re-
formierung nicht mehr die Nominaltemperatur von 500 °C erreicht werden,
sondern nur noch eine Temperatur von 270 °C, da im Gegensatz zum FICFB-
Prozess ein hoherer Dampfmassenstrom nétig ist und die Rohgasmenge aufgrund
des fehlenden CO; geringer ist. Im Reformer stellt sich dhnlich wie bei Variante 2b
des FICFB-Prozesses eine Reformierungstemperatur von 756 °C ein.

Die Variante 2b* ist hinsichtlich der Nutzung der Rauchgaswarme aufwandiger. Das
Flief3bild dieser Variante ist in Abbildung 21 dargestellt. So ist im Rauchgasstrang
zusitzlich ein Warmetauscher zur Uberhitzung des Dampfes, der anschlieRend
zum Vergaser geflihrt wird, auf 495 °C vorgesehen. Aufderdem ist der Warmetau-
scher fiir die Erzeugung des Dampfes fiir die CO-Konvertierung zweigeteilt, da so
eine bessere Anpassung an das im Rauchgas vorliegende Temperaturniveau mog-
lich ist. Durch diese Maf3nahmen lasst sich die Rauchgaswarme besser in den Pro-
zess einkoppeln und die Austrittstemperatur sinkt auf 140 °C. Aufgrund dessen
steigt der Gesamtwirkungsgrad und die Wasserquenche zur Rauchgaskiihlung ist
nicht notwendig. Die Reformierungstemperatur steigt auf 771 °C.
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7.3.4 Carbo-V-Vergasungsverfahren

Das Carbo-V-Vergasungsverfahren ist im Gegensatz zu den beiden vorangehend
erlduterten Prozessen ein Flugstromvergasungsverfahren. Daraus resultieren eini-
ge Anderungen in der Prozesskette zur Herstellung von Reinwasserstoff.
Abbildung 22 zeigt das Prozessschema der Wasserstoffherstellung mittels Carbo-
V-Flugstromvergasung von CHOREN fiir einen Koksumsatz in der chemischen
Quenche von 50 %. Auf die Darstellung der Flief3bilder der Varianten mit abwei-
chendem Koksumsatz wird verzichtet, da sich diese, abgesehen von den vorliegen-
den Temperaturen, nicht unterscheiden. Eine Ausnahme hiervon bildet die Varian-
te ohne chemische Quenche, deren von der Abbildung 22 abweichende Merkmale
im Text beschrieben werden.

Die erste Besonderheit ergibt sich aus der autothermen Betriebsweise der beiden
Vergasungsstufen. Zur Bereitstellung des dazu erforderlichen Sauerstoffs ist eine
LZA notwendig. Der elektrische Energiebedarf der LZA hat einen nicht geringen
Einfluss auf den Wirkungsgrad des Gesamtprozesses. Der Carbo-V-Vergaser hat bei
der betrachteten Leistungsgrofie einen Sauerstoffbedarf von ca. 25 t/d. In diesem
Bereich werden typischerweise DWA-Anlagen zur Luftzerlegung eingesetzt. Diese
haben zwar einen hoheren Energiebedarf als kryogene LZA, sind daftir aber vom
Investitionsvolumen giinstiger [134]. Prinzipiell kann eine normale DWA oder eine
mit Vakuumdesorption (VSA) eingesetzt werden. Eine VSA hat den Vorteil eines
verminderten Energiebedarfs. Je nach Quelle wird der Sauerstoffmindestbedarf fiir
den Einsatz einer VSA mit 5 bis 20 t/d angesetzt [134 - 136]. Typische erreichbare
maximale Reinheiten bei DWA-Systemen zur Sauerstofferzeugung liegen bei 95 %,
da der in der Luft enthaltene Argonanteil nicht adsorbiert wird. Im Rahmen dieser
Arbeit wird von einem Energiebedarf fiir die Sauerstofferzeugung von
0,45 kWhe/m?in, wie beispielsweise in [134] angegeben, ausgegangen. Die Zu-
sammensetzung wird mit 94 % Oz, 5 % Ar und 1 % N2 angenommen.
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7 Prozessmodellierung und -simulation

Die zugefiihrte Menge an Holz ist aus Griinden der Vergleichbarkeit mit den ande-
ren Vergasungsverfahren konstant gehalten. Die daraus resultierende Feuerungs-
warmeleistung ist fiir einen aufwandigen Prozess, wie den Carbo-V-Prozess, ver-
mutlich zu gering, um diesen wirtschaftlich sinnvoll darstellen zu koénnen.
Allerdings sind die hier durchgefiihrten Betrachtungen prinzipiell auch fiir grof3ere
Anlagen giiltig. Bevor das Holz tiber eine Schleuse dem NTV zugefiihrt wird, wird
es analog zu den bisher betrachteten Vergasungsverfahren mit heifer Luft auf ei-
nen Wassergehalt von 12 % vorgetrocknet. Im bereits auf 5 bar druckaufgeladenen
NTV wird das Holz mit dem Sauerstoff zur Reaktion gebracht. Die Menge an Sauer-
stoff wird so geregelt, dass sich im NTV eine Temperatur von 475 °C bei einem
Strahlungsverlust von 0,05 MWy, einstellt. Sie ergibt sich zu 374 kg/h. Im NTV bil-
den sich gasformige Bestandteile und Koks. Der NTV ist als Gleichgewichtsreaktor
modelliert. Weil der Einfluss der Kokszusammensetzung auf den Gesamtprozess
gering ist, wird der sich bildende Koks aus Vereinfachungsgriinden durch reinen
Kohlenstoff modelliert. 20 % des insgesamt als Biomasse zugefiihrten Kohlenstoffs
verlassen den NTV in Form von Koks. Das sich bildende Schwelgas besteht haupt-
sachlich aus Hz, CO2, CO und CH4. Die genaue Zusammensetzung wird durch Anpas-
sung der Temperaturabstinde zum Gleichgewicht der wichtigsten Reaktionen
moglichst nah an die eingeschrankt vorhandenen Informationen, beispielsweise in
[2], angendhert.

Die Schwelgase werden anschlief3end im ersten Teil des HTV, der Brennkammer,
mit Sauerstoff teiloxidiert. Neben den Schwelgasen wird hier noch der kokshaltige
Staub aus dem stromabwarts im Prozess angeordneten Staubfilter eingeblasen. Die
Brennkammer des HTV ist als Gleichgewichtsreaktor modelliert, in dem sich, abge-
sehen von einem geringen Anteil nicht umgesetzten Kohlenstoffs, aufgrund der
hohen Temperaturen ein vollstindiges chemisches Gleichgewicht einstellt. Die
Menge an zugefiihrtem Sauerstoff wird so geregelt, dass sich eine Vergasungstem-
peratur von 1550 °C und ein Strahlungsverlust von 0,3 MWy, einstellen. Dies ent-
spricht etwa 3,5 % der zugefiihrten Brennstoffleistung. Weiterhin wird angenom-
men, dass zusatzlich 0,3 MWy, als nutzbare Warme iiber die Kiihlung der Wand des
HTV auf einem Temperaturniveau von etwa 250 °C abgefiihrt werden. Diese War-
me wird zur Vorwdrmung der Trocknungsluft genutzt. Die Werte der Strahlungs-
verluste des NTV und des HTV und der Energiestrom zur Brennkammerkiihlung
wurden in Anlehnung an [2] festgelegt. Allerdings ist zu beriicksichtigen, dass die
dort angegebenen Werte fiir einen deutlich kleineren Vergaser mit etwa 1 MWy,
zugefiihrter Brennstoffleistung gelten und deswegen fiir diese Arbeit nach unten
korrigiert wurden. Die der Brennkammer des HTV zugefiihrte Sauerstoffmenge
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ergibt sich je nach Variante zu 576 bis 749 kg/h. Die hohe Brennkammertempera-
tur resultiert aus dem in dieser Arbeit einheitlich fiir alle Vergasungsverfahren als
Brennstoff angesetzten Fichtenholz. Dieses hat einen sehr geringen Aschegehalt
und den hdchsten Ascheschmelzpunkt iiblicher biogener Brennstoffe [45]. Damit
die Asche flief3fahig ist und als Schlacke an der Wand des HTV herablaufen kann,
muss die Brennkammertemperatur erheblich iiber dem Ascheerweichungspunkt
liegen (siehe auch Kapitel 4.2). Um den HTV bei niedrigeren Temperaturen betrei-
ben zu koénnen, was prinzipiell zu hoheren Kaltgas- und damit auch Gesamtwir-
kungsgraden fiihren wiirde, waren andere biogene Brennstoffe als das betrachtete
Fichtenholz besser geeignet. Dies wird im Rahmen dieser Arbeit jedoch nicht be-
trachtet.

Der Koks aus dem NTV wird auf 50 °C abgekiihlt und fiir die chemische Quenche
aufgemahlen. Hier ist ein feines Aufmahlen sinnvoll, damit der Koks mdéglichst voll-
stindig umgesetzt werden kann. Im zweiten Teil des HTV wird der gemahlene Koks
in den 1550 °C heifSen Gasstrom eingeblasen. Diese chemische Quenche als zweiter
Teil des HTV wird im Modell ebenfalls als Gleichgewichtsreaktor abgebildet, indem
aufgrund der hohen Reaktortemperatur fiir den Grofdteil der Reaktionen chemi-
sches Gleichgewicht angenommen wird. Entscheidend ist in diesem Reaktor der
Anteil an nicht umgesetztem Koks. Wie in Kapitel 5.6 erdrtert, ist die chemische
Quenche im Carbo-V-Prozess ein kritischer Punkt mit groffem Einfluss auf den Ge-
samtwirkungsgrad. Da nicht klar ist, wie grof der in der Realitdt erreichbare Koks-
umsatz in der chemischen Quenche ist, wurden dazu verschiedene Varianten mo-
delliert, die sich im Anteil des nicht an der Reaktion teilnehmenden Kohlenstoffs
unterscheiden. Es wurden Modelle mit 95 %, 75 % und 50 % Koksumsatz erstellt.
95 % stellt dabei den Optimalfall eines nahezu kompletten Umsatzes dar. Zusatz-
lich wurde ein Modell erstellt, in dem die Produkte aus dem NTV direkt vollstandig
in die erste Stufe des HTV gefiihrt werden. Dieses Modell stellt den Fall dar, dass
die chemische Quenche in der Praxis nicht zufriedenstellend funktioniert und dass
aus diesem Grund auf eine konventionelle Flugstromvergasung mit ausschlief3li-
cher Wasserquenche zuriickgegriffen wird.

Der Koksumsatz in der chemischen Quenche bestimmt die Temperatur des Rohga-
ses. So ergibt sich bei 95 % Umsatz eine Rohgastemperatur von 974 °C, bei Zugabe
des gesamten Kokses direkt in die erste Stufe des HTV hingegen eine sehr viel ho-
here Temperatur von 1379 °C. Der nicht umgesetzte Koks wird in allen Modellen
zusammen mit der Asche im Filter nach der Wasserquenche abgeschieden, in die
Brennkammer zuriickgefiihrt und dort mit dem zugefiihrten Sauerstoff umgesetzt.
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Das Rohgas enthalt aufgrund der hohen Vergasungstemperaturen neben den Ver-
gasungsprodukten CO, Hz, CO2 und H20 nahezu keine Kohlenwasserstoffe. Einzig
CH4 als stabilstes Molekiil ist in sehr geringem Mafde im Rohgas enthalten.

Das heife Rohgas wird nach dem HTV mit Wasser auf 325 °C gequencht. Die zuge-
fiihrte Wassermenge wird so eingestellt, dass sich vor der CO-Konvertierung ein
D/CO-Verhaltnis von mindestens 2,5 einstellt. Aus diesem Grund wird das Wasser
bei den Modellvarianten mit chemischer Quenche entsprechend vorgewarmt, um
die fiir die CO-Konvertierung angesetzte Temperatur von 325 °C nach der Wasser-
quenche zu erreichen. Diese Vorwdarmung ist bei der Modellvariante ohne chemi-
sche Quenche nicht erforderlich, da das Rohgas entsprechend heifder ist. Das ge-
kiihlte und dampfangereicherte Rohgas gelangt als nachstes in einen Gewebefilter,
in dem der Staub nahezu komplett abgeschieden wird. Anschlief3end kann in der
CO-Konvertierung, die wie bei den anderen, oben beschriebenen Gesamtprozessen
konfiguriert ist, der Grofdteil des CO mit H;0 unter Bildung von Hz und CO2 umge-
setzt werden. Dadurch steigt die Temperatur auf knapp 500 °C.

Das Gasgemisch wird in zwei oder drei hintereinandergeschalteten Warme-
tauschern auf 35 °C gekiihlt. Dabei wird die Trocknungsluft auf 230 °C erhitzt und
in den Modellen mit chemischer Quenche das Quenchwasser vorgewarmt. An-
schliefRend wird das Gasgemisch einstufig von etwa 4,5 auf 17,5 bar verdichtet.
Nach der Verdichtung folgt vor der DWA eine erneute Kiihlung auf 35 °C mit Kon-
densatabscheidung. Das Gasgemisch enthadlt jetzt etwa 52 % Hz und immer noch
8,1 % CO. In der DWA, mit gleicher Konfiguration wie beim FICFB-Prozess, wird
der Reinwasserstoff vom brennbaren Off-Gas abgetrennt. Da keine Reformierungs-
stufe vorhanden ist und dadurch das Off-Gas nicht direkt im Prozess benotigt wird,
ist bei allen Modellvarianten die Nutzung des Off-Gases in einem Gasmotor zur
Stromerzeugung vorgesehen. Fiir diesen wird von einem elektrischen Netto-
Wirkungsgrad von 38 % ausgegangen. Die erzeugte Leistung liegt bei etwa
750 kWe. Auf diese Weise ist der elektrische Eigenbedarf des Carbo-V-
Gesamtprozesses je nach Modellvariante nahezu Null bzw. es kann sogar elektri-
sche Energie abgefiihrt werden.
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8.1 Kennzahlen

Zur Auswertung der aus der vorangegangenen Prozesssimulation gewonnenen
Massen- und Energiebilanzen werden verschiedene Kennzahlen definiert, um ein
vergleichbares Maf fiir die Giite der verschiedenen Prozesse zu erlangen. Eine der
in dieser Arbeit verwendeten Kennzahlen bezieht sich primar auf das Vergasungs-
system. Die weiteren, wichtigeren Kennzahlen beziehen sich auf den Gesamtpro-
Zess.

Zur Beurteilung der Effizienz eines Vergasungssystems wird im Allgemeinen der
Kaltgaswirkungsgrad herangezogen. Der Kaltgaswirkungsgrad wird unter Vernach-
lassigung von sensibler und latenter Warme als Quotient aus dem Energiegehalt
des Rohgases und dem Energiegehalt der eingesetzten Biomasse berechnet:

ke =50 (8.1)

Im Rahmen dieser Arbeit wird der Kaltgaswirkungsgrad fiir die Vergasungsverfah-
ren auf zwei Arten berechnet. Im ersten Fall bezieht sich der Kaltgaswirkungsgrad
(MkG,ron) auf den Energiegehalt der feuchten Biomasse im Anlieferungszustand,
also vor einer eventuellen Vortrocknung. Hierbei wirkt sich die Biomassevortrock-
nung sehr positiv auf den Kaltgaswirkungsgrad aus. Im zweiten Fall wird der Kalt-
gaswirkungsgrad (ngg+-) auf die bereits getrocknete Biomasse bezogen. Der sich
dann ergebende Kaltgaswirkungsgrad ist wesentlich geringer, aber zum Vergleich
mit Literaturwerten im Allgemeinen eher geeignet.

Bei der Bewertung des Kaltgaswirkungsgrads ist zu beachten, dass die weitere
Prozesskette nicht aufder Acht gelassen werden darf. So kann beispielsweise War-
me aus dem Rohgas oder dem Rauchgas aus der Feuerung des Reformers genutzt
werden, um die Biomasse zu trocknen oder das Vergasungsmittel vorzuwarmen,
was sich positiv auf den Kaltgaswirkungsgrad auswirkt. Die hier berechneten Kalt-
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gaswirkungsgrade sind also nicht direkt mit Kaltgaswirkungsgraden vergleichbar,
die fiir andere Gasnutzungskonzepte in der Literatur zu finden sind.

Der Kaltgaswirkungsgrad lasst sich auch fiir die Biogaserzeugung ermitteln. In die-
sem Fall wird der Energiestrom der Biomasse allerdings auf die Trockensubstanz
bezogen, da Giille und Maissilage sehr hohe Wasseranteile haben und sonst der
Kaltgaswirkungsgrad unplausibel grofs werden kénnte.

Zur Bewertung des Gesamtprozesses vom Edukt Erdgas oder Biomasse zum Pro-
dukt Reinwasserstoff dienen verschiedene Kennzahlen. Die wichtigste ist dabei der
Gesamtprozesswirkungsgrad. Allgemein ist der Gesamtprozesswirkungsgrad defi-
niert als Summe der Nutzenergiestrome bezogen auf die Summe der zugefiihrten
Energiestrome. Die im Rahmen dieser Arbeit berticksichtigten Energiestrome sind
Wasserstoff, Edukt und elektrische Energie. Von besonderer Bedeutung ist hierbei
die Gewichtung der verschiedenen Energiestrome. So ist elektrische Energie pri-
marenergetisch wesentlich ,wertvoller” als Biomasse und auch Erdgas, da elektri-
sche Energie als Sekundarenergietrager erst aufwandig aus einem entsprechenden
Primérenergietrager erzeugt werden muss. Durch einfache Addition von zugefiihr-
ter chemischer Energie im Edukt und elektrischer Energie lasst sich kein fiir den
Vergleich unterschiedlicher Prozesse belastbares Ergebnis erzielen. Um den Unter-
schied im primarenergetischen Aufwand fiir die Bereitstellung der verschiedenen
Energieformen in den Gesamtprozesswirkungsgrad einflief3en zu lassen, werden
die zugefiihrten Energiestrome entsprechend gewichtet.

Die Gewichtung von elektrischer Energie gegentiber der chemischen Energie im
Edukt erfolgt durch den Faktor 1/1. n7¢1 steht fiir den typischen Wirkungsgrad der
Stromerzeugung aus dem betreffenden Edukt. Durch Einfligen des Faktors 1/7¢
wird der elektrische Eigenbedarf eines Prozesses auf die zur Erzeugung benotigte
Primérenergie in Form des jeweiligen Edukts umgerechnet. Im Rahmen dieser Ar-
beit wird fiir die Reformierungsprozesse ein typischer elektrischer Wirkungsgrad
der Erd- und Biogasverstromung in GuD-Kraftwerken von 55 % angesetzt. Fiir die
Verstromung von Holz wurde ein Wirkungsgrad von 30 % angesetzt, wie er in typi-
schen in den letzten Jahren in Deutschland errichteten Biomassekraftwerken der
Leistungsklasse von etwa 20 MW erreicht wird. Im Allgemeinen wird fiir den Ge-
samtprozess der Wasserstofferzeugung elektrische Energie fiir den Betrieb der
Stromungsmaschinen und anderer Aggregate von aufden zugefiihrt. Es gibt aller-
dings beim Carbo-V-Prozess den Fall, dass durch die Verstromung des Off-Gases in
einem Gasmotor mehr elektrische Energie erzeugt als verbraucht wird, welche
dann ebenfalls als Produkt abgefiihrt werden kann.
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Bei Netto-Stromverbrauch, wie es bei fast allen Gesamtprozessmodellen in dieser
Arbeit der Fall ist, wird der Gesamtprozesswirkungsgrad als chemische Energie
des erzeugten Wasserstoffs bezogen auf die chemische Energie des zugefiihrten
Brennstoffs und die zugefiihrte elektrische Energie folgendermafien berechnet:

Noes = My * Hyno
ges = P, (8.2)
mps - Hyps + 77_:1

Bei Netto-Stromerzeugung dndert sich die Wirkungsgradberechnung folgender-
mafien:

_ My Hynz + f+ P
Nges =

- 8.3
mgs - Hyps (8:3)

Nges ist in diesem Fall ein Gesamtnutzungsgrad, da zwei unterschiedliche Nutz-
energiestrome eingehen. Zur Gewichtung der elektrischen Energie im Vergleich zur
im Wasserstoff enthaltenen chemischen Energie ist ein Faktor f notwendig. Fiir die
Bestimmung dieses Faktors sind zwei Ansatze denkbar:

1. Wasserstoff ist das Hauptprodukt und die elektrische Energie wird so gewichtet,
als wolle man sie in Wasserstoff umwandeln. Dann kann fiir den Faktor f ein typi-
scher Wert von 0,7 fiir die Elektrolyse von Wasser gewahlt werden [65].

2. Elektrische Energie ist der hochwertigere Energietrager. In diesem Fall wird die
elektrische Energie durch den Faktor f auf die zur Erzeugung benotigte chemische
Energie in Form von Wasserstoff umgerechnet. Fiir den Faktor f kann dann ein
Wert von 1/0,55 angesetzt werden. Dieser Faktor basiert wie bei der Erdgasver-
stromung auf einem elektrischen Wirkungsgrad fiir die Wasserstoffverstromung
von 55 %. Denkbar hierfiir wiare ein Wasserstoff-GuD-Kraftwerk oder eine Brenn-
stoffzelle.

Je nach Sichtweise sind beide Ansatze sinnvoll. Da die Menge an erzeugter elektri-
scher Energie bei den erstellten Gesamtprozessmodellen im Vergleich zur chemi-
schen Energie des Wasserstoffs sehr gering ist, wird der Faktor f als Mittelweg in
dieser Arbeit zu eins gesetzt. In diesem Fall sind die erzeugte elektrische Energie
und der erzeugte Wasserstoff hinsichtlich des energetischen Nutzens gleich bewer-
tet.
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Eine weitere Kennzahl fiir den Gesamtprozess ist die Ausbeute Ages. Diese Kennzahl
bezieht die chemische Energie des erzeugten Wasserstoffs ausschliefilich auf die
chemische Energie des zugefiihrten Eduktes und lasst die bendtigte oder erzeugte
elektrische Energie aufier Acht. Die Ausbeute ist also in den meisten Fillen grofier
als der Gesamtprozesswirkungsgrad. Die Ausbeute darf als Kennzahl nicht separat
betrachtet werden, sondern ist nur in Kombination mit dem Gesamtprozesswir-
kungsgrad sinnvoll, da durch den Vergleich der beiden Kennzahlen eine Abschat-
zung dariiber getroffen werden kann, wie grofd der Anteil der neben der Biomasse
zusatzlich zuzufiihrenden elektrischen Energie ist.

_ My, - Hymo

Agec =
ges o .
mgs * Hy s

(8.4)
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8.2 Ergebnisse

Im Folgenden werden die Ergebnisse der Prozesssimulationen und die berechne-
ten Kennzahlen fiir die verschiedenen Prozessvarianten dargestellt. Aufderdem
werden fiir jedes System die Energiefliisse in einem Sankey-Diagramm dargestellt.
Die Sankey-Diagramme sollen verdeutlichen, wo im Prozess die grofdten Verluste
auftreten.

8.2.1 Dampfreformierung von Erd- und Biogas

In Tabelle 18 sind die wichtigsten aus den erstellten Simulationsmodellen ent-
nommenen zu- und abflief}enden Energiestrome der Erd- und Biogasreformierung

aufgefiihrt.
Tabelle 18:  Energiestrome der Erd- und Biogasreformierung
Mpswe * Huswt MRrG " Hurc Muz " Hynz  Pelfer  PelRef
MW MW MW MWe MWg
Erdgasreformierung - 8,7 6,2 - 0,06
E .
r_dgasre_formlerung ] 87 6.2 ] 0.19
mit Verdichtung
Biogasreformierung
~ 25 8,7 5,9 0,17 0,30
(100 % Gulle)
Biogasreformierung
~ 22 8,7 5,9 0,17 0,30
(80 % Giille, 20 % MS)
Bi f i
iogasreformierung 16 8.7 58 017 032

(20 % Gillle, 80 % MS)

Die Basis fur alle Modelle ist der einheitliche Energiestrom des methanhaltigen
Ausgangsgases zum Reformierungsprozess mgg * H, grg von 8,7 MW. Bei der Bilan-
zierung der Erzeugung von Wasserstoff aus Biogas muss die vorgelagerte Biogas-
erzeugung mitbetrachtet werden. Dazu wurden aus den Angaben fiir Richtwerte
des Biogasertrages in [33] auf die Trockensubstanz bezogene Kaltgaswirkungsgra-
de berechnet. Der Kaltgaswirkungsgrad fiir die Herstellung von Biogas aus Maissi-
lage ergibt sich dabei zu etwa 58 % und liegt damit wesentlich hoher als jener fiir
Giille, der sich zu etwa 35 % ergibt. Diese berechneten Werte sind relativ ungenau,
da sie auf Abschatzungen fiir den Heizwert der trockenen Ausgangsbiomasse, fiir
den Biogasertrag und fiir den Methangehalt im Biogas beruhen. Mit Hilfe dieser
Werte ldsst sich der bendtigte Energiestrom an zuzufiihrender Biomasse
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Mps,we* Hypswe bestimmen. Zu beachten ist dabei, dass diese Werte auf die
Trockensubstanz bezogen sind, da es sich um sehr feuchte Biomassen handelt und
bei Bezug auf feuchte Biomasse keine plausiblen Ergebnisse erzielt werden kén-
nen.

Der Energiestrom des erzeugten Wasserstoffs my, - H, y, ist bei der Erdgasrefor-
mierung etwas grofder als bei der Biogasreformierung, was auf die vorteilhaftere
Zusammensetzung von Erdgas im Vergleich zu Biogas zurlckzufiihren ist. Die
Menge an zuzufiithrender elektrischer Energie ist in den Teil fiir den Reformie-
rungs- und Aufbereitungsprozess Peiref und den Teil fiir die Fermentation Pejrer, der
nur bei der Biogasreformierung anfallt, aufgeteilt. Es ist deutlich zu erkennen, dass
bei der Erdgasreformierung die Verdichtung auf Prozessdruck den grofdten Anteil
des elektrischen Eigenbedarfs ausmacht. Der elektrische Eigenbedarf bei der Bio-
gasreformierung ist wesentlich hoher, da aufgrund des hohen CO2-Gehalts im Bio-
gas viel grofdere Volumenstrome verdichtet werden miissen. Fiir den elektrischen
Eigenbedarf der Fermentation wurde aus den Angaben in [34] ein typischer Bedarf
von 0,173 MW fiir die hier zu Grunde gelegte Biogasmenge ermittelt.

Abbildung 23 zeigt das Energieflussbild der Erdgasreformierung ohne Verdichtung.
Zu beachten ist, dass die chemischen Energiestrome in allen Energieflussbildern
mit den jeweiligen Brennwerten berechnet sind, da nur so die Bilanzen geschlos-
sen werden konnen. Der Bezugszustand fiir die Berechnung der sensiblen Warmen
wurde in Anlehnung an DIN-EN ISO 3977 mit 15 °C festgelegt, da dies auch die
Temperatur aller zustromenden Stoffstrome ist. Geringe Abweichungen in der Dar-
stellung der Gesamtenergiebilanz oder in der Bilanz um eine einzelne Komponente
konnen sich durch die vorgenommenen Rundungen auf eine Nachkommastelle er-
geben. Aufderdem wurden sehr geringe Energiestrome, die gerundet kleiner als
0,1 MW sind, in den Sankey-Diagrammen aus Griinden der Ubersichtlichkeit gene-
rell vernachlassigt. Weiterhin wird im Sankey-Diagramm zur Dampfreformierung
als Vereinfachung die gesamte bendtigte elektrische Energie dem Reformer zuge-
fiihrt.
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7.4 MW
0,1 MW
| DWA + H2-Split
Legend
11.8 MW [ Elektr. Energie [MW]
4,3 MW Il Erdgas (chemische Energie) [MW]
[ Rohgas (chemische Energie) [MW]
Rohgas (sensible Warme) [MW]
Aufbereitu ng 05 M Il Wasserstoff (chemische Energie) [MW]
[ Rauchgas (sensible Warme) [MW]
Il Abwarme [MW]
1.8 MW [ Prozesswarme [MW]
13 MW E= warmestrahlung [MW]
} |IIII|IIIII",,,,,,...u||. [ off-Gas (chemische Energie) [MW]
\ Reformer "
0.4 MW

9,6 MW 0,1 MW

Abbildung 23: Energieflussbild der Erdgasreformierung ohne Verdichtung

Der Block ,Reformer” in Abbildung 23 umfasst den Teil des Gesamtprozesses vom
Eintritt des Erdgases bis zum Austritt des Reformats aus dem Reformer. Aufierdem
ist der gesamte Rauchgasstrang inklusive Nutzung der sensiblen Energie des
Rauchgases enthalten. Die ,Aufbereitung“ umfasst den Teil vom Austritt des Re-
formats aus dem Reformer bis zum Eintritt des Gasgemisches in die DWA. Im letz-
ten Block ,DWA + H»-Split“ sind die DWA und die Wasserstoffriickflihrung zusam-
mengefasst.

Dem Reformer werden rohrseitig neben dem mafdgeblichen Energiestrom Erdgas
1,6 MWy, Prozesswarme aus der Aufbereitung in Form von iiberhitztem Dampf und
geringe Mengen Wasserstoff zur vorherigen Hydrierung der organischen Schwefel-
verbindungen zugefiihrt. Mantelseitig wird dem Reformer ein betrachtlicher Ener-
giestrom von 4,3 MW Off-Gas fiir die Feuerung zugefiihrt. Die Vorwarmung des Off-
Gases und der Verbrennungsluft ist nicht dargestellt, da dies im Rahmen eines in-
ternen Warmetausches im Block ,,Reformer” mit dem Rauchgas des Reformers er-
folgt. Auf diese Weise ergibt sich ein Rauchgasverlust von ca. 1,3 MW, der an die
Umgebung abgefiihrt wird. Der Rauchgasverlust ist der grofdte Energieverlust im
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8 Auswertung der Prozesssimulation

Gesamtprozess. Der Strahlungsverlust von 0,4 MWy, wird in den Modellen aus dem
Block ,Reformer* abgefiihrt, gilt aber im Prinzip fiir das gesamte Modell. Der Strah-
lungsverlust wird nur aus dem Block ,Reformer” abgefiihrt, da der gréfdte Anteil
auf den Reformer entfillt und eine weitere Aufteilung nicht sinnvoll erscheint. Der
elektrische Energiestrom von ca. 0,1 MW, wird ebenfalls in vereinfachender Weise
komplett dem Block , Reformer” zugefiihrt. Im Falle des Gesamtprozessmodells mit
vorheriger Erdgasverdichtung werden dem Reformer etwa 0,13 MW, zusatzlich
zugefiihrt, wodurch sich die dem Reformer zugefiihrte Prozesswiarme etwas ver-
mindert.

Der austretende chemische Energiestrom des Reformats ist aufgrund der durch die
mantelseitige Feuerung ermoglichten endothermen Reaktionen im Reformer mit
11,8 MW grofder als der Energiestrom des Erdgases. Zusatzlich enthalt das Rohgas
etwa 2,3 MWy, sensiblen Warmestrom. In der Aufbereitung wird das Rohgas neben
der CO-Konvertierung auf nahezu Umgebungstemperatur abgekiihlt. Der Grof3teil
dieser Energie wird als Prozesswarme an den Vergaser zuriickgefiihrt. 0,6 MWy,
liegen auf einem niedrigen Temperaturniveau vor und werden entsprechend als
Abwirme an die Umgebung abgefiihrt. Der mit dem Brennwert berechnete chemi-
sche Energiestrom bleibt wahrend der Aufbereitung nahezu unverandert. Aller-
dings enthalt das aus der Aufbereitung austretende Gasgemisch nahezu keine sen-
sible Warme mehr. In der DWA wird dieses Gasgemisch in den reinen Wasserstoff
und das Off-Gas geteilt.

Abbildung 24 zeigt das Energieflussbild der Reformierung von Biogas mit 80 %
Giille und 20 % Maissilage als Substrat. Im Gegensatz zur Erdgasreformierung ist
hier zuséatzlich der Fermenter enthalten. Dem Fermenter werden mit dem Brenn-
wert berechnet etwa 24 MW chemischer Energiestrom in Form von Giille und
Maissilage zugeftiihrt. Zusatzlich werden 0,2 MW, Strom bendtigt. Der bei niedri-
gen Temperaturen unter 50 °C zuzufiihrende Warmestrom von 1,5 MWy, wurde in
den Modellen nicht abgebildet, da er jahreszeitlich stark schwankt. Es ist allerdings
zu erkennen, dass die theoretisch zu grofien Teilen nutzbaren Rauchgasverluste
des Reformers und die Abwarme aus der Aufbereitung in Summe 2,5 MWy, erge-
ben. Diese Warmemenge wiirde im Mittel fiir die Beheizung des Fermenters aus-
reichen. Im Fermenter fallt mit 16,1 MW in Form von nicht umgesetzter Biomasse
und Abwédrme der mit Abstand grofdte Verluststrom an. Hier zeigt sich der geringe
Kaltgaswirkungsgrad der Biogaserzeugung. Die Energiefliisse der weiteren Aufbe-
reitungsschritte sind der Erdgasreformierung dhnlich. Im Reformer ist zusatzlich
die erforderliche Biogasverdichtung mit Zwischenkiihlung mit zusatzlich etwa
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0,2 MW¢ beriicksichtigt. Aufgrund der ungiinstigeren Zusammensetzung von Bio-
gas im Vergleich zu Erdgas treten im Verlauf des Prozesses grofdere Rauchgas- und
Kiihlverluste auf, sodass alle chemischen Energiestrome innerhalb des Prozesses
und auch der resultierende Wasserstoffstrom geringer sind. Die Sankey-
Diagramme zur Biogasreformierung mit den anderen beiden Substratmischungen
wurden nicht erstellt, da sich diese, abgesehen vom zugefiihrten chemischen Ener-
giestrom des Substrats, kaum voneinander unterscheiden, wie auch in Tabelle 18
ersichtlich ist.

6,9 MW

DWA

Legend
10.7 MW [ Rohgas (chemische Energie) [MW]
3,8 MW

ohgas (sensible Warme) [MW]

Il Wasserstoff (chemische Energie) [MW]

[ Rauchgas (sensible Warme) [MW]

Il Abwérme [MW]

[ Prozesswarme [MW]

BE= Warmestrahlung [MW]

[ Off-Gas (chemische Energie) [MW]
[ Elektr. Energie [MW]

1,7 MW
..-""""""""ll' Il Biogas (chemische Energie) [MW]
Reformer An@"ﬂOJMVA [ Garrest (chemische Energie) + Abwarme [MW]

~_ _ . |[(Biomasse (chemische Energie) [MW]
0,4 MW

Aufbereitung YT

2,7MW 10,7 MW

1,8 MW

9,6 MW

16,1 MW

24,1 MW 0,2 MW

Abbildung 24: Energieflussbild der Biogasreformierung (80% Giille, 20 % MS)

Tabelle 19 zeigt die fiir die Erd- und Biogasreformierung ermittelten Kennzahlen.
Bei der Biogasreformierung werden als Besonderheit der Gesamtwirkungsgrad
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8 Auswertung der Prozesssimulation

und die Ausbeute einmal unter Beriicksichtigung (7ges/Ages) und einmal unter Ver-
nachlassigung (nret/Arer) der vorgelagerten Biogaserzeugung ermittelt.

Tabelle 19:  Kennzahlen der Erd- und Biogasreformierung

NKaG ARef Ages NRef Nges
% % % % %

Erdgasreformierung - 720 72,0 71,2 71,2
Eltdgasre'formlerung ) 720 720 693 693
mit Verdichtung
Biogasreformierung

~35 680 ~24 640 ~22
(100 % Giille)
Biogasreformierung

~40 67,8 ~27 63,7 ~25
(80 % Gille, 20 % MS)
Biogasreformierung

~53 67,2 ~36 629 ~32
(20 % Gillle, 80 % MS)

Der Gesamtwirkungsgrad fiir den Referenzprozess der Erdgasreformierung mit
Verdichtung liegt mit 69,3 % etwa 5 bis 6 %-Punkte tiber den Wirkungsgraden fur
die reine Biogasreformierung ohne Beriicksichtigung der Biogasherstellung. Unter
der Annahme, dass bei der Erdgasreformierung keine Verdichtung notwendig ist,
steigt der Gesamtwirkungsgrad auf 71,2 %. Die Ausbeuten, die den elektrischen
Eigenbedarf unberiicksichtigt lassen, liegen entsprechend etwas hoher.

Berticksichtigt man bei der Biogasreformierung den verhaltnismafiig niedrigen
Kaltgaswirkungsgrad der Fermentation mit, wie es fiir eine Gesamtprozessbetrach-
tung von der Biomasse zum Reinwasserstoff angemessen ist, sinkt der Gesamtwir-
kungsgrad der Biogasreformierung, stark abhdngig vom Substrat, auf 22 bis 32 %
und liegt damit weit unter dem der Erdgasreformierung. Aufgrund des hohen Kalt-
gaswirkungsgrads der Fermentation von Maissilage im Vergleich zu Giille ergeben
sich in diesem Fall auch wesentlich hohere Gesamtwirkungsgrade. Dafiir ist Maissi-
lage allerdings auch eine wesentlich hochwertigere Biomasse, die extra erzeugt
werden muss und nicht als Nebenprodukt anfallt.
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8.2.2 FICFB-Vergasungsverfahren

In Tabelle 20 sind die wichtigsten aus den erstellten Simulationsmodellen ent-
nommenen zu- und abflief3enden Energiestrome der verschiedenen Varianten des
FICFB-Vergasungsverfahrens aufgefiihrt.

Tabelle 20:  Energiestrome des FICFB-Vergasungsverfahrens

mpy " Hygm Mge Hyre Muz -Hypz  Pe

MW MW MW MWe
Variante 1 8,6 6,7 5,0 0,65
Variante 2a 8,6 6,7 5,2 0,69
Variante 2b 8,6 6,7 5,2 0,69

Da das Vergasungssystem nur wenig von der Gasaufbereitung abhingt, ergibt sich
fiir alle drei Varianten nahezu die gleiche Menge an chemischer Energie im Rohgas.
Hierbei ist zu berticksichtigen, dass die Werte fiir die chemische Energie des Roh-
gases aus dem Gasstrom direkt nach dem Vergaser abziiglich der in den Vergaser
zurlickgefiihrten Rohgasmenge, die allerdings erst weiter hinten im Prozess nach
der Reformierung und dem Staubfilter abgezogen wird, berechnet ist und so nicht
direkt dem Vergaser-Modell entnommen werden kann. Die chemische Energie im
Produkt Wasserstoff ist fiir die Varianten 2a und 2b mit Heif3gasreinigung etwas
grofder als fiir Variante 1 mit direkter Rohgasreformierung. Die Menge an zuzufiih-
render elektrischer Energie ist mit 0,65 bis 0,69 MW, wesentlich grofder als bei der
Erd- und Biogasreformierung. Der mit Abstand grofdte Anteil entfillt hier auf den
Rohgasverdichter.

Abbildung 25 zeigt das Energieflussbild des FICFB-Verfahrens nach Variante 1. Es
gelten die gleichen Randbedingungen wie bei der Erstellung des Sankey-
Diagramms zur Dampfreformierung. Energiestrome gleicher Art zwischen den ver-
schiedenen Blocken werden gegeneinander aufgerechnet und es wird nur die Ge-
samtsumme dargestellt.
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Abbildung 25: Energieflussbild des FICFB-Verfahrens (Variante 1)

Dem ersten Prozessschritt, der Trocknung, werden neben 9,7 MW aus Holz
0,5 MWy, Prozesswarme durch die heifde Trocknungsluft zugefiihrt. Die abgekiihlte
und wasserbeladene Abluft enthalt ebenfalls 0,5 MWy, sensiblen Warmestrom. Das
Holz verlasst mit unverandertem Energiegehalt die Trocknung und gelangt in den
Vergaser. Im Vergaser, der das gesamte Vergasungssystem inklusive dem Rauch-
gasweg der Feuerungswirbelschicht enthalt, wird das Holz umgesetzt. Neben dem
Holz wird der Feuerung des Vergasungssystems 1,3 MW chemischer Energiestrom
in Form von rezirkuliertem Rohgas und 0,1 MW in Form von kohlenstofthaltigem
Staub zugefiihrt. Weiterhin werden dem Vergasungssystem in Summe geringe
Mengen an Prozesswarme aus dem Reformer und der Aufbereitung durch den Ver-
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gasungsdampf und die Verbrennungsluft zugefiihrt. Verluste des Vergasers sind der
Strahlungsverlust von 0,5 MWy, und der nach der Nutzung der Rauchgaswarme-
nutzung verhaltnismafdig geringe Rauchgasverlust von 0,4 MWy, Das austretende
Rohgas enthalt einen chemischen Energiestrom von 8,8 MW und einen sensiblen
Warmestrom von 2,1 MWy,

Im Reformer steigt der chemische Energiestrom des Rohgases durch die endo-
therme Reaktion von 8,8 auf 9,7 MW, der sensible Energiestrom bleibt nahezu kon-
stant. Zur Beheizung des Reformers wird der Energiestrom des Off-Gases von
2,4 MW genutzt. Die Rauchgaswarmenutzung fiihrt tiber den Dampf fiir die CO-
Konvertierung in Summe zu einer Ubertragung von 0,8 MWy, Prozesswirme an die
Aufbereitung. Die Verluste des Reformers sind mit 0,2 MWy, Strahlungs- und
0,4 MWy, Rauchgasverlust etwas niedriger als im Vergasungssystem.

Der Aufbereitung werden neben dem heifsen Rohgas 0,5 MW¢, elektrische Energie
zur Rohgasverdichtung zugefiihrt. Der Verdichter ist damit der mit Abstand grofite
elektrische Verbraucher. Aus der Aufbereitung wird chemische Energie in Form
von rezirkuliertem Rohgas und kokshaltigem Staub zum Vergaser zuriickgefiihrt.
Dadurch sinkt der chemische Energiestrom des Rohgases hinter der Aufbereitung
auf 8,3 MW. Weiterhin werden in Summe 1,7 MWy, Prozesswarme an den Reformer
und den Vergaser abgefiihrt. Um das Rohgas vor der ersten und zweiten
Verdichterstufe sowie vor Eintritt in die DWA auf 35 °C abzukiihlen, miissen
2,3 MWy, Abwirme an die Umgebung abgefiihrt werden. Dies ist der grofdte Ver-
luststrom des Gesamtprozesses. Die Abwarme liegt auf einem verhaltnismafig
niedrigen Temperaturniveau vor und ist daher nicht zur Wiedereinkopplung ge-
eignet. Nach der Aufbereitung folgt nur noch die DWA, nach der sich etwa 70 % des
eintretenden Energiestroms im Reinwasserstoff befinden. Der Rest wird mit dem
Off-Gas in den Reformer zurtickgefiihrt.

Abbildung 26 zeigt das Energieflussbild des FICFB-Verfahrens nach Variante 2a.
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Abbildung 26: Energieflussbild des FICFB-Verfahrens (Variante 2a)

Die Blocke Trockner und Vergaser sind wie bei Variante 1 aufgebaut, weswegen

das Sankey-Diagramm hier bis auf die Herkunft der Prozesswarme unverandert ist.

Der Block Reformer enthélt nun, im Gegensatz zur Variante 1, zusatzlich die ihm
vorgeschaltete Heif3gasreinigung und einen Hochtemperatur-Warmetauscher. Auf-
grund des hoheren Kohlenwasserstoffumsatzes im Reformer ist die Rohgaszu-

sammensetzung stromabwarts vorteilhafter. Das macht sich insbesondere in dem
auf 6,2 MW erhohten chemischen Energiestrom des Produktwasserstoffs bemerk-
bar. Der Energieverlust des Gesamtprozesses ist demzufolge geringer, was insbe-

sondere an der aus der Aufbereitung abgefithrten Abwarme von nur noch 2,1 MWy,

deutlich wird.
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Abbildung 27 zeigt das Energieflussbild des FICFB-Verfahrens nach Variante 2b.
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Abbildung 27:  Energieflussbild des FICFB-Verfahrens (Variante 2b)

Im Vergleich zum Energieflussbild der Variante 2a sind, abgesehen von geringfiigi-
gen Anderungen einiger interner Energiestrome, keine Unterschiede erkennbar.
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8 Auswertung der Prozesssimulation

Tabelle 21 zeigt die fiir das FICFB-Vergasungsverfahren ermittelten Kennzahlen.

Tabelle 21: Kennzahlen des FICFB-Vergasungsverfahrens

NKGroh NKGtr Ages  Nges

% % % %
Variante 1 78,4 75,4 58,6 46,8
Variante2a 78,3 75,3 61,2 48,3
Variante 2b 77,7 74,7 609 48,0

Ausgehend von den oben aufgefiihrten Energiestromen des FICFB-Verfahrens
ergibt sich fiir alle drei Varianten ein nahezu identischer auf die rohe Biomasse
bezogener Kaltgaswirkungsgrad von ca. 78 %. Entsprechend liegt der auf das vor-
getrocknete Holz bezogene Kaltgaswirkungsgrad ca. 3 %-Punkte niedriger bei etwa
75 %. Bei den Ausbeuten und den Gesamtwirkungsgraden ist der Unterschied et-
was grofder. So ergibt sich fiir die beiden Varianten 2a und 2b mit etwa 61 % eine
um ca. 2,5 %-Punkte grofiere Ausbeute als fiir die Variante 1. Beim Gesamtwir-
kungsgrad ist dieser Unterschied, aufgrund des leicht erh6hten elektrischen Eigen-
bedarfs der Varianten 2a und 2b gegentiber der Variante 1, mit etwas tiber 1 %-
Punkt geringer. So ergibt sich fiir die drei Varianten des FICFB-Verfahrens ein Ge-
samtwirkungsgrad von 46,8 bis 48,3 %.

Die Wahl der Aufbereitungsvariante hat bei diesem Vergasungssystem also nur
einen moderaten Einfluss auf den Gesamtwirkungsgrad. Dennoch kann festgestellt
werden, dass beim FICFB-Vergasungsverfahren die Modellvariante 2a mit Heif3gas-
reinigung und aufwiandigem Hochtemperatur-Warmetauscher den hochsten Ge-
samtwirkungsrad ermoglicht, wobei Modellvariante 2b ohne diesen Warmetau-
scher nur 0,3 %-Punkte darunter liegt. Beim FICFB-Vergasungsverfahren ist es also
nicht sinnvoll, Variante 2a einzusetzen. Zu favorisieren waren hier die Varianten 1
oder 2b.
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8.2.3 AER-Vergasungsverfahren

In Tabelle 22 sind die wichtigsten aus den erstellten Simulationsmodellen ent-
nommenen zu- und abflief3enden Energiestrome der verschiedenen Varianten des
AER-Vergasungsverfahrens aufgefiihrt.

Tabelle 22:  Energiestrome des AER-Vergasungsverfahrens

mem " Hygm  Mpg  Hure  Muz " Hyuz  Pe

MW MW MW MWe
Variante 1 8,6 7,1 5,5 0,64
Variante 1* 8,6 7,1 5,4 0,63
Variante 2a - - - -
Variante 2b 8,6 6,8 5,5 0,67
Variante 2b* 8,6 7,1 5,7 0,69

Zum AER-Vergasungsverfahren wurden, wie in Kapitel 7.3.3 detaillierter erlautert,
jeweils zwei Untervarianten zu Variante 1 und Variante 2b erstellt. Variante 2a mit
Gas/Gas-Warmetauscher ist beim AER-Vergasungsverfahren aufgrund der gerin-
gen Vergasungstemperaturen nicht sinnvoll einsetzbar. Bei Variante 1* wird im
Gegensatz zu Variante 1 die Temperatur im Reformer durch Zufeuerung von Roh-
gas von 881 °C auf 900 °C angehoben. Variante 2b* unterscheidet sich von Varian-
te 2b durch die kompliziertere Verschaltung der Warmetauscher im Rauchgaspfad
und die dadurch bessere Ausnutzung der sensiblen Warme des Rauchgases. Die
chemische Energie im Rohgas ist analog zum FICFB-Vergasungsverfahren aus der
chemischen Energie des Rohgases direkt nach dem Vergaser abziiglich der chemi-
schen Energie des Rohgases, welches in die Verbrennungswirbelschicht zurtiickge-
fihrt wird, berechnet.

Der chemische Energiestrom des Rohgases liegt bei allen Modellvarianten bei etwa
7 MW und damit etwas hoher als bei der FICFB-Vergasung, was auf die niedrigeren
Vergasungstemperaturen zurilickzufiihren ist. Variante 2b fallt gegeniiber den an-
deren Varianten etwas ab, da hier aufgrund der kalteren Temperatur des Verga-
sungsmittels mehr Rohgas in die Verbrennungswirbelschicht zurtickgefiihrt wer-
den muss. Der Wasserstoffenergiestrom ist bei Variante 2* mit 5,7 MW am
hochsten und bei Variante 1* mit 5,4 MW am geringsten. Der elektrische Eigenbe-
darf ist bei allen Varianten mit ca. 0,65 MW, nahezu gleich grof3.
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8 Auswertung der Prozesssimulation

Abbildung 28 zeigt das Energieflussbild des AER-Verfahrens nach Variante 1. Es

gelten die gleichen Randbedingungen wie bei den bisher aufgefiihrten Sankey-
Diagrammen.
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Abbildung 28: Energieflussbild des AER-Verfahrens (Variante 1)

Da das AER-Verfahren sowohl hinsichtlich des Vergasungssystems als auch hin-
sichtlich der Aufbereitung dem FICFB-Verfahren ohne reaktives Bettmaterial sehr
ahnlich ist, dhneln sich auch die Energieflussbilder. Aus diesem Grund soll hier nur
auf die Unterschiede eingegangen werden.

Die wesentlichen Unterschiede ergeben sich im Vergasungssystem. Der austreten-
de chemische Energiestrom des Rohgases ist nicht grofder als beim FICFB-
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Verfahren. Allerdings ist im Vergasungssystem das Temperaturniveau geringer, was
sich in einem verminderten Strahlungsverlust bemerkbar macht. Dafiir ist der
Rauchgasverlust etwas hoher. Mit 0,7 MW muss im Vergleich zum FICFB-Verfahren
nur etwa die Halfte des chemischen Energiestroms in Form von Rohgas zur Feue-
rungswirbelschicht zurtlickgefiihrt werden, was sich im hoheren Kaltgaswirkungs-
grad bemerkbar macht und einen wesentlichen Vorteil des AER- gegeniiber der
FICFB-Verfahrens darstellt. Aufgrund der grofieren Dampfmenge, die der Verga-
sungswirbelschicht zugefiihrt wird, wird mit 1,2 MWy, in Summe wesentlich mehr
Prozesswarme aus der Aufbereitung in das Vergasungssystem eingekoppelt.

Im Reformer dndern sich die Energiefliisse nur unwesentlich, der Rauchgasverlust
ist mit 0,6 MWy, etwas hoher und die ausgekoppelte Prozesswarme mit 0,5 MW,
etwas geringer. In der Aufbereitung wird, wie bereits erwahnt, wesentlich weniger
chemische Energie in Form von rezirkuliertem Rohgas an das Vergasungssystem
zurlickgefiihrt. Als Resultat ist der chemische Energiestrom des austretenden Roh-
gases mit 8,9 MW im Vergleich zu 8,3 MW beim FICFB-Verfahren wesentlich héher.
Diese Differenz bleibt auch nach der DWA im Reinwasserstoffstrom erhalten.

Das Energieflussbild fiir Variante 1* ist in Abbildung 29 dargestellt. Es dndert sich
gegeniiber Variante 1 nur geringfligig. Dem Reformer werden neben dem Off-Gas in
diesem Fall etwa 0,3 MW chemischer Energiestrom an Rohgas aus der Aufberei-
tung zugefiihrt, um die rohrseitige Austrittstemperatur auf 900 °C zu erhohen. Ne-
ben dem erh6hten Kohlenwasserstoffumsatz im Reformer ist die Konsequenz da-
raus, dass der der DWA zugefiihrte chemische Energiestrom des Rohgases auf
8,6 MW absinkt und entsprechend ein etwas geringerer chemischer Energiestrom
von 6,4 MW im Produktwasserstoffstrom vorliegt.
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Abbildung 29: Energieflussbild des AER-Verfahrens (Variante 1*)
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Abbildung 30 zeigt das Energieflussbild der AER-Vergasung nach Variante 2b.
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Abbildung 30: Energieflussbild des AER-Verfahrens (Variante 2b)

Das Energieflussbild der Variante 2b unterscheidet sich in einigen Punkten von
jenem der Variante 1. So ist ein mit 1,1 MW wesentlich grofderer rezirkulierter
Rohgasstrom zum Vergaser erforderlich, da iiber den Vergasungsdampf weniger
Energie zugeflihrt wird. Das ist an dem auf 0,9 MWy, verminderten Prozesswarme-
strom zum Vergaser zu erkennen. Aufgrund des groferen rezirkulierten Rohgas-
stroms sinkt der chemische Energiestrom des Gasgemisches nach der Aufbereitung
auf 8,6 MW ab. Dieses Gasgemisch besitzt allerdings eine vorteilhaftere Zusam-
mensetzung, da wesentlich weniger Kohlenwasserstoffe enthalten sind. Aus diesem
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Grund ist der chemische Energiestrom des Produktwasserstoffs mit 6,5 MW etwa
konstant. Dem Reformer werden nur noch 2,1 MW chemischer Energiestrom an
Off-Gas zugefiihrt. Allerdings sind hier die Verluststrome aufgrund der verminder-
ten Temperatur geringer.

Das Energieflussbild fiir die Variante 2b* ist in Abbildung 31 dargestellt.
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Abbildung 31: Energieflussbild des AER-Verfahrens (Variante 2b*)

Aufgrund der verbesserten Wiedereinkopplung der Rauchgaswdrme in den Pro-
zess sind die Rauchgasverluststrome aus dem Vergaser und dem Reformer ver-
mindert. Durch die erh6hte Temperatur des Vergasungsmittels und der daraus ge-
stiegenen Menge an zugefiihrter Prozesswiarme zum Vergaser ist nur noch ein
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chemischer Energiestrom im rezirkulierten Rohgas zum Vergaser von 0,7 MW er-
forderlich. Der Gesamtprozesswarmestrom zum Vergaser wird demzufolge etwas
grofder. Auf diese Weise steigt der chemische Energiestrom des Gasgemisches nach
der Aufbereitung auf 9,0 MW an. Der chemische Energiestrom des Produktwasser-
stoffs steigt dementsprechend auf 6,8 MW an.

Tabelle 23 zeigt die fiir das AER-Vergasungsverfahren ermittelten Kennzahlen.

Tabelle 23: Kennzahlen des AER-Vergasungsverfahrens

NKGroh NKGt Ages  Nges
% % % %
Variante 1 82,7 795 643 514
Variante 1* 82,7 795 628 50,3
Variante 2a - - - -
Variante 2b 79,1 76,0 64,5 51,2
Variante 2b* 82,5 79,3 67,0 52,8

Fir das AER-Vergasungsverfahren ergeben sich auf die rohe Biomasse bezogene
Kaltgaswirkungsgrade zwischen 79,1 und 82,7 %. Die auf die vorgetrocknete Bio-
masse bezogenen Kaltgaswirkungsgrade liegen ca. 3 %-Punkte darunter. Die Was-
serstoffausbeute liegt zwischen 62,8 und 67,0 %. Der Gesamtwirkungsgrad betragt
50,3 bis 52,8 %. Es ist zu erkennen, dass die Variante 2b trotz der geringeren Kalt-
gaswirkungsgrade tendenziell hohere Gesamtwirkungsgrade ermdglicht. Die nied-
rigeren Kaltgaswirkungsgrade sind auf die geringere Temperatur des Vergasungs-
mittels Dampf zurtickzufiihren.

Beim AER-Prozess liegen die Basisvarianten 1 und 2b mit ca. 51 % Gesamtwir-
kungsgrad etwa gleichauf, wobei die Variante 1 anlagentechnisch einfacher ist.
Wird bei Variante 1* die Reformertemperatur durch Zufeuerung von Rohgas von
881 °C auf 900 °C angehoben, sinkt der Gesamtwirkungsgrad um ca. 1 %-Punkt.
Vermutlich ist diese Anhebung fiir einen dauerhaft stabilen Betrieb nicht zwangs-
laufig erforderlich. Wird die Rauchgaswarme wie in Variante 2b* aufwandiger in
den Prozess wiedereingekoppelt, steigt der Gesamtwirkungsgrad um 1,6 %-Punkte
auf einen hohen Wert von 52,8 %. Die anlagentechnisch aufwandigste Variante 2b*
ermoglicht damit den hochsten Gesamtwirkungsgrad.
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8.2.4 Carbo-V-Vergasungsverfahren

In Tabelle 24 sind die wichtigsten aus den erstellten Simulationsmodellen ent-
nommenen zu- und abflief3enden Energiestrome der verschiedenen Varianten des
Carbo-V-Vergasungsverfahrens aufgefiihrt. Wie bereits in Kapitel 7.3.4 detaillierter
ausgefihrt, wurden zum Carbo-V-Verfahren verschiedene Modellvarianten erstellt,
die sich im Umsatz des eingeblasenen Kokses in der chemischen Quenche des HTV
unterscheiden. Der Koksumsatz liegt je nach Modellvariante bei 95, 75 oder 50 %.
Zusatzlich wurde als schlechtestes Szenario eine Modellvariante erstellt, bei der
der Koks direkt in die Brennkammer (erste Stufe) des HTV gefiihrt wird. Diese Va-
riante entspricht prinzipiell einer normalen Flugstromvergasung ohne chemische

Quenche.
Tabelle 24:  Energiestrome des Carbo-V-Vergasungsverfahrens
tpy - Hupm  MRre " Hurc Muz2 " Hynz  Pe

MW MW MW MWe
95 9% Koksumsatz 8,6 6,9 4,5 -0,03
75 % Koksumsatz 8,6 6,8 4,3 0,00
50 % Koksumsatz 8,6 6,6 4,2 0,04
Ohne chemische Quenche 8,6 6,3 4,0 0,11

Die Ergebnisse zeigen deutlich, dass der Koksumsatz einen entscheidenden Ein-
fluss auf die Effizienz des Carbo-V-Vergasungsprozesses hat. Mit sinkendem Koks-
umsatz in der chemischen Quenche steigt die Temperatur des Rohgases nach dem
HTV. Dieser hohe Anteil an sensibler Warme im Rohgas kann nicht sinnvoll genutzt
werden und wird in der Quenchkiihlung hauptsachlich in latente Warme des einge-
spritzten Wassers umgesetzt. Weiterhin ist mit sinkendem Koksumsatz in der
chemischen Quenche in der Brennkammer eine gréfiere Menge an Sauerstoff und
damit ein hoherer elektrischer Eigenbedarf zur Luftzerlegung erforderlich, um die
Vergasungstemperatur konstant zu halten. So sinkt der chemische Energiestrom
des Rohgases von 6,9 MW fiir nahezu kompletten Koksumsatz auf 6,3 MW fiir die
direkte Einbringung des Kokses in die Brennkammer ohne chemische Quenche.
Der Energiestrom des Produktwasserstoffs verhalt sich sehr dhnlich. Bei nahezu
komplettem Koksumsatz kann eine geringe Menge elektrischer Energie aus dem
Gesamtprozess abgefiihrt werden.

Abbildung 32 zeigt das Energieflussbild des Carbo-V-Verfahrens mit 50 % Koks-
umsatz. Es gelten die gleichen Randbedingungen wie bei den bisher aufgefiihrten
Sankey-Diagrammen.
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Energieflussbild des Carbo-V-Verfahrens (50 % Koksumsatz)

Im Sankey-Diagramm des Carbo-V-Verfahrens ist zu erkennen, dass sich das Verga-
sungssystem und damit auch der Gesamtprozess im Vergleich zu den beiden be-
reits betrachteten Vergasungsverfahren stark unterscheiden. So ist aufgrund des
kohlenwasserstofffreien Rohgases kein Reformer erforderlich und das Off-Gas
kann demzufolge zur Erzeugung von elektrischer Energie genutzt werden.

Der Trockner ist wie bei den anderen Vergasungsprozessen aufgebaut, allerdings
wird die erforderliche Prozesswarme zur Luftvorwdarmung zum grofderen Teil aus
dem Kiihlsystem des Vergasermantels ausgekoppelt. Die fehlenden 0,2 MWy, Pro-
zesswarme werden wie bei den bisher betrachteten Prozessen der Aufbereitung
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Dem Vergaser werden neben dem Holz betrdchtliche Energiestrome an
rezirkuliertem Koks von 0,8 MW und an elektrischer Energie von 0,4 MW, zuge-
fiihrt. Der Koks entstammt dem Staubfilter der Aufbereitung und die Grofie des
Energiestroms ist primar vom Koksumsatz im zweiten Teil des HTV abhéngig. Die
elektrische Energie wird hauptsachlich fiir die LZA benétigt. Der hier zugefiihrte
Strom verldsst das Vergasungssystem als Abwarme. Neben dieser Abwarme weist
der Vergaser noch Strahlungsverluste von 0,3 MWy und geringe Verluste durch
Verbrennliches in der Schlacke von 0,1 MW auf. Das heife Rohgas verldsst den Ver-
gaser mit einem chemischen Energiestrom von 7,9 MW, worin die chemische Ener-
gie des nicht umgesetzten Kokses von 0,8 MW enthalten ist. Im Vergleich zu den
vorherigen Vergasungssystemen ist der Energiegehalt des Rohgases damit gerin-
ger. Aus dem Block Vergaser treten im Sankey-Diagramm 0,2 MW mehr aus als ein,
was auf Rundungseffekte zuriickzufiihren ist.

Der Aufbereitung werden neben dem heifen Rohgas noch 0,3 MWg elektrische
Energie, im Wesentlichen fiir die Rohgasverdichtung, zugefiihrt. Neben den austre-
tenden Nutzenergiestromen - Staub zur Vergasung und Prozesswarme zur Trock-
nung - werden in der Aufbereitung im Zuge der Kiihlung vor der Verdichtung und
der DWA 1,9 MWy, Abwarme auf verhaltnismafiig niedrigem Temperaturniveau an
die Umgebung abgefiihrt. Der nach der Aufbereitung im Rohgas enthaltene chemi-
sche Energiestrom ist mit 7,2 MW nach der Abtrennung des Kokses mit Abstand
der geringste aller betrachteten Vergasungsverfahren.

Somit kénnen in der DWA auch nur 5,0 MW Reinwasserstoff erzeugt werden. Die
restlichen 2,2 MW sind im Off-Gas enthalten und werden zur Erzeugung elektri-
scher Energie genutzt. Im Gasmotor wird aus dem Off-Gas mit einem Wirkungs-
grad von etwa 38 % etwa 0,7 MW, elektrische Energie erzeugt. Diese elektrische
Energie dient zur Deckung des Eigenbedarfs des Gesamtprozesses. Die restlichen
1,4 MWy, konnen im Prozess nicht mehr genutzt werden und werden iliber das
Rauchgas oder die sonstige Kiihlung des Motors an die Umgebung abgefiihrt.

Die Sankey-Diagramme fiir die anderen Modellvarianten sind in Abbildung 33, Ab-
bildung 34 und Abbildung 35 dargestellt.
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Energieflussbild des Carbo-V-Verfahrens (95 % Koksumsatz)
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Abbildung 34: Energieflussbild des Carbo-V-Verfahrens (75 % Koksumsatz)

In den Energieflussbildern ist deutlich zu erkennen, dass die Gesamtprozesse mit
steigendem Koksumsatz in der chemischen Quenche effizienter werden. So steigt
zwar mit sinkendem Koksumsatz der chemische Energiestrom des Rohgases nach
dem Vergaser, allerdings ist hierin eine betrachtliche Menge an nicht umgesetztem
Koks enthalten. Dieser Koks wird im Zuge der Aufbereitung abgeschieden und in
die Brennkammer des Vergasers zuriickgefiihrt. Der chemische Energiestrom des
zurlickgefiihrten Staubs sinkt demzufolge mit steigendem Koksumsatz in der che-
mischen Quenche bis auf 0,1 MW fiir einen Koksumsatz von 95 % ab. Der chemi-
sche Energiestrom des Rohgases, welches die Aufbereitung verlasst, steigt mit stei-
gendem Koksumsatz. Entsprechend verringern sich die Abwarmeverluste in der
Aufbereitung, da das Rohgas die chemische Quenche mit geringeren Temperaturen
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verldsst. Der chemische Energiestrom des erzeugten Wasserstoffs steigt analog zu
dem des Rohgases.
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Abbildung 35: Energieflussbild des Carbo-V-Verfahrens (ohne chemische Quenche)

Im Falle einer Flugstromvergasung ohne chemische Quenche ist der chemische
Energiestrom des Rohgases am geringsten. Hier wird der komplette Koks in der
Brennkammer umgesetzt und das Rohgas verldsst den Vergaser mit den hochsten
Temperaturen. Dies ist auch am mit 2,4 MWy hochsten Abwarmeverlust in der
Aufbereitung zu erkennen. Entsprechend ist auch der chemische Energiestrom des
erzeugten Wasserstoffs mit 4,7 MW am geringsten.
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Tabelle 25 zeigt die fiir das Carbo-V-Vergasungsverfahren ermittelten Kennzahlen.

Tabelle 25: Kennzahlen des Carbo-V-Vergasungsverfahrens

NKG,roh NKGtr Ages Nges
% % % %

95 % Koksumsatz 81,1 78,0 52,0 52,4
75 % Koksumsatz 79,6 76,5 50,8 50,8
50 % Koksumsatz 77,6 74,6 49,3 48,6

Keine chemische Quenche 73,6 70,7 46,2 44,3

Wie an den Energiestromen erkennt man auch an den Kennzahlen die starke Ab-
hangigkeit der Effizienz sowohl des Vergasungssystems als auch des Gesamtpro-
zesses vom Koksumsatz in der chemischen Quenche. So liegt der Kaltgaswirkungs-
grad bezogen auf den rohen Zustand des Holzes zwischen 73,6 und 81,1 %. Fiir den
vorgetrockneten Zustand des Holzes ergeben sich um etwa 3 %-Punkte niedrigere
Werte. Die Wasserstoffausbeute liegt zwischen 46,2 und 52,0 %. Der Gesamtwir-
kungsgrad ergibt sich in einer breiten Spanne zwischen 44,3 und 52,4 %.

Das Carbo-V-Vergasungsverfahren liegt hinsichtlich der Wasserstoffausbeute deut-
lich hinter den beiden anderen betrachteten Vergasungsverfahren. Aufgrund des
geringen elektrischen Eigenbedarfs des Gesamtprozesses infolge der Verstromung
des Off-Gases ergibt sich dennoch ein Gesamtwirkungsgrad im gleichen Bereich. Da
allerdings die Unklarheit bezliglich des Koksumsatzes gegeben ist, kann der Ge-
samtwirkungsgrad nur in einem sehr groben Bereich bestimmt werden. Funktio-
niert die chemische Quenche optimal, ergibt sich mit 52,4 % ein hoher Wert. Wird
hingegen - unter der Annahme, dass die chemische Quenche nicht funktioniert -
komplett auf diese verzichtet, ergibt sich ein sehr niedriger Gesamtwirkungsgrad
von 44,3 %.

8.2.5 Zusammenfassende Darstellung der Ergebnisse

Tabelle 26 zeigt zusammenfassend die Kennzahlen aller modellierten Prozesse. In
Abbildung 36 sind die Gesamtwirkungsgrade grafisch dargestellt. Deutlich zu er-
kennen ist, dass sich mit keinem auf Biomasse als Rohstoff basierendem Wasser-
stoftherstellungsverfahren anndhernd der Gesamtwirkungsgrad der konventionel-
len Wasserstofferzeugung aus Erdgas von etwa 70 % erreichen lasst. Dies war so
zu erwarten, da Erdgas bereits gasformig vorliegt und somit wesentlich einfacher
zu Reinwasserstoff umgesetzt werden kann. Die anderen festen Biomassen miissen
in einem ersten Schritt, der Vergasung oder Fermentation, in einen gasférmigen
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Energietrager tberfiihrt werden. Dabei kann ein grofierer Teil der zugefiihrten
Energie des Brennstoffs nicht als chemische Energie ins Rohgas tiberfiihrt werden.

Tabelle 26:  Kennzahlen aller Prozess im Vergleich

NKG,roh Ages Nges
% % %
Erdgasreformierung - 72,0 69,3-71,2
Biogasreformierung ~35-53 ~24-36 ~22-32
FICFB 77,7-78,4 586-61,2 468-48,3
AER 79,1-82,7 628-67,0 50,3-52,8
Carbo-V 73,6 -81,1 46,2-52,0 44,3-52,4
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Die Gesamtwirkungsgrade der Biogasreformierung sind mit ca. 20 bis 30 % mit
Abstand die niedrigsten. Dies ist auf den schlechten Kaltgaswirkungsgrad der Fer-
mentation zuriickzufiihren. Dafiir konnen dort auch sehr feuchte Biomassen oder
Abfaille wie Giille umgesetzt werden, was bei Vergasungsverfahren kaum méglich
ist. Das Edukt ist also bei der Fermentation und bei der Vergasung ein unterschied-
liches. Die Gesamtwirkungsgrade der Biogasreformierung unterscheiden sich in
Abhangigkeit vom Edukt deutlich. Die Fermentation von Maissilage hat einen we-
sentlich hoheren Kaltgaswirkungsgrad als die Fermentation von Giille. Dieser Un-
terschied ist direkt beim Gesamtwirkungsgrad wiederzufinden.

Die Gesamtwirkungsgrade der Prozesse, die auf der Vergasung basieren, liegen alle
im Bereich von etwa 50 % und damit in der Mitte zwischen Erdgasreformierung
und Biogasreformierung. Das FICFB-Verfahren liegt im Mittelfeld der Vergasungs-
prozesse. Bei diesem Verfahren ist der Unterschied im Gesamtwirkungsgrad zwi-
schen den verschiedenen Aufbereitungsvarianten eher gering. Aufgrund dessen
sollte, wie weiter oben bereits diskutiert, auf Variante 1 oder 2b und nicht auf die
aufwandige Variante 2a zurtickgegriffen werden.

Im Vergleich zum FICFB-Vergasungsverfahren mit inertem Bettmaterial, auf dem
das AER-Vergasungsverfahren basiert, ermoglicht das AER-Vergasungsverfahren
durch das reaktive Bettmaterial und die abgesenkte Vergasungstemperatur um ca.
3 bis 5 %-Punkte hohere Gesamtwirkungsgrade. Die hohere Effizienz des Verga-
sungssystems zeigt sich auch bereits beim Kaltgaswirkungsgrad (siehe Tabelle 23).
Beim AER-Verfahren kommt als Aufbereitungsvariante die aufwandige Variante 2a
aufgrund des vorliegenden Temperaturniveaus nicht in Betracht. Hier liegen die
beiden Varianten 1 und 2b hinsichtlich des Gesamtwirkungsgrads etwa gleich.
Wird die aufwandigere Losung der Wiedereinkopplung der Rauchgaswarme in Va-
riante 2b* eingesetzt, erreicht diese Prozessvariante einen um etwa 1,5 %-Punkte
hoheren Wert. Der dann erreichbare Gesamtwirkungsgrad von 52,8 % ist der
hochste aller auf der Vergasung basierenden Gesamtprozesse.

Das Carbo-V-Vergasungsverfahren ist hinsichtlich des Gesamtwirkungsgrads am
schwierigsten zu beurteilen, da die Funktionsfahigkeit des Verfahrens und insbe-
sondere der chemische Quenche bisher nicht ausreichend nachgewiesen wurde.
Trotzdem ist das Carbo-V-Verfahren Teil dieses Vergleiches, um ein Flugstromver-
gasungsverfahren mit der daraus resultierenden vereinfachten Aufbereitung ein-
zubeziehen. Je nach Koksumsatz schwankt der Gesamtwirkungsgrad des Carbo-V-
Verfahrens um die anderen beiden Vergasungsverfahren. Mit einem nahezu kom-
pletten Koksumsatz von 95 %, wie es urspriinglich vorgesehen ist, lasst sich der
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zweithochste Gesamtwirkungsgrad aller auf der Vergasung basierenden Gesamt-
prozesse von 52,4 % erreichen. Funktioniert die chemische Quenche im schlechtes-
ten Fall allerdings gar nicht, was im Prinzip einer konventionellen Flugstromverga-
sung entspricht, ergibt sich der mit 44,3 % deutlich niedrigste Gesamtwirkungs-
grad aller Vergasungsverfahren. Beim Carbo-V-Verfahren muss zudem
berticksichtigt werden, dass die Wasserstoffausbeute im Vergleich zum AER- und
FICFB-Verfahren wesentlich geringer ist. Der trotzdem hohe Gesamtwirkungsgrad
wird durch den geringen elektrischen Eigenbedarf aufgrund der Verstromung des
Off-Gases erzielt.

Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass die Gesamtwirkungsgrade der
drei grundlegenden Prozesse Erdgasreformierung, Biogasreformierung und
thermochemische Vergasung aufgrund der unterschiedlichen eingesetzten Edukte
stark voneinander abweichen und ein direkter Vergleich somit nur eingeschrankt
sinnvoll ist.

8.3 Vergleich mit Literaturergebnissen

An dieser Stelle soll abschliefiend ein kurzer Vergleich der hier erzielten Ergebnis-
se zur bereits in Kapitel 1.3 erwdhnten Dissertation von Miltner [10] gezogen wer-
den, da die dort angestellten Untersuchungen noch am ehesten mit denen in der
hier vorliegenden Arbeit vergleichbar sind. Deutliche Unterschiede zeigen sich in
der Wahl der Randbedingungen und insbesondere in der Berechnung der Energie-
effizienz. So wird in der Arbeit von Miltner die Energieeffizienz auf zwei Arten be-
rechnet. Bei der ersten wird der erzeugte Wasserstoffenergiestrom auf den zuge-
fiilhrten Energiestrom des trockenen Eduktes zuziiglich sonstiger Energiestréome
wie elektrischer oder thermischer Energie bezogen. Die wesentlichen Unterschie-
de zur Definition des Gesamtwirkungsgrads in der hier vorliegenden Arbeit sind
also, dass bei Miltner der Heizwert der trockenen Biomasse angesetzt wurde, was
den zugefiihrten Energiestrom erhoht, und dass alle zugefiihrten Energieformen
primarenergetisch gleich bewertet werden. Aus diesem Grund sind die Ergebnisse
nur begrenzt mit dem hier berechneten Gesamtwirkungsgrad vergleichbar. Die
zweite Art der Energieeffizienzberechnung bezieht den erzeugten Wasserstoff-
energiestrom ausschliefdlich auf den zugefiihrten Energiestrom des trockenen
Brennstoffs. Elektrische und thermische Energie werden vernachlassigt. Diese Er-
gebnisse sind, abgesehen vom Bezugszustand des Brennstoffs, direkt mit der Aus-
beute in der hier vorliegenden Arbeit vergleichbar.
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Fiir die Dampfreformierung von Erdgas kommt Miltner auf eine Energieeffizienz
nach obigen Definitionen von etwa 77 bzw. 78 % fiir eine Grofdanlage mit ca.
100 MW Wasserstoffproduktionsleistung und integrierter Dampfturbine zur
Stromerzeugung. Die Energieeffizienz, die alle Energiestrome berticksichtigt, ist
mit 78 % die hohere, da netto Strom produziert wird. In dieser Arbeit wurden fiir
den Gesamtwirkungsgrad ca. 70 % und fir die Wasserstoffausbeute 72 % berech-
net. Die Diskrepanz ist vermutlich hauptsachlich auf die von Miltner gewdhlten
positiveren Randbedingungen infolge der Anlagengréfie und die integrierte Strom-
erzeugung zurlckzufiihren. Ein detaillierterer Vergleich ist nicht moglich, da die
Ergebnisse von Miltner nicht weiter aufgeschliisselt sind.

Bei der Dampfreformierung von Biogas ergeben sich bei Miltner je nach Prozessva-
riante Werte zwischen etwa 20 und 48 %. Auch hier ist zu erkennen, dass das
Edukt den grofdten Einfluss auf die Gesamteffizienz hat. So ergeben sich fiir Mono-
vergarung von Maissilage die hochsten und fiir Abfdlle aus der Biotonne die nied-
rigsten Wirkungsgrade. Allerdings wurden in der Arbeit von Miltner keine
glllehaltigen Substrate untersucht, was einen direkten Vergleich erschwert. Zu-
satzlich sind die Gasausbeute und die Gaszusammensetzung der Fermentation in
Abhangigkeit vom Substrat Werte, die nur grob bestimmt werden kénnen und sich
direkt auf den Kaltgaswirkungsgrad und den Gesamtwirkungsgrad auswirken. Die
in der hier vorliegenden Arbeit ebenfalls mit dem trockenen Heizwert berechneten
Ergebnisse fiir den Gesamtwirkungsgrad von 22 bis 32 % liegen im gleichen Be-
reich.

Als einziges Vergasungsverfahren wurde bei Miltner das FICFB-Verfahren unter-
sucht. Dabei wurde der Vergasungsprozess so wie in der Realitdt in Giissing mit
einer Feuerungswarmeleistung von ca. 8 MWy, modelliert. Das bedeutet, dass in
den Gesamtprozess keine Trocknung integriert ist und das Rohgas durch eine
RME-Waische von Teeren befreit wird. Nach dieser Wasche liegt das Rohgas bei
niedrigen Temperaturen vor. Danach werden im von Miltner entwickelten Gesamt-
prozess die schadlichen Chlor- und Schwefelverbindungen vor der Reformierung
adsorptiv abgetrennt. Auf diese Weise wird die Problematik der Katalysatordeakti-
vierung umgangen. Nachteilig ist die erforderliche Wiederaufheizung auf Refor-
mertemperatur, weswegen diese, Variante 3 entsprechende Konfiguration, wie in
Kapitel 6.2.3 ausfiihrlich erortert, hier nicht untersucht wurde. Mit dieser Prozess-
konfiguration und der abweichenden Berechnung ergeben sich bei Miltner etwa
40,9 % fiir die Gesamteffizienz bzw. 42,2 % fiir die Wasserstoffausbeute bei Refor-

mierung des Rohgases direkt an der Vergasungsanlage. Bei Umrechnung der Werte
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auf den frischen Zustand des Holzes von 20 % Wassergehalt wie von Miltner ange-
nommen, ergeben sich eine Wasserstoffausbeute von 43,7 % und eine Gesamteffi-
zienz von 42,3 %. Bei zusatzlicher Berechnung der Gesamteffizienz mit entspre-
chender Gewichtung der zugefiihrten elektrischen Energie wie in der hier
vorliegenden Arbeit ergibt sich ein Wert von 39,4 %. Der anhand der Ergebnisse
von Miltner berechnete Gesamtwirkungsgrad liegt damit ca. 8 %-Punkte unter den
hier ermittelten Ergebnissen. Die Wasserstoffausbeute liegt sogar etwa 17 %-
Punkte tiefer. Es zeigt sich zudem, dass Miltner mit 0,26 MW¢ einen wesentlich
geringeren elektrischen Eigenbedarf ermittelt hat und der Unterschied zwischen
Wasserstoffausbeute und Gesamtwirkungsgrad somit wesentlich geringer ist.
Wiirde man von einem elektrischen Eigenbedarf im Bereich von 0,7 MW, wie in
der hier vorliegenden Arbeit ausgehen, wiirde sich bei Miltner ein Gesamtwir-
kungsgrad von nur noch 34 % ergeben.

Die Abweichung in den Ergebnissen ist vermutlich hauptsachlich auf die ,kalte”
Gasreinigung und die fehlende Trocknung zurtickzufiihren. Der positive Einfluss
der Trocknung wurde vom Verfasser in [13] fir die FICFB-Vergasung mit 3,5 %-
Punkten ermittelt. Der zusatzliche Einfluss der abweichenden Randbedingungen
lasst sich nicht ermitteln. Es ist also aufgrund der unterschiedlichen Randbedin-
gungen nicht moglich den Wirkungsgradvorteil der in dieser Arbeit untersuchten
Varianten 1, 2a und 2b gegeniiber der von Miltner untersuchten Variante 3 zu
quantifizieren. Dennoch kann mit den hier vorgestellten Gesamtprozesslayouts
aufgrund der integrierten Trocknung und der vermiedenen Abkiihlung des Rohga-
ses aller Wahrscheinlichkeit nach ein um mehrere Prozentpunkte hoherer Ge-
samtwirkungsgrad erzielt werden, als bei der von Miltner untersuchten Variante 3,
welche am ehesten dem heutigen Stand der Technik entspricht.
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9 Abschliefende Bewertung

9.1 Schwachstellenanalyse

Die Schwachstellenanalyse soll der Identifizierung der limitierenden Schritte und
moglicher Verbesserungsoptionen dienen. Jede Stelle des Gesamtprozesses, an der
Energie den Prozess verlasst, ist eine potentielle Schwachstelle. Wie in den Ener-
gieflussbildern im vorherigen Kapitel zu erkennen ist, sind die wesentlichen Ener-
gieverluste Rauchgas- und Trocknungsluftverluste, Kiihlverluste und Strahlungs-
verluste. Eine eher untergeordnete Rolle spielt mit maximal etwa 0,1 MW der
Verluststrom der mit der Asche austretenden sensiblen Wiarme und der
verbrennlichen Bestandteile. Der Anteil der einzelnen Verlustgréfden richtet sich
stark nach dem Vergasungsprozess und der betrachteten Prozessvariante. Auf die
Schwachstellen der einzelnen Vergasungsverfahren wird hier nicht mehr einge-
gangen, da dies bereits ausfiihrlich in den vorherigen Kapiteln geschehen ist.

Rauchgas- und Trocknungsluftverluste lassen sich nur zu einem gewissen Grad
senken. So sind die minimal mdéglichen Rauchgastemperaturen in den meisten Fal-
len durch den Taupunkt von Sdure bzw. Wasser festgelegt, um Korrosion in den
Warmetauschern zu vermeiden. Weiterhin ist es je nach Prozess meist problema-
tisch, die gesamte Rauchgaswarme wieder einzukoppeln, da das vorliegende Tem-
peraturniveau nicht mehr sinnvoll genutzt werden kann.

Der Strahlungsverlust wird im Rahmen dieser Arbeit fiir alle Prozesse in moglichst
gleicher Art und Weise angesetzt. Er wurde fiir die Vergaser zwischen 3,5 und
5,8 % der zugefiihrten Brennstoffleistung und fiir den Reformer mit weiteren 2 %
abgeschatzt. Die Strahlungsverluste der Vergaser sind fiir eine Anlage mit einer
Feuerungswarmeleistung von mehreren MWy, tendenziell eher hoch angesetzt, da
darin auch die Strahlungsverluste der anderen Anlagenteile enthalten sind. Durch
Weiterentwicklung der Vergasungsreaktoren und Scale-Up kann der Strahlungs-
verlust weiter gesenkt werden. Das Optimierungspotential an dieser Stelle ist al-
lerdings sehr schwer abzuschatzen.
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Der dritte grofde Verlustfaktor sind die Kiihlverluste des Rohgases. Sie treten
zwangslaufig an mehreren Stellen der Aufbereitung auf. Ein grofier Teil der Roh-
gaswarme kann, dhnlich wie die Rauchgaswiarme, prozessintern genutzt werden.
Fiir die Verdichtung und die DWA sind allerdings niedrige Eintrittstemperaturen
nahe der Umgebungstemperatur notwendig. Diese bei der dafiir notwendigen Ab-
kiihlung anfallenden Warmemengen kénnen nicht im Prozess genutzt werden und
miissen an die Umgebung abgefiihrt werden.

Aschewdrmeverluste und verbrennliche Bestandteile in der Asche haben aufgrund
der Flugstaubriickfithrung bei optimaler Betriebsweise nur einen sehr geringen
Einfluss auf den Gesamtwirkungsgrad. Die damit verbundenen Verluste wurden
ebenso wie der Strahlungsverlust in moglichst einheitlicher Art und Weise ange-
setzt.

Weitere mogliche Schwachstellen konnen insbesondere die Reformierung und die
DWA sein. Deren Einfluss ist nicht direkt in Form von Energieabfuhr aus dem Ge-
samtprozess in den Sankey-Diagrammen erkennbar. Dennoch beeinflussen diese
beiden Prozessschritte stark die Menge an Reinwasserstoff, die letztlich erzeugt
werden kann. Die Reformierungsstufe ist, wie in Kapitel 6.2.3 ausgefiihrt, ein fir
den Gesamtprozess wichtiges und gleichzeitig kritisches Bauteil. Wenn die im
Rahmen dieser Arbeit auf der Grundlage einer umfassenden Literaturrecherche
getroffenen Annahmen hinsichtlich der Katalysatordeaktivierung durch Schwefel-
verbindungen und sonstige Storkomponenten sich im Dauerbetrieb nicht einhalten
lassen, hat dies negative Auswirkungen auf den Gesamtwirkungsgrad. So wurde in
[13] vom Verfasser ein Wirkungsgradverlust von etwa 4 %-Punkten fiir den FICFB-
Vergasungsprozess mit inaktiver Reformierung gegeniiber dem Basismodell be-
rechnet. Im Gegenzug lief3en sich aber durch Verbesserung der Resistenz des Re-
formierungskatalysators gegen Deaktivierung, beispielsweise durch Auswahl eines
besonders geeigneten Katalysatortyps, auch hohere Kohlenwasserstoffumsatze
und damit Gesamtwirkungsgrade erzielen.

Die DWA ist insofern eine Schwachstelle des Gesamtprozesses, als dass immer ein
gewisser Anteil des zugefiihrten Wasserstoffs mit dem Off-Gas abgefiihrt wird. Im
Rahmen dieser Arbeit wurde die Wasserstoffausbeute in der DWA immer konstant
mit 81 % angenommen. Die Wasserstoffausbeute wirkt sich direkt auf den Ge-
samtwirkungsgrad aus, auch wenn der Wasserstoff im Off-Gas noch auf andere Art
im Prozess genutzt werden kann. Um die Wasserstoffausbeute zu erhéhen, kann
eine DWA mit einer grofderen Anzahl an Adsorptionsbehdltern eingesetzt werden,
was die Investitionskosten entsprechend erhéht und deswegen bei der in dieser
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Arbeit betrachteten Anlagengrofie wirtschaftlich vermutlich nicht sinnvoll ist. Mog-
licherweise wiirden sogar noch einfachere Anlagen eingesetzt, die eine geringere
Wasserstoffausbeute erreichen. Dies wiirde die hier berechneten Gesamtwirkungs-
grade verschlechtern. Die sich durch abweichende Kohlenwasserstoffumsatze in
der Reformierung und durch abweichende Wasserstoffausbeuten in der DWA er-
gebende Anderung im Gesamtwirkungsgrad kann nicht ohne weiteres abgeschitzt
werden und schwankt stark in Abhdngigkeit vom jeweiligen Gesamtprozess.

9.2 Gesamtanalyse

In diesem Kapitel sollen die geeignetsten Vergasungsverfahren und Prozessvarian-
ten zur Wasserstoffherstellung aus Biomasse identifiziert werden. Klar ist, dass
keines der Verfahren hinsichtlich des Gesamtwirkungsgrads mit der konventionel-
len Herstellung von Wasserstoff aus Erdgas konkurrieren kann. Dafiir weist die
Herstellung aus Biomasse prinzipiell eine wesentlich bessere CO;-Bilanz auf.

Die Wasserstoffherstellung aus Biogas ist aus zwei ausgereiften Prozessen zusam-
mengesetzt, der Biogaserzeugung durch Fermentation und der Dampfreformie-
rung. Problematisch ist, dass die Biogaserzeugung meist in einem wesentlich klei-
neren Maf3stab betrieben wird, als der im Rahmen dieser Arbeit betrachtete
Leistungsbereich von mehreren MW, Feuerungswarmeleistung. Bei diesen kleinen
Anlagen ist der Aufwand fiir die dezentrale Gasreinigung und die weitere Aufberei-
tung zu Reinwasserstoff spezifisch sehr hoch.

Der Prozess der Biogasreformierung fiihrt aufgrund des schlechten Kaltgaswir-
kungsgrads der fermentativen Biogaserzeugung zu einem geringen Gesamtwir-
kungsgrad (siehe Tabelle 19). Der Gesamtwirkungsgrad ist bei den Prozessen, die
auf der Biomassevergasung beruhen, wesentlich hoher. Allerdings ist bei diesem
Vergleich zu beriicksichtigen, dass die fermentative Biogaserzeugung mit feuchten
Biomassen wie Maissilage und Giille betrieben wird. Sie konkurriert aus diesem
Grund nicht direkt mit der Biomassevergasung.

Bei den Vergasungsverfahren ergibt sich ein differenziertes Bild. Es gibt kein Ver-
gasungsverfahren, welches definitiv das Beste fiir die Herstellung von Wasserstoff
ware. Dabei ist zu berlicksichtigen, dass in dieser Arbeit nur die drei aussichts-
reichsten Verfahren der urspriinglich acht betrachteten Vergasungsverfahren de-
taillierter untersucht wurden. Die Verfahren BioHPR, CUTEC-Wirbelschicht, Var-
namo-Druckwirbelschicht, Biolig-Flugstrom und VERENA wurden, wie ausfiihrlich
in Kapitel 5.9 erortert, aus verschiedenen Griinden nicht in die detaillierteren Be-
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trachtungen einbezogen. Meist zeigte sich, dass der von diesen Verfahren potentiell
erreichbare Gesamtwirkungsgrad gering ist [13]. Zusatzlich sind diese Verfahren
oft noch nicht sehr weit entwickelt. Von den untersuchten drei Verfahren ergeben
sich fiir den AER- und den Carbo-V-Prozess - hier allerdings nur bei optimalem
Koksumsatz in der chemischen Quenche - die hochsten Gesamtwirkungsgrade und
damit die geringsten CO2-Emissionen fiir die Wasserstoffherstellung aus Biomasse.
Dabei ermoéglichen der AER- und auch der FICFB-Prozess hohere Wasserstoffaus-
beuten als der Carbo-V-Prozess.

Fiir den FICFB-Prozess spricht die hochste Reife aller Verfahren. Kein anderes Sys-
tem kann eine so hohe Anzahl an Betriebsstunden, insbesondere auch in der fir
diese Arbeit relevanten Anlagengrofie von 8,6 MWy, aufweisen. Das Vergasungs-
system ist vergleichsweise einfach aufgebaut und es wird keine LZA benoétigt. Aus
diesen Griinden sollte dieser Prozess zusammen mit dem AER-Prozess hinsichtlich
der Investitionskosten ein tendenziell glinstiges Verfahren sein.

Das AER-Verfahren, als Weiterentwicklung des FICFB-Prozesses mit inertem Bett-
material, zeigt ahnliche Vor- und Nachteile wie der zu Grunde liegende Prozess.
Weiterhin wird durch die inertarmere Rohgaszusammensetzung und die niedrige-
re Vergasungstemperatur ein hoherer Gesamtwirkungsgrad erreicht. Allerdings
wurde das AER-Verfahren bisher nur im Testbetrieb in kleineren Anlagen und in
der FICFB-Anlage in Giissing erfolgreich betrieben. Ein Dauerbetrieb im relevanten
Leistungsbereich wurde bisher nicht nachgewiesen. Ein weiterer Nachteil des AER-
Verfahrens ist der im Vergleich zum FICFB-Prozess erhohte Bettmaterialverbrauch.
Hier konnte es durch sorgfaltigere Auswahl des Bettmaterials und Optimierung der
Betriebsweise noch Verbesserungspotential geben.

Der Carbo-V-Prozess, als drittes in dieser Arbeit detaillierter untersuchtes Verga-
sungsverfahren, ist anlagentechnisch wesentlich aufwandiger als die beiden Wir-
belschichtvergasungsverfahren. So ist der Prozess zweistufig aufgebaut und die
hohen Vergasungstemperaturen und Vergasungsdriicke miissen beherrscht wer-
den. Zusatzlich sind eine LZA und ein Gasmotor zur Nutzung des Off-Gases erfor-
derlich. Der wesentliche Vorteil liegt im Verzicht auf einen katalytischen Reformer.
Das ist neben den an dieser Stelle eingesparten Investitionskosten auch hinsicht-
lich der Prozessstabilitdt ein Vorteil, da keine Probleme durch Katalysatordeakti-
vierung auftreten konnen. Auflerdem kénnen so auch andere Biomassearten einge-
setzt werden. Nicht nachgewiesen ist der dauerhaft stabile Betrieb des Vergasers,
insbesondere in Kombination mit der chemischen Quenche. Hier ist nicht klar, wie
zuverlassig diese funktioniert und wie hoch der erreichbare Koksumsatz in der
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Praxis ist. Im Vergleich zu den anderen in dieser Arbeit betrachteten Prozessen ist
der Carbo-V-Prozess als Flugstromvergasungsverfahren eher fiir grofdere Leistun-
gen geeignet.

Fir die bei den Wirbelschichtverfahren erforderliche Reformierung sind prinzipiell
drei Varianten denkbar, von denen zwei in dieser Arbeit untersucht wurden. Die
hinsichtlich der Anlagentechnik am wenigsten aufwandige Variante ist Variante 1
mit direkter Rohgasreformierung. Variante 2 mit vorheriger Rohgasreinigung ist
wesentlich aufwindiger und demzufolge vermutlich auch kostenintensiver. Dies
gilt insbesondere fiir Variante 2a mit Gas/Gas-Warmetauscher. Dafiir ist bei den
Varianten mit vorheriger Rohgasreinigung die Problematik der Katalysatordeakti-
vierung im Reformer kaum noch gegeben und damit eventuell die Prozessstabilitat
hoher.

Hinsichtlich des Gesamtwirkungsgrads zeigt sich, dass sowohl fiir den FICFB-
Prozess als auch fiir den AER-Prozess die Rohgasreinigung vor der Reformierung
vorteilhaft ist. Beim FICFB-Prozess ist zu erkennen, dass der Wirkungsgradvorteil
durch die zusatzliche Integration des Gas/Gas-Warmetauschers in die Heif3gasrei-
nigung gering ist. Beim AER-Prozess ist der Gas/Gas-Warmetauscher aufgrund des
vorliegenden Temperaturniveaus nicht sinnvoll einsetzbar. Beriicksichtigt man
weiterhin den hoheren Prozessaufwand, wird deutlich, dass auf eine Realisierung
der Variante 2a verzichtet werden sollte.

Zwischen den Varianten 1 und 2b ist die Entscheidung weniger deutlich. Die Vari-
ante 2b erzielt sowohl fiir den FICFB-Prozess als auch fiir den AER-Prozess einen
moderaten Vorteil im Gesamtwirkungsgrad von etwa 1 %-Punkt. Hier kommt es
wesentlich darauf an, wie der Katalysator im Dauerbetrieb auf die Verunreinigun-
gen im Rohgas reagiert. Ist die Katalysatordeaktivierung signifikant gréf3er als in
dieser Arbeit angenommen, sollte in Zukunft Variante 2b bevorzugt werden. Wenn
die Katalysatordeaktivierung allerdings durch Auswahl eines besonders geeigneten
Katalysators geringer als in dieser Arbeit angenommen ist, ist eindeutig die Varian-
te 1 zu bevorzugen. Hier sind insbesondere im Dauerbetrieb weitere praktische
Untersuchungen von Noten, um diese Fragestellung abschliefdend zu kladren.

Als Fazit dieser Analyse bietet der AER-Prozess als Vergasungsverfahren das aus-
gewogenste Verhaltnis zwischen Reife des Prozesses, Gesamtwirkungsrad und an-
lagentechnischem Aufwand. Als anschliefende Reformierungsvariante empfiehlt
sich aufgrund des hochsten Gesamtwirkungsgrads Variante 2b*. Allerdings kom-
men auch Variante 1 bzw. 1* und Variante 2b in Frage, da diese anlagentechnisch
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einfacher sind und nur einen leicht geringeren Gesamtwirkungsgrad erreichen. Die
letztlich zu bevorzugende Reformierungsvariante kann hier ohne Abschiatzung der
Investitionskosten nicht abschlief3end bestimmt werden.

Unter erheblichen Wirkungsgradnachteilen gegeniiber dem AER-Prozess kame
ebenfalls der FICFB-Prozess mit einer Reformierung nach Variante 1 oder 2b in
Frage. Nicht empfehlenswert, insbesondere im relevanten Groéfdenbereich, ist zum
jetzigen Zeitpunkt das Carbo-V-Verfahren.
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In einer zukiinftig denkbaren, auf regenerativ erzeugtem Wasserstoff basierenden
Energiewirtschaft ist die thermochemische Vergasung von Biomasse mit anschlie-
Bender Gasaufbereitung eine Moglichkeit zur grofdtechnischen Erzeugung dieses
Wasserstoffs. Der Kernpunkt dieser Arbeit ist die Identifikation von aussichtsrei-
chen Prozessvarianten fiir diese Art der Wasserstoffherstellung. Insgesamt wurden
acht Vergasungsverfahren untersucht. An die Vergasung angeschlossen muss eine
an die Eigenschaften des Rohgases angepasste, aufwandige Gasaufbereitung vor-
genommen werden. Hier ergeben sich vielfaltige Moglichkeiten, beispielsweise in
der Anordnung der Kohlenwasserstoffspaltung und der Gasreinigung oder in Maf3-
nahmen zur Prozessoptimierung. So ergibt sich insgesamt bereits fiir die acht aus-
gewahlten Vergasungsverfahren eine dreistellige Anzahl denkbarer Kombinationen
aus Vergasungsverfahren und Gasaufbereitungskette, die zu unterschiedlichen Ge-
samtprozesswirkungsgraden fiihren. Es herrschte bisher keine Klarheit dariiber,
welche Kombinationen besonders vorteilhaft sind. Zielsetzung dieser Arbeit war es
daher, insbesondere im Hinblick auf die Gesamteffizienz aussichtsreiche Gesamt-
prozesse zu identifizieren. Dazu wurden diese in Aspen Plus modelliert und an-
hand von verschiedenen, teilweise neu entwickelten Kennzahlen verglichen.

Der Referenzprozess ist die konventionelle Erzeugung von Wasserstoff mittels
Dampfreformierung von Erdgas. Zusatzlich wurde als weiteres regeneratives Ver-
fahren die Dampfreformierung von Biogas untersucht. Basierend auf einer ausfiihr-
lichen Analyse der acht ausgewdahlten Vergasungsprozesse wurden die drei aus-
sichtsreichsten Prozesse FICFB-Zweibettwirbelschichtverfahren, AER-Zweibett-
wirbelschichtverfahren und Carbo-V-Flugstromverfahren fiir die weitere
detaillierte Modellierung ausgewahlt. Als Feuerungswarmeleistung wurden fiir die
Vergasungsverfahren einheitlich 8,6 MWy, zugefiihrt in Form von Fichtenholzhack-
schnitzeln, angesetzt.

Fir die Konfiguration der Rohgasaufbereitung ist die Gaszusammensetzung ent-
scheidend. Bei den beiden in dieser Arbeit untersuchten Wirbelschichtvergasern
ist die Spaltung der im Rohgas vorliegenden Kohlenwasserstoffe ein fiir den Ge-
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10 Zusammenfassung und Ausblick

samtwirkungsgrad entscheidender Prozessschritt. Hierzu wurde als aussichts-
reichstes Verfahren die Dampfreformierung identifiziert. Die typischen Reformie-
rungskatalysatoren reagieren allerdings sehr sensibel auf bestimmte Stérkompo-
nenten im Rohgas. Aus diesem Grund ist die Anordnung der Reformierung im
Gesamtprozess wichtig. Hierzu wurden die drei grundsatzlich verschiedene Varian-
ten Rohgasreformierung (Variante 1), Reformierung nach partieller Heif3gasreini-
gung (Variante 2) und Reformierung nach Kaltgasreinigung (Variante 3) entwi-
ckelt. Die Variante 3 ist thermodynamisch sehr nachteilig, sodass die Modellierung
auf die Varianten 1 und 2 beschrankt wurde. Die Auswirkungen der Storkompo-
nenten auf den Reformierungskatalysator wurden anhand von in der Literatur ver-
offentlichten experimentellen Ergebnissen in die Modelle integriert.

Auf Basis der theoretischen Beschreibung aller Verfahren und Teilprozesse wurden
verschiedene Gesamtprozesse entwickelt und mit einheitlichen, realititsnahen
Randbedingungen modelliert. Zur Auswertung der Prozesssimulationen wurden
verschiedene Kennzahlen definiert. Besonders relevant ist der Gesamtwirkungs-
grad der Wasserstoffherstellung, in dem der erzeugte Wasserstoffenergiestrom auf
die zugefiihrten Energiestrome bezogen wird. Dazu wurde ein Berechnungsverfah-
ren entwickelt, in dem die verschiedenen Energiestrome primarenergetisch ge-
wichtet werden. Dies ermoglicht einen objektiven Vergleich. Zusatzlich wurden fir
alle Prozessvarianten Energieflussbilder erstellt, um die internen Energiestrome
und die grofdten Verluststrome aufzuzeigen.

In den Ergebnissen zeigt sich, dass sich fiir die konventionelle Erdgasreformierung
erwartungsgemaf$ der mit Abstand hochste Gesamtwirkungsgrad von etwa 70 %
ergibt. Die Reformierung von Biogas liegt unter Berticksichtigung der vorherigen
Fermentation nur bei 22 bis 32 %. Die auf der Vergasung basierenden Prozesse
liegen alle im Bereich von etwa 50 %. Hierbei erreicht der AER-Prozess mit 50,3
bis 52,8 % einen hoheren Gesamtwirkungsgrad als der konventionelle FICFB-
Prozess, der nur bei 46,8 bis 48,3 % liegt. Beziiglich der Anordnung der Reformie-
rung bietet Variante 2 bei beiden Wirbelschichtvergasern leichte Wirkungsgrad-
vorteile von etwa einem Prozentpunkt gegeniiber Variante 1. Beim Carbo-V-
Prozess liegt aufgrund der bisher nicht konkret nachgewiesenen Funktionsfahig-
keit der chemischen Quenche die grofdte Unsicherheit vor. Aus diesem Grund
schwankt je nach angenommenem Koksumsatz der Gesamtwirkungsgrad zwischen
44,3 und 52,4 %. In einer anschliefenden Schwachstellenanalyse wurden limitie-
rende Schritte und eventuell vorhandenes Verbesserungspotential identifiziert.
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Unter Berticksichtigung aller Faktoren wie Reife des Prozesses, Gesamtwirkungs-
grad und anlagentechnischer Aufwand wurde der Schluss gezogen, dass der AER-
Prozess momentan das aussichtsreichste Vergasungsverfahren zur Herstellung von
Reinwasserstoff aus Holz ist. Unter Wirkungsgradnachteilen konnte ebenfalls der
FICFB-Prozess eingesetzt werden. Nicht empfehlenswert ist nach heutigem Kennt-
nisstand der Carbo-V-Prozess. Die Wahl der Reformierungsvariante ist weniger
eindeutig. Hier ist sowohl Variante 1 als auch Variante 2 denkbar.

Als endglltiges Fazit bleibt festzuhalten, dass die Wasserstoffherstellung mittels
thermochemischer Vergasung von Biomasse aus technischer Sicht eine mogliche
Perspektive fir die Zukunft ist. Die erreichbaren Wirkungsgrade sind wesentlich
geringer als bei der konventionellen Wasserstoffherstellung aus fossilen Rohstof-
fen. Weiterer Forschungs- und Entwicklungsbedarf besteht insbesondere bei der
Kohlenwasserstoffreformierung im Hinblick auf besonders geeignete Katalysato-
ren, die moglichst lange Standzeiten und hohe Aktivitdten unter realen Betriebsbe-
dingungen aufweisen. Auch bei den Vergasungsverfahren gibt es weiteres Entwick-
lungspotential. Bei den drei ausfiihrlich untersuchten Verfahren kann nur der
FICFB-Prozess im hier betrachteten Leistungsbereich als Stand der Technik be-
zeichnet werden. Mittelfristig ist die Errichtung einer Demonstrationsanlage, die
den gesamten Prozess umfasst, notwendig, um die in dieser Arbeit gewonnenen
Erkenntnisse in die Realitdt zu iibertragen und zu tiberpriifen. Zur Auswahl des zu
realisierenden Anlagenkonzepts muss dann neben den hier untersuchten techni-
schen und energetischen Gesichtspunkten eine eingehende Wirtschaftlichkeitsbe-
trachtung erfolgen.
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A Anhang

A.1 Ausgewahlte Literatur zum Thema
»~Rohgasreformierung*“

Tabelle 27:  Ubersicht iiber Temperaturabstinde zum chemischen Gleichgewicht
fiir die CH4-Reformierung aus verschiedenen Literaturquellen

Berechnete Temperaturdifferenz fiir
Autor/Quelle verschiedene H,S-Konzentrationen (ei-
gene Auswertung)

Ashrafi: Experimental Study of Model Biogas Cata-

lytic Steam Reforming: 2. Impact of Sulfur on the - ggii. chem. GGW etwa -240 K fiir
Deactivation and Regeneration of Ni-based Cata- 31 ppm und -275 K fiir 108 ppm
lysts [116]

Basile und Brandin: Steam Reforming Catalyst

Deactivation and Characterization [117] - 880 HyS-frei etwa -200 K fiir 100 ppm

Berg et al.: Steam reforming with nickel-based - ggl. H2S-frei etwa -100 K fiir 104 ppm
catalysts on gas from biomass gasification [118] und -110 K fiir 208 ppm

Depner: Untersuchungen zur katalytischen Um-
setzung fliichtiger Schwelprodukte in Rohgasen - ggii. GGW etwa -450 K fiir sehr hohe
der Verkokung und Vergasung fester Brennstoffe =~ H;S-Konz. von 3.000 ppm

Hepola und Simmel: Sulphur poisoning of nickel-

based hot gas cleaning catalysts in synthetic gasifi-
cation gas I. Effect of different process parameters
[I. Chemisorption of hydrogen sulphide [123, 124]

- erster Kat.: Temperaturdifferenz ggii.
chem. GGW etwa -320 K fiir 100 ppm

- zweiter Kat.: etwa -260 K ggli. chem.
GGW fiir 100 ppm, etwa -240 K fiir

- nahezu keine Deaktivierung fiir H,S-
Konz. zwischen 0 und 500 ppm

Koningen und Sjostréom: Sulfur-Deactivated Steam
Reforming of Gasified Biomass [119]

50 ppm
Rauch: Cleaning and Usage of Product Gas from - etwa -250 K ggii. GGW fiir realen Re-
Biomass Steam Gasification [120] former in Giissing fiir 132 ppm
Schulzke: Syngas Cleaning with Catalytic Tar Re- - kompletter Einbruch des Methanum-
forming [122] satzes

- ggl. GGW fiir normalen Kat. -180 K, fiir
monolithischen Kat. -185 K bei 30 -

250 ppm

- Temperaturdifferenz ggii. GGW fiir
NH3-Spaltung -100 K/-305 K

- Temperaturdifferenz fiir Shift-Reaktion
-160 K/-15K

Simmel et al.: Gasification gas cleaning with nickel
and monolith catalyst [125]
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A Anhang

A.2 Randbedingungen

Hier werden die wichtigsten Randbedingungen, insbesondere jene, welche noch

nicht in den Beschreibungen der Modelle in Kapitel 7.3 erértert wurden, tabella-

risch dargestellt.

Allgemeine Randbedingungen (fiir mehrere Grundprozesse)

Eintretende Strome
Temperatur
Druck

Zusammensetzung Luft

Zusammensetzung Holz
Wassergehalt Holz

Elektrischer Eigenbedarf Bereitstellung
N2

Trocknung
Wassergehalt nach Trocknung

Temperatur Holz Austritt
Temperatur Trocknungsluft Austritt
Massenstrom Trocknungsluft

Druckverlust iiber Trockner

Strémungsmaschinen

Isentroper Wirkungsgrad Verdichter
und Geblase

Kombinierter mechanischer und elek-
trischer Wirkungsgrad Verdichter und
Geblase

max. Druckverhaltnis je Verdichterstufe
max. Temperatur nach Verdichterstufe

Wirkungsgrad Pumpen
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15°C

1 bar
02 20,67 %
N2 77,07 %
AR 0,92 %
CO: 0,04 %
H>0 1,30 %

Fichte (siehe Tabelle 5)
30 %

0,35 kWhel/m3in.

12 %

60 °C

70 °C
2,5kg/s
50 mbar

75 %

92 %

5
250 °C
Aspen-Standard



A.2 Randbedingungen

Rauchgasreinigung

Druckverlust Gewebe-/Kerzenfilter ND
Druckverlust Gewebefilter MD
Abscheidegrad Feststoffe in Filtern
Druckverlust Entschwefelung ND
Druckverlust Entschwefelung HD
Abscheidegrad HzS an ZnO

max. Temperatur Entschwefelung an
Zn0

Reformierung
min. Temperatur Reformer
max. Temperatur Reformer

Verbrennungsluftverhaltnis Feuerung
Reformer

Druckverlust Reformer ND
Druckverlust Reformer HD
Druckverlust Feuerung

Temperaturdifferenz Austritt Rauchgas
zu Austritt Reformat

Strahlungsverlust Reformer in Verga-
sungsmodellen (850 - 900 °C)

Strahlungsverlust Reformer in Verga-
sungsmodellen (750 - 800 °C)

Temperaturdifferenz zum GGW Refor-
mierungsreaktionen in Vergasungsmo-
dellen nach Variante 2

Temperaturdifferenz zum GGW Refor-
mierungsreaktionen in Vergasungsmo-
dellen nach Variante 1

Temperaturdifferenz zum GGW
Shiftreaktion in Reformer

Temperaturdifferenz zum GGW NHjs-
Spaltung in Reformer

Umsatz Teere in Reformer
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20 mbar
50 mbar
99,9 %
50 mbar
250 mbar
99,8 %

540 °C

750 °C
900 °C

1,07

100 mbar
250 mbar
50 mbar

150 K

0,2 MWth

0,15 MW,

-20K

-200K

0K

-200K

98 %



A Anhang

CO-Konvertierungsreaktor
Druckverlust Reaktor

Temperaturdifferenz zum GGW Shift-
Reaktion im nicht entschwefelten
Rohgas

Temperaturdifferenz zum GGW Shift-
Reaktion im entschwefelten Rohgas

min. D/CO-Verhaltnis

Eintrittstemperatur

Widrmetauscher
Druckverlust gasseitig HD
Druckverlust gasseitig MD
Druckverlust gasseitig ND
Druckverlust fllssigseitig
Min. Gradigkeit Gas/Gas
Min. Gradigkeit Gas/Fl.
Min. Gradigkeit F1./FL

Min. Gradigkeit HT Gas/Gas
(Variante 2a)

Minimale Kiihltemperatur bei Warme-
abfuhr an Umgebung

Elektrischer Eigenbedarf Prozesskiih-
lung bezogen auf abgefiihrte Warme

Max. Vorwarmtemperaturen
Luft/Dampf/Off-Gas

Minimale Rauchgasaustrittstemperatur

DWA

Ausbeute H;

Anteil N; der in Produktstrom gelangt
Anteil Ar der in Produktstrom gelangt
Druckverlust H

Austrittsdruck H;

Austrittsdruck Off-Gas
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250 mbar

40K

20K

2,5
325°C

100 mbar
50 mbar
20 mbar
1.000 mbar
40 K
20K
10K

100K

35°C

2,5%

500 °C

140 °C

81 %
2,5%
10 %
500 mbar
17 bar
1,25 bar



A.2 Randbedingungen

Spezielle Randbedingungen: Erd- und Biogasreformierung

Allgemein

Strahlungsverlust Reformer (fiir das
gesamte Modell)

D/C-Verhaltnis vor Reformer

Temperaturdifferenz zum GGW Re-
formierungsreaktionen

Druckverlust Reformer

Erdgas

Eintrittsdruck Erdgas (in Variante
ohne Verdichtung)

Zusammensetzung Erdgas

Biogas
Eintrittstemperatur Biogas
Eintrittsdruck Biogas

Elektrischer Eigenbedarf Biogaser-
zeugung bezogen auf Biogasenergie-
strom

Thermischer Eigenbedarf Biogaser-
zeugung bezogen auf Biogasenergie-
strom

Zusammensetzung Biogas
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0,4 MWy,
2,5
-10K

250 mbar

18,85 bar

Siehe Tabelle 16

35°C
1 bar

2%

17,5 %

Je nach Substrat
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Spezielle Randbedingungen: FICFB-Prozess

Temperatur Vergasungs-WS
Temperatur Feuerungs-WS
Austrittsdruck Rohgas

Strahlungsverlust Vergaser (fiir das
gesamte Modell mit Ausnahme des
Reformers)

Verbrennungsluftverhaltnis Feue-
rungs-WS

Verlust Bettmaterial in Vergasungs-
system

Zugefiihrte N2-Menge zum Vergaser

Zugefiihrte Dampfmenge zum Verga-
ser

Nicht umgesetzter Anteil C in Verga-
sungs-WS bezogen auf zugefiihrtes
Gesamt-C

Aus Vergasungssystem austretender
unverbrannter Anteil C bezogen auf
zugefiihrtes Gesamt-C

In Vergasungs-WS vorgegebene Reak-
tionen

C+02-->CO;
2C+02-->2CO

CO + H20 --> Hz + CO2
Hz + S --> H,S

CO +S-->CO0S

CL2 + H2 --> 2 HCL
N2 + 3 Hz --> 2 NH3
NH3 + C --> HCN + H»
C+2H;-->CHy
2C+2Hz-->C2Ha
10 C+ 4 Hz --> C1oHs

Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
molare Ausbeute
molare Ausbeute
molare Ausbeute
molare Ausbeute

molare Ausbeute
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850 °C
900 °C
1,05 bar

0,5 MWth

1,12

40 kg/h
55 kg/h
1029 kg/h

20 %

0,82 %

0°C
0°C
200 °C
0°C
-35°C
0°C
1,10E-05 kmol/s
7,00E-07 kmol/s
0,0029 kmol/s
0,0007 kmol/s
1,80E-05 kmol/s



A.2 Randbedingungen

Spezielle Randbedingungen: AER-Prozess

Temperatur Vergasungs-WS
Temperatur Feuerungs-WS
Austrittsdruck Rohgas

Strahlungsverlust Vergaser (fiir das
gesamte Modell mit Ausnahme des
Reformers)

Verbrennungsluftverhaltnis Feue-
rungs-WS

Verlust Bettmaterial in Vergasungs-
system

Zugefiihrte N2-Menge zum Vergaser

Zugefiihrte Dampfmenge zum Verga-
ser

Nicht umgesetzter Anteil C in Verga-
sungs-WS bezogen auf zugefiihrtes
Gesamt-C

Aus Vergasungssystem austretender
unverbrannter Anteil C bezogen auf
zugefiihrtes Gesamt-C

In Vergasungs-WS vorgegebene Reak-
tionen

C+02-->CO0O;
2C+02-->2CO

CO + Hz0 --> Hz + CO
Hz + S --> H»S

CO +S-->COS

CL2 + Hz --> 2 HCL
N2+ 3 Hz-->2 NH3
NH3 + C--> HCN + H»
C+2Hz-->CHs
2C+2Hz-->CzHy

2 C+ 3 Hz-->C2Hsg

10 C+4 Hz --> C1oHs
Ca0 + COz --> CaCOs3
Ca0-Beladung
Verhaltnis CaO zu zugefiihrter BM

Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
molare Ausbeute
molare Ausbeute
Temperaturdifferenz
molare Ausbeute
molare Ausbeute
molare Ausbeute

Temperaturdifferenz
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650 °C
875 °C
1,05 bar

0,35 MWth

1,12

186 kg/h
55 kg/h
1627,2 kg/h

20 %

1,62 %

0°C
0°C
225°C
0°C
-35°C
0°C
1,50E-05 kmol/s
7,00E-07 kmol/s
-175°C
0,000375 kmol/s
0,000375 kmol/s
1,00E-05 kmol/s
65 °C
0,0825 kgcoz/Kkgcao
7,35 kgCao/kgBM
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Spezielle Randbedingungen: Carbo-V-Prozess

Eintrittsdruck Vergasungssystem
Austrittsdruck Vergasungssystem
Temperatur NTV
Strahlungsverlust NTV

Nicht umgesetzter Anteil C in NTV
bezogen auf zugefiihrtes Gesamt-C

In NTV vorgegebene Reaktionen
C+02-->CO;

CO + H20 --> CO2 + H>

2Hz+ C-->CHs

Temperatur Brennkammer HTV (ex-
klusive Strahlungsverlust)

Strahlungsverlust HTV
Warmeabfuhr Kiihlschirm HTV

Temperatur Kithlmittel Eintritt Kiihl-
schirm

Temperatur Kiithlmittel Austritt
Kiihlschirm

Druck Kiithlmittel Kiithlschirm

In chemischer Quenche des HTV vor-
gegebene Reaktionen

C+02-->CO2
2C+02-->2CO

CO + H20 --> Hz + CO
Hz + S --> H,S

CO +S-->COS

CL2 + Hz --> 2 HCL
N2+ 3 Hz-->2 NH3
NHs3 + C--> HCN + H>
C+2Hz-->CHy

C-Umsatz in chemischer Quenche (je
nach Variante)

Unverbrannter Anteil C in Schlacke
bezogen auf zugefiihrtes Gesamt-C

Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz

Temperaturdifferenz

Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz
Temperaturdifferenz

molare Ausbeute
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5,1 bar
4,85 bar
475 °C
0,05 MWy,

20%

5°C
-125°C
750 °C

1550 °C

0,3 MW
0,3 MWth

200°C

256 °C
50 bar

0°C
0°C
-50 °C
0°C
0°C
0°C
0°C
0°C
3,00E-05 kmol/s

0-95%

0,83 %



A.2 Randbedingungen

Elektrischer Eigenbedarf Bereitstel-
lung O;

Zusammensetzung O; aus LZA

Elektrischer Netto-Wirkungsgrad
Gasmotor

Elektrischer Eigenbedarf Brennstoft-
schleuse bezogen auf Biomasseener-
giestrom
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0,45 kWhei/m?3in.

02 94 %
N> 1%
Ar 5%
38 %
0,5%






