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Zum Inhalt

Teere und Partikel aus Holzvergasern kdnnen
eine wirtschaftliche Nutzung des Gases in Ver-
brennungskraftmaschinen erschweren oder
verunmoglichen. Im Rahmen des vorliegenden
Projekts sollen die Bildung von Teeren unter-
sucht und die wichtigsten Einflussgrossen zu
ihrer Vermeidung aufgezeigt werden. In einem
ersten Schritt wurden dazu der Kenntnisstand
Uber die Teerbildung aus der Literatur aufgear-
beitet und Voruntersuchungen zur Bestimmung
der Heizrate in einem Festbettvergaser durch-
geflihrt.

Der vorliegende Zwischenbericht fasst die Er-
gebnisse des Literaturstudiums Uber die Teer-
bildung zusammen und ist ergénzt mit eigenen
Messungen zur Bestimmung der Heizrate in
einem Festbettvergaser. Da der Teergehalt
durch die primére Teerbildung bei der Pyrolyse
sowie durch nachfolgende Sekundarreaktionen
beeinflusst wird, werden die Erfahrungen von
Pyrolyseuntersuchungen und Ansédtze zu de-
ren Modellierung vertieft behandelt. Im weiteren
wird das geplante Vorgehen fir die Arbeiten im
Rahmen der Phase 2 des vorliegenden Pro-
jekts aufgezeigt.

Diese Arbeit ist im Auftrag des Bundesamtes
far Energie entstanden. Fir den Inhalt sind aus-
schliesslich die Autoren verantwortlich.
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Absiract

Tars and particles in the producer gas from biomass gasifiers can cause difficulties
for the application of the gas in IC engines. In this project, the formation of tars will
be investigated and the major parameters for controlling the tar content in the pro-
ducer gas will be analysed.

In a first step, the literature about tar formation during biomass gasification in
fixed-bed reactors was studied. Moreover, preliminary experiments about heating
rates of fuel particles in a fixed-bed gasifier were conducted.

The present report provides a summary of the results of the literature studies about
tar formation. The section about heating rates is completed with own experiments
about the temperature-time-history of fuel particles during gasification.

The tar content of biomass gasifier producer gas is controlled by primary pyrolysis
and subsequent secondary reactions of primary tars. Therefore, the field of biomass
pyrolysis (experimental and modelling work) was thoroughly investigated. It was
shown that the secondary tar reactions need further analysis to understand the tar
formation in biomass gasification.

Finally, the planned approach for own experimental work with focus on secondary
tar reactions is presented.




Zusammenfassung

Das Projekt «Grundlagen zur Teerbildung bei der Holzvergasung» umfasst das
Studium von primdren Massnahmen zur Minderung von Teeren im Produktgas
von Holzvergasern. Die Teere konnen die Nutzung des Gases in Motoren zur
Stromerzeugung erschweren oder verunmoglichen. Dieser Bericht enthilt die
Ergebnisse einer Literaturrecherche, in welcher der aktuelle Wissensstand tiber die
Mechanismen der Teerbildung in der Festbettvergasung untersucht wurde.

Die Vergasung wurde als iibergeordneter Prozess der Subprozesse Trocknung,
Pyrolyse, Oxidation und Reduktion definiert. Ausgehend von dieser Definition
wurde zunédchst die Literatur zum Gesamtprozess «Vergasung» auf Hinweise zu
Mechanismen der Teerbilung untersucht. Das Ergebnis dieser Arbeitsetappe war
die Identifizierung der wichtigsten Prozessparameter mit Wirkung auf den Teerge-
halt von Produktgasen. Ebenfalls konnten einige Trends des Teergehalts in Funk-
tion dieser Parameter ermittelt werden. Es zeigte sich jedoch, dass fiir ein vertieftes
Verstindnis der Teerbildung die Betrachtung von Subprozessen der Vergasung
unumginglich ist. Deshalb wurde in einem néchsten Schritt die Literatur zum Sub-
prozess «Pyrolyse» untersucht. Nebst zahlreichen experimentellen Arbeiten wur-
den auch verschiedene mathematische Modelle der Pyrolyse von
Einzelbrennstoffpartikeln studiert. Als Ergebnis dieses Schwerpunktes der Litera-
turrecherche konnte festgehalten werden, dass die Bildung von Teeren als Produkt
bei der Pyrolyse nicht verhindert werden kann. Diese priméren Teere unterliegen
aber sekundédren Reaktionen, wie z.B. dem Teercracking, welche die urspriinglich
gebildeten Teermengen drastisch reduzieren. Es wurde weiter festgestellt, dass
diese sekundéren Teerreaktionen, wie sie in einem von Pyrolysegasen durchstrém-
ten Brennstoffbett auftreten, erst ansatzweise erforscht sind.

Aufgrund dieses Befundes wurde ein Vorschlag fiir eine Forschungsarbeit mit dem
Schwerpunkt «Sekundére Teerreaktionen» ausgearbeitet. Er enthilt einen experi-
mentellen und einen theoretischen Teil. Zunichst sollen mit einem Laborreaktor
Art und Ausmass von sekunddren Reaktionen experimentell untersucht werden.
Die so gewonnenen Datengrundlage soll dann im theoretischen Teil fiir die Formu-
lierung eines mathematischen Kinetikmodells der sekundéren Teerreaktionen im
Festbett verwendet werden.

Das Ziel der vorgeschlagenen Forschungsarbeit besteht darin, konkrete Aussagen
liber die Wirkung von verschiedenen Arten von sekundiren Reaktionen auf den
Teerertrag aus Biomassevergasern machen zu kénnnen. Insbesondere soll die Wir-
kung des Brennstoffbetts auf die Teerkonversion untersucht werden. Das im theo-
retischen Teil der Arbeit zu entwickelnde Modell fiir sekundédre Teerreaktionen
kann in einer Folgearbeit zur Modellierung der Festbettvergasung als Teilmodell
verwendet werden.
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1 Einleitung

Holz ist nach der Wasserkraft der zweitwichtigste erneuerbare Energietrager in der
Schweiz. Da das Energieholzpotential noch nicht ausgeschopft ist, férdert der
Bund den vermehrten Einsatz von Holzenergie. Die Vergasung von Holz (oder all-
gemein: Biomasse) bietet die Moglichkeit zur dezentralen Wéarme- und Strompro-
duktion (Warmekraftkopplung) in kleineren Anlagen (100 — 500 kW,)).

Das bei der Vergasung von Biomasse entstehende Produktgas enthilt nebst den
Hauptbestandteilen (Wasserstoff, Kohlenmonoxid, Kohlendioxid, Wasserdampf,
Methan und Luftstickstoff) zahlreiche Teerverbindungen. Diese kénnen die Nut-
zung des Gases in Motoren erschweren oder verunmdéglichen. Aus wirtschaftlichen
Griinden sollten teermindernde Massnahmen schon bei der Konstruktion und der
Prozessfiihrung des Biomassevergasers ansetzen. Zudem zeigen verschiedene Stu-
dien, dass der heutige Stand von sekundidren Massnahmen zur Gasreinigung
beziiglich der Teerabscheidung ungentigend ist (HASLER, 1998). Hauptziel des
geplanten Projekts ist deshalb die Erarbeitung von Grundlagen zur Teerbildung
und -konversion bei der Vergasung von Biomasse. Sie sollen als Basis fiir primére
Massnahmen zur Teerminderung bei solchen Systemen dienen.

Der vorliegende Bericht ist das Ergebnis einer Literaturrecherche zu den Themen
Biomassevergasung, Pyrolyse, Reaktionen von Pyrolysegaskomponenten im Fest-
bett eines Vergasers sowie Modellierung von Vergasungs- und Pyrolyseprozessen.
Diese Themen werden im Bericht stets hinsichtlich ihrer Bedeutung fiir die Teerbil-
dung bzw. -konversion dargestellt.

Abbildung 1-1 zeigt die chronologische Reihenfolge der Schwerpunkte bei der
Literaturrecherche. Der vorliegende Bericht weist thematisch dieselbe Strukturie-
rung auf. Am Ende jedes Kapitels wird in den Schlussfolgerungen der neue
Schwerpunkt des folgenden Kapitels begriindet. Aufgrund der in der Schweiz
geeigneten Anlagengrdssen beschrankt sich der vorliegende Bericht weitgehend
auf die Betrachtung von Festbettvergasern.

Als Einfiihrung in die Thematik wird im folgenden Kapitel eine Ubersicht {iber das
Vergasungsprodukt «Teer» gegeben.
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2 Definition und Bestimmung von Teeren

2.1 Definitionen

Der Begriff «Teer» ist in der Literatur nicht einheitlich definiert. Bei experimentel-
len Arbeiten zur Pyrolyse (s. Kapitel 4) und auch bei Messungen von Teergehalten
in Produktgasen von technischen Vergasungsanlagen (s. Kapitel 3) wird der Teer
meistens als gravimetrischer Summenwert bestimmt. Die Definition der «Teer-
masse» ist in diesen Féllen operationeller Art, d. h. die Bedingungen (Temperatur,
Losungsmittel, Druck, Gasgeschwindigkeit etc.) bei der Probenahme bestimmen
den Umfang der Produktgruppe «Teer» und grenzen diese gegen die Produkt-
gruppe «Gase» ab.

COLLIN, 1982 definiert die Teere aufgrund ihrer Entstehung. Demnach sind Teere
durch zersetzende thermische Behandlung organischer Naturstoffe gewonnene
fliissige bis halbfeste Erzeugnisse. Die Rohstoffe, aus denen durch schwelen, verko-
ken oder vergasen Teere in technischen Mengen entstehen, sind Steinkohle, Braun-
kohle, Torf und Holz sowie andere fossile Rohstoffe (z. B. Olschiefer) und
Biomassen. Nebst der Art des Rohstoffes ist geméss COLLIN, 1982 auch die Entste-
hungstemperatur fiir Eigenschaften und Zusammensetzung der Teere massge-
bend. Er unterteilt deshalb die Teere in Tieftemperaturteere (Entstehung bei <700 °C)
und Hochtemperaturteere (Entstehung bei Temperaturen zwischen 900 und 1300 °C).
Die Unterschiede in den Eigenschaften und in der Zusammensetzung von Tief-
und Hochtemperaturteeren werden insbesondere bei den Steinkohlenteeren deut-
lich: Steinkohlen-Tieftemperaturteere enthalten als wesentliche Bestandteile neben
geringen Mengen aromatischer Kohlenwasserstoffe Phenole, hydrierte Aromaten,
Parrafinkohlenwasserstoffe und Olefine. Die sehr geringen Mengen an aromati-
schen Verbindungen sind auch fiir Holz- und Torfteere typisch. Fiir Steinkohlen-
Hochtemperaturteere hingegen sind die thermostabilen Aromaten charakteristisch;
Paraffine werden pyrolytisch gespalten und dehydriert, die entstehenden Olefine
tiber hydrierte Aromaten in Aromaten tibergefiihrt, Alkylphenole dealkyliert und
zu aromatischen Kohlenwasserstoffen reduziert.

Gemass COLLIN, 1982 unterscheiden sich Teere aus Holz wesentlich von Teeren aus
anderen Rohstoffen. Holzteere werden in ihrer Zusammensetzung durch die Holz-
bestandteile Cellulose, Hemicellulose und Lignin bestimmt. Hieraus entstehen
durch thermische Zersetzung unter anderem Essigsdure, Methanol, Ketone und
Phenole, im Gegensatz zu den Teeren aus fossilen Rohstoffen jedoch praktisch
keine Kohlenwasserstoffe. Tabelle 2-1 zeigt einige Unterschiede in der Zusammen-
setzung und in den Eigenschaften von Teeren verschiedener Herkunft.
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Steinkohleteer Braunkohleteer Holzteer
Dichte bei 20 °C [g/cm?®] 1.05-1.14 0.95-1.05 1.08-1.2
Kohlenstoff [%] 84 - 86 81-86 60 - 65
Wasserstoff [%] 6-8 9-11 6-8
Naphthalin [%)] 2-4 0-1 0-05
Phenole [%] 15-25 5-30 20-40
Basen [%] 05-4 0.1-15 <0.5
Feste Paraffine [%] 3-15 8-20 Spuren

Tabelle 2-1: Eigenschaften und Zusammensetzung verschiedener Teere (nach COLLIN, 1982)

Wie bereits erwiéhnt, ist die Produktgruppe «Teere» aus den Prozessen «Verga-
sung» (s. Kapitel 3) und «Pyrolyse» (s. Kapitel 4) in der Literatur in beinahe allen
Fillen operationell definiert. Aus diesem Grunde wird im folgenden eine Ubersicht
tiber gingige Methoden bei der Teerprobenahme oder der Teerbestimmung gege-
ben. Die zitierten Arbeiten werden in den folgenden Kapiteln noch ausfiihrlich dis-
kutiert.

2.1.1  Methoden fUr die Probenahme von Teeren aus Vergasungsanlagen

Das Teersampling-System fiir die Laborwirbelschichtvergasungsanlage von KiNO-
SHITA ET AL., 1994 besteht aus einem Partikelfilter, Wasser- und Trockeneiskiihlung
und anschliessender Gaswaschung mit Methanol als Losungsmittel. Die Teerrtick-
stainde in den Rohrleitungen werden mit Aceton herausgewaschen.

MILLIGAN ET AL., 1993, bestimmen die in ihrem Open-Core-Festbettvergaser
erzeugten Teere gravimetrisch aus dem Riickstand in der Gaswiasche (Venturiwa-
scher).

Fiir die Messung des Teergehaltes von Produktgasen aus technischen Biomassever-
gasern verwenden HASLER ET AL., 1998 ein System bestehend aus einem Wasser-
kiihler mit Kondensatsammelgeféss, einer Gaswascheinheit (Ldsungsmittel:
Anisol) und einem abschliessenden Feinpartikelfilter. Die Anordnung der System-
komponenten ist in Abbildung 2-1 dargestellt. Die Teerriickstdnde in den Rohrlei-
tungen des Probenahmesystems werden mit Wasser, Anisol und schliesslich
Aceton herausgewaschen. Die Teere sind somit in 3 verschiedenen fliissigen Pha-
sen verteilt (wissrig, Anisol-, Acetonphase). Aus diesen Losungen werden schliess-
lich im Labor Summenwerte fiir die sog. «Heavy tars», fiir die Phenole, sowie fiir
die polyzyklischen aromatischen Kohlenwasserstoffe (PAK) bestimmt. Die Defini-
tionen dieser Teerklassen werden in Kapitel 2.2 erldutert.




Definition und Bestimmung von Teeren 5
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Abbildung 2-1: Teer- und Partikelprobenahme-System von HASLER ET AL., 1998

2.1.2 Methoden der Teerprobenahme bei Pyrolyseexperimenten

HAJALIGOL ET AL., 1982 bestimmen einen gravimetrischen Teersummenwert bei
ihren «Flash-Pyrolysis» Experimenten mit einem Heizgitterreaktor. Die Teere wer-
den von den Glaswinden des Reaktors sowie aus einer «Teerfalle» (Rohr mit Glas-
wollenpackung) mittels einer Methanol- und Anisolmischung ab- bzw.
ausgewaschen. Wéhrend der Pyrolysedauer wird die Teerfalle auf -77 °C gekiihlt.
Anschliessend wird sie auf 100 °C erwdrmt; lediglich die bei dieser Temperatur
nicht verfliichtigten Teerverbindungen gelten schliesslich als «Teere».

SEEBAUER ET AL., 1997 definierten bei ihren TGA-FTIR-Experimenten einen Teer-
summenwert als Differenz zwischen dem Massenverlust der Probe sowie der
«Gase» CO, CO,, Methan, Ethan, Ethen, Propan, Propen und Wasserstoff.

BOROSON ET AL., 1989 verwenden ebenfalls eine operationelle Definition fiir die
Produktklasse «Teere» aus ihrem 2-Stufen-Pyrolysereaktor. Teere bestehen in die-
sem Fall aus dem Riickstand in einer «Teerfalle», welche aus einem Rohr mit Tef-
lonwollepackung besteht. Beim Pyrolysebetrieb der Apparatur wird diese Teerfalle
bei Zimmertemperatur gehalten. Aufgrund der Absicht, mit diesem 2-Stufenreak-
tor sogenannte sekundére Teerreaktionen zu untersuchen, definieren die Autoren
weiter die sogenannten «priméren Teere» (s. dazu die Ausfiihrungen in Kapitel 5).

SERIO, 1984 unterscheidet in seiner Arbeit tiber die sekundéigen Reaktionen bei der
Kohlepyrolyse zwischen den «Teeren» und den «leichten Olen». Die erstere Pro-
duktklasse wird operationell als das in einem Teflonfilter bei Raumtemperatur
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zuriickbleibende Kondensat definiert; die nach diesem 1. «Teerfilter» auf einem
Aktivkohlefilter bei Raumtemperatur adsorbierbaren Verbindungen stellen die
«leichten Ole» dar. Sie bestehen hauptsichlich aus den Komponenten Benzol,
Toluol und Xylen (BTX).

2.2 Zusammensetzung der Teere

Aufgrund der Vielzahl der Verbindungen in Teeren (sie wird z. B. im Falle von
Steinkohlen-Kokereiteer auf 10°000 geschétzt (COLLIN, 1983)), ist es unmdoglich, alle
vorkommenden Substanzen zu identifizieren oder gar zu quantifizieren. Aus die-
sem Grund missen verschiedene Produktklassen definiert werden, um Teere
unterschiedlicher Herkunft (unterschiedliche Rohstoffe und unterschiedliche ther-
mische Entstehungsverfahren) miteinander vergleichen zu konnen. Die folgenden
Definitionen von Teerklassen basieren auf der Systematik von HASLER ET AL., 1998.

Heavy tars

Die Summe der hochmolekularen polyaromatischen Verbindungen bildet die
Klasse der «Heavy tars». Der Siedepunkt dieser Verbindungen liegt typischerweise
tiber 200 °C. Die chemische Zusammensetzung ist nicht bekannt. Die Heavy tars
werden meist gravimetrisch bestimmt. Je nach eingesetzter Bestimmungsmethode
werden auch einige PAK, Phenole und leichte Teere dieser Klasse zugeordnet.

Polyzyklische aromatische Kohlenwasserstoffe (PAK)

Organische Verbindungen mit zwei oder mehr aromatischen Ringstrukturen. Bis
heute konnten mehrere hundert PAK identifiziert und analysiert werden. Die US
Umweltbehérde (United States Environmental Protection Agency — US EPA) hat 16
umweltrelevante PAK aufgelistet. Die meisten dieser PAK sind auch im Produkt-
gas von Biomassevergasern vorhanden. Typische Vertreter sind z. B. Naphthalin
und Phenanthren. Die Bestimmung der US-EPA PAK ist heute Standard in chemi-
schen Labors und wird meist mit GC/MS durchgefiihrt.

Abbildung 2-2: Typische Vertreter von PAK: a) Naphthalin, b) Phenanthren

Leichte Teere

Aromatische Kohlenwasserstoffe mittlerer Fliichtigkeit. Der Siedepunkt liegt typi-
scherweise in einem Bereich von 80-200 °C. Vertreter dieser Klasse sind Benzol,
Toluol und Xylen (BTX). Die Phenole werden einer separaten Klasse zugerechnet,
da ihr chemisches Verhalten (Phenole kénnen z. B. polymerisieren) anders als das-
jenige der leichten Teere ist.




Definition und Bestimmung von Teeren 7

s
> al

a) b) c)

Abbildung 2-3: TypischeVertreter von leichten Teeren: a) Benzol, b) Toluol, ¢) Xylene

Phenole

Aromatische Kohlenwasserstoffe mit mindestens einer -OH Gruppe (die meisten
der relevanten Phenole haben nur eine -OH Gruppe). «Phenol» und Kresole
(Hydroxy-Toluol, 3 verschiedene chemische Strukturen sind méglich) sind typi-
sche Vertreter dieser Klasse. Phenol sowie die Kresole gelten als sehr problemati-
sche Substanzen beim Betrieb von Verbrennungsmotoren mit Produktgas aus
Holzvergasungsanlagen.

OH

/ OH >/
Z N\
b) OH

Abbildung 2-4: Typische Vertreter von Phenolen a) Phenol, b) Kresole

a)




3 Der Vergasungsprozess im Festbett

3.1 Ubersicht

Bei der Vergasung wird einem festen Brennstoff wie Kohle oder Holz eine unters-
tochiometrische Menge an Oxidationsmittel zugefiihrt. Dabei verbrennt ein Teil
des Brennstoffs, wobei die freigesetzte Warme zur thermischen Zersetzung des
restlichen Brennstoffs dient. Das bei der Vergasung erzeugte Produktgas ist ein
Gemisch aus Wasserstoff, Kohlenmonoxid, Kohlendioxid, Wasserdampf, Methan
und Luftstickstoff. Als Folge unvollstindiger Vergasung enthilt das Produktgas
zudem noch mehr oder weniger grosse Mengen unerwiinschter Teerverbindungen
(hohersiedende Kohlenwasserstoffe) sowie Phenole und Kohlenstoff. Als Verga-
sungsmittel wird meistens Luft verwendet, es kann jedoch auch Wasserdampf,
Sauerstoff oder sauerstoffangereicherte Luft eingesetzt werden.

Beim Vergasungsprozess durchlauft der Brennstoff die folgenden Subprozesse:
* Trocknung
* Pyrolyse
* (partielle) Oxidation

e Reduktion

Feed and Air Travel Down
Towards Reaction Zone

Unreacted

Trocknung . : . Emerging
- 2 / Pyrolysis Gases
in Boundary
Layer

Pyrolyse

Flames Forced
Downwards by
Action of Venturi

partielle Oxidation

Orangehot

1100°C
Reduktion

Cherry red
900°C

Areas of
Dull Red

inert Char Zone

Grate

Product Gas

Abbildung 3-1: Die verschiedenen Subprozesse wéhrend der Vergasung. Die Darstellung zeigt
einen Ausschnitt aus dem Festbett eines Gleichstromvergasers (MILLIGAN ET AL., 1993).
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Je nach Terminologie, aber vor allem im angelsédchsischen Sprachraum wird der
letzte Prozessschritt auch als «Vergasung» bezeichnet. In der vorliegenden Arbeit
wird unter dem Begriff «Vergasung» jedoch der Gesamtprozess, welcher alle oben
aufgelisteten Subpozesse beinhaltet, verstanden.

Alle Vergasungs- und Verbrennungspozesse beinhalten als ersten wichtigen Schritt
der Brennstoffkonversion die Pyrolyse. Sie wird definiert als unvollsténdige ther-
mische Zersetzung von Makromolekiilen kohlenstoffhaltiger Brennstoffe in die
Produktgruppen

s Gase
o Teere
e Koks.

Der Begriff «Pyrolyse» wird in der Literatur beziiglich der Prozessatmosphire
nicht konsequent verwendet. In der vorliegenden Arbeit wird die Pyrolyse durch
die Abwesenheit von Sauerstoff vom Gesamtprozess der Vergasung unterschieden.
Unter Vernachladssigung des Stickstoffs kann die Pyrolyse stark vereinfacht durch
die folgenden Parallelreaktionen beschrieben werden (JUNTGEN ET AL., 1981):

(CH,,0,), 4= (1-n)C+CO+ZH, (3-1)
m m m
(CHmOn)Solide(l—n———8—)C+nCO+ZH2+§CH4 (3-2)

Die Formeln (3-1) und (3-2) sind als Globalreaktionen zu verstehen, welche unzih-
lige Zwischenschritte der Pyrolyse nicht berticksichtigen. Somit kommen die im
vorliegenden Projekt interessierenden Teere als Produkte solcher Zwischenschritte
darin ebenfalls nicht vor. Die in Experimenten zur Pyrolyse unter verschiedenen
Bedingungen tatsdchlich vorgefundenen Verteilungen von Produkten werden im
Kapitel 4 eingehend diskutiert.

Die in der Oxidationszone des Vergasers auftretenden Oxidationsreaktionen des
Kohlenstoffs

C+0,50,< CO (3-3)
C + 0, = CO, (Bruttoreaktion, lauft in dieser Form nicht ab) (3-4)

sind exotherm und liefern nebst anderen Reaktionen die fiir die endothermen
Reaktionen des Vergasungsprozesses (z. B. die Pyrolyse) notwendige Energie. Der
gesamte Vergasungsprozess ist somit autotherm. In der Reduktionszone des Verga-
sers findet die Konversion des pyrolytisch gebildeten Koks in Gase statt. Wichtige
Reaktionen sind hierbei die Boudouard-Reaktion

C+C0O,<2C0 (3-5)
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sowie die heterogene Wassergasreaktion

C+H,0&H,+CO (3-6)

Die Reaktionen (3-5) und (3-6) sind bei Temperaturen tiber 500 °C stark endotherm.
Wihrend diese Reaktionen bei Temperaturen unter 800 °C kinetisch langsam sind,
werden sie sehr schnell bei Temperaturen tiber 1200 °C. Dieser Umstand fiihrt nun
zum «Temperatur-Stabilisierungseffekt» in der Reduktionszone des Vergasers.
Demnach wird, solange die Edukte H,O und CO, im Bereich des heissen Kokses
ausreichend vorhanden sind, ein Ansteigen der Temperatur unter Bildung des Pro-
duktgases unterdriickt. Diese Pufferung der Temperatur bewirkt mitunter auch
eine relativ stabile Produktgaszusammensetzung (DESROSIERS, 1986).

3.2 Bauformen von Vergasern

Die Verfahren zur Holzvergasung lassen sich in Festbett- und Wirbelschichtverfah-
ren einteilen. Festbettvergaser werden fiir Leistungen von 100 kWy, bis einigen
MWy, und Wirbelschichtverfahren fiir grossere Leistungen ab 10 — 20 MWy, einge-
setzt. Die Anlagen zur Biomassevergasung im Festbett lassen sich nach den folgen-
den Kriterien unterscheiden:

* Fliessrichtung des Brennstoffs relativ zum Vergasungsmedium: Gleich-
strom-/Gegenstromvergasung

* Absolute Fliessrichtung des Vergasungsmediums: aufsteigende/abstei-
gende Vergasung

Von den vier méglichen Festbettverfahren sind der aufsteigende Gegenstromver-
gaser und der absteigende Gleichstromvergaser die haufigsten Bauformen
(NUSSBAUMER ET AL., 1997).

Brennstoff Vergasungsmedium

Brennstoff  Produkigas (z.B. Luft)

| |

Trocknung Trocknung
Pyrolyse Pyrolyse
Reduktion Oxidation
Oxidation Reduktion
Asche Vergasungsmedium Asche  Produktgas

(z.B. Luft)

Abbildung 3-2: Abfolge der Subprozesse der Vergasung bei einem aufsteigenden Gegenstromver-
gaser (links) bzw. bei einem absteigenden Gleichstromvergaser (rechts)
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Wie in Abbildung 3-2 dargestellt, unterscheiden sich diese beiden Typen auch in
der ortlichen Abfolge der Subprozesse im Festbett. In einem Festbettreaktor kon-
nen die Prozesse «Trocknung und Pyrolyse», «Oxidation» und «Reduktion» als
horizontal stratifizierte Zonen unterschieden werden (REED ET. AL., 1983, MILLIGAN
ET AL., 1993). Diese Unterschiede in der Prozessabfolge fithren zu unterschiedli-
chen Produktgasqualitaten.

Bei Gleichstromvergasern passieren Pyrolyseprodukte vor ihrem Austritt aus dem
Reaktor die heisse Reduktionszone, in welcher Temperaturen von 700-1000 °C ein
thermisches Cracken von hohersiedenden Teerverbindungen bewirken. Das Pro-
duktgas erreicht in einem Gleichstromvergaser deshalb nahezu das chemische
Gleichgewicht, in welchem das Methan der einzig stabile Kohlenwasserstoff ist
(DESROSIERS, 1986). Beim Gegenstromvergaser hingegen werden Gase aus der heis-
sen Oxidationszone mit Produkten aus der kiithleren Pyrolysezone gemischt. Es
gelangen deshalb kaum gecrackte Pyrolyseprodukte in den Reaktoraustritt, was zu
erh6hten Kohlewasserstoff- und Teeremissionen dieses Reaktortyps fiihrt. In
Tabelle 3-1 sind die allgemeinen Merkmale von Betriebsparametern von Gegen-
strom- bzw. Gleichstromvergasern einander gegeniibergestellt.

aufsteigender absteigender
Gegenstromvergaser Gleichstromvergaser
(Typ Imbert)
Kaltgaswirkungsgrad [%] (exkl.Teer) ca. 50 70-80
(inkl. Teer) ca. 90
Partikelgehalte qualitativ gering mittel
Teergehalte [g/Nm?] >20 <1 moglich
Ascheausbrand qualtitativ gut mittel
Anforderungen an unempfindlich einheitliche Stlickgrésse
Brennstoffstickigkeit ideal
Brennstofffeuchte [%] <50 5-15
Betriebsverhalten in der Regel unempfindlich  empfindlich auf Briicken-
und Kanal-
bildung
Anlagegrosse [kWy,] 100-10'000 100-2’000

Tabelle 3-1: Merkmale von Festbettvergasern (nach NUSSBAUMER ET AL., 1997)
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3.3 Wichtige Parameter des Vergasungsprozesses fUr den Teer-
gehalt von Produktgasen

In diesem Abschnitt soll eine Ubersicht iiber die in der Literatur gefundenen Hin-
weise zum Einfluss von verschiedenen Prozessparametern bei der Vergasung auf
den Teergehalt des Produktgases gegeben werden. Es werden dabei vor allem
empirische Studien zitiert, in welchen die Teerbildung bzw. -konversion unter
moglichst realen Bedingungen des gesamten Vergasungsprozesses untersucht
wurde. Die Rolle der Teere auf Stufe der Subprozesse und unter Laborbedingun-
gen wird anschliessend in den Kapiteln 4 und 5 behandelt.

Die Einflussgrossen mit Wirkung auf den Teergehalt des Produktgases aus dem
Vergasungsprozess konnen wie folgt eingeteilt werden:

Prozessparameter

* Reaktortemperatur bzw. Temperaturverteilung

¢ Aufheizrate des Brennstoffes

* Luftiiberschuss

* Verweilzeit der Produktgase im Bereich hoher Temperaturen
* Druck im Vergaser

Brennstoffparameter

* Brennstoffpartikelgrosse, Sttickigkeit

* Physikalische Eigenschaften des Brennstoffs, z.B. Anteil Porenvolumen
¢ Chemische Zusammensetzung des Brennstoffes, Verunreinigungen

¢ Brennstofffeuchte

Bauform des Vergasers

» Wirbelschicht oder Festbett

* Bei Festbettvergasern: Gleichstrom- oder Gegenstromvergasung

* Isolation des Vergasers
Nicht alle obengenannten Parameter sind unabahéngig voneinander. So wirkt sich
z. B. eine Verdnderung des Luftiiberschusses auf die Temperatur und auf die Ver-
weilzeit der Gase aus.
Eine der wenigen Arbeiten, in welcher die Teerbildung auf der Stufe des gesamten

Vergasungsprozesses von Biomasse empirisch systematisch untersucht wurde, ist
diejenige von KINOSHITA ET AL., 1994. Es handelt sich hierbei allerdings um eine




Der Vergasungsprozess im Festbett 13

Untersuchung an einem Wirbelschichtreaktor. Mangels analoger Studien fiir Fest-
bettreaktoren wird sie trotz der eingangs gemachten Einschrankung der Betrach-
tung auf Festbettreaktoren zitiert. Die Autoren haben Parameterstudien auf einem
extern beheizten Versuchsreaktor fiir stationdre Wirbelschichten von Ségespénen
durchgefiihrt. Die dabei verédnderten Parameter waren die Temperatur, der Luftiiber-
schuss sowie die Aufenthaltszeit der Gase. Die Zusammensetzung der Produktgase
in Abhéngikeit dieser Parameter wurde mittels GC/FID gemessen.

Die Temperatur wurde im Bereich von 700-900 °C bei fixen Werten fiir den Luft-
tiberschuss und fiir die Aufenthaltszeit (0.22 s bzw. 3.75 s) variiert. Der Teerertrag
(«Tar yield») bezogen auf die Trockenmasse des Brennstoffes stieg im Temperatur-
bereich 700-750 °C kurz an, um nachher mit zunehmender Temperatur abzufallen
(s. Abbildung 3-3). Als Einfluss auf die Teerzusammensetzung wurde ein stark
zunehmender Anteil von Benzol, sowie leicht abnehmende Anteile von Toluol bzw.
Xylene und Styrene mit zunehmender Temperatur festgestellt. Die Autoren folgern
daraus, dass bei tieferen Temperaturen die «Bildung» von aromatischen Verbin-
dungen mit diversen funktionellen Gruppen, wie z.B. Phenole, Xylene und Toluol
gefordert wird, bei hohen Temperaturen hingegen aromatische Spezies ohne funk-
tionelle Gruppen wie z.B. Benzol, Naphthalin und Phenanthren dominieren.
Zudem treten bei hohen Temperaturen zunehmend Aromate mit héher konden-
sierten Ringsystemen auf. Die gefundene Temperaturabhingigkeit des Auftretens
der Teerspezies wird qualitativ auch in Arbeiten zu den sekundéren Teerreaktionen
(s. Kapitel 5) bestitigt.

» Benzene + Naphthalene
1 Toluene ¢ Xylenes and Styrene

* TY(ghg) O Ctar (g/SCM) —

60
g 5 ¥
v 2
g 0 2
177)
£ 2 &
20
10
U - + ¢ d
700 750 800 850 %00 700 750 800 850 500
Temperature (°C) Temperature (°C)

Abbildung 3-3: Einfluss der Temperatur im Vergasungsreaktor auf den Teerertrag (links) und aufdie
Teerspezies (rechts)(KINOSHITA ET AL., 1994) TY: Teerertrag, Ctar: Teergehalt

Bei zunehmendem Luftiiberschuss zeigte der Teerertrag dhnlich wie bei zunehmen-
der Temperatur eine abnehmende Tendenz, allerdings ist der Trend hier weitaus
weniger deutlich. Die Verweilzeit der Gase hingegen beeinflusste den Teerertrag
kaum, hingegen wurde eine Verdnderung der anteilsméassigen Zusammensetzung
des Teeres festgestellt.
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Bei der Arbeit von KINOSHITA ET AL., 1994 ist zu beachten, dass die externe Behei-
zung des Versuchsreaktors Kombinationen der Parameter Temperatur und Luft-
liberschuss zulassen, welche infolge ihrer Kopplung in realen autothermen
(Festbett-)Vergasern nicht auftreten. Diesbeziiglich aufschlussreicher ist die Arbeit
von MILLIGAN ET AL., 1993 in welcher mit einem kontinuierlichen absteigenden
Open-Core Vergaser Versuche durchgefiihrt wurden. Dabei wurde unter anderem
der Effekt der Vergaserisolation auf die Leistung des Vergasers untersucht. Der iso-
lierte Vergaser produzierte ein Gas mit 30% reduziertem Teergehalt gegeniiber
dem nicht-isolierten Modell. Dieses Ergebnis ist gemédss den Autoren auf einen um
50% reduzierten Warmeverlust zuriickzufiihren. Die generell htheren Temperatu-
ren im isolierten Vergaser fordern das Teercracking gegentiber der nicht-isolierten
Variante.

Sehr umfassend stellen HOBBS ET AL., 1993 in ihrer Literaturiibersicht die Verga-
sung von Kohle im Festbett dar. Die in dieser Arbeit untersuchten Effekte von Reak-
tordruck und Partikelgrdsse auf den Teerertrag diirfen fiir den Fall der Biomasse-
vergasung nicht identisch erwartet werden, da die erwdhnten Parameter vor allem
im Zusammenhang mit erweichenden Kohlen diskutiert werden. So bewirkt die
Bildung von Pyrolysegasen im Innern dieser Kohlen die Ausformung von Gasbla-
sen, in welchen auch primér gebildete Teere an die Oberfldche des Partikels trans-
portiert werden. Ein erhohter Reaktordruck bewirkt nun, dass diese Blasen langer
im Partikel verweilen, bevor sie aggregieren und an die Oberfliche durchbrechen.
Diese langere Verweilzeit der priméren Teere in den Gasblasen fordert sekundire
Teerreaktionen, was den finalen Teerertrag mindert. Abbildung 3-4 zeigt die nor-
mierten Teerertrdge aus verschiedenen Kohle-Festbettvergasern in Abhdngigkeit
des Reaktordrucks. Die grosse Streuung der Daten wird mit der Messunsicherheit
von Teerertridgen aus Festbettvergasern erklart.

D:bslﬂe!d 8GL A Gt Fm X Wesm:!d Lurgl, X :vrymn:m Luegh,
Bgger slagget, (3 ash, ash,
bituminous bituminous subbilurminous
D GE, dry ash, @ METC pre-1980 M METC pra-1980 O METC post-1980
biturminous dry ash, dry ash, dry ash, .
1.20
1.00
A
0.80 7\ A

Normalized
Tar Yield 0.60

. * [m]
0.40 - IX’KE;B\
ALY 3 A X

0.20 $ i

0.00

0 100 200 300 400 500

Pressure,
psia

Abbildung 3-4: Normierte Teerertrdge aus Festbettvergasern in Abhdngigkeit des Drucks (nach
Thimsen und Maurer, 1990)
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Der Einfluss des Druckes auf die Ertrédge von Gasen und Teeren ist nicht unumstrit-
ten. So wird im gleichen Review ein direkter Enfluss des Druckes auf die sekunda-
ren Teerreaktionen erwéhnt, aber als zweitrangig gegentiber dem Effekt auf die
Verweilzeit (indirekter Einfluss auf das Ausmass von sekundiren Reaktionen)
gewertet. Der Parameter Druck muss deshalb in den nachfolgenden Kapitel unter
Betrachtung der Subprozesse nochmals diskutiert werden. Ein dhnlicher (indirek-
ter) Einfluss auf die Verweilzeit der Teere im Kohlepartikel wie der Druck hat die
Partikelgrosse. Zunehmende Partikelgrossen bewirken ebenfalls langere Verweil-
zeiten von Teeren im Partikel. Aufgrund anderer struktureller Eigenschaften des
Brennstoffes Holz (grossere Porositit, i. a. kein Erweichen) kénnen diese Mechanis-
men hier nicht die gleiche Rolle spielen. Der Einfluss von Druck und Partikelgrésse
auf das Ausmass von sekundiren Reaktionen bei der Vergasung von Biomasse
wird in den folgenden Kapiteln eingehend diskutiert.

In der gleichen Literaturiibersicht wird die Arbeit von SHARMA ET AL., 1986 zitiert,
in welcher beobachtet wurde, dass die Anwesenheit von Wasserdampf den Teergehalt
erhoht, indem der Dampf den Kontakt der gasf6rmigen Teere mit den heissen
Koksoberflichen verhindert und somit ein Cracken reduziert. Dieser Mechanismus
ist auch fiir die Teere von Biomasse mé&glich und deshalb im Zusammenhang mit
dem Ausmass verschiedener sekundérer Reaktionen von Teeren priifenswert.

Die Heizrate als wichtiger Parameter fiir den priméaren Teerertrag aus der Pyrolyse
kann in realen (autothermen) Vergasersystemen kaum systematisch und unabhén-
gig von anderen Parametern variiert werden und wird in der Literatur im Zusam-
menhang mit dem gesamten Vergasungsprozess selten explizit erwahnt. Der
Einfluss des Parameters auf den Teerertrag wird in Zusammenhang mit der Pyro-
lyse (s. Kapitel 4) diskutiert. An dieser Stelle soll auf die Gréssenordnung der bei
der Festbettvergasung zu erwartenden Aufheizrate des Brennstoffes eingegangen
werden. Gemiss MILNE, 1981 findet in realen (Festbett-)Vergasern mit relativ gros-
sen Brennstiicken die langsame Pyrolyse mit tiblichen Heizraten im Bereich von
0.01-2 °C/s statt.

Eigene Messungen haben jedoch ergeben, dass auch in Festbettvergasern mit rela-
tiv grossen Brennstiicken (Bereich 0.5-3.0 cm) recht hohe Heizraten erreicht wer-
den. Bei einer entsprechenden Untersuchung wurden Modellbrennstoffstiicke mit
Heizelementen prépariert und im Brennstoffbett eines Open-Top-Vergasers
(Modell IISc-DASAG, s. SHARAN ET AL., 1997) vergast. Der Versuchsaufbau ist in
Kapitel 5.2, Abbildung 6-1 dargestellt.
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Abbildung 3-5:Temperaturprofil in einem Modellbrennstoffstiick (Holzkugel von 20 mm Durchmes-
ser), welches im Brennstoffbett eines absteigenden Gleichstrom-Festbettvergasers nach unten
wandert

Abbildung 3-5 zeigt das Temperaturprofil einer Modellbrennstoffkugel, welche mit
einer durchschnittlichen Geschwindigkeit von 4 cm/min mit dem Brennstoffbett in
die Tiefe wandert. In Abbildung 3-6 sind schliesslich die zeitlichen Ableitungen der
Kurven aus Abbildung 3-5, also die verschiedenen &rtlichen Aufheizraten, darge-
stellt. Daraus geht hervor, dass auch in Festbettvergasern die Brennstoffpartikel
Aufheizraten im Bereich von 15-20 °C/s erfahren.
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Abbildung 3-6:Aufheizraten im Querschnitt eines Modellbrennstoffstiickes (Holzkugel von 20 mm
Durchmesser), bei der Vergasung im Brennstoffbett eines absteigenden Gleichstromvergasers
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Messungen von Teergehalten von Produktgasen aus verschiedenen Vergasern und
mit verschiedenen Brennstoffen von HASLER, 1998 liefern Hinweise darauf, dass
die Zusammensetzung des Brennstoffs sowie die physikalischen Brennstoffeigenschaften
den Teerertrag massgeblich beeinflussen. So wurden in dieser Studie bei der Verga-
sung von Hartholz generell héhere Phenolgehalte im Rohgas als bei Weichholz
gefunden. Weitere Ergebnisse geben Anlass zur Vermutung, dass bei der Verga-
sung von Altholz stets Produktgase mit geringeren Teergehalten als von frischem
Holz produziert werden. Dieser Befund kénnte auf die im Altholz vorhandenen
anorganischen Substanzen zuriickzufiihren sein. Diese haben in verschiedenen Fal-
len eine katalytische Wirkung auf die Pyrolyse (s. a. Kapitel 4.3).

3.4 Mathematische Modelle zur Berechnung der Produktzusam-
mensetzung von Vergasern

Fir die Optimierung eines Biomasse-Festbettvergasers hinsichtlich mdglichst
geringer Teergehalte im Rohgas ist ein mathematisches Modell hilfreich, welches
unter Eingabe relevanter Prozess-, Brennstoff- sowie Vergaserparameter (s. voran-
gehender Abschnitt) eine Abschitzung der zu erwartenden Teerfrachten im Roh-
gas ermoglicht. Aus diesem Grunde wurde die entsprechende Literatur im
Hinblick auf bereits bestehende Modelle gesichtet.

Eine Literaturiibersicht {iber die Modellierung der Vergasung von Biomasse inklu-
sive der Vergasung im Festbett wurde von BUEKENS UND SCHOETERS, 1984 ausgear-
beitet. Die meisten der vorgefundenen Modelle wurden urspriinglich fiir die
Vergasung von Kohle entwickelt. Die Autoren teilen die Modelle beziiglich ihrer
Entwicklung in folgende Kategorien ein:

Thermodynamische Modelle

Bei dieser Art von Modellen wird angenommen, dass mindestens ein Set von Ver-
gasungsreaktionen das chemische Gleichgewicht erreicht. Dieses Gleichgewicht
wird fiir eine fest vorgegebene Betriebstemperatur berechnet.

Kinetikfreie Modelle

Die Basis fiir diese Modelle liefert eine Einteilung des Vergasungsreaktors in ver-
schiedene Zonen. Jede Zone wird durch ein bestimmtes Regime dominiert (Pyro-
lysezone, Oxidationszone etc.), andere Phanomene werden vernachléssigt. In jeder
Zone wird die Prozesstemperatur durch eine Energiebilanz bestimmt. Die chemi-
sche Zusammensetzung der Gase, welche eine Zone verlassen, wird unter
Annahme eines thermodynamischen Submodells (s. vorangehenden Abschnitt) fiir
die vorher bestimmte Prozesstemperatur berechnet.

Steady-State Modelle

Steady-State Modelle basieren auf einem Set von Massen- und Energieerhaltungs-
gleichungen, in welchen die Ableitungen nach der Zeit gleich Null gesetzt werden.
Die Impulserhaltung wird oft vernachléssigt. Bei Annahme einer Plug-Flow-Str6-
mung muss schliesslich ein System von gewohnlichen Differentialgleichungen,
welche iiber die Terme der Reaktionsraten miteinander gekoppelt sind, gelst wer-
den.
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Transiente Modelle

Transiente Modelle basieren auf den gleichen Erhaltungsgleichungen wie die
Steady-State-Modelle. Die zeitabhéngigen Terme werden hier jedoch nicht ver-
nachldssigt, so dass ein Set von gekoppelten partiellen Differentialgleichungen
numerisch geldst werden muss.

HOBBS ET AL., 1993 liefern in ihrer Literaturiibersicht eine umfangreiche Liste mit
Modellen hauptsichlich zur Kohlevergasung. Die vorgefundenen Modelle wurden
nach den Kriterien Gliltigkeitsbereich, Annahmen fiir die Submodelle fiir Pyrolyse,
Oxidation und Reduktion, Behandlung der Gasreaktionen, angewendete numeri-
sche Methoden und experimentelle Validierung der Modelle systematisch klassifi-
ziert. Die meisten Modelle (rund 20) simulieren die Gegenstromkohlevergasung,
fir Gleichstromvergaser werden in dieser Ubersicht bloss 3 Modelle erwihnt,
wovon eines fiir Kohle, die anderen beiden fiir die Vergasung von Biomasse konzi-
piert wurden.

HOBBS ET AL., 1993 finden u. a. folgende géngigen Annahmen und Vereinfachungen
bei den Vergasermodellen:

* Einheitliche Partikelgrosse

* Keine Losung der Impulserhaltungsgleichung fiir Gase und Feststoffe
* Axialer und radialer uniformer Gas- und Feststofffluss (Plug Flow)

* Wirme- und Massentransport fiir nicht-reagierende Festbette

* Augenblickliches Trocknen des Brennstoffes

*» Stark vereinfachte Behandlung der Pyrolyse, mit angenommener konstan-
ter Verteilung der Produkte

* Stark vereinfachte Gasphasenchemie, oft lediglich auf die homogene Was-
sergasreaktion reduziert

Ein Modell, welches die Berechnung der zu erwartenden Produktgaszusammen-
setzung, inklusive Teer ermdglicht, wurde von den gleichen Autoren entwickelt
(HOBBS ET AL., 1992). Es handelt sich dabei um ein sogenanntes 2-Zonen, Partial-
Gleichgewichtsmodell. In der oben beschriebenen Terminologie von BUEKENS UND
SCHOETERS, 1984 ist dieses Modell unter den kinetikfreien Modellen einzustufen. Es
beruht auf der Annahme, dass der Zone der Subprozesse Trocknung/Pyrolyse und
der Zone der Oxidation/Reduktion jeweils verschiedene, aber innerhalb der ent-
prechenden Zone einheitliche Temperaturen zugewiesen werden kénnen. Weiter-
hin wird angenommen, dass sich die gasformigen Produkte aus der heissen
Oxidations-/Reduktionszone bei den dort vorherrschenden Temperaturen im che-
mischen Gleichgewicht befinden. Kiihlen sich diese Gase aber auf die Temperatu-
ren der Trocknungs-/Pyrolysezone ab, diirfen sie nicht mehr weiter reagieren, sie
werden sozusagen «eingefroren». Umgekehrt werden die Pyrolysegase als nicht-
reaktiv in der Gasphase angenommen. Diese Annahmen rechtfertigen die Autoren
durch die Annahme von Temperaturverhiltnissen und Abfolge von Subprozessen




Der Vergasungsprozess im Festbett 19

in Gegenstromvergasern (vgl. Abschnitt 3.2).

Die Berechnung der Zusammensetzung aller Fliichtigen, also den nicht-konden-
sierbaren Gasen sowie den Teeren, basiert auf einem Funktionelle-Gruppen (FG)-
Modell von SOLOMON ET AL., 1988, welches im Kapitel 4 diskutiert wird. Trotz der
Verwendung dieses Modells, welches die Chemie der Pyrolyse von Kohle mit
einem mechanistischen Ansatz beschreibt, sind die Prognosen beziiglich Teerertrag
des Gesamtmodells recht ungenau. Dies mag einerseits daran liegen, dass die
potentielle Teerfraktion, also der maximal mdgliche teerbildende Anteil einer funk-
tionellen Gruppe, als Eingangsgrosse in das FG-Modell wiederum mittels eines
empirischen Submodells von KO ET AL., 1988 geschétzt werden musste. Anderer-
seits werden im Vergasermodell von HOBBS ET AL., 1992 keinerlei homogene sekun-
ddre Gasreaktionen berticksichtigt, da, wie die Autoren bemerken, auf diesem
Gebiet der Wissensstand noch ungentigend ist.

As Received Coal Taj‘
Raw Gas
Tcoal Tar
ing & Devolatilizati
lDrymg volatilization, 7:1‘_‘
Char Equilibri “T
uilibrium
equilibrium
exit Gases
Y
Q Tcxx'x exit
Loy 7:quilibn'um < > Product Tar
Recycled
Tar

c ASthzquih'brium T Blast Gas, T,

Abbildung 3-7: Das Bilanzvolumen des 2-Zonen-Partial-Gleichgewichtsmodell von HOBBS ET AL.,
1992

Das Reaktormodell von BLIEK, 1984 wurde zur Simulation der Vergasung von
Kohle in einem Gleichstrom-Festbettvergaser entwickelt. Es handelt sich dabei um
ein eindimensionales 2-Phasen-, Steady-state-Modell, welches homogene und hete-
rogene Gasreaktionen, sowie Impuls-, Warme- und Massenbilanzen beschreibt und
16st. Die Modellaussagen beziehen sich einerseits auf ein einzelnes Kohlepartikel,
welches durch das Festbett im Vergaser nach unten wandert, andererseits auch auf
die Bedingungen im Reaktorraum. Das Modell wurde nicht fiir Aussagen beziig-
lich Teere im Produktgas konzipiert. Die Kinetik der Pyrolyse beschrinkt sich
daher auf die die Beschreibung der Feststoff-Umsatzrate in die Produkte Koks und
Fliichtige, mit der Begriindung, dass bei einem Gleichstromvergaser die Pyrolyse-
produkte im Gegensatz zum Gegenstromtyp nicht direkt in das Produktgas des
Vergasers gelangen und somit die exakte Zusammensetzung der Produkte irrele-
vant sei.
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Die meisten der in der Literatur vorgefundenen Modelle fiir die Vergasung von
Biomasse enthalten thermodynamische Submodelle, beispielsweise fiir die
Beschreibung der Pyrolyse. Da die Teere unter Vergasungsbedingungen nicht stabil
sind (CHy stellt bei diesen Bedingungen das einzige Gleichgewichtsprodukt aus
der Klasse der Kohlenwasserstoffe dar (DESROSIERS, 1986)) , werden sie bei dieser
Art von Modellen nicht berticksichtigt. Ein Beispiel fiir ein solches Modell ist dasje-
nige von BILODEAU ET AL., 1993, welches die Simulation einer stationdren Wirbel-
schicht ermdglicht. Es handelt sich dabei um ein eindimensionales 2-Phasen-
Modell, in dem fiir die Massenbilanz die Pyrolyse im Gleichgewicht und die Oxi-
dation als augenblicklich ablaufend angenommen wurde. Die Reduktionsreaktio-
nen wurden durch einen kinetischen Ansatz beschrieben. Weiterhin wurden in der
Massenbilanz die Gaskonvektion sowie der Massentransfer zwischen den beiden
Phasen berticksichtigt. Die Energiebilanz beriicksichtigt die Brennstoffenthalpie,
den Warmetransport durch die Gaskonvektion sowie die Warmeverluste tiber die
Winde und den vertikalen Warmetransport durch ein inertes Trdgermaterial
(Sand). Mit dem Modell sind Aussagen tiiber die Reaktortemperatur sowie iiber die
nicht-kondensierbaren Spezies im Produktgas (CO,, CO, H,, 02, CHy, N,) mog-
lich.

Ein Modell fiir die Vergasung von Biomasse in einem Gleichstrom-Festbettvergaser
wurde von GROENEVELD, 1980 vorgestellt. Bei diesem Modell werden die Subpro-
zesse Trocknung, Pyrolyse und Oxidation als Box-Modelle lediglich durch Massen-
und Energiebilanz beschrieben. Fiir die anschliessende Modellierung der Redukti-
onszone wird ein sich bewegendes Koksbett betrachtet, welches auf einem Parti-
kelmodell mit Berticksichtigung einer volumetrischen Konversionsrate beruht.
Dieses Partikelmodell beinhaltet auch den Einfluss der sich dndernden effektiven
Diffusivitit und Reaktionsrate auf die Konversionsrate und beriicksichtigt die
Schrumpfung des Partikels mittels eines Schrumpfkriteriums. Dieser letztere Effekt
kontrolliert schliesslich die Bettbewegung. In der Reduktionszone werden zusétz-
lich die Gasgeschwindigkeit, Warme- und Massentransfer zwischen den beiden
Phasen sowie Warme- und Massenerhaltungssitze fiir beide Phasen beschrieben.
Aufgrund der starken Vereinfachung der chemischen Prozesse in der Trocknungs-,
Pyrolyse- und Oxidationszone werden Teerbildung und -konversion nicht betrach-
tet.

Abschliessend zu dieser Literaturiibersicht iiber Vergasermodelle muss festgehal-
ten werden, dass ausser dem oben beschriebenen Modell von HOBBS ET AL., 1992
keine Modelle von Vergasern existieren, welche Aussagen tiber die zu erwartenden
Teerfrachten im Produktgas erlauben.

3.5 Fazit

Die wichtigsten Parameter mit Wirkung auf den Teergehalt von Produktgasen aus
Biomassevergasungsprozessen wurden identifiziert. Ebenfalls konnten die wich-
tigsten Trends des Teergehalts in Funktion dieser Grossen aufgrund von durchge-
fihrten Paramterstudien an realen Vergaserreaktoren ermittelt werden. Aufgrund
der Kopplung der verschiedenen Subprozesse in der Vergasung ist es jedoch nicht
mdglich, solche empirisch festgestellten Trends mechanistisch zu erklaren. Als
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Folge davon wird es aufgrund von Parameterstudien, durchgefiihrt an «realen»
Vergasern, kaum moglich sein, Hinweise auf Massnahmen zur Minderung des
Teergehaltes im Produktgas von Biomassereaktoren abzuleiten. Die Teerbildung
und -konversion bei der Vergasung von Biomasse als dusserst komplexe chemische
und physikalische Prozesse konnen nur durch die separate Betrachtung der Sub-
prozesse der Vergasung verstanden werden.

Bei der Sichtung der Literatur nach Vergasermodellen, welche Aussagen zum Teer-
gehalt von Produktgasen zulassen, wurde festgestellt, dass die bisherigen Modelle
aufgrund der ihnen zugrundeliegenden Annahmen und Vereinfachungen gerade
diesem Anspruch nicht gerecht werden. Die meisten Modelle behandeln die Pyro-
lyse als primdren Teerbildungsprozess derart stark vereinfacht (Annahme des che-
mischen Gleichgewichts oder gar Annahme der Produktverteilung), dass
Teerverbindungen als primédre Produkte gar nicht erst auftauchen.

Das einzig vorgefundene Vergasergsmodell, welches auch die Teerbildung bertick-
sichtigt, liefert sehr ungenaue Schétzwerte fiir den Teerertrag des Vergasers. Dies
ist vor allem darauf zuriickzufiihren, dass fiir die Schitzung der potentiellen Teer-
bildungsfraktion ein empirschen Submodell verwendet wurde, welches lediglich
auf korrelierten experimentellen Daten beruht. Eine mechanistische Abbildung der
Teerbildung und -konversion ist somit in den Vergasermodellen nirgends enthal-
ten. Auch fiir die Modellierung dréangt sich deshalb die separate Betrachtung der
Subprozesse auf. Als wichtigen ersten Schritt fiir die Teerbildung soll deshalb die
Pyrolyse im nédchsten Kapitel diskutiert werden.
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4 Pyrolyse

4,1 Grundlagen zur Chemie der Pyrolyse

Teerverbindungen treten im Vergasungsprozess zum ersten Mal als Produkte der
Pyrolyse auf. Diese Teere werden primére Teere genannt. Im Gegensatz dazu sind
sekundédre Teere die Produkte von Umwandlungsreaktionen von priméaren Teeren
(s. dazu die Ausfiihrungen in Kapitel 5). In experimentellen Untersuchungen wer-
den diese beiden Begriffe jedoch operationell definiert, da es nahezu unméglich ist,
mit Pyrolyseexperimenten «reine» primare Teere zu isolieren (s. dazu auch Ausfiith-
rungen in Kapitel 2).

Eine detaillierte Ubersicht iiber wihrend der Pyrolyse von Biomasse ablaufende
chemische Prozesse liefern z. B. die Arbeiten von Shafizadeh. (SHAFIZADEH, 1982,
SHAFIZADEH, 1985). Aufgrund seiner experimentellen Untersuchungen schligt er
die in Abbildung 4-1 dargestellten Reaktionspfade fiir die Pyrolyse von Cellulose,
dem Hauptbestandteil jeglicher Art von Biomasse, vor.

Gase, Flichtige mit niedriegem Molekulargewicht

Cellulose Anhydrozucker (z.B. Levoglucosan), Teere

®

H,0, Koks, COp, CO

Abbildung 4-1: Die konkurrierenden Reaktionspfade bei der Pyrolyse von Biomasse nach SHAFI-
ZADEH, 1982. Die eingekreisten Nummern beziehen sich auf die im Text beschriebenen Reaktions-
pfade.

1. Reaktionspfad

Bei der Pyrolyse bei Temperaturen unter 300°C wird der erste Reaktionspfad
bevorzugt. Er beinhaltet die Reduktion des Molekulargewichts (oder des Polymeri-
sationsgrads [PG]) durch die Spaltung von chemischen Bindungen, das Auftreten
von freien Radikalen, die Abspaltung von Wasser, die Bildung von Carbonyl-, Car-
boxyl- und Hydroperoxidgruppen sowie von CO, CO,, und schliesslich die Bil-
dung eines Koksriickstandes. Aufgrund von experimentellen Daten zum PG
(gemessen iiber die Viskositét), sowie zum Auftreten von Carbonyl-, Carboxyl-
und Hydroperoxydgruppen wird von SHAFIZADEH, 1982 ein 3-stufiger Ablauf die-
ses Niedertemperatur-Reaktionspfades postuliert: Initiilerung der Pyrolyse durch
die Bildung der freien Radikale, Reaktionsfortpflanzung mit Bindungsspaltung,
und schliesslich die Bildung der Produkte.

2. Reaktionspfad
Der zweite Reaktionspfad ist im Bereich hoherer Temperaturen dominant. Er fiihrt
zur Bildung von Teeren, welche Anhydrozucker (z. B. Levoglucosan), Oligosaccha-
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ride sowie einige Produkte aus der Dehydrierung von Pyranen und Furanen
umfassen. Die primére Reaktion in diesem Reaktionspfad beinhaltet die in Abbil-
dung 4-2 dargestellte Depolymerisation von Cellulosemakromolekiilen durch
Transglycosilation (intramolekulare Substitution der glycosidischen Briicke in Cel-
lulose durch eine der freien Hydroxylgruppen).
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+
DEHYDRATION AND DECOMPOSITION PRODUCTS

Abbildung 4-2: Pyrolyse von Cellulose in Anhydrozucker und andere Verbindungen durch Transgly-
cosylationsreaktionen nach SHAFIZADEH, 1982.

Diese Reaktionen werden begleitet von Dehydrationsreaktionen. Es folgen
anschliessend Spaltungs- und Disproportionierungsreaktionen in der Gasphase
sowie die weitere Zersetzung und Kondensation der Festphase, woraus eine
Mischung von Gasen und (kondensierbaren) Fliichtigen sowie Koks als Produkte
resultieren. Wird die Temperatur weiter angehoben, so werden die teerbildenden
Reaktionen gegeniiber der Bildung von Gasen und Koks dominant. SHAFIZADEH,
1985 betont, dass die Evaporation von Levoglucosan sowie der Pyrolyseprodukte
stark endotherm ist. Aus diesem Grunde wird der Pyrolyseprozess bei héheren
Temperaturen eher vom Warmetransfer als von der Kinetik der Reaktionen kon-
trolliert. Aufgrund von experimentellen Untersuchungen fiir den Temperaturbe-
reich 250-340°C und unter Vakuum kann die Pyrolyse von Cellulose mittels dem in
Abbildung 4-3 dargestellten Modell von BRADBURY ET AL., 1979 beschrieben wer-
den.

/Teer
Cellulose‘klf Aktivierte Cellulose\
Y Koks + (1-y) Gas

Abbildung 4-3: Kinetisches Modell («Broido-Shafizadeh-Modell») fiir die Pyrolyse von reiner Cellu-
lose (BRADBURY ET AL., 1979)
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Das zugrunde liegende Reaktionsschema ist die Basis fiir zahlreiche Pyrolysemo-
delle von grossen Biomassepartikeln, wie sie in Abschnitt 4.4 beschrieben werden.
Das Modell wurde urspriinglich von BROIDO, 1976 vorgeschlagen und von BRAD-
BURY ET AL., 1979 modifiziert. Es ist heute als «Broido-Shafizadeh-Modell» bekannt
(GR@NLI, 1996).

Das Modell beinhaltet die oben beschriebene Initiierungsreaktion, welche zur Bil-
dung der «Aktivierten Cellulose» fiihrt. Diese wird schliesslich durch zwei sich
konkurrierende Reaktionen 1. Ordnung in die entsprechenden Produkte zerlegt.
Die experimentell bestimmten Reaktionskonstanten werden zu

58000
kylmin”'1 = 1,7-10%¢ ®'T (4-1)
47300
kylmin™'] = 1,9-10"% *°7 (4-2)
36000

. —1 11 R-T
ks[min '] =79-10 e (4-3)

angegeben.

3. Reaktionspfad

Der dritte Reaktionspfad (s. Abbildung 4-1) schliesslich wird bei Temperaturen
tiber 500°C dominant. Er beinhaltet Spaltungs-, Dehydrations- und Disproportio-
nationsreaktionen sowie Decarboxylierungs- und Decarbonylierungsreaktionen.
Als Produkte entstehen hierbei eine Mischung von verschiedenen Gasen und nie-
dermolekularen Fliichtigen. Diese Produkte werden vor allem durch sekundire
Reaktionen der Produkte des zweiten Reaktionspfades gebildet. Die direkte Konversion
von Cellulosemakromolekiilen in diese niedermolekularen Fliichtige kann jedoch
ebenfalls nicht vollstindig ausgeschlossen werden.

4.2 Kinetische Parameter der Pyrolyse

Die Reaktionsschemata fiir die Pyrolyse von Biomasse (vgl. z. B. vorangehenden
Abschnitt, das «Broido-Shafizadeh-Modell») enthalten meist Teilreaktionsschritte,
deren Raten fiir Massenverlust sowohl von der Masse der Reaktanden selber als
auch der Temperatur abhdngen (POKOL UND VARHEGYI, 1988);

d

T = KIT) - f(@) (4-4)

wobei o die reagierte Fraktion, t die Konversionszeit, T die absolute Temperatur
und k die Reaktionskonstante bedeuten. Trotz ihrer irrefiihrenden Bezeichnung ist
die Reaktionskonstante keine Konstante, sondern von der Temperatur abhingig.
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Sie wird meistens durch die Arrheniusgleichung angenéhert:
E

k=A-eRT (4-5)

Die Parameter A, E, R und T stehen fiir den Frequenzfaktor, die Aktivierungsener-
gie, die universelle Gaskonstante und die absolute Temperatur. Wenn die Arrheni-
usgleichung fiir komplexe Prozesse, wie sie die Pyrolyse von Biomasse darstellt,
angewendet wird, sind Frequenzfaktor A und Aktivierungsenergie E von formaler
Bedeutung. Fiir ein kompaktes Brennstoffpartikel kann f(a ) in Gleichung (4-4) wie
folgt angenédhert werden:

Flo) = (1-a)’ (4-6)

n ist hierbei die (formale) Reaktionsordnung. Im Zusammenhang mit der thermi-
schen Zersetzung von Biomasse wird oft n = 1, d. h. eine Reaktion 1. Ordnung
angenommen. Diese Annahmen erfolgen oft willkiirlich; unterschiedliche Reakti-
onsordnungen haben aber verschiedene physikalischen Bedeutungen (vgl. dazu
POKOL UND VARHEGY], 1988).

Die in Gleichung (4-6) vorkommende Grosse o (reagierte Fraktion) kann gemass
GRONLI, 1996 wie folgt definiert werden:

= _(my—m) (4-7)
(Mo —mcpa,)
Gleichungen (4-5) und (4-6) eingesetzt in Gleichung (4-4) liefert
E
A=A eRT . (1_a) 4-8
T = Ae (1-a) (4-8)

Das Curve-fitting von experimentellen Daten mittels Gleichung (4-8) liefert die
kinetischen Parameter A und E. Eine Ubersicht iiber gemessene kinetische Parame-
ter zur Pyrolyse fiir verschiedene Biomassespezies unter Annahme eines einfachen
1-Schritt Reaktionsschemas gemaéss

Feststoff = Fliichtige + Koks (4-9)

wurde von GRONLI, 1996 zusammengestellt (Tabelle 4-1). Wie aus Tabelle 4-1 zu
entnehmen ist, variieren die Aktivierungsenergien E fiir Cellulose im Bereich 130—
260 kJ/mol, fiir Hemicellulose im Bereich 125-260 kJ/mol, fiir Lignin im Bereich
37-125 kJ /mol bzw. fiir Holz 60-240 kJ/mol.
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Reference Feedstocks n log(A) E Conditions
[log s |kJ/mole]
Akita and Kase Cellulose 250-330°C 1.0 150 2240 TGA and DTA, 0.23-5°C/min,
(1967) N, and vacuum
Tang Pine 280-325°C 1.0 5.5 96.3 TGA, 200-460°C, 3°C/min,
(1967) 325.350°C 1.0 16.8 226.1 vacuum
Cellulose  240-308°C 1.0 9.8 146.5
308-360°C 1.0 176 2345
Lignin 280-344°C 1.0 52 879
344-435°C 1.0 -0.03 377
Leu Spruce «>54% 1.1 184 2173 TGA, 250-450°C
(1976) «<54% 1.3 16.1 10-160°C/min, N,
Redwood «>54% 1.3 17.7 185.0
a<54% 1.4 142
Leu Spruce a>54% 1.1 184 2173 TGA, 250-450°C
(1976) a<54% 1.3 16.1 10-160°C/min, N,
Redwood «>54% 1.3 17.7 185.0
a<54% 1.4 14.2
Leweillen ef al. Cellulose  250-1000°C 1.0 9.8 139.8 Heated grid. 400-10 000°C/s.
(1977) He
Fairbridge er al. Cellulose”  284-337°C 1.0 186 2480 TGA, 7°Cfmin, "N, " Air
(1978) Cellulose™  290-360°C 1.0 275 3430
Rogers er al.  Whatman filter paper 0.5 1.3 153.2 TGA, 200-400°C, {-5°C/min
(1980) N,
Lee Spruce 10°C/min 1.0 58 98.4 TGA, 220-460°C, 10-160°C/min
(1982) 160°C/min 1.0 55 86.3 N,
Redwood  10°C/min 1.0 2.8 63.2
160°C/min - 1.0 32 58.6
Hajaligol et al. Celiulose 1.0 8.3 133.1 Heated grid, 300-1100°C
(1982) 100-15 000°C/s, He
Cooley etal.  Cellulose” 1.13 16.6 2130 TGA., 200-600°C, He,
(1988) Cellulose™ 0.99 168 2163 “1°C/min,”"2°C/min,”" 5°C/min
Cellulose™ 102 175 2255
Cordero et . Holm oak  5°C/min 1.0 3.0 68.0 TGA. 25-900°C. 5-20°C/min
(1989) 20°C/min 1.0 43 70.6 He
Varhegyi ef ol.  Cellulose  10°C/min 1.0 176 2340 TGA. 200-400°C, Argon
(1989) 80°C/min 1.0 15.1 205.0
Gronli et al. Pine 230-360°C 1.0 47 87.6 TGA, 150-500°C, He,
(1992) Spruce 220-400°C 1.0 72 924 5°Cfmin
Williams er al.  Pine <300°C  5°C/min 1.0 5.5 84.5 TGA, 200-500°C, 5-80°C/min
(1994) <300°C  80°C/min 1.0 4.1 77.1 N,
Cellulose 5°C/min 1.0 19.8 2604
80°C/min 1.0 13.2 187.6
Hemicellulose 5°C/min 1.0 223 2588
80°C/min 1.0 92 125.1
Lignin 5°C/min 1.0 74 1243

Tabelle 4-1: Ubersicht (iber gemessene Kinetische Daten zur Pyrolyse von verschiedenen

Biomassespezies (aus: GRoNLI, 1996) Abklrzungen: TGA: Thermogravimetrische Analyse, DTA:

Differentialthermoanalyse

Pyrolyse
!
|
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Als mogliche Griinde fiir diese Unterschiede nennt GRONLI unterschiedliche expe-
rimentelle Bedingungen, wie z. B. die Probengrésse, Art der Temperaturmessung,
Heizrate und Atmosphire. Trotz der grossen Bereiche, in denen die kinetischen
Parameter A und E streuen, sorgt der Kinetikkompensationseffekt (ZSAKO, 1976,
CHORNET UND ROY, 1980, POKOL UND VARHEGYI, 1988) dafiir, dass deren Kombina-
tion in den Reaktionsraten zu recht konsistenten Wirkungen fiihrt. Dies geschieht
aufgrund einer Korrelation der kinetischen Parameter; so bewirkt z. B. eine Veran-
derung der experimentellen Bedingungen eine Anderung der Aktivierungsenergie,
was durch eine entsprechende Anderung des Frequenzfaktors wieder kompensiert
wird.

So beschreibt z. B. GRONLI, 1996 eine Gruppe von Reaktionen, welche bei einer
bestimmten Temperatur alle die selbe Rate aufweisen, mit der Gleichung;:

In(A) = m-E + In(ky) (4-10)

wobei m=1/(RT;) die Steigung des Graphs In(A) vs. E darstellt. Die Steigung liefert
somit die Beziehung zur isokinetischen Temperatur T;, bei welcher alle Reaktionen
der Gruppe mit der selben Reaktionsrate kj ablaufen. Abbildung 4-4 zeigt den ent-
sprechenden Plot der in Tabelle 4-1 aufgelisteten kinetischen Parameter, woraus
eine isokinetische Temperatur von 318 °C mit ky = 1.65*10"" min™! berechnet wurde.
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Abbildung 4-4: Kompensationseffekt bei lignocelluldrem Material (GRoNLI, 1996)

Als Grund fiir diesen Kompensationseffekt wird von NARAYAN UND ANTAL, 1996
die ungenaue Temperaturmessung in den Experimenten angegeben, so z. B. die
zeitlich verzogerte Temperaturmessung aufgrund triger Thermoelemente oder
aufgrund endothermer Reaktionen von Biomasse.
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4.3 Experimentelle Untersuchungen zur Teerbildung bei der Pyro-
lyse

Nachdem in den beiden Vorangehenden Abschnitten auf die Theorie der Pyrolyse
und deren Reaktionskinetik eingegangen wurde, soll in diesem Abschnitt eine
kurze Ubersicht iiber experimentell gefundene Beziehungen zwischen der Teerbil-
dung (bzw. -konversion) und verschiedenen Versuchsparametern gegeben werden.
Diese Ubersicht ethebt angesichts der Fiille an vorhandener Literatur zu Pyrolyse-
experimenten keinen Anspruch auf Vollstandigkeit.

4.3.1 Analysetechniken

Fiir das Studium der Pyrolyse sind eine grosse Anzahl von Analysemethoden
bekannt. Zu den gebrduchlichsten Verfahren gehdéren die Themogravimetrische
Analyse (TGA), die Differentialthermalanalyse (DTA) sowie die differentielle Kalo-
metrie (Differential Scanning Calorimetry (DSC)). Bei der TGA wird eine Probe mit
einem bestimmten Zeit-Temperaturprogramm (statische Temperatur, linearer Tem-
peraturanstieg oder eine Kombination von beiden) aufgeheizt. Wahrend dieser
thermischen Behandlung werden Masse sowie Temperatur der Probe kontinuier-
lich erfasst. Die aufgezeichneten Daten konnen entweder als Masse gegen Tempe-
ratur oder Zeit und/oder als Massenverlustrate gegen Temperatur oder Zeit
dargestellt werden. Im letzteren Falle spricht man von einer differentiellen thermo-
gravimetrischen Kurve.

Temperatur-

messung Probe

Massenverlust, m
Massenverlustrate, dm/dt

Temperatur

Abbildung 4-5: Das Prinzip der thermogravimetrischen Analyse (TGA) (nach GRoNLI, 1996)

Das Prinzip der DTA besteht im Vergleich der Temperatur einer Probe mit derjeni-
gen eines thermischen inerten Referenzmaterials wihrend einer konstanten Auf-
heizung in einem Ofen. Die Differenz zwischen den beiden aufgezeichneten
Temperaturen ist ein qualitatives Mass fiir das Vorzeichen sowie die Grossenord-
nung von Energieaufnahme oder -abgabe infolge von ablaufenden endothermen
bzw. exothermen Reaktionen innerhalb des Probenmaterials.
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Abbildung 4-6: Das Prinzip der Differentialthermalanalyse (DTA) (nach GRoNLI, 1996)

Bei der DSC wird dhnlich wie bei der DTA eine Probe sowie eine Referenz in einem
Ofen thermisch behandelt. Dabei sind Probe sowie Referenz in elektrisch beheizba-
ren Probentrdgern angeordnet. Das Funktionsprinzip der DSC beruht nun auf
einer derart geregelten Heizung der beiden Trdger samt Inhalt, dass Probe und
Referenz stets die gleiche Temperatur aufweisen. Die Differenz der dazu benétig-
ten Warme (bzw. elektrischen Heizleistung) wird in Funktion der Ofentemperatur
aufgezeichnet. Somit liefert die DSC eine direktere (quantitative) Information
beziiglich Enthalpieinderungen der Probe als die DTA.

exotherm

Probe Referenz

Warmeflux dH/dt

endotherm

Temperatur
Leistungsverstarker -

Abbildung 4-7: Das Prinzip der Differential Scanning Calorimetry (DSC) (nach GRoNLI, 1996)

Weitere, eigentliche thermische Reaktoren zur Durchfithrung der Pyrolyse sind
Heizgitter-Reaktoren (wire-mesh, heated-grid reactors, s. Beispiel in Abbildung 4-
8), Fallrohrreaktoren, Wirbelschichtreaktoren und Festbettreaktoren. Zur Analyse
der in diesen Reaktoren produzierten Gase und Teere bieten sich verschiedene on-
und off-line Messverfahren an. Die nicht-kondensierbaren Gase kénnen on-line mit
Infrarot (IR)-spektrometrischen Methoden wie die nicht-dispersive Infrarot Photo-
metrie (NDIR), sowie mit Fourier-Transform-IR-(FTIR) - Spektrometrie quantitativ
kontinuierlich gemessen werden.
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Abbildung 4-8: Schema des von KO ET AL., 1988 eingesetzten Heizgitter-Reaktors inklusive Teer-
sampling-Einheit

Bei den Teeren sind bisher vor allem off-line Methoden mit anreichender Probe-
nahme im Einsatz. Die Teerverbindungen werden in Kiihlfallen kondensiert und/
oder in Gaswaschflaschen in einem L&sungsmittel absorbiert. Zur Analyse der auf
diese Weise gewonnenen Proben kommen gewdhnlicherweise die Gaschromato-
graphie (GC), die High performance liquid chromatography (HPLC) sowie die
Massenspektrometrie (MS) zum Einsatz.

Zur kontinuierlichen on-line Analytik von Teeren aus Versuchsreaktoren sind nur
die Arbeiten von Solomon et al. (z. B. SOLOMON ET AL., 1982) bekannt. Diese Auto-
ren setzen zur Analyse von Pyrolysegasen aus einem Heizgitter-Reaktor FTIR ein.
Die detektierten Spezies umfassen CO, CO,, H,O, CHy, SO,, CS,, HCN, C,H,,
C,Hy, C3Hg, Benzol, COS sowie Paraffine und Olefine. Ein quasi-kontinuierliches
on-line Messverfahren fiir Teere haben MOERSCH ET AL., 1997 vorgestellt. Es basiert
auf einer Vergleichsmessung des Gesamtkohlenwasserstoffsgehalts mittels eines
Flammenionisationsdetektors (FID) im heissen Gas und im Gas nachdem alle Teere
auskondensiert wurden. Die Methode liefert somit einen Summenwert fiir Teer;
Informationen iiber Art und Struktur der darin enthaltenen Teerverbindungen
werden nicht erfasst.

4.3.2 Einfluss von Prozessparametern bei der Pyrolyse auf die Teerbildung

Temperatur

Der Einfluss der Temperatur auf die Teerbildung und -konversion wurde im
Abschnitt 4.1 theoretisch bereits erldutert. In der Paramterstudie von HAJALIGOL ET
AL., 1982 wird u. a. der Effekt dieses Parameters auf die (operationell definierte)
Produktgruppe «Teere» mittels Flash-Pyrolysis-Experimenten (Heizraten <100-
15’000 °C/s) von diinnen Cellulosestreifen (0.0101 cm Dicke) in einem Heizgitterre-
aktor untersucht. Dabei wurde ein Ansteigen des Teerertrages mit steigender Peak-
temperatur (entspricht der Endtemperatur, nach Erreichen dieser Temperatur
wurde der Stromkreis zur Heizung unterbrochen) bis zu einem Maximum von ca.
60 m-% bei 700 °C und ein anschliessendes Sinken desselben unter weiterer Tempe-
raturerh6hung beobachtet (s. Abbildung 4-9).
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Abbildung 4-9: Einfluss der (Peak-)Temperatur auf die Produktverteilung aus der Pyrolyse von Cel-
lulosestreifen (HAJALIGOL ET AL., 1982)

Die Autoren schreiben dieses Absinken des Teerertrages den dann einsetzenden
sekundéaren Teerreaktionen zu, obwohl der Versuchsreaktor fiir minimale Aufent-
haltszeiten der Pyrolyseprodukte im Bereich hoher Temperaturen konzipiert
wurde.

Die von HAJALIGOL ET AL., 1982 verwendete Apparatur wurde von NUNN ET AL,
1985 zur Untersuchung des Einflusses der Temperatur auf die Produktverteilung
aus der Pyrolyse von Holz (NUNN ET AL., 1985 (A)) sowie von Lignin ((INUNN ET
AL., 1985 (B)) eingesetzt. Im Falle der Versuche mit Holz («<Sweet Gum Hardwood»)
wurden Brennstoffproben von 100 mg in einem Temperaturbereich von 330-1130
°C bei einer Heizrate von 1000 °C/s pyrolysiert. Der Verlauf des Teerertrages in
diesem (Peak-)Temperaturbereich ist in Abbildung 4-10 dargestellt. Die Kurve
zeigt einen dhnlichen Verlauf wie im Falle der Pyrolyse von Cellulosestreifen (s.
oben). Nach dem Maximum fiir den Teerertrag (ca. 55 m-%) im Bereich von 580~
680 °C sinkt der Teerertrag bei weiterer Erhhung der Temperatur und néhert sich
asymptotisch dem Wert von 46 m-% (um 1000 °C) an. Wiederum werden fiir den
Riickgang des Teerertrags bei hheren Temperaturen sekundédre Teerreaktionen (v.
a. Teercracking) verantwortlich gemacht. Die ebenfalls bestimmten Daten zu den
Ertrdgen von leichten Gasen wie Methan und Ethan deuten jedoch daraufhin, dass
das Teercracking auch bei Temperaturen tiber 1000 °C weiter geht; vor allem bei
hoheren Temperaturen werden diese Gase auch durch Crackingreaktionen gebil-
det.

Als Erkldarung fiir die offenbar unterschiedliche Intensitdt von sekundéren Teerre-
aktionen werden zwei unterschiedlich reaktive Produktklassen bei den primdren
Teeren postuliert. Andere Autoren beobachteten ein dhnliches Verhalten der sekun-
déren Reaktionen, auch fiir die Pyrolyse von Kohle (z. B. BOROSON, 1987, ET AL.,
1984, s. a. Kapitel 5).
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Abbildung 4-10: Einfluss der (Peak-)Temperatur auf die Produktverteilung aus der Pyrolyse von Holz
(NUNN ET AL., 1985 (A))

Interessanterweise wird in der in Kapitel 3 zitierten Studie von KINOSHITA ET AL.,
1994 eine dhnliche qualitative Abhédngikeit des Teerertrages von der Temperatur
gefunden (Maximum dort bei 750 °C), allerdings unter vollig anderen Prozessbe-
dingungen (echte Vergasung, viel kleinere Heizraten etc.).

Heizrate

Die Definition des Parameters «Heizrate» ist in der Literatur zu Pyrolyseexperi-
menten oft unklar. So kann unter dem Begriff einerseits die Aufheizrate der Brenn-
stoffprobemasse selber verstanden werden; diese Definition ist im Hinblick auf die
Vergleichbarkeit von Versuchsbedingungen bei verschiedenen Pyrolyseexperimen-
ten vorzuziehen. Andererseits ist z. B. bei Experimenten mit Heizgitter-Reaktoren
sowie TGA meistens die durch die Regelung der Beheizung einstellbare Heizrate des
Reaktors gemeint. Die beiden Definitionen sind jedoch nur fiir sehr kleine Probe-
massen («thermisch diinne» Partikel, s. a. Kapitel 4.4.1) nahezu identisch, da in sol-
chen Fillen ein sehr schneller Warmetransport (und somit ein vernachlédssigbarer
Temperaturgradient) angenommen werden kann.

Die Pyrolyseprozesse werden nach dem Kriterium Heizrate in die Prozesse «Slow-
Pyrolysis» und «Fast-» bis hin zu «Flash-Pyrolysis» unterschieden. Wie in Kapitel
3.3 erldutert, erfahren die Brennstoffpartikel in einem Festbettvergaser Heizraten
im Bereich von 1-15 °C/s. Zusammen mit langen Aufenthaltszeiten der Gase resul-
tieren gasférmige Produkte mit anndhernd «Gleichgewichtszusammensetzung» (d.
h. wenig Teer).

Das Ziel von schnellen Pyrolyseverfahren hingegen ist die maximale Ausbeute an
Pyrolyseolen (kondensierte Teere). Die technische Anwendung der schnellen Pyro-
lyse befindet sich noch weitgehend im Stadium der Forschung (NUSSBAUMER ET
AL., 1997).

Die Resultate von Untersuchungen des Einflusses der Heizrate auf den Teerertrag
bei Pyrolyseexperimenten aus der Literatur erscheinen zunéchst widerspriichlich.
SERIO ET AL., 1994 finden z.B. bei ihren TGA-FTIR Experimenten zur Pyrolyse von
Lignin steigende Teerertrdge mit steigenden Heizraten. Allerdings ist der Effekt
gering; fiir eine Erhohung der Heizrate von 10 °C/min auf 100 °C/min wird der
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Teerertrag von 40 m-% auf ca. 55 m-% erhoht. Ein dhnliches Ergebnis fiir die Pyro-
lyse von Kohle wurde von WARREN, 1938 gefunden. Bei der Erhéhung der Heizrate
von 0.7 °C/min auf 21.8 °C/min konnten steigende Teerertrige auf Kosten der
Ertrage von nicht-kondensierbaren Gasen und Koks beobachtet werden.

Bei sehr hohen Heizraten hingegen wird der umgekehrte Trend beobachtet. Ein
Beispiel hierfiir sind die bereits erwdhnten Flash-Pyrolysis-Experimente von HAJA-
LIGOL ET AL., 1982, in welcher auch die Heizraten in sehr hohem Bereich (<100-
15’000 °C/s) bei sonst konstanten Bedingungen variiert wurden. Es wurden dann
bei gegebenen Peaktemperaturen unter 700 °C mit abnehmenden Heizraten zuneh-
mende Teerertridge gefunden (s. Abbildung 4-11).
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Abbildung 4-11: Effekt der Heizrate sowie der Peaktemperaturen auf den Teerertrag aus der Pyro-
lyse von Cellulosestreifen (HAJALIGOL ET AL., 1982)

Diese scheinbar widerspriichlichen experimentellen Befunde zur Wirkung der
Heizrate auf die Teerertrdge wird in den Untersuchungen zur Kinetik von prima-
ren und sekundéren Reaktionen bei der Pyrolyse von Kohle von SERIO ET AL., 1984
aufgegriffen. Zur Erklarung des Phanomens wird in dieser Arbeit das Modell fiir
die Teerbildung bei der Pyrolyse von erweichenden Kohlen von UNGER UND SUU-
BERG, 1981 betrachtet. Wie in Abbildung 4-12 dargestellt, wird hierbei die Teerbil-
dung als zwei in Serie geschaltete Prozesse verstanden, ndmlich der Bildung der
Metaplaste (Teervorlauferprodukt) sowie der Teerverdampfung. Fiir den Fall der
Teerbildung bei der Pyrolyse von Biomasse konnte ein analoges Schema postuliert
werden, mit verallgemeinerten Prozessen, z. B. «Teerfragmentbildung» und «Teer-
abtransport».
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Abbildung 4-12: Modellvorstellung der Teerbildung bei der Pyrolyse von bitumindsen, erweichenden
Kohlen (nach UNGER UND SUUBERG, 1981)
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Gemdiss diesem Modell kénnen die Metaplaste (Bildungsrate k) nun als Teere ver-
dampfen (k;), Repolymerisationsreaktionen eingehen (k,) oder teilweise zu leichten
Gasen gecrackt werden (k). Beziiglich dem Reaktionspfad, welcher zu den freige-
setzten Teeren fiihrt, sind zwei verschiedene Reaktionsregime denkbar:

Bei limitierender Metaplastbildung (k;,<<k;) haben sehr hohe Heizraten die ver-
stidrkte Bildung von leichten Gasen zur Folge. In diesem Fall bewirkt die erhéhte
Heizrate ndmlich eine Verschiebung des Temperaturbereichs, in welchem Teervor-
laufer (Metaplaste) gebildet werden, hin zu hoéheren Temperaturen (s. z. B.
HOWARD, 1981, SEEBAUER, 1997). Dieser Effekt wird durch die Reaktionskinetik fol-
gendermassen erkldrt: Die Menge der gebildeten Pyrolyseprodukte hingt ab von
der Konzentration der zur Verfiigung stehenden Edukte, von den kinetischen Para-
metern sowie von der zur Verfligung stehenden Reaktionszeit. Bei erh6hten Heiz-
raten sind die zur Verfligung stehenden Reaktionszeiten (in einem bestimmten
Temperaturfenster) kiirzer, was zu einer Verschiebung der nicht augenblicklich
stattfindenden Produktbildung hin zu héheren Temperaturen fiihrt. Bei diesen
hoheren Temperaturen wird dann die Rate fiir das Cracking der Metaplaste grosser
als deren Bildungsrate, der Teerertrag wird in der Folge vermindert. Gemé#ss SERIO
ET AL., 1984 darf dieses Reaktionsregime z. B. bei Pyrolyseexperimenten mit einge-
setztem Tragergasfluss fiir den Transport der Pyrolyseprodukte erwartet werden.
Der Trdgergasfluss bewirkt in diesen Fillen eine Erhohung der Massentransferrate.
Fiir den Fall von limitierender Teerevaporation (ki<<k,,) hingegen wird der Teerer-
trag generell gegeniiber dem vorher diskutierten Fall erhéht, ist aber unabhingig
von der Heizrate (bei gleicher Endtemperatur). Unter diesen Umsténden wird der
Teer ndmlich bei tieferen Temperaturen gebildet, kann aber nicht verdampfen, bis
relativ hohe Temperaturen erreicht werden. Er hat somit gentigend Gelegenheit,
unabhéngig von der Heizrate Cracking-Reaktionen einzugehen.

Das Phéanomen von geringeren Teerertragen bei sehr tiefen Heizraten (Bereich 1-
100 °C/min.) kann mit diesem Modell ebenfalls erklirt werden: Bei diesen tiefen
Heizraten bewirkt die geringe Fliichtigkeit der Teere eine Akkumulation derselben.
Wiederum haben die Metaplaste Gelegenheit, sekundére Reaktionen einzugehen.
Da unter diesen Bedingungen in entsprechenden Experimenten zur Pyrolyse von
Kohle nebst der drastischen Teerreduktion auch eine Erhhung des Koksertrages
beobachtet wurde (HOWARD, 1981), wird vermutet, dass diese Sekundirreaktionen
vor allem Polymerisationsreaktionen und weniger Crackingreaktionen beinhalten.
Aus der Diskussion kann geschlossen werden, dass auch der Teerertrag in Funk-
tion der Heizrate ein Maximum aufweist, dhnlich wie beim Parameter der Tempe-
ratur. Da in Experimenten zur Pyrolyse von Biomasse derselbe Trend des
Teerertrags in Funktion der Heizrate wie fiir Kohle beobachtet wurde, ist eine ana-
loge Erklarung plausibel.

Bei der Pyrolyse von Cellulose wurde beobachtet, dass die Heizrate einen Einfluss
auf den Koksertrag (und indirekt auch auf den Teerertrag) hat (VON SCALA, 1998).
Heizraten im Bereich von 150 °C/min bewirken betrichtlich kleinere Koksertrage
als sehr geringe Heizraten im Bereich von 0.15 °C/min. Die Interpretation dieses
Befundes kann mit Hilfe des Modells von Shafizadeh (SHAFIZADEH, 1982, SHAFI-
ZADEH, 1985, s. Kapitel 4.1) gegeben werden: Bei Temperaturen unter 300 °C tritt
vor allem eine langsame Dehydration (zusammen mit einer Decarboxylation und
Decarbonylation) auf. Die Produkte dieses Reaktionspfades sind vor allem Wasser,
CO und CO,. Bei hoheren Temperaturen hingegen findet eine schnelle Depolyme-
risation (Fragmentierung) der Polyglucose hin zu Anhydrozuckern, wie Levoglu-
cosan statt. Langsame Heizraten haben deshalb die Bildung eines Produktes mit
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hohem Dehydrationsgrad zur Folge. Dieses Produkt ist stabiler als die urspriingli-
chen Glucosepolymere, der finale Ertrag eines kohlenstoffreichen Riickstandes
(Koks) ist deshalb proportional hoher als bei der Anwendung von héheren Heizra-
ten, bei welchen die Glucoseeinheiten gespalten werden, bevor sie dehydriert wer-
den. Diese schnelle Fragmentierung bei hoheren Heizraten resultiert in erhéhten
Ertrdgen von Fliichtigen, worunter auch die Produktgruppe der Teere gehort.

Der Parameter «Heizrate» hat somit Einfluss auf verschiedene Prozesse bei der
Pyrolyse, namlich auf die Teerbildung (Zeitpunkt und Temperaturfenster der Bil-
dung von Teervorlduferprodukten), den Teertransport sowie auf Art und Ausmass
von sekundéren Teerreaktionen.

Druck

Vor allem aus Arbeiten zur Pyrolyse von Kohle ist bekannt, dass der Druck eine
wichtige Rolle fiir die Produktverteilung der Pyrolyse spielt (s. z. B. HOBBS ET AL.,
1993). Bezogen auf die Teerbildung oder -konversion resultiert aus der Zunahme
des Reaktordruckes bei der Pyrolyse generell eine Abnahme des Teerertrages. KO
ET AL., 1988 z. B. bezeichnen den Druck und den Kohletyp als wichtige Betriebspa-
rameter, welche die Teerbildung bei der Kohleverbrennung beeinflussen. Die Auto-
ren entwickelten ein Modell zur Vorhersage von Teerertrdgen bei der schnellen
Pyrolyse (100-1000 °C/s) von Kohle. Es basiert auf einer Korrelation von experi-
mentell gefundenen Teerertrdgen mit dem Reaktordruck sowie mit einem Parame-
ter, welcher den Kohletyp beschreibt (s. Abbildung 4-13).

Die gleiche (qualitative) Abhidngigkeit wurde auch fiir die Pyrolyse von Biomasse
beobachtet (STADLER, 1998).
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Abbildung 4-13: Korrelation von Teerertrdgen aus Experimenten zur Pyrolyse von verschiedenen
Kohlen unter verschiedenen Driicken mit einem Parameter, welche den Kohletyp charakterisiert

(Xiar)- Xiar wurde als Beziehung mit den Kohleparametern «Anzahl labile Briicken», «Menge des
abspaltbaren Wasserstoffs» und «Anzahl Cross-links» definiert (s. Ko ET AL., 1988)

Der Grund fiir diesen Trend ist hingegen nicht unumstritten. Eine mégliche Erkla-
rung fiir den Fall der Kohle basiert auf der Vorstellung, dass unter zunehmendem
Druck die sich in Blasen angesammelten Pyrolysegase langsamer entweichen kén-
nen und deshalb sog. «Cross-linking»- oder Repolymerisationsreaktionen, welche
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auch mit der Koksbildung gleichgesetzt werden, an Bedeutung gewinnen. Gemass
der Theorie von SOLOMON ET AL., 1988 ist das Cross-linking verbunden mit der
Methanbildung bei Temperaturen von 450-600 °C (s. dazu Erlduterungen zum
Pyrolysemodell von SOLOMON ET AL., 1988 im Abschnitt 4.4). Nun haben SEEBAUER
ET AL., 1997 bei ihren TGA-Versuchen die Beobachtung gemacht, dass bei erhthtem
Druck wihrend der Pyrolyse von Kohle nebst des Teerertrages auch der Ertrag von
Methan steigt, womit diese Erklarung fundiert wird.

Generell wird also der Einfluss des Druckes auf den Teergehalt mit seiner Wirkung
auf den Transport von primaren Produkten aus dem Probepartikel erklart (MILNE,
1981). Ein unter Druck verzogerter Transport von priméren Teeren bedeutet, dass
diese mehr Zeit haben, sekundire Reaktionen einzugehen, womit die Teerkonver-
sion in leichte Kohlenwasserstoffe oder nicht-kondensierbare Gase gefordert wird.

Brennstoffpartikelzusammensetzung

Die wverschiedenen Bestandteile von Biomasse haben unterschiedliche thermische
Eigenschaften; die thermischen Eigenschaften der Biomasse als Ganzes widerspie-
gelt die Summe der Eigenschaften ihrer organischen Hauptbestandteile (SHAH-
ZADEH UND MCGINNIS, 1971). Holz besteht zu 95-98% aus Cellulose, Hemicellulose
und Lignin. Cellulose ist mit einem Massenanteil von 39-48 m-% der wichtigste
Bestandteil ist, gefolgt von Hemicellulose (23-39 m-%) und Lignin (21-29 m-%)
(WENZzL, 1970). Das unterschiedliche thermische Verhalten von Cellulose und
Lignin bei einer TGA-Analyse zeigt Abbildung 4-14.

Beziiglich der Teerertrige der einzelnen Hauptkomponenten von Biomasse
erwdhnt MILNE, 1981 einige vergleichende Studien der Pyrolyse von Holocellulose
(totale Kohlehydratfraktion der Biomasse, umfasst die Cellulose sowie die Hemi-
cellulose) und Hemicellulose (z.B. FANG UND MCGINNIS, 1975, SHAFIZADEH ET AL.,
1972). Gemiss den Ergebnissen dieser Arbeiten tendieren Holocellulose und Hemi-
cellulose gegeniiber Cellulose zu einem hoheren Gas- und gleichzeitig geringeren
Teerertrag. Weitere vergleichende Studien zur Pyrolyse der einzelnen Hauptkom-
ponenten mit Aussagen tiber die Produkteverteilung sind nicht bekannt. Der Ver-
lauf der Pyrolyse einzelner Hauptkomponenten hingegen sind mittels TGA-, DTA-
sowie DSC-Experimenten zahlreich erforscht worden (s. MILNE, 1981). Umfassende
TGA- und DTA-Experimente mit Biomassekomponenten wurden auch von
GRONLI, 1996 gemacht und kommentiert.

Es ist allgemein bekannt, dass die Anwesenheit von anorganischen Materialen
sowohl in Form von Additiven als auch als nattirliche Asche die Pyrolyse von cel-
lulosehaltigem Material stark beeinflusst. So haben vor allem alkalische Verbin-
dungen und saure Reagentien katalytische Effekte auf die Pyrolyse, was sich in
einer tieferen Temperatur, bei welcher die Pyrolyse einsetzt, sowie in einer erhéh-
ten Koksbildung dussert (SHAFIZADEH, 1985).

KELBON ET AL., 1987 untersuchten u. a. den Einfluss der Brennstofffeuchte auf den
finalen Teerertrag aus der Pyrolyse von Holz. Zur Durchfithrung entsprechender
Experimente wurde die Versuchseinrichtung verwendet, die in CHAN ET AL., 1985
(s. Kapitel 4.4) beschrieben wird. Es handelt sich dabei um einen Single-Particle
Pyrolysereaktor, in welchem ein zylinderférmiges Holzpartikel (0.5-1.5 cm lang)
mittels einer Lichtbogenlampe eindimensional unter verschiedenen Warmefliis-
sen 12 min. lang thermisch behandelt wurde. Die ersten Resultate ergaben, dass
komplett trockene Holzpartikel (Trocknung der Holzzylinder im Ofen bei 90 °C
wihrend 3 Wochen) bei mittleren Warmefliissen (ca. 17 J/cm? s) Teerertrdge im
Bereich von 25-35 m-% lieferten. Die feuchten Holzpartikel (10-110 % Feuchte
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bezogen auf die Trockensubstanz) hingegen produzierten betrichtlich hohere Teer-
ertrdge, namlich im Bereich von 50-70 m-%. KELBON ET AL., 1987 folgern aus diesen
Resultaten, dass die Brennstofffeuchte die Teerertrége aus «grossen» Brennstoffpar-
tikeln erh6hen kénnen.

Schliesslich soll an dieser Stelle auch noch der Brennstoff Kohle erwdhnt werden.
Eine Ubersicht iiber Unterschiede von Kohle und Biomasse beziiglich ihres Pyroly-
severhaltens wird von CHEN ET AL., 1997 gegeben.
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Abbildung 4-14: TGA-Analyse von Pappelholz und seinen Bestandteilen(SHAFIZADEH UND MCGINNIS,
1971)

Die Autoren erwéhnen die oft gezogenen Analogieschliisse zwischen der Pyrolyse
von Biomasse und derjenigen von Kohlen mit niedrigem Inkohlungsgrad («low-
rank coals»). Dies ist aber insofern gefdhrlich, als dass Kohle hauptséchlich aus aro-
matischen Verbindungen besteht, wahrenddem die aromatische Komponente von
Biomasse, das Lignin, nur einen relativ bescheidenen Anteil (ca. 20 m-%) an der
gesamten Biomasse ausmacht. Andere Unterschiede zwischen den beiden Brenn-
stoffen stellen die Wirkung des vorhandenen mineralischen Gehalts sowie der Sau-
erstoffgehalt dar. Biomasse weist einen viel héheren Sauerstoffgehalt auf als Kohle,
welcher in Form von Ether-, Hydroxyl-, Carbonyl- sowie Aldehyd- und Keton-
Gruppen (funktionelle Gruppen) vorhanden ist. Die Pyrolyse von Biomasse produ-
ziert sehr viel hohere Teerertrdge als diejenige von Kohlen mit niedrigem Inkoh-
lungsgrad (40-50% bzw. 10-20% bezogen auf die Trockensubstanz). Die erhéhte
Teerbildung geschieht im Fall von Biomasse auf die Kosten des Kokses, welcher
mit viel geringeren Ertrdgen (<10 m-%) als bei der Pyrolyse von «low-rank» Kohlen
(40-59 m-%) auftritt. CHEN ET AL., 1997 fithren diese generellen Unterschiede auf
unterschiedliche Mechanismen bei der Pyrolyse zuriick: Die Pyrolyse von Bio-
masse besteht hauptsichlich in einer Depolymerisation der Biomasse, wiahrend im
Fall der Kohle Depolymerisation und Cross-linking (fithrt zur Koksbildung) gleich-
zeitg auftreten. Bei Biomasse hingegen wird der Koks hauptsichlich aus dem
Lignin, dem aufgrund seiner Chemie kohledhnlichsten Bestandteil der Biomasse,
gebildet (SERIO ET AL., 1995).




38 Pyrolyse

Brennstoffpartikelgrdsse, physikalische Eigenschaften der Partikel

Der Einfluss der Partikelgrosse auf die Verteilung der Pyrolyseprodukte besteht
vor allem darin, dass gréssere Partikel fiir die primédren Teere eine ldngere Verweil-
zeit in Umgebungen mit hohen Temperaturen (innerhalb des Partikels) bedeuten.
Somit werden wiederum sekundére Reaktionen von Teeren zu leichteren Kohlen-
wasserstoffen und Gasen gefordert. Zu diesem Schluss kommt z. B. GRONLI, 1996,
welcher in seinen Pyrolyseexperimenten mit grossen Holzpartikeln unter grossen
Heizraten maximale Gasertridge auf Kosten der Teere fand. Die Arbeit von STAD-
LER, 1998 bestitigt diese Abhédngigkeit ebenfalls.

Der Einfluss von strukturellen Eigenschaften von Holz (Dichte, Durchldssigkeit,
thermische Leitfdhigkeit, Faserrichtung) haben einen Einfluss auf die Aufheizrate
der Masse sowie auf den Warme- und Massentransport. Experimente zur Ermitt-
lung des Einflusses der Holzfaserrichtung haben zu keinem eindeutigen Ergebnis
gefiihrt (GR@NLI, 1996). Dies wird auf unkontrollierbare Strukturdnderungen des
Holzpartikels (anisotrope Schrumpfung, Spaltenbildung) wahrend der Pyrolyse
zuriickgefiihrt.

Zusammenfassend kann zu den Einflussfaktoren auf die Teerbildung bzw. -kon-
version festgehalten werden, dass die Wirkung der meisten Parameter auf den
Teergehalt im Pyrolysegas darin besteht, dass durch sie die Gelegenheit zum
Ablauf von sekundiiren Reaktionen beeinflusst wird. Zum selben Schluss kommen
auch SERIO ET AL., 1995 in einer dhnlichen Ubersicht.

4.4 Pyrolysemodelle

Die Modellierung der Pyrolyse von Biomasse ist dhnlichen Wegen gefolgt wie die-
jenige von Kohle (SERIO ET AL., 1995). Die Kohlemodelle haben jedoch aufgrund
eines relativ neuen Trends, ndmlich der statistischen Beschreibung von Depolyme-
risations- und Crosslinkingreaktionen eines Kohlemakromolekiils, einen Entwick-
lungsvorsprung beziiglich der Behandlung der chemischen Kinetik gegentiber den
Modellen fiir Biomasse. Aus diesem Grund wird im folgenden auch auf die Model-
lierung der Pyrolyse von Kohle kurz eingegangen.

4.4.1 Modellierung der Pyrolyse von Biomasse

Im allgemeinen konnen bei der Pyrolyse eines cellulosehaltigen Materials zwei
verschiedene Prozessregime beobachtet werden:

Chemisch-kinetisch kontrollierte Pyrolyse

Sie herrscht vor bei sehr kleinen Brennstoffprobengrdssen (Puderform). Bei diesen
«thermisch diinnen» Brennstoffpartikeln sind die Warmetransportprozesse sehr
schnell; der Temperaturgradient tiber den Partikelquerschnitt wird vernachlassigt.
Unter diesen Bedingungen sind die rein chemischen Prozesse langsamer als die
physikalischen Transportprozesse; die Pyrolyse ist durch die Kinetik der chemi-
schen Reaktionen kontrolliert. Bei TGA-Experimenten geht man meistens von der
Annahme dieser Bedingungen aus. Die kritische Partikelgrosse zur Abgrenzung
des kinetisch kontrollierten Bereichs wird von MILLER UND BELLAN, 1997(A) mit
100-1000 pm angegeben, allerdings ist diese Grésse abhingig von der Pyrolyse-
temperatur. Steigende Temperaturen bewirken eine Abnahme der kritischen Parti-
kelgrosse (z. B. D1 BLASI, 1996, MILLER UND BELLAN, 1996). Dieses Pyrolyseregime
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kann durch ein Reaktionsschema inklusive entsprechender kinetischer Daten
alleine beschrieben werden.

Transportkontrollierte Pyrolyse

Bei «thermisch dicken» Partikeln hingegen kénnen sowohl Warme- als auch Mas-
sentransporteffekte nicht mehr vernachldssigt werden; die Partikel weisen wih-
rend ihrer thermischen Zersetzung einen Temperaturgradienten auf. Die
Modellierung solcher fiir die Praxis relevanten Partikelgréssen erfordert die Ergan-
zung des oben erwihnten Reaktionsschemas mit einem Partikelmodell, welches
die physikalischen Elgenschaften eines pyrolysierenden Partikels mit den entspre-

chenden Anderungen seiner thermo-physikalischen Eigenschaften geniigend gut
abbildet.

Eine Ubersicht iiber verschiedene Modellansitze der Biomassepyrolyse geben z. B.
D1 BLASI, 1993 und GR@ONLI, 1996. Die reinen Kinetikmodelle kénnen in Anlehnung
an diese beiden Autoren wie folgt klassiert werden (s. auch Abbildung 4-15):

a) Globale 1-Schritt-Modelle

Eine einzige Reaktion beschreibt die Zersetzung des festen Brennstoffes in die Pro-
duktgruppen «Fliichtige» sowie «Koks». Ein Nachteil dieses sehr einfachen Reakti-
onsschemas ist u.a., dass das Modell keine Information tiber die Verteilung der
beiden Produktgruppen Gase und Teere innerhalb der «Fliichtigen» liefert. Aus
diesem Grunde wird oft eine konstante Verteilung dieser Produktgruppen ange-
nommen.

b) Schemata mit mehreren Parallelreaktionen

Eine Verbesserung des globalen 1-Schritt Modells besteht in der Unterteilung des
Eduktes «fester Brennstoff» in die drei Hauptkomponenten von Holz, unter der
Annahme, dass diese unabhingig voneinander pyrolysieren. Allerdings bleibt
dadurch derselbe Nachteil wie beim urspriinglichen Modell erhalten, namlich dass
die Produktverteilungen fest gewahlt werden miissen.

c) Schemata mit konkurrierenden Reaktionen oder 1-stufige Multireaktionsmodelle

Diese Modelle werden vor allem zur Korrelation von Produktverteilungen benutzt.
Somit wird der unter a) beschriebene Nachteil behoben. Trotzdem ist eine solche
Modellannahme eine grobe Vereinfachung, da keinerlei sekundire Reaktionen
berticksichtigt werden, welche praktisch unter keinen Versuchsbedingungen voll-
standig ausgeschlossen werden kénnen (D1 BLASI, 1993).

d) mehrstufige Reaktionsschemata

Die Variationen der vorgeschlagenen Schemata mit mehreren aufeinanderfolgen-
den, teilweise konkurrierenden Reaktionsschritten sind in der Literatur zahlreich
beschrieben. Die Einfiihrung zumindest einer sekundéren Reaktion von Teeren ist
bei den meisten Pyrolysemodellen neueren Datums Standard, vgl. dazu die
Modelle von D1 BLASI, 1994, GRONLI, 1996 und MILLER UND BELLAN, 1997(A).
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Fester Brennstoff

Abbildung 4-15: Verschiedene Kinetikmodelle aus der Literatur

Fiir die Partikelmodelle sind nebst den reinen Massenerhaltungsgleichungen auch
die Formulierung von Erhaltungsgleichungen fiir Impuls und Energie notwendig.
Um die Rechenzeiten fiir die Losung des Differentialgleichungssets, aus welchen
das mathematische Modell besteht, in vertretbaren Grossenordnungen zu halten,
miissen bei der Modellierung der physikalischen Vorginge im Brennstoffpartikel
Vereinfachungen vorgenommen werden. Als Leitlinie fiir zuldssige Vereinfachun-




Pyrolyse 41

gen kann z. B. die Zusammenstellung von CHAN ET AL., 1985 iiber die Gréssenord-
nung von gewissen Prozessgeschwindigkeiten dienen. Aus dieser Ubersicht
konnen u. a. folgende fiir die Partikelmodellierung wichtigen Schliisse gezogen
werden:

* Bei thermisch grossen Partikeln ist die Warmeleitung bei hohen Tempera-
turen (um 1000 °C) der geschwindigkeitsbestimmende Schritt; bei tiefen
Temperaturen (500 °C) ist der Prozess durch die Pyrolysereaktion kontrol-
liert

* Der Abtransport der frisch gebildeten Pyrolyseprodukte durch Diffusion
ist gegeniiber der Konvektion vernachléssigbar

* Die Warmekapazitit des Gases kann im Vergleich zu derjenigen der Fest-
stoffe vernachlassigt werden.

GRONLI, 1996 listet folgende gebrduchliche Vereinfachungen fiir die Modellierung
des Partikels auf:

* Keine Schrumpfung und Spaltenbildung bei den Feststoffen

* Innerhalb der Feststoffmatrix kein Warmetransport durch Konvektion
* Innerhalb der Feststoffmatrix kein Warmetransport durch Strahlung

* Lokales thermisches Gleichgewicht zwischen Feststoff und Gasphase

* Konstante thermo-physikalische Eigenschaften (spez. Warmekapazitit,
thermische Leitfahigkeit

* Sofortiges Ausstromen der Gasspezies aus der Feststoffmatrix
¢ Keine Feuchteeffekte

Im folgenden soll nun eine kurze Beschreibung von zwei neuen Pyrolysemodellen
tiir grosse Brennstoffpartikel (Bereich 1 cm Durchmesser) gegeben werden:

GRONLI, 1996 entwickelte ein transientes, eindimensionales Model zur Simulation
der Trocknung und Pyrolyse von feuchtem Holz. Der Transport von Warme wird
durch Konvektion, Leitung und Strahlung beschrieben. Wasserdampf aus der
Trocknung sowie die Fliichtigen aus der Pyrolyse werden durch Diffusion sowie
Konvektion transportiert. Fliissiges Wasser wird aufgrund eines Druckgradienten
in der fliissigen Phase transportiert, wahrenddem die Bewegung des gebundenen
Wassers als Diffusionsprozess modelliert wird. Das Trocknungsmodell basiert auf
dem Gleichgewicht zwischen Wasserdampf und gebundenem/fliissigem Wasser.
Zur Berechnung der Druck- und Geschwindigkeitsverteilung wurde das Darcyge-
setz verwendet. Fiir die Modellierung der Kinetik wurden verschiedene in der
Literatur vorgeschlagene Reaktionsschemata, vom einfachen 1-step-Modell bis hin
zu mehrstufigen Schemata mit konkurrierenden und sekundéren Reaktionen,
implementiert. Das Modell wurde durch experimentelle Daten von einem Labor-
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pyrolysereaktor validiert. In diesem Reaktor (s. Abbildung 4-16) wurden zylindri-
sche Holzpartikel (20 mm Durchmesser, 300 mm Linge) eindimensional mittels
einer Xenon—Llchtbogzenlampe erwdarmt. Der Einfluss der Variation der Warmelei-
stung (80/130 kW /m*) sowie der Holzfaserrichtung wurde untersucht.

Beztiglich der Teerertrdge zeigt das Modell im Falle der hohen Wirmeleistung eine
gute Voraussage, bei der tiefen Warmeleistung hingegen wird der Teerertrag um
10%-Punkte tiberschétzt. Der Autor fiihrt dies auf eine unter diesen Bedingungen
zu geringe Teerkonversion durch sekunddre Reaktionen im Modell zuriick. Die
Kinetikdaten fiir das implementierte sekundire Teercracking wurden durch eine
Paramterstudie am Modell ermittelt, da entsprechende Daten aus der Literatur
keine Ubereinstimmung mit den Messwerten fiir Teere lieferten.

REACTOR
OUTLEET VOLATILES  pROTECTION
T SHIELD

XENON{:AMP

INSULATION
A
T

FUSED SILICA
| . WINDOW
WALL PURGE GAS

Abbildung 4-16: Der Pyrolysereaktor von GR@NLI, 1996

Das Modell von MILLER UND BELLAN, 1997(A) berticksichtigt unterschiedliche che-
mische Zusammensetzungen von Biomasse als Brennstoff durch die Superposition
des gleichen Reaktionsschemas mit unterschiedlichen kinetischen Daten jeweils fiir
die Komponenten Cellulose, Hemicellulose und Lignin. Das Partikelmodell wird 1-
dimensional in sphérischer Form (Kugelkoordinate Partikelradius) beschrieben.
Eine Verbesserung gegeniiber den (Partikel-)Modellen von GRONLI, 1996 oder DI
BLASI, 1994 besteht in der Modellierung der Gasgeschwindigkeit, wozu die tran-
siente Differentialgleichung fiir die Impulserhaltung gelost wurde. In den beiden
vorgdngigen Arbeiten wird die Geschwindigkeit mit dem Darcy-Gesetz berechnet,
welches den Nachteil hat, dass darin real nicht-existierende Grossen, wie z. B. die
Darcy-Geschwindigkeit vorkommen. Zudem ist das Modell von MILLER UND BEL-
LAN, 1997(A) auch ausserhalb des Partikels (inklusive dussere fluiddynamische
und thermale Grenzschicht) gultlg Das Modell wurde mit Experimenten aus der
Literatur verglichen, wobei eine gute Ubereinstimmung mit den Literaturdaten
gefunden wurde.
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Die gleichen Autoren haben in einer weiteren Arbeit mit dem oben beschriebenen
Modell die Auswirkungen von Parametervariationen auf den Teerertrag der Pyro-
lyse untersucht (MILLER UND BELLAN, 1997(B)). Sie heben generell die Wichtigkeit
von sekundiren Reaktionen hervor, welche nicht nur im Inneren, sondern auch in
der Grenzschicht ausserhalb eines Partikels auftreten. Die Untersuchungen mittels
des Modells ergaben, dass unterschiedliche Zusammensetzungen des Ausgangs-
partikels keine starken Auswirkungen auf den Teerertrag haben (Streuung in
einem Bereich von 3% bei einem Teerertrag von <20 m-% in allen Féllen). Die Auto-
ren fanden weiterhin eine optimale Reaktortemperatur, um die Teerertrige zu
maximieren; sie begriindeten diesen Befund mit den konkurrierenden Reaktionen
der priméren Teerbildung sowie der sekundaren Teerkonversion. Fiir Partikelgros-
sen um 1 cm wurde das Maximum der Teerausbeute bei ca. 600 °C beobachtet. Wei-
terhin ergaben die Untersuchungen, dass der Teerertrag stark abhidngig von der
urspriinglichen Grosse des Brennstoffpartikels ist; dieser Effekt wurde wiederum
durch grossere Teerkonversionen bei erhéhten Aufenthaltszeiten im Partikel
erkldrt. Ein schnelles Quenchen der aus dem Partikel austretenden Pyrolysegase
bewirkt andererseits, dass sekundidre Reaktionen ausserhalb des Partikels mini-
miert werden. Bei schnellem Quenchen bewirkt eine steigende Reaktortemperatur
bei kleinen (ca. 1 mm) Brennstoffgréssen eine erhéhte Teerproduktion, grossere
Partikel (1 cm) hingegen zeigten genau das umgekehrte Verhalten. Bei langsamem
Quenchen (Gase sind bereits in grosserer Distanz von der Partikeloberflidche) wur-
den sinkende Teerertridge mit steigender Temperatur fiir alle berticksichtigten Par-
tikelgréssen berechnet.

4.4.2 Modellierung der Pyrolyse von Kohle

Ein mathematisches Modell, welches die Pyrolyse von Kohle bisher theoretisch am
besten fundiert beschreibt (GORNER, 1991), ist das von SOLOMON ET AL., 1988 ent-
wickelte  «Functional = Group/Depolymerization-Vaporization-Cross-linking-
Modell» (FG-DVC - Modell). Es beinhaltet folgende Vorginge bei der Teerbildung
wihrend der Pyrolyse:

1. Depolymerisation: Schwichere (aliphatische) Kohlenstoffbriicken des Kohlema-
kromolekiils werden gespalten, wobei kleinere Fragmente, die sogenannten Meta-
plaste, frei werden.

2. Repolymerisation («Cross-linking») von gewissen Metaplasten. Dieses Cross-lin-
king geht mit der Bildung der Gasspezies CHy, CO, einher und stellt die Koksbil-
dung dar.

3. Transportvorgiange von leichteren Teerfragmenten innerhalb des Kohlepartikels
und von der Oberfliche weg in die Gasphase
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Abbildung 4-17: Modellvorstellung eines Kohlemakromolekiils wéhrend der Pyrolyse nach SOLOMON
ET AL., 1988. Es findet sowohl Briickenspaltung (Depolymerisation) als auch Crosslinking (Koksbil-
dung) statt

Das Modell besteht aus zwei Submodellen (FG- und DVC-Modell), welche zusam-
men die statistische Berechnung des Zustandes eines Kohlemakromolekiils wih-
rend der Pyrolyse ermdglichen. Das Grundprinzip besteht in der Simulation
zweier bezliglich dem Konsum von funktionellen Gruppen konkurrierender Reak-
tionspfade; namlich der Teerbildung (Depolymerisation, DVC-Modell) sowie der
Bildung leichter Gasspezies (FG-Modell). Von entscheidender Bedeutung ist bei
diesem Modell die Brennstoffzusammensetzung. Die Inputparameter umfassen die
Charakterisierung des Kohlebrennstoffes beziiglich Art und Konzentrationen funk-
tioneller Gruppen, Strukturparameter, wie z. B. experimentell zu bestimmende Oli-
gomerldngen, sowie Molekulargewichtsverteilungen. Das Modell berechnet u. a.
die Ertrége der Gasspezies, der Teere, sowie die Molekulargewichtsverteilung der
Teere.

Es muss an dieser Stelle erwéhnt werden, dass beim FG-/DVC-Modell kein eigent-
liches Partikelmodell integriert wurde, welches die sich dndernden physikalischen
Eigenschaften von grossen Brennstoffpartikeln wihrend der Pyrolyse berticksich-
tigt. Das Modell geht von sehr kleinen Kohlepartikeln (Bereich 50 pm) aus, bei wel-
chen die internen Temperaturgradienten vernachldssigt werden. Ebenso werden
sekundére Gasphasenreaktionen sowie Reaktionen der Pyrolyseprodukte mit dem
Koksbett nicht berticksichtigt.

Modelle, die ebenfalls auf einer statistischen Betrachtung der Kohlemakromolekiile
beruhen, wurden z. B. von NIKSA, 1988 sowie von GRANT ET AL., 1989 entwickelt.

Aufgrund der in Abschnitt 4.3 bereits erwidhnten unterschiedlichen chemischen
Struktur der Brennstoffe Kohle (s. Abbildung 4-18) sowie Biomasse ist die Anwen-
dung der Kohlepyrolysemodelle beim Brennstoff Biomasse problematisch. Die aro-
matischen Strukturen von Kohle werden in den oben erwdhnten Modellen als
zweidimensionale Netzwerkcluster abgebildet (vgl. Abbildung 4-17).
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Abbildung 4-18: Hypothetisches Kohlemolekiil nach SOLOMON ET AL., 1985

In den Hauptbestandteilen von Biomasse hingegen dominieren in den Fillen von
Cellulose und Hemicellulose kettenartige (aliphatische) Strukturen, nur das Lignin
zeigt eine dhnliche Vernetzung wie die Kohle (s. Abbildung 4-19).

Das Spalten von «Briicken» bei der Depolymerisation hat im Fall eines Netzwerkes
(Kohle) somit andere Auswirkungen als bei einer Kettenstruktur (Biomasse). Aus
diesem Grunde wurde z. B. beim Versuch, dass FG/DVC-Modell von SOLOMON ET
AL., 1988 auf den Brennstoff Biomasse anzuwenden, bevorzugt die Modellierung
der Komponente Lignin durchgefiihrt; vgl. hierzu z.B. die Arbeiten von AVNI ET
AL., 1985 oder SERIO ET AL., 1994. Im Falle der letzteren Arbeit wurden jedoch auch
fiir Lignin einige recht grundlegende Modifikationen durchgefiihrt, was schliess-
lich zu einem empirischeren Modellansatz gegentiber dem urspriinglichen Modell
fithrte (CHEN ET AL., 1997).
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Abbildung 4-19: Strukturen der Hauptkomponenten von Biomasse (aus: SERIO ET AL., 1995) a) Cel-
lulose, b) Hemicellulose, c) Lignin.
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4.5 Fazit

Durch die separate Betrachtung des Subprozesses «Pyrolyse» konnen die Mecha-
nismen der Teerbildung und -konversion bei thermischen Zersetzungsprozessen
genauer lokalisiert und beschrieben werden als durch Untersuchungen des gesam-
ten Vergasungsprozesses. So wurde z. B. der schon beobachtete Trend eines Maxi-
mums des Teerertrages bei einer bestimmten Reaktortemperatur auch in
experimentellen und theoretischen Arbeiten zur Pyrolyse qualitativ bestitigt.
Erklart wird dieser Effekt durch die Konkurrenz der bei der thermischen Zerset-
zung auftretenden Teerbildungs- und zersetzungsreaktionen. In allen Studien wird
die Wichtigkeit der letzteren, der sekundéren Teerreaktionen erwihnt. Somit sind
die Effekte der Parameter Temperatur, Heizraten, Druck, Partikelgrésse auf den
Teerertrag allesamt durch die Erméglichung oder Unterdriickung von sekundéren
Teerreaktionen zu erkldren. Diese Reaktionen treten im Inneren und auch im ther-
mischen Einflussbereich ausserhalb eines einzelnen Brennstoffpartikels auf. Da z.
B. lange Aufenthaltszeiten von primér gebildeten Teeren bei hohen Temperaturen
die Teerkonversion fordern, liegt der Schluss nahe, dass das (heisse) Brennstoff-/
Koksbett sowie die teilweise reaktive Atmosphare (Oxidationszone) bei der Verga-
sung die priméren Teerertrdge noch in viel grosserem Ausmass vermindert als dies
unter den Bedingungen bei der Pyrolyse eines Einzelpartikels der Fall ist. Um das
Ausmass von sekunddren Reaktionen im Brennstoffbett abzuschitzen, wurden
experimentell ermittelte Teerertrdge aus der Pyrolyse von Einzelpartikeln mit dem
typischen Teergehalt im Produktgas von Festbettvergasern verglichen (s. Tabelle 4-
2). Der direkte Vergleich von Teerertrdgen von derart unterschiedlichen thermi-
schen Reaktoren ist zwar problematisch, doch geht es hierbei lediglich um eine
Abschitzung der Gréssenordnung der Teerreduktion durch das Brennstoffbett.

Autoren CHAN ET AL., GRONLI, 1996 Eigene Schétzung
1985 2)

Untersuchter Reaktortyp Pyrolysereak- Pyrolysereaktor Realer Festbett-
tor mit 1-dim. mit 1-dim. Behei- vergaser,
Beheizung zung Gleichstrom

Warmeflux auf Brennstoff [kW/m?2] 167 130 ?

Brennstofftyp, Grdsse Einzelner Holz-  Einzelner Holzzy- Brennstoffbett
zylinder linder aus Holzschnit-
Lange: 1.5cm  Lénge: 3.5cm zeln
Durchm.: ?  Durchm.:2.2 cm

Teerertrag [m-%]" 52 26 0,252

Tabelle 4-2: Vergleich der Teerertrdge aus verschiedenen thermischen Reaktoren
") bezogen auf die Trockensubstanz des Ausgangsbrennstoffes

2) berechnet aufgrund von Daten aus NUSSBAUMER ET AL., 1997) und SHARAN ET
AL., 1997
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Der Vergleich zeigt, dass die Werte fiir die Pyrolyse, obwohl unter dhlichen Ver-
suchsbedingungen ermittelt, um einen Faktor 2 differieren. Werden hingegen die
Werte aus den Laborpyrolyseexperimenten mit typischen Werten eines Gleich-
stromvergasers verglichen, ergibt sich eine Senkung des urspriinglichen Teerer-
trags aus der Pyrolyse um 2 Grdssenordnungen. Bei diesem Vergasertyp
durchstrémen denn auch die Pyrolysegase nach ihrer Bildung das heisse Brenn-
stoffbett (Oxidations- und Reduktionszone), wobei hier sekundire Teerreaktionen
(z. B. partielle Oxidation, Cracking) offenbar drastische Auswirkungen auf die
Teerertrdge haben.

Aus diesem Grunde werden im néchsten Kapitel die sekundéren Reaktionen, wel-
che bei der Vergasung im Festbett auftreten konnen, mittels den Ergebnissen einer
Literaturrecherche dokumentiert.
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5 Sekunddre Teerreaktionen im Festbett

5.1 Ubersicht

Pyrolysegase, die ein heisses Brennstoff-/Koksbett in einem Vergasungsreaktor
durchstrémen, unterliegen sekundédren Reaktionen, welche in folgende Klassen
unterteilt werden kénnen:

¢ partielle Oxidation
* thermisches Cracking in der Gasphase (homogene Teerkonversion)

* katalytisch-thermisches Cracking an Oberflachen von glithenden Koksen
(heterogene Teerkonversion)

* Polymerisation

Wiéhrend tiber die Pyrolyse von Holz eine grosse Anzahl von Untersuchungen in
der Literatur vorliegt, existieren nur wenige Arbeiten zu sekundéren Reaktionen
von priméren Pyrolyseprodukten (BOROSON ET AL., 1989, JONSSON ET AL., 1985).

Wie in Kapitel 2 bereits ausgefiihrt, beinhalten die Studien zur Pyrolyse von Bio-
masse in den meisten Féllen keine genauen Beschreibungen der Zusammenset-
zung der Teere; operationelle Definitionen wie z. B. die Massendifferenz in
Kiihlfallen oder Gaswaschflaschen zwischen Experimentbeginn und -ende oder
auch die Differenz zwischen Massenverlust der Probe und der Summe von nicht-
kondensierbaren Gasen sind in Pyrolysestudien weit verbreitet. Die Fokussierung
auf sekunddre Reaktionen hingegen verlangt eine genauere Betrachtung der Teer-
zusammensetzung, da sekunddre Reaktionen nicht zwingend zu einer Abnahme
oder, im Falle von Polymerisationen, zu einer Zunahme einer operationell definier-
ten «Teermasse» fiihrt.

Die Arbeiten von Evans und Milne, (EVANS UND MILNE, 1987 (A), EVANS UND
MILNE, 1987 (B)) z. B. hatten zum Ziel, die komplexen organischen Produkte aus
der primédren Pyrolyse von Biomasse bzw. aus den nachfolgenden sekundéren Gas-
phasenreaktionen zu charakterisieren. Darauf aufbauend wurden schliesslich ver-
schiedene Reaktionswege der «Biomass vapors» in Abhédngigkeit der Temperatur
und Aufenthaltszeit postuliert.

Evans und Milne verwendeten zu diesem Zweck die «<Molecular Beam Mass Spec-
trometry» (MBMS) zur Gasanalytik. Das mit dieser Technik gewonnene Massen-
spektrum liefert ein schnelles, halbquantitatives Bild der komplexen Gasphase bei
thermochemischen Umwandlungsprozessen von Biomasse. Das MBMS-System
kann an verschiedene thermische Reaktoren fiir Biomasse (Laborpyrolysereakto-
ren, technische Vergaser, Feuerungen) gekoppelt werden. Auf diese Weise kénnen
leichte Gase bis hin zu «Heavy tars» gleichzeitig und in Echtzeit analysiert werden.
Das in Abbildung 5-1 gezeigte System wurde von EVANS UND MILNE, 1987 (A) ver-
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wendet, um die Grundlagen der Chemie zur Pyrolyse von Holz und seinen Haupt-
bestandteilen zu erarbeiten.

Quadrupole
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Stage 3 Electron
‘ " beam

Molecular___|

pump —/
—3==5 Chopper
—T= ,/ motor

beam T — Stage 2
. o pump
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Abbildung 5-1:Schema eines Pyrolysereaktors mit Kopplung an das MBMS-System (EVANS UND
MILNE, 1987 (A))

Zu diesem Zweck wurden in der dargestellten Apparatur Brennstoffproben von
10-1000 mg Masse mit hohen Heizraten (Bereich von °C/s) thermisch behandelt.
Fir die Untersuchung von primédren Produkten konnte der obere Teile des Reak-
tors («Sekundére Pyrolysezone») entfernt werden, so dass sich die Sampling-Off-
nung des MBMS-Systems ziemlich nahe an der pyrolysierenden Oberfldche der
Probe befand. Die so gewonnenen Produkte sind unter Bedingungen entstanden,
bei welchen sekundéres Gasphasencracking moglichst unterdriickt wurde. Bei-
spiele fiir Massenspektrogramme solcher priméren Produkte verschiedener Her-
kunft sind in Abbildung 5-2 dargestellt.
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Abbildung 5-2:Charakteristische Massenspektren von primédren Produkten aus a) Cellulose und b)
Birkenholz. Es wurden je 30 mg Probe in Helium mit einer Temperatur von 550 °C behandelt. Die
geschétzte Heizrate liegt im Bereich von 30-50 °C/s; die Brennstoffpartikelgrésse liegt im Bereich
von 50-250 um; die Aufenhaltszeit der Gasphase betrdgt ungefdhr 75 ms. Die Einheit m/z der
Abszisse bedeutet das Verhéltnis Masse/Ladung der im MBMS aus der Probe erzeugten lonen.

Die priméren Produkte haben generell geringe Molmassen und bestehen aus
Monomeren und Fragmenten von Monomeren der Biomassepolymeren. Die Peaks
bei den Masse/Ladungsverhiltnissen m/z 162 und 144 sowie bei m/z 57, 60, 73
und 98 stammen z. B. von Levoglucosan, einem der wichtigsten primédren Produkte
bei der Pyrolyse von cellulosehaltigem Material.

Bei den Untersuchungen zum thermischen Cracking in der Gasphase (homogenes
Cracking) wurden zwei weitere Reaktionsregime identifiziert und entsprechende
Produkte als sekundire und tertidre Produkte bezeichnet. Wahrend das primére
Reaktionsregime (400-700 °C) durch sauerstoffhaltige Verbindungen charakteri-
siert wird (diese Gruppe umfasst die oben beschriebenen Fragmente der Hauptbe-
standteile von Biomasse), bestehen die sekunddren Produkte aus (leichten)
Kohlenwasserstoffen wie Phenolen und Olefinen. Das Entstehungsregime liegt im
Temperaturbereich von 700-850 °C. Das «aromatische» oder tertidre Reaktionsre-
gime liegt schliesslich im Bereich von 850-1000 °C.

Beim kontinuierlichen Steigern der «Cracking-Temperatur» machten EVANS UND
MILNE, 1987 (A) folgende Beobachtungen beziiglich der Produktzusammenset-
zung:
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Bis zu 550 °C traten keine nennenswerten Anderungen in der Zusammensetzung
der priméren Produkte auf. Ab dieser Temperatur begannen die ersten Crackingre-
aktionen von Alkenylaromaten, wie z. B. Coniferylalkohol.

Unter dem zweiten Reaktionsregime konnten schliesslich drastische Anderungen
bei allen Produkten beobachtet werden. Im Falle von Cellulose waren die vorherr-
schenden Spezies CO,, CO sowie leichte Alkene wie Ethen, Propen und Buten.
Aromatische Spezies wie Furan, Benzol und Toluol wurden ebenfalls gebildet. Das
unter den priméren Produkten dominante Levoglucosan wurde bereits vollstindig
zersetzt. Dieselben sekundédren Produkte wurden aus Xylan (Hemicellulose) gebil-
det, obwohl sich dessen priméaren Produkte von denjenigen von Cellulose unter-
scheiden. Die Bildung von Aromaten wie Benzol, Toluol und Phenolen aus nicht-
aromatischen priméaren Produkten der Holocellulose deutete darauf hin, dass eine
Polymerisation von ungesittigten Spezies wie Propen, Butadien und Buten in der
Gasphase auftrat. Die sekundidren Produkte, welche aus Lignin gebildet wurden,
wiesen einen betrdchtlichen Anteil an leichten Aromaten auf, welche aus dem
Cracking der schwereren Methoxyphenolen hervorgingen. Trotz des Vorhanden-
seins auch von Spezies mit hohen Molmassen gab es keine Anzeichen fiir die Exi-
stenz von kondensierten Aromaten unter den sekundaren Produkten.

Unter den tertidren Produkten von Kohlehydraten (Cellulose und Hemicellulose)
waren die Gase CO, CO, immer noch dominierend. Die Bildung von Benzol sowie
schwereren Aromaten, wie z. B. Naphthalin und Anthracen nahm jedoch zu. Sauer-
stoffhaltige Aromaten, wie z. B. Furan und Phenol, wurden bereits gecrackt. Die
Olefine verschwanden vollstandig. Héhermolekulare Aromaten entstanden; wahr-
scheinlich aufgrund kontinuierlicher Polymerisation ungesittigter Spezies. Holz
und Lignin wiesen unter den tertidren Produkten einen héheren Anteil an polyzy-
klischen aromatischen Kohlenwasserstoffen (PAK) als die Holocellulose auf, dies
als Hinweis fiir die Wichtigkeit von leichten Aromaten als Vorlduferprodukte im
Falle des Lignins. Die Bildung von PAK geschah jedoch nicht zwingend via dieser
leichten Aromaten, da auch unter den tertidren Produkten der Kohlenhydrate PAK
vorgefunden wurden, obwohl sich unter deren primédren Produkten keine Aroma-
ten befanden.
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H;0, vimro Teetdimple Kophoichte Deine, Palynutleara Aromat CO, Hy,
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Abbildung 5-3: Mechanismen der Biomassepyrolyse (EVANS UND MILNE, 1985 (A))
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Die Autoren postulieren aufgrund der beschriebenen Beobachtung die in Abbil-
dung 5-3 dargestellten Mechanismen der Pyrolyse von Biomasse.

EVANS UND MILNE, 1987 (B) wendeten die oben beschriebene MBMS-Analytik auch
zur Charakterisierung von Produkten aus Festbett-Biomassevergasern an. Aus die-
sen Untersuchungen ging hervor, dass Massenspektren von Produktgasen aus
einem Laborvergaser in aufsteigendem Gegenstrombetrieb (s. Abbildung 5-4 b))
die typischen Peaks von priméren Produkten aus der Pyrolyse (vgl. Abbildung 5-4
a)) aufweisen. Wurde derselbe Vergaser hingegen als absteigender Gleichstromver-
gaser betrieben (in welcher die Gase vor dem Austritt aus dem Reaktor ein heisses

Koksbett passieren), waren im Massenspektrum die Aromaten dominierend (vgl.
Abbildung 5-4 c)).
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Abbildung 5-4:Vergleich von MBMS-Spektren von Produktgasen aus der thermischen Behandlung
von Birkenholz einem Laborvergaser (isoliertes Quartzrohr mit 2.5 cm Innendurchmesser). a) pri-
méres Spektrum von Gasen aus der Pyrolyse unter Helium bei 500 °C; (b und c¢) Spektren von Pro-

duktgasen aus dem Vergaser im Gegenstrombetrieb (b), bzw. im Gleichstrombetrieb (c). (EVANS
UND MILNE, 1987 (B))
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In Abbildung 5-4 (c) lassen sich erkennen: Benzol bei m/z 78, Toluol bei m/z 92
Inden bei m/z 116 sowie Naphthalin bei m/z 128. Typische primére Produkte bei

m/z 60 und 73 sind im Gegensatz zum Gegenstrombetrieb relativ schwach vertre-
ten.

Messungen an realen technischen Vergasern zeigten zudem, dass sich die primaren
und tertidren Produkte gegenseitig ausschliessen. Das Vorhandensein von primé-
ren und tertidren Produkten im Gas von einem absteigenden Gleichstromvergaser
deutet deshalb auf einen instationdren Betriebszustand (z. B. infolge von Briicken-
bildung) wahrend der Beprobung hin (EVANS UND MILNE, 1987 (B)).

In einer weiteren Arbeit derselben Autoren (EVANS UND MILNE, 1997) wird die
Ausschliesslichkeit von priméren und tertidren Produkten in Funktion der Reak-
tortemperatur dargestellt (s. Abbildung 5-5). Zudem wurde hier die tertidre Pro-
duktklasse weiter in «tertidre methylierte Aromate» sowie «Polyaromatische
Kohlenwasserstoffe (PAK)» unterteilt.
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Abbildung 5-5: Verteilung der Produktklassen von Pyrolyseprodukten in Abhédngigkeit der Tempera-
tur (EVANS UND MILNE, 1997)

Die Autoren weisen darauf hin, dass unter Umstidnden die restlichen tertidren
Riickstdnde im Gas mit einem nachgeschalteten Crackingreaktor schwieriger zu
entfernen sind als die in grésseren Mengen auftauchenden priméren und sekunda-
ren Teere. So konnte dass in Abbildung 5-5 ersichtliche Maximum der sekundéren
Produkte der glinstigste Kompromiss zwischen Menge und Qualitit der Teere fiir
einen nachgeschalteten Crack-Prozess sein.




Sekunddre Teerreaktionen im Festbett 55

5.2 Experimentelle Arbeiten zu sekunddren Reaktionen

Wie bereits erwihnt, sind experimentelle Arbeiten zur Untersuchung tiber Art und
Ausmass (Kinetik) von sekundéren Reaktionen eher selten. Die Studien dieser Art
werden mittels der im vorangehenden Abschnitt eingefiihrten Systematik bespro-
chen.

5.2.1 Partielle Oxidation

BRANDT UND HENRIKSEN, 1996 untersuchten mittels eines 2-Stufenreaktors (Serie-
schaltung von Pyrolyse- und Crackingeinheit) die Zersetzung von Teer aus der
Pyrolyse von Stroh bei 600 °C durch die partielle Oxidation und durch thermisches
Cracking. Die ersten Ergebnisse dieser Untersuchungen ergaben, dass das thermi-
sche Cracking bei 900 °C den Teerertrag (gravimetrischer Summenwert der Kon-
densatriickstinde) aus der Pyrolyseeinheit von ca. 5 m-% um den Faktor 2
reduzierten. Die partielle Oxidation bei einem Luftiiberschuss von 0.5 bei 900 °C
lieferte eine Reduktion um den Faktor 20. Die Verdnderung der Teerzusammenset-
zung wurde nicht gemessen.

Weitere Studien mit dem 2-Stufenreaktor (BRANDT UND HENRIKSEN, 1998) ergaben
die in der Abbildung 5-6 dargestellten Teerabbauraten infolge partieller Oxidation.
Aus der Darstellung geht hervor, dass die Temperatur kaum Einfluss auf die Teer-
konversion durch Oxidation zu haben scheint. Der Fall Luftiiberschuss 0 entspricht
dem thermischen Cracking. Aus den Resultaten der Messungen der Gaszusam-
mensetzung konnte gezeigt werden, dass eine Teeroxidation ohne Reduktion des
Wasserstoffs und des Kohlenmonoxids mdglich ist. Der Methangehalt im Gas
nahm jedoch mit steigendem Luftiiberschuss stetig ab.
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Abbildung 5-6:Teerkonversion im 2-Stufenreaktor durch partielle Oxidation. Die Temperaturangaben
beziehen sich auf die Temperaturen im Crackingreaktor. Die primére Teermenge aus der Pyrolyse-
einheit betrug rund 4 m-% des trockenen Brennstoffes (BRANDT UND HENRIKSEN, 1998).
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Eine dhnliche Arbeit mit einem Batchreaktor von JENSEN ET. AL, 1996 inklusive der
Untersuchung der Zusammensetzung der leichteren Teere (GC-MS) zeigte eben-
falls, dass die schweren Teerkomponenten partiell oxidiert werden kénnen, ohne
dass das CO auch stark oxidiert wurde.

5.2.2 Thermisches Cracking in der Gasphase

Eine der wichtigsten Arbeiten auf diesem Gebiet wurde von BOROSON ET AL., 1989
durchgefiihrt. Der Einfluss des homogenen Teercrackings wurde bei tiefen molaren
Konzentrationen im Temperaturbereich von 500-800 °C, bei Gasaufenthaltszeiten
zwischen 0.9 und 2.2 s in einem 2-Stufen-Reaktorsystem (s. Abbildung 5-10 im
nachfolgenden Abschnitt) untersucht. Die zu crackenden Teere wurden durch
langsames Aufheizen (0.2 °C/s) eines ca. 2 cm tiefen Bettes von Gummibaumholz-
(«<sweet gum hardwood») Partikeln (45-250 um) in der ersten Reaktorstufe gewon-
nen. Die Teere, welche diese 1. Reaktorstufe verliessen, wurden somit als «primére
Teere» definiert. In der 2. Reaktorstufe wurden die primédren Teere systematisch bei
den oben erwadhnten Bedingungen thermisch behandelt.

Die Ergebnisse zeigten Teerkonversionen von 5-88% bei gentigend langen Aufent-
haltszeiten (ab ca. 1 s). Als wichtigstes Produkt aus dem Teercracking wurde CO
gefunden, dessen Ertrag mit 50-70 m-% des «primdren» Teergehalts beziffert
wurde. Analoge Werte fiir CH, und Ethylen lagen je bei etwa 10 m-%. Nur geringe
Mengen von Koks wurden als sekundére Produkte im Cracking-Reaktor gefunden.
Die Zusammensetzung der Teere wurde mittels Size-exclusion-chromatographie
(SEC) ermittelt. Die Teere aus der Cracking-Einheit wiesen generell ein tieferes
durchschnittliches Molekulargewicht als diejenigen aus der Pyrolyseeinheit auf,
wobei auch keine Verschiebungen des Molekulargewichts zu Werten grosser als
diejenigen der priméren Teere festgestellt wurden. Dies wird als Hinweis darauf
gedeutet, dass keine oder nur in unbedeutendem Ausmass Polymerisationsreaktio-
nen wihrend des homogenen Crackings stattfinden. Dieser Befund steht somit in
einem gewissen Widerspruch mit den von EVANS UND MILNE, 1987 (A) (s. Kapitel
5.1) gemachten Beobachtungen. Eine mogliche Erklérung fiir diese unterschiedli-
chen Ergebnisse konnten die unterschiedlich stark verdiinnte Pyrolysegase sein.

Die Arbeit von BOROSON ET AL., 1989 enthilt zudem eine Modellierung der Teer-
konversionsrate. Nebst des in Pyrolysestudien weit verbreiteten Modells eines ein-
zigen Reaktionsschrittes 1. Ordnung wurde zusétzlich ein Modell mit verteilten
Aktivierungsenergien (Distributed Activation Energy Model, DAEM) zur Korrela-
tion der Messdaten verwendet. Bei diesem Modell wird angenommen, dass die Bil-
dung aller Spezies die Folge von einer grossen Anzahl von unabhingigen,
parallelen Reaktionen 1. Ordnung ist, welche mit einer Arrhenius-Reaktionskon-
stante zu

E.

3

dv, “RT - o

definiert werden, wobei V; den Ertrag der Spezies i bei der Zeit t, k; den preexpo-
nentielle Faktor (Frequenzfaktor) E; die Aktivierungsenergie der Substanz i, R die
Gaskonstante, T die Temperatur und V’; den maximal erreichbaren Ertrag der
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betrachteten Spezies («ultimate yield») bedeuten. Anstelle von diskreten Werten
wird nun weiterhin angenommen, dass die Aktivierungsenergie um einen Mittel-
wert Ejy normalverteilt ist, d.h.
[E- Ex)’
1 267

f(E) = o (5-2)

Gemiss WEIMER UND NGAN, 1979 kann die Reaktionsrate bei der Temperatur T zu

o v ( kRT? £y [_(E=Eq)
Vv, o (e (S5
14

v, ) ije

0

dE (5-3)

berechnet werden, wobei ¢ die Standardabweichung der Verteilung der Aktivie-
rungsenergien, m die Heizrate bedeuten.

Die Anwendung des DAEM-Modells zeigte in der Untersuchung von BOROSON ET
AL., 1989 eine bessere Korrelation der Teerkonversion mit den Temperaturen und
Verweilzeiten gegentiber dem iiblicherweise verwendeten Einzelreaktionsmodell
1. Ordnung.

In anderen Studien wird die Anwesenheit verschiedener Reagenzien als wichtiger
Einflussfaktor auf die Crackleistung erwédhnt. So haben Wasserdampf und Sauer-
stoff einen positiven Einfluss auf die Teerkonversion, wiahrendem Wasserstoff im
Pyrolysegas eine kinetische Hemmung des Teercrackings zur Folge hat (JONSSON
ET AL., 1985).

In der im vorherigen Abschnitt bereits erwédhnten Studie von BRANDT UND HENRIK-
SEN, 1998 wird die Teerkonversion durch Cracking mit derjenigen infolge partieller
Oxidation verglichen. Daraus geht hervor, dass das reine homogene Cracking mit
maximal 38 m-% eine weitaus geringere Teerminderung als die partielle Oxidation
(bis zu 99 m-%) bewirkt (vgl. nachfolgende Abbildung 5-7 mit Abbildung 5-6 im
vorangehenden Kapitel).
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Abbildung 5-7: Teerminderung durch thermisches Cracken im 2-Stufenreaktor. Der aus der Pyroly-
seeinheit stammende Primdérteer betrug rund 4 m-% der Brennstofftrockensubstanz (BRANDT UND
HENRIKSEN, 1998).

5.2.3 Katalytisch-thermisches Cracken an der Oberfldche von glihenden
Koksen

Die Verwendung von Katalysatoren wird fiir die Biomassevergasung schon seit
langem vorgeschlagen. Die meisten Untersuchungen iiber die Wirkung von Kata-
lysatoren zielen jedoch auf den Einsatz der Katalysatoren als sekundires Gasreini-
gungsverfahren ab.

ALDEN ET. AL., 1988 untersuchte das katalytische Cracken von Teeren aus der Pyro-
lyse von Holzschnitzeln. Als Katalysator wurde Dolomit verwendet. Die Experi-
mente wurden auf einem 2-Stufenreaktor (Pyrolyse- und Crackingeinheit)
durchgefiihrt; zur Teeranalyse wurde die Gaschromatographie (GC) eingesetzt. Die
Teere wurden nach dem Reaktor zunéchst kondensiert; Teerverbindungen, welche
diese Kiihlfalle passierten, wurden in zwei Impingerflaschen in Aceton absorbiert.

Mit der Versuchsanordnung wurden zunéchst Experimente mit leerem Crackingre-
aktor bei verschiedenen Pyrolysetemperaturen (400-900 °C) durchgefiihrt; somit
wurde das homogene Cracking mituntersucht. Bei diesen Versuchen wurde festge-
stellt, dass bei hohen Pyrolysetemperaturen (800-900 °C) die Anteile der PAK (z. B.
Naphthalin) stets zunehmen; dies bei relativ geringen Teergesamtmengen (1-2 m-
% der Trockensubstanz des Brennstoffes). Dieser Befund korrespondiert mit Ergeb-
nissen aus den von EVANS UND MILNE, 1987 (A) durchgefiihrten Untersuchungen.

In einer folgenden Versuchreihe wurden schliesslich die Experimente mit dem
Katalysator Dolomit durchgefiihrt. Unter Variation der Katalysatortemperatur
ergab sich der in Abbildung 5-8 dargestellte Verlauf der Teerkonversion.
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Abbildung 5-8: Teerkonversion im Dolomit-Sekundérreaktor (Dolomit in der voll kalzinierten Form) in
Funktion der Reaktortemperatur (ALDEN ET AL., 1988).

Bei allen untersuchten Katalysatortemperaturen war stets Naphthalin die domi-
nante Komponente im Teerriickstand. Andere Komponenten, welche in kleinen
Mengen gefunden wurden, waren Phenanthren, Pyren, Anthracen, Phenylnaph-
thalin sowie Biphenyl und Methylnaphthalin. Bei 900 °C Katalysatortemperatur
wurde schliesslich nur noch Naphthalin identifiziert; der Restgehalt entsprach
einer Teerkonversion von 99.9 m-%.

In der Arbeit von EKSTROM ET AL., 1985 wird Koks als mdglicher Katalysator zur
externen, sekundédren Gasreinigung erwahnt. Die in Abbildung 5-9 dargestellte
Teerkonversion in einem Koksbett bei 745 °C konnte geméss dem Autor durch
hohere Temperaturen (950 °C) noch bis zur Erreichung der erforderlichen Gasqua-
litat fiir die motorische Nutzung gesteigert werden
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Abbildung 5-9: Teer und Russkonversion (ber einem Bett aus Koks. Betttemperatur: 745 °C,
Dampfbeigabe: 0.25—-0.3 kg/kg trockener Brennstoff (EKSTROM ET AL., 1985)

Die Studie macht jedoch keine Angabe iiber erforderliche Verweilzeiten. Der Autor
kommt zum Schluss, dass Koks als Katalysator fiir das Teercracking doch vor allem
bei den primdren Massnahmen (Gestaltung des Festbetts beim Gegenstromverfah-
ren) von Bedeutung ist.

SERIO, 1984 untersuchte in seiner Arbeit liber sekundire Teerreaktionen bei der
Pyrolyse von Kohle auch heterogene sekundire Reaktionen. Er konstruierte und
betrieb zu diesem Zweck den in Abbildung 5-10 dargestellten 2-Stufenreaktor (die-
ser Reaktor wurde ebenfalls in der oben zitierten Arbeit von BOROSON ET AL., 1989
verwendet). Als Versuchsoberfldchen fiir die heterogenen Crackingreaktionen wur-
den die Materialien Quartz, Koks sowie Aktivkohle eingesetzt. Alle diese (Bett-
)materialien wiesen Partikeldurchmesser im Bereich von 250-300 um auf. Die
Experimente wurden unter Variation der Temperatur im zweiten Reaktor im
Bereich von 500-800 °C bei Gasaufenthaltszeiten von 1.1 s durchgefiihrt. Als
«Teere» wurden die Verbindungen definiert, welche in den «Tar traps» (Teflon-
wollefilter) bei Zimmertemperatur kondensierten (s. a. Kapitel 2.1.2).

SERIO, 1984 fand bei seinen Versuchen die in Abbildung 5-11 dargestellten totalen
Teerkonversionen; diese umfassen nebst den heterogenen Reaktionen auch homo-
gene Reaktionen in den Hohlrdumen der Bettmaterialen, welche natiirlich nicht
verhindert werden kénnen.
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Abbildung 5-10: Schema des von SERIO, 1984 konstruierten 2-Stufenreaktorsystems.
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vorhersage flir die homogenen Teerreaktionen (SERIO, 1984)
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Aufgrund dieser Ergebnisse postuliert SERIO, 1984 zwei verschiedene Reaktionsre-
gime:

Im Temperaturbereich von 500-650 °C koénnen heterogene Teerreaktionen sehr
wichtig sein, dies unter der Voraussetzung, dass eine geeignete Oberfléche zur Ver-
fligung steht. Der Teer wird an solchen Oberfldchen adsorbiert und in dieser Form
zu Koks abgebaut. Das Ausmass der Adsorption wird beeinflusst durch die Eigen-
schaften des Adsorptivs (Molekulargewicht, Kondensationsgrad der Aromaten
sowie Art und Anzahl funktioneller Gruppen der Teere) sowie durch die Eigen-
schaften des Adsorbens (Anzahl belegbarer, freier Stellen). Es wurde ein gesteiger-
tes Cracken von Paraffinen aus den Teeren in diesem Reaktionsregime festgestellt,
welches wahrscheinlich fiir die erhéhten Ertrdge leichter Gase verantwortlich ist.
Als Mechanismus wird hier postuliert, dass das Vorhandensein von Materialien
mit grossen Oberflichen das Cracken mittels freier Radikale fordert.

Bei Temperaturen von 650-800 °C dominieren die homogenen Reaktionen des Tee-
res, dies aufgrund der unter diesen Temperaturbedingungen geschwichten
Adsorptionskrifte fiir alle Molekiile. Die durch heterogene Reaktionen zusitzlich
stattfindende Teerkonversion ist im Gegensatz zum oben beschriebenen Fall nicht
mehr so stark vom Typ der Oberfléche abhingig. Ahnlich wie im Falle der tieferen
Temperaturen findet das Oberflichen-unterstiitzte Cracking statt; der Mechanis-
mus férdert die Erh6hung der Aromatizitat durch Dealkylation. Zusétzlich wurden
sinkende Ertrdge leichter Gase beobachtet. Als Erklarung wird vermutet, dass die
leichten Kohlenwasserstoffe in den Poren der Bettmaterialien zu Koks gecrackt
werden; dieser zusitzliche Koks soll die oberflichenbildenden Poren blockieren.

BOROSON, 1987 untersuchte ebenfalls mit der oben beschriebenen Apparatur von
SERIO, 1984 (vgl. Abbildung 5-10) die heterogenen sekundéren Reaktionen von Tee-
ren aus Holz («Sweet Gum Hardwood», s. dazu auch die oben besprochene Arbeit
von BOROSON ET AL., 1989).

Zu diesem Zweck wurde der Teerkonversionsreaktor mit einer Mischung aus
Holzkoks und Quartzsand gefiillt. Der Holzkoks wurde zuvor in diesem Reaktor
durch Aufheizen auf 800 °C (Heizrate 10 °C/min.) hergestellt.

Anschliessend wurden die Versuche mit dem gesamten Reaktorsystem zur Ermitt-
lung der heterogenen Konversion von Holzteer durchgefiihrt. Die untersuchten
Parameter waren hierbei die Temperatur im Teerkonversionsreaktor (400-600 °C)
sowie die Gasaufenthaltszeit (0-100 ms). Wie bereits bei der Diskussion der Arbeit
von SERIO, 1984 angedeutet, kann mit dieser Versuchsanordnung lediglich die
gesamte Teerkonversion infolge Cracking, d. h. homogenes und heterogenes
Cracking, bestimmt werden. Zur Isolation der heterogenen Teerkonversion musste
deshalb die homogene von der gesamten Teerkonversion subtrahiert werden. Dazu
wurden die Vorhersagewerte eines Modells fiir die homogene Teerkonversion von
den experimentell ermittelten Werte fiir die gesamte Teerkonversion subtrahiert.
Die Differenz wurde als «heterogene Teerkonversion» definiert.

Es ergaben sich fiir die heterogene Teerkonversion die in Abbildung 5-11 darge-
stellten Werte.
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Abbildung 5-12:: Heterogene Teerkonversion (Cracken von dampfférmigen Teerverbindungen an
den festen Oberfldchen von Holzkoks) in Abhédngigkeit der Gasaufenthaltszeit flir verschiedene
Temperaturen (BOROSON, 1987)

Wie aus Abbildung 5-12 ersichtlich ist, scheint die heterogene Teerkonversion weit-
gehend unabhéngig sowohl von Temperatur als auch von Gasaufenthaltszeit zu
sein. Zwischen 400-600 °C war die heterogene Teerkonversion konstant zwischen
10-17 m-%. Ab 600 °C war die homogene Konversion so gross, dass das heterogene
Teercracking alleine nicht geniigend genau bestimmt werden konnte. Dieser
Befund korrespondiert mit demjenigen von SERIO, 1984, welcher ab 650 °C eben-
falls eine dominante homogene Konversion von Teeren aus Kohle beobachtete.

Als alternative Oberfliche wurde in der gleichen Versuchsanordnung auch Aktiv-
kohle untersucht. Bei 500 °C und verschiedenen Gasaufenthaltszeiten wurden etwa
dieselben Konversionswerte (~17 m-%) wie fiir Holzkoks gefunden.

Die Stoffbilanzen fiir die Teerkonversion tiber frischem Holzkoks deuten darauf
hin, dass 60-80% des gecrackten Teeres in die Gase CO und CO, umgewandelt
werden. Die restlichen 20-30% konnten nirgends zugeordnet werden; BOROSON,
1987 geht davon aus, dass sie in zusitzlichen Koks umgewandelt werden. Erhirtet
wird diese Annahme durch die Befunde bei der Messung der freien Oberflichen
des Holzkoks nach mehrmaligen Kontakten mit frischem Teer: Die Oberflichen
nahmen stets ab, was darauf hin deutet, dass frisch an der Oberfldche gebildeter
Koks die Poren des Holzkoks’ verstopfen.

Aufgrund zusitzlicher Experimente zur Koksbildung teilt BOROSON, 1987 den
Holzteer in zwei Fraktionen ein; eine Fraktion ist reaktiv und reagiert sehr schnell
mit der Koksoberflache zu zusitzlichem Koks, CO, und CO; die andere Fraktion
hingegen zeigt keine Reaktion mit der Koks oder Holzoberfliche. Uber die chemi-
sche Zusammensetzung der reaktiven Teerfraktion wurden keine weiteren Unter-
suchungen mit entsprechender Analytik durchgefiihrt.
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5.2.4 Polymerisation von Teeren

Uber die Méglichkeit der Polymerisation von Teerverbindungen durch sekundire
Reaktionen sind keine spezifischen Arbeiten bekannt. EVANS UND MILNE, 1987 (A)
(s. Abschnitt 5.1) erwdhnen Polymerisationsreaktionen als Erklarung dafiir, dass
als sekundére Teerprodukte Aromaten auftreten, obwohl die Edukte (primére Pro-
dukte von Holocellulose) nicht-aromatischer Natur sind. So sollen geméss diesen
Autoren die sekundiren Produkte Benzol, Toluol und die Phenole aus der Polyme-
risation von ungesittigten Spezies wie Propen, Butadien und Buten in der Gas-
phase hervorgehen.

Wie bereits erwédhnt, fanden BOROSON ET AL., 1989 im Gegensatz dazu nach dem
homogenen Cracking keine Verschiebung in der Teerzusammensetzung hin zu
hoheren Molmassen. Zudem beobachteten die Autoren im Reaktor fiir das homo-
gene Cracking keine oder nur eine unbedeutende Koksbildung. Sie weisen in die-
sem Zusammenhang auf die Arbeit von LEDE, 1983 hin, welchem es gelang, die
Koksbildung bei der Holzpyrolyse durch sofortiges Entfernen der primédren Teere
génzlich zu unterbinden. Dieses Resultat deutet geméss BOROSON ET AL., 1989 dar-
auf hin, dass Koks kein priméres Produkt, sondern vielmehr ein durch Polymerisa-
tion hervorgegangenes sekundires Produkt ist. Zusammen mit dem Befund der
unbedeutenden Koksbildung in ihren Experimenten zum homogenen Teercracking
folgern die Autoren, dass zur Koksbildung durch Polymerisation von Teeren ent-
weder hohere Gaskonzentrationen oder das Vorhandensein von kondensierten
Phasen oder festen Oberfldchen (Koks, Brennstoffbett) notwendig sind. Tatsdchlich
beobachtete BOROSON, 1987 bei Versuchen zur heterogenen Teerkonversion eine
Abnahme der freien Koksoberflachen (s. vorangehenden Abschnitt), welche er mit
der Koksneubildung durch Teere in den Poren des «primédren» Kokses erklarte.

Bei manchen Versuchen zu sekunddren Massnahmen zur Gasreinigung bei der Bio-
massevergasung wurde auch schon die Beobachtung gemacht, dass der Teergehalt
nach Textilfiltern zur Partikelabscheidung grosser als vor dem Gaseintritt in das
Filter waren (BUHLER, 1998); solche Befunde konnten durch das Auftreten von Kon-
densation und anschliessender Polymerisation von leichten Kohlenwasserstoffen
an teerhaltigen Oberflachen (Filtergewebe) erklart werden.




Sekunddre Teerreaktionen im Festbett 65

5.3 Fazit, Forschungsbedarf

Die sekundidren Teerreaktionen, wie sie in einem von Pyrolysegasen durchstrom-
ten Brennstoff-/Koksbett (wie bei der Gleichstromvergasung ) auftreten konnen,
sind erst ansatzweise erforscht. Es werden in den vorliegenden Arbeiten aus der
Literatur nur spezifische sekundére Reaktionen untersucht und es fehlen Studien,
in welchen die Untersuchung aller denkbaren Arten solcher Reaktionen (partielle
Oxidation, homogene und heterogene Teerkonversion, Polymerisation) unter den
gleichen Versuchsbedingungen durchgefiihrt wurden. Die in den Schlussfolgerun-
gen des vorangehenden Kapitels gemachte Abschatzung der Grossenordnung des
Ausmasses solcher Reaktionen konnte durch die vorliegenden Arbeiten teilweise
bestdtigt werden.

Fiir eine Modellierung der Teerkonversion in einem Festbettvergaser ist zur Zeit
nur eine ungeniigende Datenbasis vorhanden. Lediglich zu den homogenen sekun-
ddren Teerreaktionen sind kinetische Daten erhiltlich, diese fehlen aber fiir hetero-
gene Sekundérreaktionen sowie fiir Polymerisationsreaktionen.

Wenig untersucht wurde auch die sich dndernde chemische Struktur der Teere
wihrend der sekundédren Reaktionen. Diese Informationen sind aber gerade im
Hinblick auf die Beurteilung der Schédlichkeit von Produktgasen aus der Holzver-
gasung flir den Motorenbetrieb wichtig.
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6 Weiteres Vorgehen

6.1 Zielsetzung

Ein mathematisches Modell der Teerbildung und -konversion im Vergasungspro-
zess ist ein dusserst hilfreiches Instrument fiir die Praxis der Vergasungstechnik.
Mit Hilfe eines solchen Modells kann abgeschitzt werden, wie und in welchem
Ausmass sich bauliche und betriebliche Massnahmen bei Vergasern auf die Gas-
qualitdt auswirken.

Wie in den vorangehenden Kapiteln jedoch festgestellt wurde, ist der Wissensstand
tiir die Entwicklung entsprechender Modelle noch ungentigend. Es fehlen insbe-
sondere Kenntnisse iiber sekundire Teerreaktionen, wie sie im Festbett eines Bio-
massevergasers in grossem Ausmass auftreten.

Zur Schliessung dieser Wissensliicke und als Beitrag fiir die Praxis der Vergasungs-
technik wird deshalb empfohlen, die sekunddren Teerreaktionen im Festbett von
Biomassevergasern zum Gegenstand weiterer Forschungsarbeiten zu machen.

Ziel der vorgeschlagenen experimentellen und theoretischen Arbeiten ist die
Beantwortung der folgenden Fragen:

* Welche Typen von sekundiren Teerreaktionen sind im Brennstoffbett eines
Vergasungsreaktors bei heute {iblichen Betriebsbedingungen dominant?

* Wie ist das Verhiltnis des Ausmasses von sekundéren Reaktionen im
Innern und im thermischen Nahbereich eines Einzelpartikels bzw. im Fest-
bett eines Vergasers?

¢ Welchen chemischen Strukturwandel vollziehen Teerverbindungen im
Verlauf ihrer «Evolution» infolge sekundérer Reaktionen?

* Wie kann eine vereinfachte Kinetik dieser Reaktionen mathematisch
beschrieben werden? Welche Vereinfachungen sind hierzu zulédssig?

» Welche Reaktorbedingungen férdern eine moglichst vollsténdige Teerkon-
version?

Zur Bearbeitung der ersten drei Fragenkomplexe sind Experimente mit einem
Laborversuchsreaktor vorgesehen. Basierend auf den Ergebnissen der gewonnenen
Messdaten soll dann die Formulierung eines Kinetikmodells fiir seskundére Teerre-
aktionen in der theoretischen Projektphase die Beantwortung der letzten beiden
Punkte ermdoglichen.

Das Kinetikmodell kann bei Bedarf in spiteren Arbeiten zur Entwicklung eines
kompletten Vergasermodells verwendet werden.
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6.2 Vorgehen

6.2.1 Experimentelle Arbeiten
Die Arbeiten in der experimentellen Projektphase lassen sich in die Etappen

* vorbereitende Arbeiten
* Hauptteil
* zusidtzliche Experimente
einteilen. Die Inhalte dieser Arbeitsetappen wird im folgenden erldutert.

Vorbereitende Arbeiten: Voruntersuchung zur Dimensionierung eines Laborreaktors

Zur systematischen Untersuchung des Einflusses von Art und Ausmass von sekun-
dédren Reaktionen im Brennstoffbett ist die Konstruktion eines Laborreaktors not-
wendig, da entsprechende Experimente an Grossanlagen nicht durchfiihrbar sind;
so konnen bei Grossanlagen z. B. die Prozessparameter infolge Kopplung nicht
unabhingig voneinander variiert werden (s. dazu auch Bemerkungen im vorange-
henden Abschnitt 3.5). Damit aber der Bezug zu den Grossanlagen nicht verloren-
geht, sollen die fiir die Pyrolyse wichtigen Parameter

* Brennstoffstiickigkeit, Brennstofftyp
* Reaktortemperatur bei der Pyrolyse
» Aufheizrate eines Brennstoffpartikels

moglichst dhnlich den entsprechenden Werten eines Gleichstrom-Festbettvergasers
gewdhlt werden. Die beiden letzteren Parameter wurden deshalb mittels einer
Temperaturmessung {iber den Querschnitt einer Holzkugel (Durchmesser 20 und
30 mm) als Modellbrennstoffpartikel im Festbett eines IISc-Open-top Vergasers
(SHARAN ET AL., 1997) in situ gemessen. Erste Resultate solcher Messungen wurden
im Kapitel 3.3 bereits dargestellt und diskutiert.
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Abbildung 6-1: In situ Messung des zeitlichen Temperaturverlaufs in einem Modellbrennstoffpartikel
im Festbelt

Abbildung 6-1 zeigt die Versuchsanordnung. Die nebst den Temperaturen und der
Zeit aufgezeichneten Werte der z-Koordinate (Tiefe im Reaktor) erméglichen die
Rekonstruktion der «Zeit-Weg-Temperaturgeschichte» eines Brennstoffpartikels im
Festbett eines Vergasers.

Hauptteil: die Untersuchung von sekundiiren Reaktionen in einem 2-Stufen-Laborreaktor
Zur systematischen Untersuchung von sekundéren Reaktionen im Festbett eines
Vergasers wurde eine Laborversuchsanlage konzipiert, bei welcher die Vergasung-
von Holzpartikeln in 2 Stufen durchgefiihrt werden kann. Ein Prinzipschema der
geplanten Anlage ist in Abbildung 6-2 dargestellt.

1. Stufe: 2. Stufe:
Pyrolysereaktor Teerkonversionsreaktor
Optionale Zugabe
Dampf

Splilgas (N Katalytisches Festbett

)
2 {Koksbett, optional)

—= MV P02 MV

I
kont. Brennstoffzufuhr 1 I |

Gasabfackelung

|
Heizung v regelbare Heizung v
Erfassung Teergehalt, Erfassung Teergehalt, Teeranalyse,
Teeranalyse, Probenahmestelle, Probenahmestelle, Messung Gasfluss,
Messung Temperatur Temperatur

Zusatzliches Spllgas
(Regelung Gasverweilzeit)

Koks

Abbildung 6-2: Schema des geplanten 2-Stufenreaktors zur Untersuchung von sekundéren Teerre-
aktionen
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In einer ersten Geréteeinheit werden Holzpartikel kontinuierlich pyrolysiert und
ein teerhaltiges Pyrolysegas wird erzeugt. Damit von dhnlichen Teergehalten sowie
dhnlichen Teerverbindungen wie in der Pyrolysezone eines «realen» Festbettverga-
sers ausgegangen werden kann, wird versucht, die in der Voruntersuchung im
IISc-Open-top Vergaser ermittelten Prozessparameter moglichst dhnlich abzubil-
den. Das Pyrolysegas wird mittels eines Trigergases (N,) aus der Pyrolyseeinheit
gespililt und die Zusammensetzung wird analysiert. Auf die Messtechnik wird im
folgenden Abschnitt eingegangen. In einer moglichst kurzen, beheizten Rohrlei-
tung werden die Gase danach in die zweite Reaktoreinheit gespiilt, wo nun der
Ablauf von sekundéren Reaktionen der Teere durch Variationen der Bedingungen
in diesem Reaktorteil beeinflusst werden konnen. Am Reaktorausgang dieser zwei-
ten Reaktoreinheit ist eine zweite Messstelle vorgesehen, wo die Verdnderungen
der Gaszusammensetzung analysiert werden konnen.

Die Dimensionierung und Ausarbeitung von Konstruktionsdetails des Reaktors ist
zur Zeit noch im Gange. Aufgrund erster Abschatzungen kénnen fiir die Pyrolyse-
einheit folgende Grossenordnungen fiir einige Betriebsparameter angegeben wer-
den:

* Reaktorbeschickungsrate: 0.2-0.5kg/h
* Mittlere Reaktortemperatur: 700 °C

* Trédgergasfluss: 0.021/s

* Produziertes Gasflux, inkl. Tragergas: 021/s

Die Paramterstudien werden nach einem noch auszuarbeitenden Versuchsplan
durchgefiihrt. Die Variation der folgenden Parameter ist hierbei vorgesehen:

In der Pyrolyseeinheit:
* Artund Stiickigkeit des Brennstoffes (verschiedene Holzsorten, evtl. Expe-
rimente mit den reinen Hauptkomponenten von Holz (Cellulose, Hemicel-

lulose, Lignin))

* Konzentration des Pyrolysegases (Beeinflussung durch versch. Verdiin-
nungsraten des Pyrolysegases durch das Spiilgas)

Im Teerkonversionsreaktor:
¢ Temperatur
e Verweilzeit der Gase
* Atmosphare (reaktiv (O,, HyO...) oder inert)

* Anwesenheit von katalytisch wirkenden Oberflédchen (Koksfesttbett),
Struktur des Festbettes
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Zusitzliche Experimente
Folgende zusitzliche Experimente sind mit dem Laborreaktor vorgesehen:

¢ Experimentelle Untersuchung des Ausmasses von sekundaren Reaktionen
im Bereich eines einzelnen Brennstoffpartikels im Pyrolysereaktor:

Es wird auch bei sehr kurzen Aufenthaltszeiten der «priméaren» Pyrolyse-
gase im Bett der ersten Reaktorstufe kaum zu verhindern sein, dass schon
dort gewisse Crackingreaktionen stattfinden. Um das Ausmass von sol-
chen Reaktionen im Pyrolysereaktor gegentiber demjenigen von sekundé-
ren Reaktionen im erwiinschten Reaktionsraum (Teerkonversionsreaktor)
zu bestimmen, ist die Pyrolyse eines Einzelpartikels mit anschliessender
Bestimmung der Teerausbeute vorgesehen.

* Bestimmung der «Ort-Zeit-Temperatur-Geschichte» eines Brennstoffparti-
kels in der Pyrolyseeinheit, analog zum oben beschriebenen Vorversuch:

Mit diesem Versuch wird tiberpriift, ob die Parameter «Reaktortempera-
tur» und «Heizrate» tatséchlich den gemessenen Bedingungen im realen
Festbettreaktor entsprechen. Die Pyrolyseeinheit wird deshalb so konstru-
iert, dass durch geringfiigige Umbauten die erwahnten Experimente mog-
lich sind (s. Abbildung 6-3).

Spulgas

Brennstoffsilo
(mit Schattler)

Thermoelemente

Quartzrohr als

Reaktorgehéuse
Modellbrennstoffpartikel

zum 2. Reaktor I

~ (via Teeranalytik)

a) b)

Abbildung 6-3: Konstruktion der Pyrolyseeinheit fiir: a) Normalbetrieb, b) Pyrolyse eines Einzelparti-
kels mit Temperaturmessung im Partikel
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Messtechnik

Als Folge der in Abschnitt 6.1 formulierten Zielsetzungen sollen bei den vorge-
schlagenen Experimenten mit dem Laborreaktor nicht nur Teersummenwerte, son-
dern auch die Verdnderung der Teerzusammensetzungen gemessen werden.

Das in Abschnitt 4.3 erwdhnte Verfahren der FT-IR - Analytik bietet nebst der Mog-
lichkeit, on-line und kontinuierlich mit hoher zeitlichen Auflésung zu messen, die
Bestimmung von Strukturmerkmalen von unbekannten Substanzen. So kénnen z.
B. Art und Menge von funktionellen Gruppen in einem Gasgemisch bestimmt wer-
den. Gerade fiir die geplanten Experimente ist diese Moglichkeit sehr erwiinscht,
da auf diese Weise die Strukturmerkmale der Teerverbindungen erfasst werden,
ohne dass Tausende von in Teeren vorkommenden Kohlenwasserstoffe identifiziert
werden miissen. Der Nachteil der Analytik mittels FI-IR besteht darin, dass die
optischen Bestandteile der Messzelle (Spiegel, Fenster fiir Infrarot-Strahl) durch
kondensierende Substanzen im zu messenden Gasstrom verschmutzt werden kén-
nen. Da gerade die Teere eine potentielle Verschmutzungsgefahr darstellen, ist die
Verwendung herkommlicher Standardmesszellen kaum moglich. Es ergeben sich
daher spezielle Anforderungen an die Messzelle sowie an den IR-Detektor durch
die hohen Temperaturen im Gas, die zur Verhinderung der Kondensation von Tee-
ren auch in der Messzelle erhalten werden miissen. Die praktische Anwendbarkeit
dieser Messmethode wird zur Zeit gerade abgeklirt.

Sollte sich die Methode fiir das geplante Vorhaben als untauglich erweisen, wire
das in Abschnitt 4.3 ebenfalls erwdhnte FID-Verfahren von MOERSCH ET AL., 1997
moglicherweise eine Alternative. Informationen tiber chemische Strukturen von
Teerverbindungen miissten dann durch einzelne, gezielte Probenahmen mit
anschliessender GC-MS - Analytik gewonnen werden.

6.2.2 Theoretische Arbeiten

Die theoretischen Arbeiten umfassen hauptséchlich die Formulierung eines mathe-
matischen Modells zur Beschreibung der Kinetik von verschiedenen gefundenen
Reaktionswegen bei der Teerkonversion im Festbett. Als Basis fiir das Modell ist
der Entwurf eines plausiblen Reaktionsschemas fiir ganze Produktgruppen analog
zu den in der Literatur dokumentierten Schemata (vgl. Abbildung 4-15 in Kapitel
4) notwendig. Danach soll die statistische Auswertung der erhaltenen Messdaten
die Bestimmung der Reaktionskonstanten erméglichen.

Das resultierende Kinetikmodell fiir Teerkonversion im Festbett kann dann in einer
Folgearbeit als Submodell zur Entwicklung eines kompletten Vergasermodells ver-
wendet werden.
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