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Die stoffliche und energetische Nutzung von Brenngasen aus der Vergasung von
Biomasse steht seit vielen Jahren im Mittelpunkt umfangreicher Forschungen.
Ein groBes, bislang nicht vollstéindig gelostes Problem stellt dabei der hohe Anteil
an hohersiedenden Kohlenwasserstoffen in den Brenngasen dar.

Der vorliegende Beitrag beschiftigt sich mit der Aufbereitung des Brenngases
durch katalytische Verfahren fiir den Einsatz in einem Verbrennungsmotor mit
den erforderlichen Qualititsparametern.

Durch unvollstindig ablaufende Vergasungsreaktionen und Nebenreaktionen
werden hoher siedende Kohlenwasserstoffe, Phenole und Kohlenstoff gebildet,
die wie o.b. fiir eine Weiternutzung des Gases — sieht man von der direkten
stationdren Verbrennung ab — gravierende Stérkomponenten darstellen. Solche
als Teer bezeichnete Kohlenwasserstoff-Gemische lagern sich vor bzw. im Ver-
brennungsmotor ab und fithren zu hohem Wartungs- und Reparaturaufwand
bzw. zur Einschrinkung der Lebensdauer der Betriebsanlagen.

Bei Einsatz eines Festbettreaktors zur Vergasung der Biomasse konnen mit der
Anwendung des Gleichstromprinzips 100 mg bis 6.000 mg und bei der Verfah-
rensvariante im Gegenstrom sogar bis zu 100.000 mg Teer in einem Kubikmeter

97


Czaplewski
Textfeld
Böhning, D.; Beckmann, M.: Katalytisch partielle Oxidation polyzyklischer aromatischer Kohlenwasserstoffe in Holzgas - Modell und Experiment. In: Thomé-Kozmiensky, K.J.; Beckmann, M. (Hrsg.): Erneuerbare Energien - Band 6. Neuruppin: TK Verlag Karl Thomé-Kozmiensky, 2011, S. 97-120. ISBN 978-3-935317-65-8



Dorith Béhning, Michael Beckmann

Brenngas im Rohzustand enthalten sein. Fiir die Nutzung des Brenngases in
einem Verbrennungsmotor, ausgefiihrt als Gas-Otto-Motor, werden Eintrittskon-
zentrationen von deutlich kleiner 100 mg/Nm? gefordert.

Es besteht die Moglichkeit der Reduzierung des Teergehalts in den Vergasungs-
gasen durch Primér- und SekundirmaBnahmen. Als sekundidre Malnahmen
stehen physikalische und chemische Methoden zur Verfiigung.

Im Fokus dieses Beitrages steht die partielle Oxidation zur Teerreduzierung
bzw. -entfernung unter Einsatz von Katalysatoren. Dieses Verfahren gehort zur
Gruppe der chemischen Methoden. Partielle Oxidation bedeutet, dass die Sauer-
stoffzugabe unterstochiometrisch erfolgt, damit die CH- und CHO-Verbindungen
(Teere) zu CO und H, reagieren und nicht vollstéindig zu CO, und H,0 oxidiert
werden.

Die Reaktionen in der Gasphase konnen durch einen festen Katalysator unter-
stiitzt werden. Die katalytische Teerabscheidung wird bei Einsatz der Festbett-
vergasungstechnologie i.d.R. in einem dem Vergaser nachgeschalteten Reaktor
realisiert. Durch die Reaktionen in einem externen Apparat besteht die Moglich-
keit einer optimalen Temperatureinstellung und einer besseren Kontrolle des
Zustandes des Katalysators (Deaktivierung, Zersetzung usw.).

Die Bereitstellung des notwendigen Sauerstoffs fiir die partielle Oxidation der
Teere kann auf unterschiedlichen Verfahrenswegen erfolgen. Es wurden zwei
Verfahrenskonzepte untersucht, welche sich neben der Art der Einbringung
des Sauerstoffs im Wesentlichen durch die sich daraus ableitenden System- und
Prozessspezifikationen, z.B. Aufbau der Schiittung und Betriebstemperaturen,
unterscheiden.

1. Verfahrenskonzepte

Im Folgenden werden zwei Verfahrenskonzepte, welche im Einzelnen im Rah-
men von

¢ Reaktormodellierungen,

¢ experimentellen Untersuchungen und
e Prozesssimulationen

untersucht wurden, erlautert.

Im Konzept I erfolgt die Sauerstoffzugabe iiber einem dem Prozess zugefiihrten
Luftmassestrom. Die Luft wird gemeinsam mit dem Brenngas oberhalb der Ka-
talysatorschiittung in den Reaktor eingetragen. Die Reaktionen der Teere mit
dem Sauerstoff finden in der Gasphase an der Oberflache des Katalysators statt.

Beim Konzept Il wird die katalytische Wirkung des Festbetts mit der Bereitstel-
lung des Sauerstoffs kombiniert. Der Sauerstoff ist in der gesamten Katalysator-
schiittung anwesend. Uber die Einstellung von Temperatur und Druck im System
wird der Sauerstofffluss aus dem Feststoff an die Oberfliche, an der dann die
chemischen Reaktionen mit den Teeren stattfinden, aktiviert.
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Bei dieser Prozessweise werden die Systemtemperaturen so gewéhlt, dass der
Teer an der Oberfliche des Katalysators kondensiert. Somit wird der direkte
Kontakt der Teere mit dem aus dem Solid austretenden Sauerstoff gewéhrleistet
und bei den entsprechenden Temperaturen zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff
umgesetzt.

Eine Kombination von Katalysator und Sauerstofftriger, die z.T. vergleichbare
chemische Zusammensetzungen aufweisen, wurde fiir die Anwendung der Ent-
teerung von Brenngasen erstmalig untersucht.

Mit den fiir beide Konzepte entwickelten Reaktormodellen wird der Prozess der
katalytisch partiellen Oxidation polyzyklischer aromatischer Kohlenwasserstof-
fe in einem Festbettreaktor vorausberechnet und simuliert. Im Ergebnis der
Modellierung werden die Wechselwirkungen der wesentlichen Haupteinfluss-
grofBen abgebildet. Die Methode erlaubt eine systematische Untersuchung der
unterschiedlichen Verfahrensvarianten der Sauerstoffbereitstellung auf den
Gesamtprozess.

Aufbauend auf den Ergebnissen der Modellierung fiir die Verfahrensweise mit
Konzept I, dem extern zugefiihrten Luftmassestrom, wurden experimentelle
Untersuchungen durchgefiihrt. In deren Auswertung wurde dann im Abgleich
mit den gewonnenen Modelldaten die Aussage iiber die Ubertragbarkeit der
theoretischen Betrachtungen in die Praxis konkretisiert.

Mit einer Prozesssimulation wurden die Moglichkeiten fiir eine Prozessoptimie-
rung abgesteckt und MaBnahmen fiir die Optimierung abgeleitet und definiert.

2. Reaktormodelle

2.1. Konzept |

Mit der Entwicklung eines Reaktormodells und deren Anwendung, welches die
thermodynamischen und reaktionskinetischen Vorgéinge in einer durchstromten
Festbettschiittung unter Anwesenheit einer katalytisch aktiven Komponente fiir
Verfahrens-Konzept I beschreibt, stehen im Ergebnis Aussagen zum Umsatz, zur
Selektivitdt und Stabilitédt des Reaktors vor dem Hintergrund einer optimalen Pro-
zessauslegung und -gestaltung zur Verfiigung. Der Untersuchungsschwerpunkt
hinsichtlich der thermodynamischen und reaktionskinetischen Vorgénge im Sys-
tem lag in der Aufkldrung des Warme- und Stofftransports unter Beriicksichtigung
der chemischen Reaktionen, der partiellen Oxidation von Kohlenwasserstoffen.

Zur Auslegung des Festbettreaktors wurde ein Zweiphasenmodell verwendet.
Beim sogenannten heterogenen Modell wird zwischen der Fluid- und Feststoff-
phase in Bezug auf den Warmetransport differenziert. Die bei der Entwicklung
des Reaktormodells fiir Konzept I zu beriicksichtigenden Stoffstrome und die
entsprechende Aufteilung und Zuordnung der Teilstoffstrome sind in Bohning
[1] dargestellt.

Bei der Modellierung des Festbettreaktors wurden fiir jeden betrachteten Re-
aktorquerschnitt mittlere Konzentrationen und Temperaturen verwendet. Mit
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dieser Vereinfachung konnte das Modell als eindimensional hinsichtlich der
Ortskoordinate behandelt werden.

Die Masse- und Energiebilanz mit den zu- und abgefiihrten Massen- und Energie-
stromen und den im System fiir den Wirmetransport relevanten Einflussgréf3en
ist in Bild 1 schematisch dargestellt.

! !
mGasm Hﬁasaus
Bild 1: Masse- und Energiebilanz fiir den Prozess der partiellen Oxidation im Festbett-
reaktor

Die in Bild 1 aufgezeigten Gro3en zur Aufstellung der Masse- und Energiebilanzen
und die fiir die exakte Abbildung der Warme- und Stofftransportterme notwen-
digen Bestimmungsmethoden und Berechnungsansétze werden in Bohning [1]
detailiert erldutert.

Die Gleichungen fiir die Masse- und Energiebilanzen in der soliden und fluiden
Phase lauten:

Massebilanz solide Phase:

mg = cons tan t

Energiebilanz solide Phase:
9. - . .
mg - cp ==~ Qo .+ Qu
S at S S as
Massebilanz fluide Phase:
0 - H‘ISGein + IhRGein _ mGasauS
Energiebilanz fluide Phase:

0 = Hsg™" + Hrg™ = Hgas™® + Qo g,  Hrox
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Die ersten Ergebnisse der Modellierung geben Aufschluss iiber den Verlauf des
instationdren Anfahrprozess des Festbettreaktors. Bild 2 zeigt die Temperaturen
der soliden und fluiden Phase wihrend des Betriebszustandes Anfahren, d.h.
Durchstrémung der vorgeheizten Katalysatorschiittung mit Brenngas bis zum
Erreichen des stationdren Zustands. Diese Kurven beriicksichtigen keine che-
mischen Reaktionen im System.

Die Temperatur der Begleitheizung des Reaktors wurde auf 600 °C eingestellt
(rote Linie) und konstant gehalten. Die Eintrittstemperatur des Gases wurde
mit 350 °C festgelegt. Die Luft hat am Eintritt in den Reaktor eine Temperatur
von 25 °C. Die vollen Linien gelten fiir die feste Phase, die Unterbrochenen fiir
das Fluid. Nach einer Betriebszeit von etwa 100 Sekunden stellt sich ein quasi-
stationdrer Zustand ein. In den oberen Regionen des Festbettes kommt es in
Folge der Durchstromung mit Gas zu einer Abkiihlung in der Schiittung um etwa
25 K. In einer Schiitthohe von etwa 400 mm ist die Fluidtemperatur auf dem
Niveau der des Solids.

Schitthohe z [m]

0,05 ‘ B
0,10 Zeit [s] s L \
0 ..
0,15 —10 \“
20
0,20
40
0,25 60
80
0,30 100
Heizung 600°C
035 Rohgastemperatur 350°C
—solide Phase
0,40
------ fluide Phase

0,45

0,50
310 330 350 370 390 410 430 450 470 490 510 530 550 570 590 610

Temperatur 9 [°C]

Bild 2: Temperaturprofil fiir Fluid und Solid in Durchstréomungsrichtung als Funktion der
Zeit

Wenn in den Berechnungen der Quellterm ﬁPOX fiir die Reaktion und die mit der
Reaktion verbundene Anderung der Enthalpiestrome fiir die Edukte und Produkte
beriicksichtigt wird, stellen sich die in Bild 3 aufgezeigten Temperaturverldufe in
beiden Phasen iiber der Schiitthohe im stationdren Zustand ein. Als chemische
Reaktion wurde die partielle Oxidation von Benzol C.H, zu CO und H, im Reak-
tormodell integriert. Die zu beriicksichtigenden Daten und reaktionskinetischen
Parameter fiir diese Reaktion sind in Bohning [1] erldutert.
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Unter Beriicksichtigung der Versuchsergebnisse aus Depner [2] wurde die Tem-
peratur der Begleitheizung auf 600 °C eingestellt. Der Teergehalt im Rohgas
wurde mit einem Wert von 20 g/m?3 eingesetzt.

Brenngas

In den oberen Schichten der Schiittung ist zunéchst keine Auswirkung der exo-
thermen Reaktion auf die Temperaturen im Solid und Fluid festzustellen. Im
weiteren Verlauf in Durchstromungsrichtung, bei gleichzeitigem Anstieg der
Temperatur im Fluid, ist eine Temperaturdifferenz zwischen den Betriebszu-
stinden mit und ohne Reaktion zu verzeichnen. Die Temperaturerhohung liegt
auf einem sehr niedrigen Niveau, da der Anteil des Quellterms an der Gesamt-
temperaturerhohung nur etwa 2 % betrégt.

Schutthéhe z [m]
0,00 —x

005 +— —

s

0,10 —

0,15 \

——Solid ohne Reaktion
0,20

= Fluid ohne Reaktion
025 ] e Solid mit Reaktion

Fluid mit Reaktion

0,30
Heizung 600°C

0,35 Rohgastemperatur 350°C

0,40

0,45

0,50
310 330 350 370 350 410 430 450 470 430 510 530 550 570 580 610

Temperatur 8 [°C]

Bild 3: Temperaturprofil fiir Fluid und Solid in Durchstrémungsrichtung unter Beriicksich-
tigung der C,H -Reaktion

Im Bild 4 sind die Massestréome der Komponenten C.H,, O,, CO, H, und der Umsatz

des Benzols fiir den stationdren Betriebsfall dargestellt.

Der Heizwert des Brenngases weist vor der Stufe der Gasaufbereitung einen
Wert von 3,86 MJ/kg, . auf. Nach der partiellen Oxidation von Benzol zu CO und
H, betrédgt der Heizwert im Reingas noch 3,53 MJ/Kkg,...

Als zweite Modellteerkomponente wurde Naphtahlin C, H, in die Berechnungen
integriert. Die Einzelheiten der Reaktion der partiellen Oxidation von Naphthalin
an einem Nickelkatalysator sind ebenfalls in Bohning [1] detailiert dargestellt.
Mit dem Diagramm in Bild 5 wird der Unterschied hinsichtlich der Reaktivitét
der beiden Kohlenwasserstoffe Benzol und Naphthalin als Funktion der System-
temperatur herausgestellt.
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Massestrom i [kg/s] Umsatz U [-]
4,5€-04 r I . : 1,0

—CBH6 - Massestrom

- 09
4,0E-04 ——02 - Massestrom /
356-04 ~CO - Massestrom / - 08
H2 - Massestrom /

L 07

/|
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2,5E-04
—— Heizung 485°C L 05
2,004 — Y

Lo I ™
NN -~

1,06-04 L~ ~—

5,0E-05 / %kw 0,1
] .

0,0E+00 ; ! = 00
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Bild 4: Massestrome der Komponenten im System und Teerumsatz bei der Reaktion von

Benzol am Nickel-Katalysator in Durchstromungsrichtung

Massestrom rh [kg/s] Umsatz U [-]
2,0E-04 1,0
1,86-04 \ \\\ 09
1,6E-04 0,8
1,4E-04 ~——Massestrom C6H6 1 T T 07
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1,2E-04 06
——Umsatz C6H6
L,0E-04 Umsatz C10H8 T o8
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6,0E-05 / 03
4,0E-05 / — 0,2
2,0E-05 T / - T T 01
0,0E+00  E— 0,0
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Bild 5: Umsatz und Massestrom von Benzol und Naphthalin bei der Reaktion am Nickel-
Katalysator als Funktion der Temperatur
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Die Umsetzung von Benzol mit Sauerstoff startet bei Gastemperaturen von
400 °C. Naphthalin reagiert mit Sauerstoff erst ab Temperaturen von etwa
635 °C. Die Teerkonzentration und die Temperatur des Rohgases bleiben in
beiden Féllen mit 20 g, _/m3 und 350 °C konstant.

Brenngas

Der Benzolumsatz erreicht bei einer Einstellung der Heizungstemperatur auf
485 °C am Ende der Schiittung bei 0,5 m einen Wert von 96 %. Um eine Reaktion
von Naphthalin mit Sauerstoff zu gewéhrleisten, muss die Heizungstemperatur
auf sehr viel hohere Werte eingestellt werden. Bei einer Temperatur der Heizung
von 700 °C stellt sich am Ende der Schiittung ein Naphthalinumsatz von 70 % ein.
Diese Ergebnisse bestétigen die Ausfithrungen in Depner [2] {iber die Reaktivitit
der beiden Modellkomponenten bei der Reaktion mit Sauerstoff.

In der Praxis tritt ein Gemisch aus einer Vielzahl von Kohlenwasserstoffen auf,
so dass im Ergebnis dieser Untersuchungen zu schlussfolgern ist, dass sich im
Mittel ein Anstieg des Umsatzes der Kohlenwasserstoffe verteilt auf die gesamte
Schiitthohe ergibt. Um diese Aussage zu bestétigen bedarf es weiterer reaktions-
kinetischer Untersuchungen, welche die wesentlichsten Komponenten einschlief3t.

Mit der Zufiihrung von externer Energie iiber eine Wandbeheizung kann mit
einer gestuften Heizleistung iiber der Schiitthhe wesentlich in die Abldaufe der
chemischen Reaktionen eingegriffen werden. Dem System ist nur in einem Pa-
rameter eine Grenze gesetzt, der maximalen Temperatur fiir den Katalysator.

Mit den Modellberechnungen kénnen im Ergebnis Temperatur- und Konzentra-
tionsprofile unter Variation folgend dargestellter Parameter abgebildet werden:

e Art der Modellkomponenten bzw. Teerzusammensetzung,

e Eintrittskonzentration der Modellkomponenten,

e Zusammensetzung des Gasgemisches (nicht kondensierbare Komponenten),
e Eintrittstemperatur des Gasgemisches,

e Temperatur der Begleitheizung und

e geometrische Verhiltnisse des Festbettreaktors und des Katalysatorbettes.

Das Reaktormodell wurde mit Hilfe von experimentellen Untersuchungen vali-
diert. Die Ergebnisse werden in Abschnitt 3 dieses Beitrages beschrieben. An
dieser Stelle sei angemerkt, dass mit der Auswertung und dem Vergleich der
Resultate von Modell und Experiment die Schwachstellen im Konzept I heraus-
gearbeitet wurden. Die wesentlichsten Punkte sind:

e Gasverdiinnung durch Luftstickstoff,

e schnelle und vollstindige Reaktionen mit Sauerstoff zu Beginn des Reak-
tionsvolumens und

e Verbleib von Uberschusssauerstoff im System und daraus folgend Oxidation
von CO und H,.
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2.2. Konzept Il

Fiir eine Optimierung des Prozesses und die Modifizierung des Reaktormodells
werden mit den dargestellten Schwachstellen im Konzept I folgende Schlussfol-
gerungen getroffen:

¢ Einsatz von Sauerstoff,
e gezielte Verteilung des Sauerstoffs im Reaktionsvolumen und

e Steuerung des Prozesses bzgl. Temperaturen und Konzentrationen iiber die
Lauflinge der Reaktionen im Festbettreaktor.

Diese Anforderungen konnen nur mit Verdnderungen im Systemaufbau erfiillt
werden. Es wurde mit einem Konzept II ein weiterer Verfahrensweg fiir die
partielle Oxidation der Teere untersucht.

Mit dem Einsatz eines kombinierten Katalysator-Sauerstofftriger-Systems sind
die o.g. Voraussetzungen fiir den Prozessablauf realisierbar. D.h. der fiir die
Reaktionen der partiellen Oxidation der Kohlenwasserstoffe benotigte Sauer-
stoff wird direkt am Katalysator im gesamten Reaktionsvolumen bereitgestellt.
In erster Linie ist hier die Frage nach einem geeigneten Material zu klidren. Es
miissen Werkstoffe benutzt werden, welche unter definierten Betriebsbedin-
gungen funktional in der Lage sind, Sauerstoff im Gefiige aufzunehmen und
wieder abzugeben und gleichzeitig als Tragermaterial fiir die katalytisch aktive
Komponente zu fungieren.

Die solide Phase soll bei Beaufschlagung mit Brenngas reduziert, Sauerstoff an
das Brenngas abgeben werden. Bei Erschopfung des Materials, d.h. Minimierung
des Sauerstoffpotentials durch andauernde Reduktion, wird auf einen Parallel-
reaktor mit regeneriertem Sauerstoffspeicher umgeschaltet. Die Regeneration
des Sauerstoffspeichers erfolgt durch anschlieBende Reoxidation im Luftstrom.
Erste Erfahrungen mit diesem Prinzip wurden in der Anwendung der Chemical
Looping Combustion (CL.C) gemacht [3]. Das Prinzip der CLC soll auf die partielle
Oxidation teerhaltiger Brenngase angewandt werden. Die technische Umsetzung
wird in Bohning et. al [4] erldutert.

Mit der Anwendung des beschriebenen Werkstoffsystems wurde das Reaktor-
modell fiir Konzept I modifiziert. Wesentliche Anderungen ergaben sich fiir die
Materialeigenschaften (Stoffparameter, Geometrie, Porositét), die Prozessfithrung,
die Temperaturen des Solids vor Uberleiten des Brenngases, das Verhalten der
Teerkomponenten-Kondensation auf der Feststoffoberfliche, den Warmetrans-
port von Fluid an Solid auf Grund der Kondensatbildung, den Quellterm in der
soliden Phase durch Sauerstoffausbau und den Enthalpiestrom in der soliden
Phase durch Sauerstofftransport.

Mit der durch den Prozess bestimmten Reduktion des Materials ist es erforder-
lich, den Feststoff zu regenerieren, d.h. mit Sauerstoff zu beladen. Reduktion
und Reoxidation erfolgen in separaten Reaktoren. Durch diese Prozessweise
erfolgt der Betrieb zyklisch.

105



Dorith Béhning, Michael Beckmann

Der zeitliche Verlauf des Reduktionsprozesses wird im Ergebnis der Modellie-
rung darstellbar. Mit dem Prozess der Regenerierung wird die Temperatur der
soliden Phase zum Start des jeweiligen Zyklus der partiellen Oxidation der Teere
definiert. Da die Solidtemperatur vor Uberleiten des Brenngases relativ niedrig
ist (etwa 250 °C), wird es auf der Oberfldche des Katalysator-Sauerstoffspeicher-
Systems zur Kondensation der Teerbestandteile aus dem Brenngas kommen.
Der Kondensatmassestrom und die daraus resultierende Schichtdicke auf der
Oberfldache des Katalysators sind abhéngig von der Art der Modellkomponenten
und der Systemtemperatur und variieren somit ortlich und zeitlich.

Das Katalysator-Sauerstofftrager-System besteht im Reaktormodell aus einem
Wabenkorper (sechseckig), welcher als Monolith im Reaktor angeordnet ist.

In Bild 6 sind die Masse- und Energie- bzw. Enthalpiestrome zur Aufstellung
der Bilanzen fiir den Reaktor mit integriertem Katalysator-Sauerstofftrager
schematisch dargestellt.

fingg™" Hso™"
m, H
z=0 Ay / ~ Gasz z=0 cas,
Toell” )y O
v 2 b . B .
! mﬁ IR ,; 4 HyH rHpox ™ ~ I
N ° Lo A
= N \ g ‘Ldz C- /\HTHOzHReﬂ’g\ g 7 dz
A | < LA L | - 4 i
Ny — J ]
AL K 4 msCp, (_ts( /
z=L < R =L - A
MGaszdz HGasz,ﬂZ
rhGasaus HGasﬁuS
Bild 6: Masse- und Energiebilanz im Gas-Katalysator-Sauerstofftriger-System

Die in Bild 6 dargestellten GroBen zur Aufstellung der Masse- und Energiebilanz
fiir das Reaktormodell zur Systembeschreibung im Konzept Il und eine detailierte
Modellbeschreibung beziiglich

¢ reaktionskinetische und -chemische Charakterisierung des Sauerstoffaus-
baus,

e Wirmeiibergang zwischen den Phasen und
e Teerkondensation auf der Solidoberfliche

sind in Bohning [1] dargestellt.
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Die Gleichungen fiir die Masse- und Energiebilanzen lauten:

Massebilanz solide Phase:

t t t
mg(t) =m0+ [rig(t) - dt — [rg,(t) - dt - [riR(t) - dt
0 0 0

Energiebilanz solide Phase:

90,

mS‘CpS‘W

= QLS + QkGas_s +Qu + Hyoq — Hoz— Hy + Hpox + Hy + Hy
Massebilanz fluide Phase:

0 = Mgy — My + MR — Mgy™S
Energiebilanz fluide Phase:

0 = Hgas™" — Hg — QkGaS,S — Hgas™

Mit dem aufgestellten Reaktormodell fiir Konzept Il konnen neben der Beschrei-
bung des Kondensationsvorganges der Teere auf der Solidoberfliche die Tem-
peratur- und Konzentrationsprofile in der fluiden und soliden Phase berechnet
und abgebildet werden. Die Ergebnisse der Modellierung werden in Bohning [1]
detailiert beschrieben und diskutiert.

Im vorliegenden Beitrag werden ausgewdhlte Resultate abgebildet und doku-
mentiert.

Zunichst wurde der Temperaturverlauf im Solid berechnet, welcher sich beim
Durchstrémen der Feststoffschiittung mit Brenngas beim Neustart eines Zyklus
des Reduktionsprozesses in einer Betriebszeit bis zu 1.250 s einstellt. Der Reaktor
wurde zwischen den Zyklen Reoxidation und Reduktion auf einem konstanten
Temperaturniveau von 250 °C gehalten. Das Brenngas hatte bei Eintritt in den
Reaktor stets eine Temperatur von 600 °C. In diesen Berechnungen wurden
vorerst keine Terme fiir Kondensation, Sauerstoffausbau und Reaktion beriick-
sichtigt. Die Ergebnisse dienen der Abschétzung der Aufheizrate des Solids durch
das stromende Gas und des zu erreichenden Temperaturniveaus wihrend des
Prozesses. Im Bild 7 sind die Temperaturverldufe im Solid iiber der Schiitththe
in Durchstromungsrichtung als Funktion der Betriebszeit aufgetragen.

Der Feststoff wird bei kontinuierlichem Durchstromen mit Brenngas langsam
aufgewirmt. Nach einer Betriebszeit von 1250 s werden in den oberen Schichten
(Gaseintritt) etwa 510 °C erreicht und am unteren Ende der Schiittung erreicht
die Solidtemperatur einen Wert von 350 °C. Das Brenngas kiihlt sich zu diesem
Zeitpunkt {iber der Schiitthohe in Durchstromungsrichtung von 600 °C auf
430 °C ab.
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Die zeitlimitierende GroBe fiir einen Zyklus der Reduktion des Feststoffes ist die
Sauerstoffmenge im Solid. In Bild 8 ist die Abnahme des Sauerstoffgehalts im
Feststoff in einem Volumenelement als Funktion der Zeit und der Schiitththe
des Feststoffes im Reaktor unter den in Bild 7 abgebildeten Temperaturverhélt-

nissen aufgetragen.
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Auf Basis der in Bohning [1] dargestellten Ergebnisse der TPD-Messungen (Tem-
peraturprogrammierte Desorption) wurde fiir die Modellberechnung festgelegt,
dass der Sauerstoffausbau ab einer Solidtemperatur von 300 °C beginnt und die
effektive Reduktionsgeschwindigkeit dann in Abhéngigkeit von der Temperatur
linear ansteigt. Die Temperatur von 300 °C wird nach einer Betriebszeit von
135 s in den obersten Schichten der Schiittung (0,01 m) erreicht. Bis zu diesem
Zeitpunkt wird zunédchst kontinuierlich Teerkondensat auf den Winden der Kata-
lysatorwaben abgeschieden. Mit dem ausgebauten Sauerstoff wird dann ein Teil
des auf der Feststoffoberfliche vorhandenen Kondensats in die Produkte CO und
H, umgesetzt. Die Zunahme der Stirke der Kondensatschicht wird mit Einsetzen
der Reaktion und mit Fortschreiten der Betriebszeit deutlich vermindert. Im
weiteren Verlauf wird die Kondensatschichtstirke auf einem konstanten Niveau
gehalten, d.h. es wird soviel Sauerstoff aus dem Solid ausgebaut, welcher fiir die
Umsetzung des neu anfallenden Kondensats benotigt wird. Im weiteren Betrieb
nimmt die Temperatur im Solid weiter zu, so dass der Massestrom des ausge-
bauten Sauerstoffs ansteigt. Die Stirke der Kondensatschicht wird verringert.

Fiir den Prozess ist es wesentlich, die Durchstromung des Reaktors mit Gas und
somit eine Kondensation von Teer rechtzeitig zu beenden, so dass noch vor-
handenes Restkondensat auf den Wabenwénden mit dem noch im Feststoff zur
Verfiigung stehenden Sauerstoff in CO und H, umgesetzt werden kann.

Unter den hier getroffenen Modellannahmen ergibt sich fiir einen Zyklus eine
maximale Betriebszeit von 23 Minuten. Nach dieser Zeit muss der Brenngasfluss
durch diesen Reaktor abgebrochen und auf einen Reaktor mit einer regenerierten
Schiittung umgeschaltet werden.

Die bisher bei den Berechnungen mit dem Reaktormodell gewonnenen Ergebnisse
lassen die positive Aussage zu, dass es gelingt, den Teer nach seiner Kondensa-
tion mit dem durch das Katalysator-Sauerstoff-Tragermaterial bereitgestellten
Sauerstoff an der Feststoffoberfliche partiell in CO und H, umzusetzen. Wei-
terhin kann ein Sauerstofffluss in die Gasphase und eine dortige Reaktion mit
den iibrigen Brenngaskomponenten durch die Ausbildung einer permanent be-
stehenden Kondensatschicht ausgeschlossen werden. Die Betriebszeit fiir einen
Zyklus ist unter den getroffenen Annahmen als wirtschaftlich und technologisch
vertretbar einzuschétzen.

3. Experimente

Fiir die Durchfiihrung der Experimente wurden zwei Anlagenkonfigurationen
errichtet. Die Erste gestattete es zu Testzwecken nur einen Teilstrom des Brenn-
gases (etwa 4) liber einen Bypass aus der Gasleitung zu entnehmen. Die zweite
Konfiguration wurde dann fiir den gesamten, im Vergaser erzeugten Gasstrom
konzipiert (35 Nm3/h bis 40 Nm3/h).

Der Reaktor ist als Rohrreaktor ausgefiihrt. Die Katalysatorschiittung ruht auf
einem Lochblech im unteren Bereich. Das Brenngas und die Luft werden am
Kopf des Reaktors zugefiihrt. Fiir eine bessere Verteilung des Gasstromes ist im
freien Querschnitt ein weiteres Lochblech integriert.
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Es wurden Katalysatoren eingesetzt, bei denen es sich in Bezug auf die aktiven
Komponenten um Palladium und Nickel handelt. Trigermaterialien fiir die Kata-
lysatoren waren Metallabfallspdne aus hochwarmfestem Edelstahl. Die Beladung
mit Palladium bzw. Nickel betrug 0,05 Ma.-% bis 0,1 Ma.-%.

Zur Vorheizung und zur Temperaturregelung wéihrend des Betriebes wurde der
Reaktor mit einer elektrischen Begleitheizung ausgeriistet.

In Bild 9 ist der Reaktor mit seinen Anschliissen schematisch dargestellt.

Probenahmestutzen

Temperatur-
messstutzen

Probenahme-
Druckmessstutzen stutzen

Bild 9:
Reingas-

austritt Reaktor zur katalytisch par-
tiellen Oxidation

Eine detailierte Beschreibung des Versuchsstandes, einschl. Messtechnik und die
Basisparameter fiir die Anlagenauslegung wird in Bohning [1] wiedergegeben.

Der Reaktor und die Schiittung wurden vor Inbetriebnahme mit Brenngas auf
650 °C aufgeheizt. Die verbindende Rohrleitung vom Vergaser zum Reaktor wurde
auf einer konstanten Temperatur von 350 °C gehalten.

In Bild 10 sind das Temperaturprofil am Ende des Aufheizvorganges iiber der
Reaktorhohe in Stromungsrichtung und die Temperaturverteilung aufgetragen,
welche sich beim Uberleiten von Brenngas im stationiren Zustand des Verga-
sers iiber die Katalysatorschiittung einstellte. Zusétzlich sind im Bild 10 die
Temperaturen im Solid und Fluid aufgenommen, welche im Ergebnis der Reak-
tormodellberechnungen fiir Konzept I ohne die Auswirkungen der chemischen
exothermen Reaktionen erzielt wurden.
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Bild 10: Temperaturprofil im Reaktor am Ende des Aufheizvorganges

Die in Bild 10 steigende Temperatur in der Schiittung iiber der Hohe vor Uber-
leitung von Brenngas widerspiegelt nicht den realen Temperaturverlauf, da das
erste Thermoelement erst in einer Schiittungshohe von 110 mm installiert ist.

Die Temperaturdifferenz im Solid am Ende des Aufheizvorganges betrigt iiber
der Schiitth6he im Maximum 70 K. Diese Differenz resultiert aus der konstruktiv
bedingten Unterteilung der Reaktorbeheizung in mehrere Segmente und eine
jeweils separate Regelung der Heiztemperaturen.

Im Bereich des Gaseintritts in den Reaktor (Gasraum) kiihlt sich das Gas zunéchst
ab. In diesem Bereich ist der Warmeiibergang von der Reaktorwand an den
Gasraum sehr schlecht. Da die Schiittung selber auf die vorgegebene Tempera-
tur von 575 °C bis 650 °C durchgeheizt ist, steigt die Temperatur im weiteren
Verlauf an, bis bei etwa 300 mm Schiitthohe die Hochsttemperatur erreicht ist.
Bis zum Ende der Schiittung bleibt die Temperatur konstant. Bei Eintritt in den
Freiraum ist wiederum eine Abkiihlung zu verzeichnen.

Mit der Gegeniiberstellung der experimentell ermittelten Daten und der Be-
rechneten konnten folgende Aussagen getroffen werden. Bis zum Erreichen der
Hochsttemperatur stimmen die berechneten (Fluid) und gemessenen Tempe-
raturverldufe nahezu iiberein. Weiter in Durchstrémungsrichtung bleiben die
berechneten Fluidtemperaturen mit der Feststofftemperatur auf einem Niveau.
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In den Versuchen ist ndherungsweise mit steigender Schiitthhe eine identi-
sche Entwicklung zu verzeichnen. Ein direkter Vergleich ist ab einer Hohe von
810 mm nicht mehr moglich, da das folgende Thermoelement schon auf3erhalb
der Schiittung installiert war.

Die Temperaturverldufe im Reaktor und die Verénderung der Teerkonzentration
im Brenngas in Abhéingigkeit von der dem Reaktor zugefiihrten Sauerstoffmen-
ge unter Anwendung der verschiedenen katalytisch aktiven Materialien sind in
Bohning et al. [5] dargestellt. In Bohning et al. [6] werden die Ergebnisse der
gaschromatographischen Untersuchungen vorgestellt, die Aufschluss dariiber
geben, welche Kohlenwasserstoffverbindungen mit den Probenahmen auf der
Roh- und Reingasseite detektiert wurden.

Anhand der analysierten Daten wurde deutlich, dass es gelingt, den Teergehalt
im Gas bei optimalen Betriebsbedingungen zu reduzieren. Diese Aussage basiert
auf einer rein gravimetrischen Bestimmungsmethode. Mit Nickel als kataly-
tisch aktive Komponente wurden im Reingas Teerkonzentrationen zwischen
0,15 g, . /Nm3, und 1,6 g, /Nm3,. erreicht. Bei Einsatz von Palladium lag der
Wert der Reingasteerkonzentration zwischen 0,01 g, /Nm3, . und 2,28 g, /Nm3_ .
Fiir die Versuche mit Nickel wurde mit der jeweils gemessenen Gaszusammen-
setzung ein Heizwert von 3,8 MJ/Nm?,. und fiir die Versuche mit Palladium ein
Wert von 3,4 MJ/Nm3, . berechnet.

Die katalytisch partielle Oxidation bietet neben der Aufgabe der Entteerung
auch prozesstechnisch einen Losungsansatz dafiir, der Abnahme der Aktivitit
der Katalysatoren, bedingt durch Ablagerungen von Kohlenstoff auf der Ober-
fliche, entgegenzuwirken. Durch den gezielten Einsatz von Sauerstoff wird der
Kohlenstoff zu CO/CO, oxidiert. Dabei geht allerdings unter Verwendung von
Luft als Oxidationsmittel zum einen eine qualitative Verschlechterung des Gases
durch den Verdiinnungseffekt einher. Zum anderen kommt es zu inhomogenen
Stromungsverhéltnissen in der Gasphase des Reaktors, insbesondere beziiglich
der Durchstromung des Katalysatorbettes. Daher wire es aulerordentlich vor-
teilhaft, den bendtigten Sauerstoff direkt am Katalysator bereit zu stellen, um
eine homogene Verteilung im Reaktionssystem zu gewéhrleisten. Das wére auch
fiir den Erhalt eines hohen Heizwertes des Brenngases giinstig, da Uberschiisse
von Sauerstoff und lokale Totaloxidationen weitgehend vermieden werden.

Der Vorteil der gestuften Zugabe an Sauerstoff im gesamten Reaktionsraum
wurde auch mit Auswertung der Ergebnisse der Reaktormodellierung fiir das
Verfahrens-Konzept I herausgestellt. Mit der ortlichen und mengenméfBigen
Steuerung des Sauerstoffangebots im System kann ganz entscheidend auf den
Ablauf der Reaktionen und somit auf die Konzentrations- und Temperaturprofile
Einfluss genommen werden.

Mit der Modifizierung des Prozesses in seiner Ausfiihrung konnen die Umsatzraten
der Kohlenwasserstoffe mit Sauerstoff und die Eindimmung der Verbrennungs-
reaktionen von Wasserstoff maBBgeblich optimiert werden. Diese Verfahrensweise
wurde dann im beschriebenen und modellierten Konzept II umgesetzt.
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4. Prozesssimulation

Mit den entwickelten Reaktormodellen zur Prozessberechnung wurde fiir Konzept
Iund Konzept Il eine Parameterstudie unter Variation der Haupteinflussgréfen
durchgefiihrt.

Mit der Prozesssimulation wurden vordergriindig die optimalen Betriebs- und
Verfahrensparameter gesucht und in Auswertung der Ergebnisse definiert. Mit
der Durchfiihrung der Berechnungen wurden weiterhin die aufgestellten Pro-
zess- und Reaktormodelle auf deren Plausibilitidt hin gepriift.

Variiert wurden im Einzelnen:

e (Gasqualitdt — Teerkonzentration im Rohgas,

e Rohgastemperatur (Eintrittstemperatur in den Prozess),

¢ Reaktorgeometrie (Verweilzeit, Stromungsgeschwindigkeit),

e Heiztemperatur (extern dem Prozess zugefiihrte Warmeleistung),
e Schiittschichtaufbau (Porositit und Wabengeometrie) und

e Sauerstoffausbaugeschwindigkeit.

Die Ergebnisse der durchgefiihrten Prozesssimulation werden in Bohning [1] im
Detail beschrieben.

In Auswertung der Ergebnisse der Prozesssimulation kann festgestellt werden,
in welchem MaBe die Effektivitit des Prozesses durch die Variation der einzelnen
Betriebsparameter positiv bzw. auch negativ beeinflusst wird.

Mit einer kritischen Bewertung konnen fiir unterschiedliche Betriebshedingun-
gen die Parameter fiir eine optimale Prozessfiithrung festgelegt werden. Vor dem
Hintergrund der Auslegung der Anlage und der Wahl des geeigneten Trigerma-
terials fiir den Katalysator besteht mit den Ergebnissen der Prozesssimulation die
Moglichkeit der klaren Definition konstruktiver Parameter und der Charakteri-
sierung des Bettmaterials fiir optimale Wiarme- und Stofftransportbedingungen,
nicht jedoch fiir die katalytischen Aktivitt.

In Bohning [1] werden die Auswirkungen der Variationen der Prozessparameter
auf die Qualitit des Prozesses, gemessen an der Teerumsatzrate, beschrieben
und diskutiert. Als Beispiel wird im vorliegenden Beitrag der Einfluss der Teer-
konzentration im Rohgas und der des Reaktordurchmessers fiir das Verfahrens-
Konzept I vorgestellt.

Bild 11 zeigt die Ergebnisse bei Variation der Teerkonzentrationen im Rohgas
fiir die Umsatzrate an Benzol und Bild 12 die des Reaktordurchmessers und
somit der Verweilzeit.

113



Dorith B6hning, Michael Beckmann

Creer [8/MP36]

=10 gTeer/m?BG
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dg [mm] 9Heizung [a
Bild 11: Einfluss der C;H -Konzentration im Rohgas auf die Teerumsatzrate

Cleer [g/ma%]

== Reaktordurchmesser 200 mm
= Reaktordurchmesser 250 mm

= Reaktordurchmesser 300 mm

Bild 12: Einfluss des Reaktordurchmessers auf die Teerumsatzrate fiir 20 g, /m3,.
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Aus dem Anstieg der Teerkonzentration im Rohgas folgt bei sonst unverédnderten
Betriebsbedingungen in der Gasaufbereitung eine gravierende Verschlechterung
der Benzolumsatzrate. Wenn bei 20 g, /m3, . am Ende der Katalysatorschiittung
97 % umgesetzt werden, dann erreicht die Umsatzrate bei 30 g /m3,. nur noch
63 %.

Mit einer VergroBerung des Durchmessers um den Faktor 1,5 wird der Wert
fiir die Verweilzeit um etwa 20 % vergrofert. Wie zu erwarten wird der Umsatz
von Teer mit Verlingerung der Verweilzeit des Gasgemischs im Katalysatorbett
gesteigert. Bei der 1,2-fachen VergrofSerung des Durchmessers konnte die Hohe
des Festbettes um etwa 140 mm (Faktor 1,4) gekiirzt werden, um den gleichen
Teerumsatz von etwa 96 % zu erreichen. Anhand dieser Ergebnisse wird deutlich,
welchen Einfluss die Apparateabmessungen fiir eine optimale Prozessfiihrung
haben. Es ist von groBer Bedeutung einen Freiheitsgrad in der Reaktorgeometrie
zu integrieren, so dass auf wechselnde Betriebszustinde reagiert werden kann.
Im vorliegenden Fall kann dieser Parameter nur eine variable Schiittschichthohe
bzw. Weglédnge des Gases durch die Schiittung sein.

Mit den Prozesssimulationen konnte dargestellt werden, dass es gelingt, unter
den jeweils getroffenen Annahmen die Teerentfernung aus Brenngasen der
Biomassevergasung mittels der partiellen Oxidation zu realisieren.

In der technischen Umsetzung des Reaktormodells fiir Konzept I ist es mit dem
Ziel einer optimalen Betriebsfiihrung erforderlich, die Luft bzw. den Luftsau-
erstoff dem Prozess gestuft zuzufiihren (Primér-, Sekundér- und Tertidrluft).
Mit dieser Verfahrensweise kann entscheidend auf die Umsatzraten der Teere
Einfluss genommen werden, da die chemischen Reaktionen konzentrations- und
temperaturabhéngig sind.

Mit der Entwicklung des Reaktormodells fiir Konzept II sollte untersucht werden,
inwieweit die Schwachstelle der Gasphasenreaktionen von CO und H, mit dem
Luftsauerstoff und einer dadurch bedingten Heizwertminderung beseitigt werden
kann. Die Idee war, iiber die Kondensation der Teere auf den kalten Oberflichen
des Katalysators und der Zufiihrung des Sauerstoffs aus dem Feststoff selbst,
einen Kontakt des Sauerstoff mit den nichtkondensierbaren Komponenten des
Brenngases auszuschlieBen. Die Reaktion zwischen Sauerstoff und Teer findet
dann direkt auf der Solidoberfldche statt. Unter den getroffenen Annahmen fiir
die Aufstellung des Reaktormodells ist diese Idee umsetzbar.

Fiir die Uberfithrung in die experimentelle Erprobung einer Anlage, welche auf
dem Konzept Il aufbaut, konnen mit den Ergebnissen der Prozesssimulation
folgende Schlussfolgerungen getroffen werden. Der Betrieb dieser Anlage muss
in jedem Fall mit mindestens einem Wechsel in der Gasdurchstrémungsrichtung
ausgefiihrt werden, um so zum einen den mit dem Speichermaterial angebotenen
Sauerstoff optimal auszunutzen und zum anderen die Betriebszeiten fiir einen
Zyklus technologisch und wirtschaftlich in einem vertretbaren Rahmen zu halten.
Wenn praktisch umsetzbar, sollten als Fiillkorper fiir den Reaktor Materialien
mit unterschiedlichen Sauerstoffspeicherkapazitédten eingesetzt werden bzw. im
Reoxidationsprozess modifiziert mit Sauerstoffbeladen werden.
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5. Zusammenfassung

Bei der Vergasung von fester Biomasse wird ein Brenngas erzeugt, welches in
Abhéngigkeit von der Zusammensetzung der eingesetzten Biomasse und der
verwendeten Vergasungstechnologie verschiedene héher molekulare Kohlen-
wasserstoffe mit unterschiedlich hohen Konzentrationen enthélt. Diese Gaskom-
ponenten, auch als Teere bezeichnet, miissen vor einer Nutzung, z.B. in einem
Verbrennungsmotor, aus dem Gas eliminiert werden.

Im Beitrag wurden zwei Verfahrenskonzepte basierend auf einer chemischen
Methode, der partiellen Oxidation der Teere, vorgestellt, welche sich im Wesent-
lichen in der Art der Bereitstellung des bendétigten Sauerstoffs unterscheiden.

e KonzeptI: Sauerstoffzugabe iiber Luftstrom konzentriert am Reaktorein-
tritt

e Konzept II: Sauerstoffzugabe im gesamten Reaktorvolumen

Fiir beide Konzepte wurde ein Reaktormodell entwickelt, mit denen es moglich
ist, Temperatur- und Konzentrationsprofile unter Variation verschiedener Pro-
zessparameter und der Anlagenkonfiguration abzubilden.

Auf Basis der Ergebnisse der Reaktormodellierung fiir Konzept I wurde eine
Versuchsanlage ausgelegt, konstruiert und errichtet. Als katalytisch aktive Kom-
ponenten sind Palladium und Nickel eingesetzt worden. Es wurde eine Vielzahl
von Versuchsreihen gefahren, wobei als Stellgro8en die Menge an zugefiihrter
Luft und die Heizungstemperatur variiert wurden.

Mit der Auswertung der Versuchsergebnisse wurde der Einfluss der verschiede-
nen Prozessbedingungen auf die Gasqualitit hinsichtlich Heizwert und Reinheit
abgebildet. Es konnte nachgewiesen werden, dass es mit der katalytisch partiellen
Oxidation gelingt den Teergehalt im Gas zu reduzieren.

Es wurde auch festgestellt, dass mit der angewandten Prozessfiihrung z.B. der Ef-
fekt der Gasverdiinnung durch Luftstickstoff, inhomogene Stromungsverhéltnisse
und der Begiinstigung der Oxidation der brennbaren Gaskomponenten eintreten.

Aus diesen Erkenntnissen heraus ergab sich die Notwendigkeit der Prozessmodi-
fizierung. Entscheidend fiir eine erfolgreichen Betrieb ist die Art und Weise der
Bereitstellung des Sauerstoffs. Mit den aufgezeigten negativen Erscheinungen
ist es zum einen von Vorteil den Stickstoff aus dem Prozess zu eliminieren und
zum anderen den Sauerstoff homogen verteilt im Reaktionssystem einzukoppeln,
um so die Reaktionsabldufe gezielt steuern zu kénnen.

Mit dem Einsatz von Materialien, die funktional unter bestimmten Prozessbedin-
gungen in der Lage sind Sauerstoff aufzunehmen bzw. abzugeben, kénnen die
0.g. Bedingungen erfiillt werden. Dieses Material kann dann direkt als Kataly-
sator dienen oder mit einer katalytisch aktiven Komponente kombiniert werden.
Um die Mechanismen hinsichtlich Warme- und Stoffiibergang und chemischer
Reaktionen, welche in solch einem System ablaufen, zu beschreiben wurde ein
Reaktormodell fiir das Konzept II entwickelt.

116



Katalytisch partielle Oxidation polyzyklischer aromatischer KW in Holzgas

Die Idee, welche mit der Anwendung eines solchen Verfahrenskonzeptes verfolgt
wurde, war zum einen die 0.g. Bereitstellung des Sauerstoffs direkt am Katalysa-
tor gleichméBig verteilt im gesamten Reaktionsraum und des weiteren ausschlief3-
lich einen Kontakt zwischen dem Teer und dem Sauerstoff zu realisieren, um
so Verbrennungsreaktionen mit dem Permanentgas zu vermeiden. Dies gelingt,
indem im System solche Temperaturverhéltnisse eingestellt werden, bei denen
der Teer aus der Gasphase heraus auf der Oberfldche des Feststoffs kondensiert.

Im Ergebnis der Modellierung konnte die positive Aussage getroffen werden,
dass diese Idee umsetzbar ist. Es gelingt den Teer nach seiner Kondensation auf
der Feststoffoberflache partiell mit dem durch das Katalysator-Sauerstofftriger-
System bereitgestellien Sauerstoff in CO und H, umzusetzen und somit die
Teerkonzentration im Brenngas auf einen Wert von nahezu Null zu minimieren,
sowie den Heizwert des Brenngases zu erhéhen bzw. auf einem konstanten
Niveau zu halten.

Mit den Ergebnissen und den fiir die Reaktormodellierung getroffenen Annahmen
erscheint auch eine Umsetzung vor dem Hintergrund der wirtschaftlichen und
technologischen Machbarkeit als praktikabel.

Im Anschluss an die Modellierung und die experimentellen Untersuchungen
wurde mit Hilfe der entwickelten Berechnungsprogramme fiir beide Verfahrens-
konzepte eine Parameterstudie unter Variation der wesentlicher Haupteinfluss-
groBen durchgefiihrt.

Vordergriindiges Ziel der Prozesssimulation war es, die Auswirkung der variab-
len Prozessbedingungen auf den Grad der Entteerung festzustellen und aus den
Ergebnissen entsprechendes Optimierungspotential abzuleiten.

Die katalytisch partielle Oxidation zur Entteerung von Brenngasen aus der Bio-
massevergasung bedarf weiterer Untersuchungen.

Das Modell fiir Konzept I muss hinsichtlich der Art der Modellkomponenten er-
weitert werden. Dafiir sind weiterfithrende reaktionskinetische Untersuchungen
erforderlich.

Im Reaktormodell fiir Verfahrens-Konzept II muss mit einer Erweiterung bzw.
Modifizierung des Berechnungsprogrammes die Moglichkeit der Simulation fiir
einen Richtungswechsel der Gasdurchstromung gegeben werden. Weiterhin
miissen die chemischen Reaktionsabldufe unter Beriicksichtigung reaktionskine-
tischer Daten prézisiert und im Modell integriert werden. Um Prozessabldufe mit
dem Modell prizise abbilden zu kénnen, sind weiterfithrende Untersuchungen
zur Sauerstoffausbaukinetik erforderlich.

Die Giiltigkeit der Aussagen, welche im Ergebnis der Berechnungen mit diesem
Modell getroffen wurden, muss mit experimentellen Untersuchungen gepriift
und ggf. muss das Reaktormodell modifiziert werden.
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7. Verwendete Abkiirzungen

Symbol Bezeichnung Einheit
< mittlere spezifische isobare Warmekapazitat J(kg « K)
R Enthalpiestrom w
k Warmedurchgangskoeffizient Wi/(m2 « K)
m Masse kg
m Massestrom kg/s
é Warmestrom w
t Zeit s
z Ortskoordinate m
v} Warmeiibergangskoeffizient Wi/(m2 « K)
9 Temperatur °C
Iy Warmeleitfahigkeit Wi(m « K)

Indizes Bezeichnung
BG Brenngas
H Heizung
K Kondensat

POX partielle Oxidation
R Produktgas
RG Reaktionsgas
Red Reduktion
3 solid; oberflachenspezifisch
SG Schwachgas
T Teer
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