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Wasserstoffherstellung durch absorptionsunterstitzte
Wasserdampf-Vergasung von Biomasse

1 Zusammenfassung

In diesem Beitrag wird ein Holzvergasungsprozess vorgestellt, mit dem durch Pri-
marmafinahmen die kontinuierliche Produktion eines Rohgases mit einem Wasser-
stoffanteil von nahezu 70 mol-% gelang. Fur die Gaserzeugung aus Biomasse zur
Kraftstoffsynthese, Gaseinspeisung oder Verstromung eignen sich Vergasungsver-
fahren, die durch interne Gaskonditionierung ein Produktgas hoher Qualitat liefern.
Ein Ansatz hierfur ist der AER-Prozess (Absorption Enhanced Reforming, [1-4]). Bei
diesem wird das wahrend der Wasserdampfvergasung bzw. Dampfreformierung ent-
stehende CO; durch ein Absorptionsmittel im Reaktor abgetrennt, so dass ein Pro-
duktgas mit hohem Wasserstoffgehalt und geringen Anteilen an CO und CO, resul-
tiert. Durch die CO,-Absorption werden nicht nur die Reaktionsgleichgewichte in
Richtung der gewtinschten Produkte verschoben, sondern auch die Wéarme fir die
endothermen Reaktionen aufgebracht. Bei der Regenerierung des Sorbens in einem
nachgeschalteten Prozessschritt wird ein Gas mit erhéhtem CO,-Gehalt erzeugt, was
eine CO,-Abtrennung (z.B. fur eine CO,-Deponierung) vereinfacht.

Bei der absorptionsunterstiitzten Dampfreformierung von Modellkomponenten (z.B.
Methan) in einem Labor-Festbettreaktor wurden Wasserstoffgehalte > 95 mol-% im
trockenen Produktgas gemessen. Im Wirbelschichtreaktor mit einem Sorbens (calci-
niertes Dolomit) als reaktivem Bettmaterial enthielt das Produktgas bei der Holzver-
gasung im Batchbetrieb > 70 mol-% Wasserstoff. Durch die CO,-Absorption wird
auch die Teerkonversion begunstigt, sodass der mittlere Gesamtteergehalt trotz der
niedrigen Vergasungstemperatur von ca. 650°C mit weniger als 5 g/m?® vergleichs-
weise gering war. Fir einen kontinuierlichen Vergasungsbetrieb wurde die Kopplung
zweier Wirbelschichtreaktoren realisiert. Hierbei zirkuliert das reaktive Bettmaterial
zwischen dem AER-Vergaser und einer Restkoksverbrennung zur Sorbensregenerie-
rung. Beim Betrieb der halbtechnischen Anlage wurde ein kontinuierlicher Produkt-
gasstrom mit anndhernd 70 mol-% Wasserstoff erzeugt.

2 Einleitung und Motivation

Fur die energetische Nutzung fester Biomasse eignen sich je nach Brennstoffeigen-
schaften fermentative bzw. extraktive Verfahren, die Verbrennung oder Vergasung.
Mit den heute verfigbaren Vergasungsverfahren wird i.d.R. ein Gas erzeugt, dessen
Eigenschaft z.B. den Einsatz in Verbrennungsmotoren erlaubt. Fur eine hohe Pro-
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duktgasqualitat, die sich i.w. durch geringe Inert- und Teeranteile sowie durch einen
hohen Wasserstoffgehalt auszeichnet, sind neue Vergasungsmethoden in der Ent-
wicklung, wie z.B. die hydrothermale Vergasung [5] oder der AER-Prozess. Beiden
Verfahren ist eine in-situ Konditionierung des Produktgases gemein, die eine Verein-
fachung der anschlieRenden Gasaufbereitung z.B. fur die Verstromung, Gaseinspei-
sung oder Synthese verspricht. Mit Blick auf die regenerative Erzeugung von Kraft-
stoffen nimmt die Synthesegasgewinnung eine Schlisselrolle ein, da hieraus ver-
schiedene Kraftstoffe (z.B. Fischer-Tropsch Benzine/Diesel, Methanol, Methan) her-
gestellt werden kdnnen.

3 Grundlagen des AER-Prozesses

Bereits 1868 wurde die Hj,-Herstellung durch Dampfreformierung von Kohlenwasser-
stoffen in Anwesenheit eines Calciumoxids durchgeftihrt [6]. Neuere Arbeiten von
Curran et al. [7] nutzten die Hochtemperatur-CO,-Abtrennung mit gebranntem Dolo-
mit im sogenannten ,,CO, Acceptor Gasification Process”. Im Zuge der Verminderung
der CO,-Emissionen wurde die Hochtemperatur-CO,-Absorption im letzten Jahrzehnt
abermals aufgegriffen. Aktuelle Arbeiten in den USA befassen sich im Rahmen des
ZECA-Prozesses (Zero Emission Coal Alliance) mit der absorptionsunterstiitzten Re-
formierung eines CHgy-haltigen Produktgases der Kohlevergasung [8-10], wahrend
Lin et al. [11] in Japan den HyPr-Ring-Prozess (Hydrogen Production by Integrated
Novel Gasification) fur die Druckvergasung von Kohle mit simultaner CO.-
Abtrennung durch CaO entwickeln. Dagegen wird in [12-13] die Hochtemperatur-
CO,-Abtrennung aus Rauchgasen von Verbrennungsprozessen erforscht.

Das AER-Verfahren wird im Rahmen des Européischen Forschungsprojektes AER-
GAS fur die drucklose Wasserdampfvergasung von Biomasse (Gl. 1) angewendet.
Durch die simultan ablaufende CO,-Absorption (im Beispiel mit CaO als Sorbens, Gl.
3) wird das Gleichgewicht der homogenen Wassergasreaktion (Gl. 2) in Richtung H;
und CO, verschoben. Hierdurch werden auch die parallel ablaufenden Reaktionen
zugunsten der gewinschten Produkte beeinflusst. Folglich resultiert ein wasserstoff-
reiches Produktgas mit reduziertem CO- und CO,-Gehalt. Gl. 4 stellt die idealisierte
Summenreaktion der AER-Vergasung dar — die Bildung von Nebenprodukten (wie
Methan, Koks und Teeren) ist hierbei vernachlassigt.

CH/O, + (1-y) Hz0 > CO+(05x+1-y)H, ,AHrR>0 (1)
CO + H,0 > CO,+H, JAHR<0 (2
CaO + CO, >  CaCOs ,AHR<0  (3)
CH.O, + (2-y) H,O + CaO —»  CaCOs + (0,5x + 2 - y) Hy (4)

Aufgrund der Exothermie der CO,-Absorption ist der Vergaser nahezu energieautark.
Beladenes Sorbens wird in einem anschlieRendem Prozessschritt durch Warmezu-
fuhr regeneriert. Fur eine kontinuierliche Gaserzeugung wird unbeladenes Sorbens
mit festem Brennstoff im Vergaser bei Temperaturen < 700°C umgesetzt. Das carbo-
natisierte Bettmaterial wird zusammen mit Biomassekoks ausgetragen und in einem
separaten Reaktor bei 750-900°C unter Luftzufuhr regeneriert (ggf. ist zusatzlicher
Brennstoff notwendig). Somit fallen ein inertgasarmer Produktgasstrom und ein CO»-
angereicherter Rauchgasstrom in zwei separaten Prozessschritten an. Fur die tech-
nische Realisierung eignet sich die Kopplung zweier Bewegtbettreaktoren mit intern
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zirkulierendem absorptiven Bettmaterial. In Abb. 1 ist eine Verschaltung zweier Wir-
belschichtreaktoren skizziert, die dem FICFB (Fast Internally Circulating Fluidised
Bed) -Prozess der TU Wien [14] bzw. dem Battelle-Verfahren [15] entspricht.
Ein effizienter und wirtschaftlicher Betrieb des AER-Prozesses wird maf3geblich von
den Eigenschaften des Sorbens bestimmt. Fir die Biomassevergasung im Wirbel-
schichtprozess muss sich dieses nicht nur durch mechanische und thermische Fes-
tigkeit auszeichnen, sondern auch eine Mindestzyklenzahl (ca. 200 Ab-/Desorption-
Zyklen bei einer Purgerate von z.B. 80 kg Rohcalcit / t Biomasse) und eine mittlere
Absorptionskapazitét von ca. 0,15 g CO,/ g Oxid aufweisen.
H,, Syngas Rauchgas, O, Die R(?aktlonsg_eschW|nd|gke|t
der Sorptionsreaktionen muss so
ﬁ ﬁ\ grol3 sein, dass die zur Verfu-
Vergasung CaCO;,Koks Feuerung gung stehende Verweilzeit in den
(Absorption) (Desorption) beiden Reaktoren ausreichend
fur den erforderlichen Umsatz ist.
Ferner sollte das Sorbens ein
kostenglnstiges  Naturprodukt
< 2" sein, das anschlieRend mit der
Asche deponiert oder weiterver-
Dampf Luft wendet werden kann. Begleit-

Abb. 1: Kopplung zweier Wirbelschichtreaktoren zur elemente _'m Sorb_ens W_'_e MgO
Erzeugung eines kontinuierlichen Hy-reichen Gasstroms  0der Fe sind vorteilhaft fur einen
aus Biomasse. Absorptives Bettmaterial zirkuliert zwi-  intern katalysierten Teerabbau
schen AER-Vergaser und Regenerator. [16].

Die Anforderungen an eine AER-Wirbelschicht im FICFB-Prozess betreffen v.a. die
langeren Verweilzeiten in den beiden Reaktoren sowie eine groéf3ere Temperaturdiffe-
renz zwischen Vergasung und Verbrennung von ca. 200 K gegeniber dem Einsatz
von inertem Bettmaterial (z.B. Quarzsand, Olivin). Wahrend bei der Vergasung mit
inertem Bettmaterial dieses als Warmetrager fur die endotherme Vergasungsreaktio-
nen dient, ist das reaktive Bettmaterial im AER-Prozess zusatzlich ein CO,-Tréager.
Folglich muss ein Optimum zwischen Warme- und CO,-Transport eingestellt werden.

Bio-
masse

CaO

4 Methoden, Versuchsanlagen und Ergebnisse

Da das Sorbens eine Schlusselrolle beim AER-Verfahren einnimmt, lag ein Schwer-
punkt der Prozessentwicklung auf dem Screening natirlicher Materialien sowie deren
Charakterisierung durch Thermogravimetrie, TGA [17]. Materialien mit guten absorp-
tiven Eigenschaften wurden durch die Bestimmung der mechanischen Festigkeit im
Laborwirbelbett weiter selektiert und schliel3lich in der Biomassevergasung einge-
setzt. Grundlegende Untersuchungen des AER-Prozesses wurden zunéchst in einem
Labor-Festbettreaktor durchgefiihrt, wobei Methan als Modellkomponente gewahlt
wurde. Die Biomassevergasung wurde sowohl in einer Wirbelschicht im Batchbetrieb
(ohne interne Sorbensregenerierung) als auch im kontinuierlichen FICFB-Prozess
untersucht.

4.1 Thermogravimetrische Analyse zur Charakterisierung von CO,-Sorbentien

Bei der Thermogravimetrie wird die Masse einer Sorbensprobe als Funktion der
Temperatur und der Zusammensetzung der umgebenden Gasatmosphare gemes-
sen. Temperaturzyklische Versuche in konstanter Gasatmosphére lassen eine Aus-
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sage Uber die CO,-Absorptionskapazitat C (Gl. 5, n = Zyklenzahl) und tber die Zyk-
lenstabilitat CS (CO,-Aufnahme / Abgabe, Gl. 6) zu.

CO»-Absorptionskapazitat c(n) = Mco,.abs (N) (5)
Moxid (N)
ilita __C)
Zyklenstabilitat - S 6)

Bei isothermer Betriebsweise in wechselnder Gasatmosphare ist die Ermittlung der
Reaktionsgeschwindigkeit der Ab- und Desorption mdglich. Tab. 1 enthalt die ge-
wahlten Versuchsbedingungen fiir beide Betriebsweisen.

Tab. 1: TGA-Bedingungen zur Bestimmung der Zyklenstabilitdt, CO,-Kapazitat (a) und Kinetik (b)
Betriebsweise Tmin Tmax AT/At yCOZ yHZO yN2 dPartikel Mstart
°C °C K/min | mol-% | mol-% | mol-% pm mg
(a) T-zyklisch 480 820 10 10 20 70 <20 ca. 50
(b) isotherm Tabs Tdes 0 10 20 70 355-710 ca.5

Abb. 2 zeigt die CO,-Kapazitat verschiedener, naturbelassener Absorbenzien aus
der Gruppe der Dolomite und Calcite fur verschiedene Zyklen (n = 1, 10, 20, 30).
Nach einem anfanglichen Abfall stabilisierte sich bei den meisten Materialien die
CO,-Kapazitat ab ca. Zyklus 20 auf einen Wert von ca. 0,2 gcoz/ Joxid- Materialien
mit guten absorptiven Eigenschaften wurden ndher charakterisiert, indem u.a. die
Reaktionsgeschwindigkeit (CO,-Massenanderung pro Oxidmasse) als Funktion der
Temperatur gemessen wurde, s. Abb. 3. Wahrend fir die Absorption im betrachteten
Temperaturbereich nur ein geringer Temperatureinfluss zu erkennen ist, nimmt die
Desorptionsgeschwindigkeit mit hdheren Temperaturen deutlich zu. Bei hohen Re-
generationstemperaturen muss mit dem Auftreten von Sintereffekten gerechnet wer-
den, die in nachfolgenden Zyklen einen raschen Verlust an CO,-Kapazitat zur Folge
haben.

— 22222 = _— —
2 07 C(n=1) C(n=10) C(n=20) C(n=30) = 05
(e} . - .
> X oo o g Absorption
< 06 =P 0.25 4 Sls]
g 05 n B = 0
7 % —
S 04 1 | | 2% -025- l 58
= 03 | | 3
= | b Q -0.5 ~
= | | o2 | o
= 0.2 U = o>~ Desorption
g 0.1 é ég @\N 0.75 A
. | i @
g o0 i | i = S 8 -1
. S & o
x g8 B 2% BzFe 3B TS £~ -1.251
o) £0 Eo =B E0 8 E0 =0 E0 28 Eo0 £0 S5g | § -1.5 1 1 1 1
o 52 323839283282 39¢583282%:¢ |
s 0% 60 03 §S§og =205 g8 a5 T3 5§ 500 600 700 800 900 1000
o (@] o (@] <(§1 (6] IS (6] 8 %
] 2 1y
& < Temperatur / °C
Iof
(@]

Abb. 2: CO,-Kapazitat ausgewdahlter Absorbenzien  Abb. 3: Reaktionsgeschwindigkeit der Ab-
fur verschiedene Zyklen, Bedingungen siehe Tab. 1.  /Desorption eines Dolomits bei isothermen
TGA-Versuchen, Bedingungen siehe Tab. 1.

Da die Partikel aufgrund der Probenaufhangung in der TGA nicht ideal umstrémt
wurden, sind die gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten kleiner als die, die in ei-
ner Wirbelschicht aufgrund des guten Gas/Feststoffkontakts erreichbar sind. Unter
den gewahlten Bedingungen (Taps = 650°C, Tges = 850°C) sind die mittleren Partikel-
verweilzeiten in den beiden Reaktoren des FICFB-Prozesses (Vergasung > 5 min;
Regenerierung > 1 min) ausreichend grof} fur den erforderlichen Mindestumsatz.
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4.2 Labor-Festbettreaktor zur Dampfreformierung gasférmiger Brennstoffe

Fiur die Charakterisierung des AER-Verfahrens und der eingesetzten Materialien
wurde ein elektrisch beheizter Festbettreaktor mit ringférmiger Reaktorschittung auf-
gebaut. Eine Online-Gasanalyse (NDIR-Spektrometrie, Warmeleitfahigkeit) sowie
Edukt- und Produktgasstrommessungen ermdglichen die Analyse des Prozesses.
Fir die Methanreformierung wurde neben calciniertem Dolomit (CaOMgO) auch ein
kommerziell verfugbarer Ni-Katalysator eingesetzt (homogene Festbettschittung).
Angaben zur Reaktorgeometrie und den verwendeten Materialien sind Tab. 2 zu ent-
nehmen. Die hier gezeigten Versuche wurden unter den in Tab. 3 genannten Bedin-
gungen durchgefuhrt.

In Abb. 4 ist die trockene Produktgaszu- Tab. 2: Reaktorgeometrie und Reaktorschuttung

sammensetzung Uber der Versuchsdau- [Reaktor

er aufgetragen. Da die Anlage inkl. Gas- Lange mm | 120
: . . Ringspaltaugen mm 36

analytik zuvor mit N, gespult worden : _
. A . Ringspaltinnen mm 8
war, erfolgte zunachst ein Anstieg der VolUMeNreakior - 116

einzelnen Messwerte. In den ersten 15 |Schittung
Minuten des Experiments betrug der Mass€polomit, calc. g 60
Wasserstoffgehalt ca. 95 mol-%, wéh- MasSexatalysator g 60
rend nur kleine Mengen an CO und CO, Partikel Durchmesserpoom | mm | 1,5
(e <1mol-%) sowie an Restmethan Partikel Durchmessefiat mm 3
Partikel Langexatalysator mm 4

gemessen wurden. Mit zunehmender
CO2-Beladung des Sorbens stiegen die  Tap. 3: Versuchsbedingungen CH,-Reformierung

C_Ox-Werte an, bis nach ca. 40 min kein [ Modus Tee | Vo | Yiao | Vg
Einfluss der CO,-Absorption mehr er- °C | NUh | gh | Nih
kennbar war und der Prozess der ,kon- _ 580-

ventionellen CH4- Wasserdampfrefor- | Relormierung | g, | 35 | 100 | 0
mierung auf vergleichsweise geringem [Regenerierung| 850 0 0 100

Temperaturniveau von ca. 600 °C ent-

sprach. Abb. 5 zeigt sowohl die Gaszusammensetzung bei maximalem H,-Gehalt
(Symbole) als auch die mittlere Gaszusammensetzung (Striche) fiir die ersten 7 Re-
formierungsexperimente. Wahrend der Restmethangehalt konstant blieb, nahm der
COx-Gehalt aufgrund kleiner werdender CO»-Aufnahmekapazitat zu.

=2 100: i 107 e oceeag 100
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[} ] | S e-H 6
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Abb. 4: Produktgaszusammensetzung (trocken) Abb. 5: Produktgaszusammensetzung (trocken)
bei CH4-Reformierung im AER-Festbettreaktor, der CH,4-Reformierung fir verschiedene Zyklen,
Bedingungen siehe Tab. 3. Bedingungen siehe Tab. 3.
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4.3 Wirbelschicht zur Wasserdampfvergasung von Biomasse (Batchbetrieb)
Die absorptionsunterstitzte Wasserdampfvergasung von Holzpellets wurde in einer
elektrisch beheizten zirkulierenden Wirbelschicht im Batchbetrieb untersucht, s. Abb.
6 und Tab. 4. Wahrend calciniertes Dolomit (CaOMgO) als Bettmaterial (ohne weite-
re Zusatzstoffe) vor Versuchsbeginn im Reaktor vorlag, wurde Biomasse kontinuier-
lich mit einer Schnecke in den unteren Teil des Reaktors dosiert. Die Fluidisierung
erfolgte mit Uberhitztem Prozessdampf von 450°C. Zur Analyse der Produktstrome
stand eine Online-Gasanalyse, ein Mikro-GC, ein Online-Teermessung (Flammenio-
nisationsdetektor, FID) sowie eine gravimetrische Teeranalyse und ein GC-MS zur
Verfiigung. Bedingt durch die Konstruktion der Versuchsanlage wurde zur Fluidisie-
rung des Siphons des Rezirkulationsrohres ein konstanter Stickstoffstrom bendtigt. In
einer speziell fir diesen Prozess gebauten Anlage kann dieser durch Wasserdampf
ersetzt werden (analog zu Kap. 4.4). Daher wurde der N,-Anteil des Produktgases
herausgerechnet. Tab. 5 enthalt die Bedingungen des in Abb. 7 gezeigten AER-
Vergasungsexperimentes.

Tab. 4. Reaktorgeometrie und Bettmaterial

R Reaktor
__ - il Gasanalyse u. Hohe m 3
T N o T Durchmesserynen mm 108
: Durchmessert eehoard mm 135
; i _ Heizunge, kW 5x3,6
Eﬁ?;r'zter Temperaturzyon °C 400
B ; Bettmaterial
rennstoft- LA o~ -
dogierung 11K Calciniertes Dolomit kg 5
| Partikeldurchmesser mm 0,7-1,2
E .l = Katalysator -- --
|ﬂ=| Dampferzeuger
i ? Tab. 5: Versuchsbedingungen bei Holzverga-
1 sung im Wirbelschichtreaktor, Batchbetrieb
H,0 | Modus Toten | Tist | Gas | Myo, | Slc
°C | °C kg/h --
Ubethitzer 630- _
AER 650 680 H,O 3 3
Abb. 6: Schematischer Aufbau der Wirbelschicht- Regenerie- 870 | 850 | Luft 0 .
versuchsanlage zur Vergasung fester Brennstoffe. rung

Aul3er der Produktgaszusammensetzung (H,, CO,, CO und CHy,) ist der Teergehalt
(FID-Messprinzip) Uber der Versuchsdauer aufgetragen. Auch hier wurde die Anlage
vor Versuchsbeginn mit Stickstoff gespult, weshalb zun&chst ein Anstieg der Mess-
werte erfolgte. In den ersten 15 min des Experiments war die CO,-Einbindung maxi-
mal, sodass ein H,-Gahalt groRer 75 Vol.-% (trockene Basis, N, vernachlassigt) er-
reicht wurde. Ahnlich wie beim Festbettreaktor stiegen mit zunehmender CO,-
Beladung des Bettmaterials die COx-Werte allméhlich an, wahrend die H,-Werte ab-
nahmen. Deutlich zu erkennen ist auch der Einfluss der CO,-Absorption auf den
Teergehalt. Wahrend in der Startphase wenig (< 0,5 gc/m?3) Teere detektiert wurden,
stieg der Teergehalt im selben MalRe an, wie die CO,-Einbindung schwacher wurde,
bis der Teergehalt am Ende des Versuchs ca. 1,5 gc/m? betrug.

Parallel zur Online-Teermessung mit dem FID wurden auch Teerproben wahrend der
AER-Reaktion genommen und sowohl gravimetrisch als auch mit GC-MS ausgewer-
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tet. Die Probe wurde wahrend der ersten 45 Minuten des Versuchs (H;-Gehalt
> 70 Vol.-%) genommen. In Tab. 6 sind die Ergebnisse der Teeranalyse dargestellt.

80 2
o /-\\\/
= (3]
-]
N 60 - 1.5 £
3')) A H, O
c X © E’
o © -
E o 40 1 o -1 ©
€ E o oo <
T — Teer o® o CO, o
2] (@) O —_
N oo © o° 5
% 20 o0 ° - 0.5 |G_->
R Oog CO
MW/-Q\__ M
— CH,
O T T T T T T 0
0:00 0:15 0:30 0:45 1:00 1:15 1:30 1:45
Zeit

Abb. 7: Produktgaszusammensetzung und Teergehalt (mit FID) bei der absorptionsunterstiitzten
Wasserdampfvergasung von Holz, Versuchsbedingungen s. Tab. 5.

Tab. 6: Teermessung wéhrend der AER-Phase (von 45 min) des Vergasungsexperiments

Teergray. Teermessung mit GC-MS

gesamt gesamt Phenol Toluol Inden Naphthalin | Phenantren

g/Nm3y g/Nm3y g/Nm3, g/Nm3, g/Nm3y g/Nm3y g/Nm3,
2,62 3,13 1,56 1,02 0,16 0,28 0,11

Da es Teerkomponenten gibt, die sowohl gravimetrisch als auch mittels GC-MS de-
tektiert werden, missen fir die Betrachtung des Gesamtteergehaltes die doppelt de-
tektierten Teerkomponenten von der Summe abgezogen werden [18]. Nach dieser
Methode wurde im vorliegenden Versuch ein mittlerer Gesamtteergehalt von 4,6 g/m3
ermittelt. Die im Prozess produzierten Hauptteerkomponenten wie Phenol und Toluol
kénnen z.B. in einer nachgeschalteten Reformierungsstufe leicht entfernt werden.

4.4 Kontinuierliche Vergasung im FICFB-Prozess mit interner Regenerierung

Die Kopplung zweier Wirbelschichtreaktoren durch zwei mit Dampf fluidisierte Sipho-
ne ermdglicht die AER-Vergasung mit interner Regenerierung des Sorbens und so-
mit die kontinuierliche Erzeugung eines Produktgasstromes. Eine Skizze des Reak-
tors ist in Abb. 8 dargestellt. Die Verweilzeit ist direkt abhé&ngig von der Umlaufrate,
welche allg. durch die KorngroRe des eingesetzten Bettmaterials, die Primarfluidisie-
rung im Verbrennungsteil und durch die eingesetzte Bettmaterialmenge einstellbar
ist. Durch die Implementierung eines Siphons in der Ubergangszone zwischen Ver-
gasungs- und Verbrennungsteil wurde ein weiterer Parameter zur Beeinflussung der
Umlaufrate geschaffen. Des Weiteren wurde die Verweilzeit im Verbrennungsteil
durch eine Querschnittserweiterung des Reaktors erhdoht, um den erforderlichen Sor-
bensumsatz zu ermdglichen. Die fur die Vergasung notwendige Biomasse wurde in
Form von Holzpellets mittels zweier Férderschnecken aus einem Vorlagebehalter in
den Reaktor eingebracht. Als reaktives Bettmaterial wurde bei den ersten Versuchen
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ein ungebrannter Calcit (CaO) eingesetzt, der zur Teerreduktion mit einem Nickel-
dotierten Olivin [19] als Katalysator versetzt wurde. Das Brennen des Calciumcarbo-
nates wurde in-situ vor dem AER-Versuch durchgefihrt, um die Hydroxidbildung des
gebrannten Kalks beim Hochfahren zu vermeiden. Die Prozessiberwachung erfolgte
durch eine Messdatenerfassung mittels LabView, welche vor allem Temperaturen
und Dricke im Reaktor aufzeichnet. Zusatzlich standen drei Gasanalysatoren zur
Verfiigung, die sowohl die Produktgas- als auch die Abgaszusammensetzung auf-
zeichneten. Die genaue Produktgaszusammensetzung wurde durch zwei Gaschro-
matographen ermittelt. Ein weiteres wichtiges Qualitditsmerkmal fir das Produktgas
ist der Teergehalt. Dieser wurde in Anlehnung an das ,Tar-Protocol“ [20] sowohl gra-
vimetrisch erfasst als auch per GC-MS auf seine Zusammensetzung hin analysiert.
Tab. 7 enthalt die Bedingungen des hier gezeigten AER-Versuches. Das aus expe-
rimentellen Grinden als Zusatzbrennstoff gewahlte Heizdl im Verbrennungsteil ist in
einer technischen Anlage z.B. durch Biomasse zu ersetzen.

%3 Tab. 7: Versuchsbedingungen beim AER-Prozess
'p,bgas Vergasungstemperatur °C 640
Regenerationstemperatur °C 830
Brennstoffmenge (Holz) kg/h 15
N Olmenge kg/h 2,25
Fluidisierung: Vergasungsteil | Bm*h 20
Fluidisierung: oberer Siphon |Bm®h 5
Produktgas ||| Fluidisierung: unterer Siphon |Bm®h 0,5
1 — rimarfluidisierung m
© P fluid Nm°®h 8
+ | fe] & Sekundarfluidisierung Nm*h 65
3 % Bettmaterial: Calcit kg 150
Dampf Siphon L% _E Mittlere KorngroRRe mm 1
oben === S S Katalysator: Ni-Olivin kg 15
Biomasse | ¢ 7
eintrag g f Tab. 8: Gegenuberstellung der mittleren Gaszusam-
- \-5 g mensetzung mit Standardbettmaterial bzw. mit Calcit
Warnetauscher o] Bettmaterial Olivin Calcit
\D/Q_MDF e Sek., \uft Vergasungstemperatur 850°C 640°C
/Jergasungsteilyy (&= = = 37 7 675
Heikae Slks; T _-Heizol 2 2 ' ;
-ﬁzgﬂ B Oﬂ ~ Primarluft [CO mol-% 29,1 3,3
o CO, mol-% 19,6 10,3
CH, mol-% 10,4 13,1
Abb. 8: Schematische Aufbau des FICFB- | C2Ha mol-% 2.8 17
Reaktors zur kontinuierlichen AER- |CsHs mol-% 0,3 3,0
Vergasung fester Brennstoffe. KW (C5-Cs) | mol-% 0,1 1,1

Eine Gegenuberstellung der Produktgaszusammensetzung bei Verwendung des
Standardbettmaterials Olivin (Vergasungstemperatur von 850°C) mit der Produkt-
gaszusammensetzung beim AER-Prozess in Tab. 8 zeigt eine deutliche Erhéhung
des H,-Gehalts, welche mit der gewlinschten Reduktion des CO4-Gehalts einhergeht.
Abb. 9 zeigt den zeitlichen Verlauf der Reaktortemperaturen und der Produktgaszu-
sammensetzung der Hauptkomponenten. Uber einer Versuchsdauer von ca. 10 h
war ein nahezu konstanter Betrieb moglich, ohne dass frisches Sorbens zudosiert
werden musste oder sich die Gaszusammensetzung verschlechterte.
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Abb. 9: Produktgaszusammensetzung bei der absorptionsunterstiitzten Wasserdampfvergasung von
Holz im FICFB-Prozess, Versuchsbedingungen s. Tab. 7.

5 Schlussfolgerung und Ausblick

In der vorliegenden Arbeit wurde ein neuer Prozess zur Wasserdampfvergasung von
fester Biomasse prasentiert, in welchem ein kontinuierlicher Gasstrom mit ca.
70 mol-% H, produziert wurde. Durch interne CO,-Abtrennung im Vergaser wurden
die Reaktionsgleichgewichte in Richtung der gewtinschten Produkte verschoben, so
dass ein wasserstoffreiches und inertgasarmes Gas erzeugt wurde.

Aktuelle Arbeiten konzentrieren sich zum einen auf die Verbesserung der Sorbensei-
genschaften und zum anderen auf die Optimierung der Betriebsbedingungen hin-
sichtlich C-Umsatz, in-situ Teerkonversion und definierter Produktgaszusammenset-
zung. Letztere kann gezielt Uber das Biomasse/Sorbens-Verhaltnis (bei gegebenem
CO,-Beladungsgrad des Sorbens), die Temperatur und die Verweilzeit beeinflusst
werden. Neben der Erzeugung eines wasserstoffreichen Gases ist somit auch die
Herstellung eines Synthesegases mit definiertem Stochiometriefaktor flr eine an-
schlieRende Synthese moglich.
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