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DGMK-Fachbereichstagung
Energetische und stoffliche Nutzung von Abfallen und nachwachsenden Rohstoffen®
vam 20. bls 22, April 1998 in Velen/Westfalen

. E. W. Romey, M. Adomi, C. Folke
Universitdt GH Essen, Technik der Energieversorgung und Energieanlagen,
Universit4tsstr. 2-17, D-45141 Essen

EUROPAISCHE VERBUNDPROJEKTE ZUR ENERGTISCHEN VERWERTUNG
VON BIOMASSE UND ABFALLEN

1 Einleitung

In den vergangenen Jahren, insbesondere im laufenden 4. Rahmenprogramm fir For-
schung, Technologie und Entwicklung (FTE) der Européischen Kommission wurden
u.a. auch eine erhebliche Anzahl von Projekten auf dem Gebiet der rationellen Ener-
gienutzung, der regenerativen Energien und der Biomasse- und Abfallverwertung
durchgefhrt.

Das vierte Rahmenprogramm mit einem Budget von etwa 13 Mrd. ECU umfaRt aife Ak-
tivitéten im Bereich FTE, die von der europsischen Kommission wéhrend des Zeitrau-
mes von 1994 bis 1998 gefordert werden.

Die energetische Verwertung von fossilen Brennstoffen sowie von Biomasse und Ab-
fallstoffen wird insbesondere in den folgenden Unterprogrammen bearbeitet:

1. THERMIE (1995-1998) (DG XVii)

2. JOULE Non-Nuclear Energy (JOULE-THERMIE) (1995-1998) (DG XlI)
3. AIR (1991-1984) (DG Xli, DG Vi Agricuiture, DG XIV Fisheries)

4. FAIR (1994-1998) (DG Xil)

Im folgenden wird der Inhalt der einzelnen Programme né&her beschrieben und anhand
einiger Beispiele erldutert.

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-404, 1998




THERMIE im Generaldirektorat VXII (Energie) befaflt sich schwerpunktmagig mit De-
monstrationsvorhaben und verfgt Gber ein Férderbudget von 577 Millionen ECU.
Neben Demonstrationsprojekten werden weitere Aktivitaten wie Energiestrategien, Ver-
breitung des Wissens, begleitende Mainahmen, konzertierte Aktionen und Technolo-
gien fir kleine und mittelstandische Unternehmen gefdrdert. Mit der Unterstiitzung der
Energietechnik im Rahmen des THERMIE Programms verfolgt die Europdischen
Kommission einige grundlegende Ziele:

» Sicherstellung einer zuverl3ssigen und dauerhaften Energieversorgung bei vertretba-
ren Kosten und sinkenden Energieverbriuchen

» Reduzierung der Umweltbelastung bei der Energieumwandiung und -anwendung,
insbesondere Senkung der CO;-Emissionen

» Stdrkung der technologischen Baslis der europaischen Energieindustrie

Andere wichtige Zielsetzungen, zu deren Erreichung THERMIE beitrégt, sind:

« Stiarkung der Wertbewerbsfihigkeit der Industrie in der EU (speziell kleiner und mit-
telstandischer Unternehmen)

» Schaffung von Arbeitsplédtzen und Stirkung des Exports

» Zusammenarbeit mit Drittldndern (in Zentral- und Osteuropa, in der fritheren Sowjet-
union, in der Mittelmeerregion, in Lateinamerika, in Stidostasien, in Afrika und ande-
re nicht-EU Industriestaaten).



JOULE Non-Nuclear Energy (NNE) beinhaltet die Forschungs- und Entwicklungsar-
beiten im Bereich innovativer Energietechnik. An der Bearbeitung des NNE Programms
sind die Generaldirektorate Xl (Wissenschaft, Forschung und Entwicklung) und XVl
(Energie) gemeinsam beteiligt. Das Programm mit einem Budget von rund 460 Mio.
ECU hat eine Laufzeit von vier Jahren (1995 bis 1998). Mit der energetischen Nutzung
von Biomasse und Abfallstoffen befalt sich u.a. das NNE Unterprogramm JOULE-
THERMIE {tr fossile Brennstoffe des DG Xl (Forschung und Entwicklung). Es werden
z. Z. Projekte mit folgenden Themenstellungen bearbeitet:

Fortschrittliche Verbrennung von staubférmigen Brennstoffen

Neue Methoden zur Brenngasentschwefelung

Fortschrittliche Kombiprozesse (IGCC's)

Mitverbrennung von Biomasse

Mitvergasung von Biomasse

Mitverbrennung und Mitvergasung von Industrieabféllen.

Im JOULE-THERMIE Programm, wie auch im THERMIE Programm, steht die Strom-

und Warmeerzeugung im Vordergrund. Relevante Teilbereiche sind:

e Verbesserung des energetischen Wirkungsgrades auf dem Bedarfs- und Versor-
gungssektor,

« Fbrderung einer breiteren Nutzung von erneuerbaren Energiequellen,

« Fdrderung einer saubereren Nutzung von Kohle und anderer Festbrennstoffe

o Optimierung der Nutzung der Ol- und Erdgasvorrite der EU.

Schwerpunkt des AIR Programms ist die Nutzung und Verwertung von Biomasse aus

dem Bereich der Landwirtschaft fiir energetische und sonstige technische (non-food)

Zwecke. Die wesentlichen Forschungsbereiche lassen sich wie folgt zusammenfassen:
Strom- und Wérmeerzeugung aus Biomasse

Einsatz von non-food Getreide fur energetische Zwecke

Grlne Chemikalien und Polymere

Forstwirtschaft und Forstprodukte

Non-food Demonstrationsanlagen.

Neben der direkten Elektrizitdtserzeugung aus Biomasse nimmt auch die thermische,
chemische und biologische Umwandlung der Biomasse (Pyrolyse, Bio-Gas-Erzeugung)
zu technisch nutzbaren Zwischen- und Endprodukten fiir die chemische Industrie einen
breiten Raum ein. Zu den erzeugten Produkten gehéren beispielsweise:

s Kohlenwasserstoffhaltige Ole fiir motorischen Einsatz und zur Verbrennung,

o Ole und Fette fur die Industrie,

¢ Chemikalien sowie Polymere fUr die chemische Industrie.

Das FAIR Programm ist das Nachfolgeprogramm flr AIR. Es hat eine Laufzeit von
1994 bis 1998 und ist mit einem Budget von 646,5 Millionen ECU (inklusive bis zu 10%
fur kleine und mittelstandische Unternehmen) ausgestattet.

Ziele des Programms sind die Unterstiitzung und Harmonisierung wichtiger Gebiete der

europdischen Grundnahrungsmittelindustrie sowie der Nichtnahrungsmittel im Bereich
der Agrikultur, Hortikultur, Forstwirtschaft, Fischereiwesen und der Aquakultur.
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Die Themen des FAIR Programms gleichen weitestgehend denen des AIR Programms
und befassen sich unter anderem mit:

¢ Strom- und Wameerzeugung aus Biomasse

Thermische Nutzung von Holz aus dem Forstbereich

Chemische und physikalische Umwandlungsprozesse fur Biomasse

Biologische Umwandlungsprozesse

Grtine Chemikalien und Polymere :

Neue und optimierte Nahrungsmittelgrundstoffe und nahrhafte Lebensmitte!
Emahrungswissenschaften und fortschrittliche Technologien fir nahrhaftes Essen.

Neben der Strom- und Warmeerzeugung werden in diesem Programm parallel auch ftr
die menschliche Ernahrung geeignete Pflanzenprodukte untersucht und ernshrungs-
wissenschaftliche Aspekte behandelt.

2 Forderung der EU Programme

Zur Durchfithrung der Forschungsprojekte stellt die Kommission Férdermittel zur Verfii-
gung, die im Rahmen von Projektausschreibungen an europgische Antragsteller verge-
ben werden. Grundsatzlich werden Mittel nur fiir Projekte vergeben, an denen Partner -
aus mindestens zwei europiischen Mitgliedsléndern der EU beteiligt sind. Fur F&E
Vorhaben betrigt die Férderung 50% der Gesamtkosten (Vollkostenbasis) fur Indu-
strieunternehmen und 100% (Zusatzkostenbasis) flir Universitaten. Demonstrationsvor-
haben werden im allgemeinen jedoch nur mit einer Férderquote < 50% geférdert.

Die Anzahl der von der Kommission geférdert Projekte’ liegt z.Zt. bei 121 fur das
THERMIE, 132 fur das AIR und 174 fur das FAIR Programm. Im JOULE-THERMIE
Programm fiir fossile Brennstoffe laufen derzeit 6 Projekte, wobei hier jedoch teilweise
mehr als 20 Partner in sogenannten Verbundprojekten zusammengefafit sind.

in Abbildung 1 ist fiir das JOULE- . Grofindustrie
THERMIE Programm fur fossile Kieineund

Brennstoffe? der Anteil von Indu- ﬁ:‘t}ee:‘:’,f,?,ﬂ'::he
strieunternehmen, Kleinen und ,

mittelstédndischen Betrieben, For-
schungseinrichtungen und Uni-
versitdten dargestellt. Die Beteili-
gung von Universitiiten (34 Teil-
projekte) und Industrieunterneh- Forschungszenlren Universilaten

men (22) ist relativ hoch, kleine . . .
und mittelstédndische Untemeh- Abbildung 1: Projektpartner, im JOULE-

men (12) und Forschungseinrich- THERMIE Programm fiir fossile
tungen (8) sind geringer beteiligt. Brennstoffe

Die Partner stammen aus den

Mitgliedsldndern Portugal, Spanien, Ddnemark, Deutschland, Griechenland, ltalien,
Groflbritannien, Schweden, Finnland, Frankreich und aus den Niederlanden.

' Von denen Projektbeschreibungen vorliegen
? Ausgewahite Projekte
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3 Forschungsvorhaben und Ergebnisse

Die Folle der laufenden Projekte schlieft eine umfangreiche Beschrenbung und Wardi-
gung aller Ergebnisse der EU Programme an dieser Stelle aus®, Es sollen deshalb bei-
spielhaft einzelne Projekte aus den vier Fbrderprogrammen THERMIE, JOULE-
THERMIE, AIR und FAIR, die sich mit der energetischen bzw. stofflichen Nutzung von
Biomasse und Abfallstoffen befassen, vorgestelit und erlautert werden.

3.1 THERMIE

Aus dem Bereich grofitechnischer Demonstrationsvorhaben wird ein in den Niederlan-
den durchgefthrtes Projekt "Dual Fuel (Coal / Wood) as an Innovative Energie Utili-
stion Technology for a 600 MWe Coal Fired Power Plant" (Themie
SF/00465/93/NL) beschrieben, welches die Umstellung eines bestehenden 600 MWe
Kraftwerksblocks von reiner Kohlefeuerung auf die Mitverfeuerung von Abfallholz bein-
haltet. Durch die Mitverfeuerung kénnen die CO, Emissionen betrachtlich reduziert und
das Problem der Reststoffdeponierung des Abfallholzes vermieden werden. Ein we-
sentlicher Schwerpunkt der Untersuchungen ist dabei auch die Aufbereitung und die
Herstellung von Holzpulver aus den angelieferten Abfallhdlzem.

Die Ziele des Projektes und einige inzwischen verdffentlichte Ergebnisse lassen sich
wie folgt zusammenfassen:

« Umbau eines bestehenden 600 MWe Kohlekraftwerks zur Mitverfeuerung von Holz
(4,5% des Brennstoffes)

¢ Entwicklung eines Verfahrens zur Feinstzerkleinerung von Holz

e CO, Reduzierung durch die Mitverbrennung von Holzpulver

o Lésung des Problems der Abfallholzlagerung

o Priifung der Wirtschaftlichkeit des Projektes

Ergebnisse:

« Einsparung von 44.000 t Kohle pro Jahr

¢ Reduzierung der CO, Emissionen um 110.000 t pro Jahr

¢ Reduzierung des zu deponierenden Holzes um 60.000 t pro Jahr

¢ Reduzierung der Flugasche um 4.275 t pro Jahr.

3.2 JOULE-THERMIE

Aus dem JOULE Non-Nuclear Energy Programm, Unterprogramm JOULE-THERMIE,
wird das Projekt "Operational Problems, Trace Emissions and By-Product Mana-
gement for Industrial Biomass Combustion" (JOF3-CT95-0024) beschrieben, wel-
ches sich mit Untersuchungen zur Reduzierung bzw. Vermeidung von Verschmutzun-
gen und Korrosion in Feuerungsanlagen bei der Mitverbrennung von Biomasse und
Abfallstoffen befaft. Untersucht werden verschiedene Verbrennungstechniken
(Staubkohlenfeuerung und atmosphérische Verbrennung in der zirkulierenden Wirbel-
schicht). Bestandteil der Untersuchungen ist auch die Vorbehandiung der Biomasse
durch Pyrolyse und Vergasung. Untersuchte Biomasse sind u.a. Holz, Holzbrei, Stroh,
Baumrinden, Klirschlamm und Reststoffe der Holzverarbeitung. In Ergénzung zu der
experimentellen Untersuchung werden mathematische Modelle erarbeitet, die Aussa-
gen Uber den spéteren technischen Einsatz von Biomasse bei der Verbrennung und
Vergasung ermdglichen.

3 Detailierte Projekibeschreibungen zu den Programmen konnen bel der Kommission angefordert werden
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An dem Projekt sind 20 Partner aus 7 EU-Mitgliedsstaaten (Danemark, Frankreich,
GroRbritannien, Griechenland, Schweden, Finnland und Deutschland) beteiligt.

Die wesentlichen Projektziele kdnnen wie folgt zusammengefaft werden:

» Fdrderung des Einsatzes von Biomasse in GroRkraftwerken.

» Einbringung der Biomasse in den KraftwerksprozeRB.

» Emittlung und Erprobung einer optimaten Verbrennungstechnik, Varbehandiung der
Biomasse durch Pyrolyse und Vergasung, Nebenprodukt-Management und Emissio-
nen von Spurenelementen. -

o Bewertung des Einflusses der Mitverbrennung auf die Emissionen von Spurenele-
menten. : ..

« Vermeidung der Deponierung von Nebenprodukten der Mitverbrennung.

o Demonstration der technischen und konomischen Machbarkeit des Einsatzes von
Biomasse in Kraftwerksanlagen.

Die 20 Projekipartner bearbeiten verschiedene Teilprojekte. Eine Gruppe von Partnern
beschéftigt sich mit der Vorbehandlung der Biomasse (Pyrolyse/Vergasung). Eine
zweite Gruppe untersucht die direkte Mitverbrennung der Biomasse in einer Wirbel-
schicht, eine weitere Gruppe die Mitverbrennung in Staubbrennern.

Aufgrund der groen Anzahl von Projektpartnern stehen in diesem Projekt fir die expe-
rimentellen Untersuchungen zahlreiche Versuchseinrichtungen zur Verfigung, bei-
spielsweise eine 500 kW Staubbrennkammer mit variabler Brennerkonfiguration fir
unterschiedliche Brennstoffe wie Gas, Stein- und Braunkohle, Biomasse und Kl4r-
schlamm. Die Einrichtung ist zus&tzlich mit Mthlen, Dosiereirtheiten und Mischer aus-
gestattet. Die Brennkammer wurde schon flr Versuche zur Biomassemitverbrennung,
im friiheren APAS-Programm und zur Verbrennung von reiner Biomasse verwendet.

In einem weiteren JOULE-THERMIE Projekt “Advanced Cycle Technologies; Impro-
vement of IGCCs Starting from the State-of-the-Art (Puertollano)" (JOF3-CT95-
0004) werden unter anderem folgende Themen untersucht:

1. Techno-tkonomische Bewertung der Mdglichkeiten der Vergasung von Kohle und
Biomasse in einem KombiprozeR mit integriertem Flugstromvergaser

2. Beschaffung von experimentellen Daten fur das Verhalten von Biomasse bei der
Flugstromvergasung mit Sauerstoff

Zur Vergasung von Kohle und Biomasse werden verschiedene Optionen bewerlet, die
in Abbildung 2 graphisch zusammengefafit sind:

e Varianten 1 und 2: Trockene oder feuchte Biomasse wird vorbehandelt
(Zerkleinerung) und tiber ein Dosiersystem direkt in den Vergaser eingebracht.

¢ Variante 3: Die Biomasse wird in einem Pyrolysereaktor vergast. Das entstehende
Pyrolysegas wird komprimiert und dem Vergaser zugeftihit. Der Pyrolyseriickstand
wird der Kohle beigemischt und gemeinsam mit der Kohle vergast.

e Variante 4: Die Biomasse wird in einem externen Vergaser in Brenngas umgewan-
delt. Das Brenngas wird dem Gas der Kohlevergasung erst in der Gasreinigung zu-
gesetzt.

14




Pre- Gasifi- Fuel gas
Coal > treatment [ »| Feeding > cation _:’d
3
Char 1
Biomass Pro- v
112, = — »| Feedin
dry’or treatment > % FGas Power
slurry Generation
Pyrolysis+ Pyr. gas
3. Biomass ——p|Tar > compr. \
cracking . Flue gas
clean-up
Pre- Gasifi- l
4. Biomass —» » | Feeding > L.
treatment cation Flue gas

Abbildung 2: Konzep‘te fiir die Vergasung von Kohle und Biomasse

Im Gegensatz zur Wirbelschichtvergasung sind experimentelle Daten {Gr Flugstromver-
gasung von Biomasse mit Sauerstoff kaum verfligbar. So werden die ben&tigten Daten

"in einem Simulator im Rahmen des Projektes ermittelt.

In der Abbildung 3 ist links der schematische Aufbau des Simulators dargestellt, rechts
ist Flammenbildung des Vergasers im Betrieb zu erkennen.
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Abbildung 3: Atmospheric Entrained-Flow Gasification and Combustion (AEFGC)

Simulator
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Der Forschungs- und Entwicklungsschwerpunkt im Projekt “Advanced Combustion
and Gasification of Fuel Blends and Diagnostics of Alkali and Heavy Metal Relea-
se" (JOF3-CT95-0010) ist die Verbrennung und Vergasung von Brennstoffgemischen
aus Kohle und industriellen Abfallstoffen in unterschiedlichen Versuchsanlagen sowie
Feldversuche in groitechnischen Anlagen.

Die untersuchten Abfallstoffe stammen aus verschiedenen Verarbeitungs- und Produk-
tionsprozessen. Ein Schwerpunkt der Untersuchung ist der Einsatz von Plastikabfillen
aus Altautos, die entweder in Granulatform oder in Pulverform im Gemisch mit Kohle
verbrannt werden. Als weitere Abfallstoffe werden auch Riuckstinde aus der textilverar-
beitenden Industrie untersucht. Abhéngig von der Beschaffenheit und der Vorbehand-
lung kdnnen die untersuchten Abfallstoffe durch Farben oder Beschichtungen, zum
Beispiel zum Brandschutz, mit Schwermetallen und/oder organischen Bestandteilen
beladen sein. AuBerdem f4llt der Abfall in Stck- oder Staubform an und muB fiir den
jeweiligen Verwendungszweck zun#chst konfektioniert werden.

Ein Entwicklungsschwerpunkt ist die Verbrennung von Brennstoffgemischen in unter-

schiedlichen Verbrennungsanlagen Im einzelnen werden folgende Parameter unter-

sucht:

¢ Entwicklung eines Vorbehandiungs- und Dosiersystems zur Verbrennung von
Brennstoffgemischen

* Testen verschiedener Brennstoffgemische zur Bestimmung der EmﬂuBfaktoren auf
Umsetzungsgrade und Betriebseigenschaften

¢ Untersuchung der Einflisse der Partikelgréte

¢ Untersuchung der Betriebsparamtereinfilisse auf die Freisetzung von gasférmigen
Schadstoffen, wie Schwefel-, Stickstoff- und Chlorverbindungen bei der reinen Rick-
standsverbrennung sowie Mitverbrennung mit Kohle. Zur Vermeidung und Begren-
zung der Schadstoffe werden die Kohleart, das Kohle/Abfaliverhaltnis im Gemisch,
das Brennstoff/Luftverhéitnis und die Luftzufuhr variiert.

e Optimierung des Abfallanteils im Brennstoffgemisch und Reduzierung der Schad--
stoffemissionen

¢ Durchfuhrung von Experimenten zur Simulation von Hochofenbedingungen, zur Un-
tersuchung des Einflusses des Brennstoffes, der PartikelgréRe, der Feuerungstem-
peratur, der Brennstoffmenge und der Zufihrung fur den Hochofenprozel

¢ Verwertung der Riicksténde

Ein weiterer Schwerpunkt ist die Vergasung von Brennstoffgemischen in der Wirbel-

schicht. Zusatzlich zu den im Teilbereich "Verbrennung" behandelten Punkten werden

hier noch folgende Fragestellungen untersucht:

o Primér- und Sekundér Hochtemperatur- und Hochdruckgasreinigung (Abscheidegrad
- Filterverhalten, Teerzersetzung - Teercracking)

¢ Katalytische Behandlung und Reformierung von staubfreien Brenngasen; Untersu-
chung zur Absorption von Alkalien, Halogenen sowie Ammoniakspaltung und Redu-
zierung des Schwefelgehaltes des Produktgases

Von wesentlicher Bedeutung ist auch die Entwicklung eines Verwertungskonzeptes fir

Rirckstande der Verbrennung und Vergasung von Brennstoffgemnschen Der Unter-

punkt behandelt u.a.:

» Physikalische, chemische und mineralogische Charakterisierung verschiedener
Riickstande der Vergasung und Verbrennung
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o Ubermprifung der Umweltvertraglichkeit der Stoffe in Bezug auf die Gesetzgebung

» Mdglichkeiten der Rackhaltung von Schadstoffen durch verschiedene Methoden,
z.B. durch Bildung stabiler Produkte mit Hilfe von Bindemittel oder durch thermische
Behandlung -

o Herstellung und Testen von Baustoffen, Aggregaten, Bindern; Testen der Eignung
fur den Einsatz im Strafenbau, fr Erdarbeiten und im Landschaftsbau.

3.3 AR

Einer der Forschungs- und Entwicklungschwerpunkte im AIR Programm ist die Her-
stellung flossiger Kohlenwasserstoffe. Beispielhaft wird im folgenden das Projekt
"Improvement of the Flash Pyrolysis Process and Pilot Plant for Bio-Oils Upgra-
ding” (AIR2.CT92,0216 (SC)) naher erldutert, welches von einen internationalen Kon-
sortium, unter Beteiligung verschiedener EU Mitgliedslander, durchgeftihrt wird.

Fur Biotlerzeugung durch Pyrolyse ist Sorghum aufgrund seines schnellen Wachstums
und geringen Anbauaufwands ein interessanter Rohstoff. Das Bio6! kann problemlos in
Kesseln und Ofen verbrannt werden, Der Einsatz in Gasturbinen ist bisher jedoch noch
nicht gelungen. Deshalb wird im Projekt unter italienischer Leitung die Mbéglichkeit zur
Umwandlung des Bio8ls in einen gasturbinentauglichen Brennstoff und die Verbren-
nung in Gasturbinen untersucht.

Das technische Programm beinhaltet die Punkte:

o Produktionskosten fur geeignete Biomasse

¢ Auslegung, Bau, Test und Bewertung einer Pilotanlage zur Herstellung von kohlen-
wasserstoffhaltigem Brennstoff aus Pyrolyse-Ol

Bewertung des Einsatzes von Zeolith als Katalysator

Gasturbinentests

Herstellung von hochwertigen Chemikalien.

Verfahrensbewertung

Fur die Auslegung und die Dimensionierung von Apparaturen zur Pyrolyse und Ver-
werlung von Biomasse ist die Kenntnis der physikalischen und chemischen Eigen-
schaften der eingesetzten und anfallenden Stoffe von besonderer Bedeutung. Deshalb
werden in einem weiteren Projekt "Integrated Chemicals and Fuels Recovery from
Pyrolysis Liquids Generated by Ablative Pyrolysis” (AIR2.CT93.0889 (SC)) aus
dem AIR Programm mit italienischer, niederl&ndischer, deutscher und englischer Betei-
ligung u.a. die Produkte aus der Pyrolyse und dem Upgrading untersucht und mit de-
nen konventioneller Ole verglichen.

Ziele des Projektes sind:

« Betrieb und Optimierung der Leistung von Pyrolyse Reaktoren

Gewinnung hochwertiger Chemikalien und Bestimmung der Stoffwerte
Wirtschaftliche Verwendung der Reststoffe als Brennstoffe

Untersuchung und Entwicklung neuartiger Katalysatoren.

Entwicklung eines kompakten, kostenglnstigen Reaktors mit gesteigertem Durch-
satz

« Auslegung einer optimalen Anlagenkonfiguration und eines Scale-up Verfahrens

17
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Das Projekt "Fundamentals of Pressurised Gasification of Biomass Feedstock"
(AIR2.CT93.1760 (SC)) beschafligt sich mit der Vergasung von Biomasse. An dem
Projekt sind fiinf Partner aus Finnland, Schweden, Italien und Deutschland beteiligt. In
einem Versuchsreaktor wurden grundlegende, experimentelle Daten zur Vergasung
von Biomasse in einer druckaufgeladenen Wirbelschicht ermittelt.

Die wesentlichen Projekiziele lassen sich wie folgt zusammenfassen:

¢ Laborexperimente zur Charakterisierung der ausgewahlten Biomasse

o Tests im Labormafstab zur Gasreinigung

o Untersuchung der Bildung von Teer und Stickstoffverbindungen bei der Wirbel-
schichtvergasung

+ Messung der Alkalikonzentration im Gas

o Entwurf eines Verfahrens zur Crackung von Teer und Stickstoffverbindungen.

¢ Bewertung der Ergebnisse und Modellierung

3.4 FAIR

Aus dem FAIR-Programm wird beispielhaft ein europdisches Verbundprojekt "The
Application of Fluidised Bed Technology to Improve the Combustion of Cork-
waste" (FAIR.AREA1.1.0270) beschrieben in dem das Betriebsverhalten einer Wirbel-
schichtanlage beim Einsatz von Reststoffen aus der Korkproduktion untersucht wird.
Der Energieverbrauch von Produktionsanlagen zur Korkherstellung wird durch die Ver-
brennung der Korkreste gedeckt. Das Projekt dient der Verbesserung bestehender Sy-
steme, die zur Zeit sehr oft gewartet werden mfssen, da die Dampfkessel durch die
geschmolzene Korkasche verschmutzen. Sowohl! die Verbrennung in einer zirkulieren-
den Wirbelschicht als auch in einem stationaren Wirbelbett werden untersucht. Die Er-
gebnisse der Arbeit werden genutzt, um technische Auslegungsdaten fir den zukinfti-
gen Einsatz von Wirbelschichtanlagen anstelle bestehender Kessel in der korkverar-
beitenden Industrie zu erhalten.

Untersucht werden im einzelnen folgende Punkte:

« Charakterisierung von Korkabfallen als Brennstoff unter Beriicksichtigung der
Aschezusammensetzung und des Ascheschmelzpunktes

« Auswahl geeigneter Systeme zur Einbringung von Kork

« Verhalten von Kork bei der Verbrennung in einer Wirbelschicht

¢ Verhalten der Asche wihrend der Verbrennung in Hinsicht auf Verschlackung und
Verschmutzung

« Methoden zur Minimierung méglicher Schadstoffemissionen

« Mdglichkeiten zur thermischen und energietechnischen Nutzung von Korkabfallen far
die korkverarbeitenden Industrie.
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-4-Zusammenfassung

‘Bei der Europdischen Kommission- werden im 4. Rahmenprogramm eine Flle von

Projekten gefbrdert, die sich mit der energetischen Verwertung von Biomasse und Ab-
féllen befassen. Das Spektrum der z.Zt. laufenden Projekte umfalt lickenlos die Nut-
zung von Biomasse und Reststoffen durch mechanische, themmische, physikalische
und chemische Verfahren. Neben Forschungs- und Entwicklungsvorhaben werden ins-
besondere auch Demonstrationsvorhaben geférdert, die eine rasche techni-
sche/kommerzielle Nutzung der Verfahren ermuglichen sollen. Ein besonderer Schwer-
punkt wird auf die Entwicklung von Vérfahren gelegt, die eine saubere Energieum-
wandlung mit geringeren Schadstoff- und CO, -Emissionen ermdglichen und den Anfall
von Racksténden reduzieren.

Die Laufzeit des 4. Rahmenprogramms_der EU endet 1998, so daB viele Projekte z.Zt.
noch nicht abgeschlossen sind und wesentliche weitere Ergebnisse erst im néchsten
Jahr 1999 in den noch anstehenden Abschiuiberichten veréffentlicht werden. Es ist je-
doch davon auszugehen, daf aufgrund vieler noch offener Fragen auch im 5. Rah-
menprogramm, welches in diesem Jahr vorbereitet und voraussichtlich 1999 beginnen
wird, wiederum die stoffliche und energetischen Nutzung und Verwertung von Bio-
masse und Abfallstoffen einen breiten Raum in der Projekiférderung der EU einnehmen
wird,
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COMBUSTION OF BIOMASS-DERIVED, LOW CALORIFIC VALUE, FUEL GAS IN

A GASTURBINE COMBUSTOR

Introduction

The use of biomass and biomass/coal mixtures to produce electricity and heat reduces
the net emissions of CO,, contributes to the restructuring of the agricultural sector,
helps to reduce the waste problem and saves finite fossil fuel reserves. Pressurised
fluidised bed gasification followed by an adequate gas cleaning system, a gas turbine
and a steam turbine, is a potential attractive way to convert biomass and biomass/coal
mixtures.

To develop and validate mathematical models, which can be used to design and
operate Biomass-fired Integrated Gasification Combined Cycle (BIGCC) systems, a
Process Development Unit (PPDU) with a maximum thermal capacity of 1.5 MW,
located at the Laboratory for Thermal Power Engineering of the Delft University of
Technology in The Netherlands is being used. The combustor fornis an integral part of
this facility. Recirculated flue gas is used to cool the wall of the combustor. -

Experimental facility
The Delft test facility is shown in Fig. 1. The main design data are summarized in Table
1

\=1
! General
t max. pressure 10 bar
max. thermal capacity 1.5 MW
i Fluidised bed reactor
i diameter bed 0.4 m
Coupusion max. bed height 2m
Freeboard height 4m
. g Fluidization velocity 0.8 m/s
Topping Combustor
Diameter combustor can | 0.28 m
=1 Length combustor can 1.2m

Figure 1. The Delft IGCC test rig. Table 1. Main design data.

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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Figure 2. The gas turbine combustor, Figure 3. The burner section.

An extensive description of the facility is given in [1]. The combustor will be described
in more detail below. Figure 2 shows the cylindrical combustion chamber, located in a
pressure vessel and cooled on the outside by recirculated flue gas. The numbers in this
figure refer to the thermocouple locations on the combustor wall. Figure 3 shows the
burner section, oxygen or air enters at the centreline and is deflected by the conical
flame holder into the fuel gas, of which about 90% enters the combustor through an
annular space at the end of the flame holder. About 10% of the fuel gas enters the
combustor through small holes in the flame holder, to account for stable ignition of the
main flame. The recirculated flue gases enter the combustor through slits in the
combustor can over a lengthof 1.2 m.

The entire combustion system is thus axissymmetric. The conical shape of the flame
holder and the orientation of the fuel and oxidizer flows further the creation of an
internal recirculation zone, thereby enhancing the stability of the resulting turbulent
non-premixed (or diffusion) flame. Ignition takes place by a pilot torch located at the
burner centreline and fed with premixed air and methane. After ignition the pilot torch
is shut down.

Gas sampling and - analysis

Gases are sampled upstream and downstream of the combustor and on the centreline
inside the combustor. The gases are quickly cooled by a water cooled probe to a
temperature of 150°C. This temperature has been chosen to prevent the condensation
of water vapour in the gas sample. NH; and HCN concentrations in the “wet” gases
are detected by a FT-IR spectrometer. The FT-IR is connected to a heated gas cell

(Tgsseanr = 150 °C) which has an optical path length of 2 m. The water vapour content
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. in the sampled gases is detected by gravimetric condensation. Then a new gas sample is
g taken and cooled to 0°C to remove the water vapour and heated again to 150 °C.
", These “dry” gases are fed to the FT-IR again to detect CO, CO,, NO, NO;, N;O,
e COS, S0O,, CHy, CH, and HCl concentrations. Furthermore the “dry” gases are
analysed by a gas chromatograph with three columns and two detectors (FID and
TCD). The gas chromatograph detects the Oz, N3, H;, CO, CO,, H:S, Ar, CH;, G:H,,
C;Hs, CsHy, C3Hs, C3Hy, C4H and C4Hg concentrations in the gas samples.

Experimental results

To assess the technical feasibility of the gasification of coal/biomass mixtures followed
by the combustion of LCV product gas two experiments have been performed. In the
first experiment coal was used and in the second experiment a mixture of coal and
straw was used as feedstock to the gasifier. Table 2 shows the composition of both

feedstocks. The main operating conditions are given in table 3.

daf - dry and ash free

Coal Straw Exp. o1 Bxp. 0. 2
Moisture %db 38 10.6 Pressure ber(a) 5 5
Ash %db 14.0 6.1 Foecstockgasifier W% c0d-100  ooal-7ostraw21
Volatile Matter %db 33.2 74.4 Umestone addiion W% 4 4
c %db 69.0 474 Eq Rfiogasfier - 059 051
H %db 43 45 Fuodl gas yield kyh 514 53
N %db 1.2 04-078 Tenp.fuslgss °C 7% 72
s %db 17 005-011 Otydzroombusior - Ar Oxygen
o c %db 0.2 0.4-073 Messfowoydzer  igh 165 65
e coz %db 1.0 NA Terp. oxydizer °C 74 183
; Calorific Value Mikgdal _ 324 170 Eafaioconbustor - 107 108
w db - dry basis

Table 2. Analysis of the feedstocks. Table 3. Operating conditions.

The. conversion rates of the solid fuel to gaseous products in the gasifier in the two
experiments were 79% and 73% respectively. Figure 4 shows the concentrations of the
fuel gas species and the higher heating value of both experiments. Figure 5 shows the
concentration of the flue gas species of both experiments as measured, on wet basis.
When the CO and NO emissions in both experiments are corrected to 15% O in the
flue gases, which is common use in gas turbine technology, the emissions CO and NO
emissions are 47 ppmv and 4 ppmv in experiment 1, respectively and 15 ppmv and 100
ppmv in experiment 2, respectively. The NO emission is significantly higher in the
second experiment. This is due to the higher adiabatic flame temperature when oxygen
is used in stead of air. The adiabatic flame temperature in the oxygen blown experiment
is 1691°C, while the adiabatic flame temperature in the air blown experiment is
1186°C. The combustion efficiency, which is defined as the CO concentration at the
outlet of the combustor divided by the CO concentration at the inlet of the combustor
was 99.6% and 99.9%, respectively. During the experiment it appeared that it was not
necessary to use the pilot flame to ignite the main flame. This is probably due to the
high inlet temperature of the fuel gas (793°C in the first experiment and 782°C in the
second experiment) in combination with a small amount of hydrogen in the fuel gas.
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Figure 4. Fuel gas species and Higher Heating Value of the LCV fuel gas.
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Figure 5. Flue gas composition as measured.




Combustion modelling
The starting point for the analysis of turbulent reacting flows are the conservation
equations of fluid mechanics (conservation of mass, momentum, energy and species).

Chemistry

One of the approaches to describe the chemistry in a turbulent diffusion flame is by
assuming local chemical equilibium, which means that the reactions in the flame are
sufficiently fast, to reach chemical equilibrium. In many practical systems, like in a
combustion system considered in this paper, the convective and diffusive time scales
are much bigger than the chemical time scale [2]). Therefor the local chemical
equilibrium model assumption appears to be self-explanatory and we have selected this
model as a base case. Other chemistry models, which include chemical kinetics, will be
investigated in the near future and results will be compared with the results of the local
chemical equilibrium model.

Radiative heat transfer modelling
Besides convective heat transfer, radiative heat transfer is an important phenomenon in

combustion processes. The radiative heat loss to the walls of the combustor is about
50% of the chemical energy input. In order to obtain reliable temperature predictions
radiative heat transfer has been incorporated in the model.

Several approaches to solve the radiative heat transfer problem for non-scattering grey
gases are proposed in literature, The Discrete Transfer Method [3] has been used in
this combustor model because it offers the advantage of spatially non-uniform
properties and it is applicable in complex geometries such as considered in this paper.

Grid set-up and boundary conditions
One half of the axissymmetric construction of the combustor has been described with a

2-D, body-fitted geometry set-up. Calculations have been performed a grid consisting
of 47000 cells. Figure 6 shows a small part of the, 2-D, body-fitted axissymmetric grid
set-up. An average grid size of 1.5 x 2 mm at the first 35 cm of the combustor and
about double this size downstream.
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Exp.no.1 Exp. no.2

Operating 5 bar 5bar

Pressure

Fuel gas N 677 N2 641

composition CO: 169 CO; 161

fmol%) Co 338 co 47
H 50 H: 62
HO0 58 HO 74
CH: 10 CH: 14
C:H: 0.05 C:Hs 0.13

Higherheating | 1.54 Mi/ma® | 2.02MJ/m’

value fuel gas

Temperature 1066 K 1055 K

fuel gas

Volume flow 400 m/h 425m/h

fuel gas

Temperature 347K 456K

oxydizer

Volume flow 128 mm 40 ma’/h

oxydizer

Composition N: 810 N: 736

recirc. fluegas | O: L1 0: 10

[mol%} CO: 174 CO; 249
CO 16e2 |CO 4.8e3
HO 05 HO 05

Temperature 353K 358K

recirc, flue gas

Volume flow 36 ma'/h 391 mq/h

recire. flue gas

Figure 6. Grid set-up (fine grid). Table 4. Boundary conditions.

Model validation and discussion

Before the CFD calculations were performed, a look-up table was generated which
contains the thermochemical variables (T, CO, CO,, CHy, C;H,, H;, H,0, N, O,, CHj,
CH;0, CH,0, GHs, C:Hs, H, H20,, HCO, HO;, O, O; and OH) as a function of the
mixture fraction, mixture fraction variance and enthalpy. The stoichiometric mixture
fraction of Dutch natural gas is about 0.055 and the mass flow of air is about 8.5 times
the mass flow of fuel. To obtain the same power in the gas turbine, the LCV fuel mass
flow is about 10 times higher compared to natural gas. This indicates the main problem
conceming the combustion of LCV fuel gas in stead of natural gas; the gas flows in the
combustor change dramatically and redesign of the combustion chamber is inevitable.
The velocity vectors of the numerical case of experiment 2 are shown in figure 7. The
internal recirculation zone can clearly be seen. This recirculation zone enhances the
back mixing of hot, combusted gases including reactive radical species, hence creating
a stable flame. Unfortunately we could not compare the gas velocities with
measurements because it is too difficult at this stage of the research project to perform
velocity measurements. '

The boundary conditions for the two cases tested are listed in table b The calculated
gas temperature and composition at the centreline of the combustor are shown in
figures 8 and 9. To validate the models, the experimental results are also shown in
these figures. There appears to be reasonable agreement with the main species
concentrations inside the combustor. However, more experiments must be done to
obtain a more reliable model validation.
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Conclusions

A two dimensional numerical model has been
developed to describe the combustion process of a
gas turbine combustor. The turbulent flow has been
modelled using the standard k-epsilon model. The
chemistry is modelled by assuming local chemical
equilibium. The interaction between the turbulent
flow and the chemistry is taken into account by
using & beta probability density function for the
mixture fraction. The Discrete Transfer Model is
selected for describing the radiative heat transfer.
Two test runs have been performed with the
experimental facility to obtain an initial validation of
the model. The numerical model predicts the major
species concentrations reasonably well

Future activities

A subsequent series of experiments is intended to
measure the radial distribution of species
! concentrations at various axial positions of the same
combustor, varying the LCV fuel gas composition

R R R

Figure 7. Velocity vectors.

and operation pressure. Comparison of the results with corresponding values predicted
by the model should hopefully conclude our validation of the latter for LCV (CO/H>)
gaseous fuel combustion at elevated pressures. Next we intend to replace the present
combustor with a designs representative of actual gas turbine combustion chambers,
and to test these for different process conditions. Our objective at that stage will be to
investigate the potential of our model for predicting the impact of changes in process
conditions and in certain design features on the steady state performance of LCV
fuelled gas turbine combustors. Further we intend to investigate the applicability of the
more sophisticated Laminar Flamelet concept to LCV fuel gas fired gas turbine
combustors.
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ENERGETISCHE NUTZUNG VON BIOMASSE AM BEISPIEL EINER
HOLZBEFEUERTEN KLASCHLAMMTROCKNUNGSANLAGE

PLANUNG, BAU UND ERSTE BETRIEBSERFAHRUNG

Einfithrung

Die Deponierung von Klérschldmmen wird zukiinftig, ebenso wie die von unbehan-
delten Restabféllen, durch die Regelungen der TA Siedlungsabfall erheblich er-
schwert. Durch die Trocknung von mechanisch entwassertem Klédrschlamm entsteht
eine hygienisierte und biologisch stabilisierte, thermisch und/oder stofflich nutzbare
Biomasse, die auch den Anforderungen an einen Ersatzbrennstoff gemaR Kreislauf-
wirtschaftsgesetz gerecht wird. Der energetische Aufwand fiir die Gblicherweise 6i-
oder erdgasbefeuerten Klérschlammtrocknungsanlagen ist jedoch unter Umwel-
taspekten nicht zu vernachldssigen.

—

Far die Trocknungsanlage der Biowdrme-Briunlingen GmbH (BWB) wurdé daher ein

" bisher einmaliges Konzept entwickelt: Die zur Trocknung der kommunalen Kiar-

schldmme des Kreises erforderliche Warme wird durch ein Holzhackschnitzelheiz-
werk mit Treppenrostfeuerung erzeugt und die bei der Kondensation der Briiden an-
fallende Abwarme wird in einem Femnwéarmenetz zur Versorgung des umliegenden
Gewerbegebietes genut.:.tJGeselfschaﬁer der BWB sind die Stadt Brdunfingen, die
Saarberg-Fernwirme GmbH (SFW) und die Saarberg-Oekotechnik GmbH (SOTEC).

Nl 55@3
S
Ausgangssituation

Die Stadt Brdunlingen, im stGdbadischen Schwarewald-Baar-Kreis an der Breg, einem
der Quellfliisse der Donau gelegen, ist Eigentimer von ca. 2.500 ha Stadtwald. Bei
der Vermarktung der Hélzer fallt, neben dem gut absetzbaren Stammholz, auch
Schwachholz (Aststicke, Rinden, Wipfel) an, welches bislang sehr aufwendig zu In-
dustrieholz aufgearbeitet wurde. Aufgrund der zunehmenden Verdréngung dieses
Holzes durch Altpapier und Altholz, konnte die Vermarktung nicht mehr kostengiinstig
durchgefihrt werden. Als Alternative wurde das Projekt der umweltgerechten energe-
tischen Verwertung des Schwachholzes zur Warmeversorgung eines neu ausgewie-
senen Gewerbegebietes in Braunlingen entwickelt.

Um dem geplanten Holzheizwerk eine gesicherte wirtschaftliche Basis zu geben, war
es wichtig, von Anfang an eine weitgehende, Uber den jahreszeitlich schwankenden
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Bedarf von Gebaudeheizungen hinausgehende Auslastung der Warmeerzeugung zu
gewahrleisten. Mit der Einbeziehung der Klarschlammtrocknung wurde dieses Ziel
erreicht und gleichzeitig die Losung eines weiteren Umweltproblems angegangen.

Im Schwarzwald-Baar-Kreis fallen j&hrlich rund 20,000 t entwésserter Klarschlamm
aus kommunalen Kldranlagen an, die, wegen fehlender Akzeptanz der landwirtschaft-
lichen Verbringung, deponiert werden. GemaR einem ErlaR des Umweltministeriums
Baden-Wirttemberg zur Technischen Anleitung Siedlungsabfall (TASI) ist dies jedoch
nach dem 01.06.1999 nur noch zuldssig, wenn vor der Deponierung eine Trocknung
auf einen Trockensubstanzgehalt (TS) von mindestens 85 % vorgenommen wird. Ab
2005 entfallt die Méglichkeit der Deponierung von unbehandeltem Klarschlamm we-
gen des groBen organischen Anteils ganz.

Technische Vorgaben

Grundlage der Auslegung der zu errichtenden Anlage waren einerseits der zu erwar-
tende Warmebedarf im zu versorgenden Gewerbegebiet, andererseits die zur Ent-
sorgung anstehenden Klarschlammengen. Bereits zu Beginn der Planung im Sommer
1996 wurde deutlich, daf} die Entwicklung des Gewerbegebietes einen nur langsam
ansteigenden Warmebedarf erwarten lieB. Damit wurde die Klarschlammtrocknung
zum bestimmenden Faktor.

MaRgeblich fur die Klarschlammtrocknung waren, neben der sich aus der Klar-
schlammenge ergebenden Wasserverdampfungsleistung von 2,0 Mg/h folgende Pa-
rameter:

¢ Bezug der Trocknungswarme aus der Holzfeuerung
» keine direkte Berlihrung zwischen Trocknungsgut und Heizmedium

* Trocknung von mechanisch auf 25 - 40 % TS (im Mittel ca. 35 %) entwasserten,
per LKW angelieferten Schldmmen aus verschiedenen kommunalen Kldranlagen

¢ bedienungsloser Betrieb Nachts und am Wochenende

o Nutzung der Warme aus der Briidenkondensation in der Fernwarme

Die Anforderungen an die Holzfeuerung ergaben sich aus den Parametemn der
Trocknungsanlage einerseits und der Qualitat des zur Verfiigung stehenden Brenn-
stoffes andererseits:

¢ Bereitstellung der ProzeBwérme zur Verdampfung vom 2,0 Mg/h Wasser
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¢ schnelle Regelbarkeit und gutes Teillastverhalten

e Auslegung fur die Verbrennung von naturbelassenen Hackschnitzeln aus der
Waldpflege und S&gewerken (bis zu 50 % Rindenanteil, Wassergehalt 30 - 60 %)

o Mitverbrennung von Aspirationsiuft und nichtkondensierbaren Briiden aus der
Kldrschlammtrocknung

Genehmigungsrechtliche Vorgaben

Die Genehmigung der Gesamtanlage wurde beantragt und erteilt gemaR der 4. Bun-
desimmissionsschutzverordnung (BImSchV), Anhang 8.11, Spalte 2 als Abfallentsor-
gungsanlage zur Behandlung von Abféllen (fur den Teil Klarschlammtrocknung) in
Verbindung mit Anhang 1.2 a, Spalte 2, Feuerungsanlage fiir den Einsalz von natur-
belassenem Holz. Die Art der Genehmigung schiiet damit sowoh! die Verbrennung
von Altholz als auch von getrocknetem Kiarschlamm in der Anlage aus.

Beziiglich der luftgetragenen Schadstoffe sind die Bestimmungen der TA Luft zu be-
achten, Ausgenommen ist der Grenzwert fir Staub, der aufgrund einer Verordnung
des Umweltministeriums Baden-Wiirttemberg von 150 auf 50 mg/my?® reduziert wur-
de.

Kidrschlammtrocknung

Fur die Klarschlammtrocknung wurde ein konvektives Trommeltrocknungsverfahren
ausgewdhit. Es zeichnet sich aus, durch einen geschlossenen Trocknungsiuftkreis-
lauf, bei dem die Wérme aus der Energieerzeugung Uber einen Warmetauscher an
die Trocknungsluft abgegeben wird. In der speziell fiirr die Schlammtrocknung aus-
gefithrten Trocknungstrommel wird das aufbereitete Gut durch eingeleitete HeiBluft
getrocknet und das Wasser verdampft.

Die Anlieferung der Klarschidmme erfolgt per LKW in einen Annahmebunker (30 m?).
Uber Spiralférderer wird der Schlamm in zwei Stapelsilos (je 90 m?) gefsrdert. Zur
Vermeidung von Geriichen und kritischen Methankonzentrationen wird die Luft aus
Bunker und Silos abgesaugt und in einem Biofilter mit integriertem Vorwéscher be-
handelt.

Vor der Einspeisung in die Trocknungstromme! wird der NaBschlamm in einem Dop-
pelwellenmischer mit bereits getrocknetem Schlamm zu einem rieselfdhigen Gut auf-
bereitet. In der Trocknungstrommel erfolgt die Trocknung im HeiRluftstrom.

Das trockene Produkt wird anschlieBend in einem Filter mit integrierter Zyklon von
der Trocknungsluft getrennt und gelangt nach Durchlaufen einer Kihischnecke zur
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Klassierung. Die mittlere Fraktion durchlduft eine weitere Kihistufe und wird zum
Endproduktsilo transportiert. Die abgeschiedenen Grob- und Feinfraktionen gelangen
aber Rackfuhrgutsilo und Dosierschnecke wieder zum Mischer.

Die in der Holzfeuerung erzeugte Trocknungsenergie wird der Trocknungsluft vor
Eintritt in die Trocknungstrommel in einem Gas/Gas-W&rmetauscher {ibertragen. Die
800 °C heiflen Rauchgase aus der Feuerung erwarmen die Trocknungsluft auf ca.
450 °C. Das im TrocknungsprozeB abgekiihite Luft/Briiden-Gemisch wird nach Tren-
nung vom Produkt im Trocknungsluftfilter zum Warmetauscher zuriickgefthrt.

Ein Teilstrom des Luft/Briiden-Gemischés wird kontinuierlich ausgekoppelt und aus-
kondensiert. Nichtkondensierbare Gase werden in der Holzfeuerung mitverbrannt.
Das Kondensat verlaRt den Kondensator mit ca. 85 °C. Uber einen Warmetauscher
wird es auf ca. 40 °C abgekiihit. Die Abwiarme wird dem Fernwérmenetz zugefiihrt.
Ein zweiter geschlossener Kahlkreislauf fuhrt die Restwarme ebenso wie die Abwar-
me aus der Produktkiihlung Uber einen Luftkiihler ab.

Um Dampfkondensation in und Geruchsemission aus staubbelasteten Anlageteilen
zu verhindern, wird die Anlage in leichtem Unterdruck betrieben. Die entstaubte Abluft
wird der Feuerung zugefiihrt.

Holzhackschnitzelfeuerung

Die Energieerzeugung in der Anlage tbernimmt eine Holzhackschnitzelfeuerung, die
HeiRgas mit einer Temperatur von 800 °C erzeugt und die Warme Gber den Warme-
tauscher an den Trocknungsluftkreislauf abgibt. Das HeiRgas wird dabei auf unter
180 ° C abgekiihlt, anschlieBend in einem Elektrofilter entstaubt und Gber ein Saug-
zuggeblase zum Kamin geleitet.

Die Bruttowdrmeleistung der Holzfeuerung betrdgt 2.0 MW. Als Feuerungssystem
wurde ein Treppenrost gewéhlt, mit dem die Einhaltung der Schadstoffgrenzwerte
und eines optimalen Wirkungsgrades gewahrleistet ist. Wegen der hohen Feuchte
der eingesetzten Hackschnitzel wurde auf eine Rostkiihlung verzichtet. Die Kithlung
der Feuerung erfolgt durch die Fhrung der Verbrennungsluft iiber die Wéande des
Feuerungsraumes. Die hohe Feuerraumtemperatur garantiert eine sichere Mitver-
brennung der aus der Kléarschlammtrocknung zugeleiteten Abluftstréme.

Durch die Bauart des Feuerungsraumes werden die Heigase im Gegenstrom ge-
fahrt, was ein Vortrocknen und einen guten Ausbrannt der Hackschnitzel bewirkt. Das
HeiRgas wird anschlieBend durch drei gemauerte Ziige geleitet, wodurch bereits vor
dem Warmetauscher der Kidrschlammtrocknung eine weitgehende Abscheidung von
Flugasche sichergestelit ist.
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Die Holzhackschnitzel werden in einem Tiefbunker bevorratet. Die Beschickung der
Feuerung erfolgt {iber ein automatisches Austragsystem aus Schubdden und
Schnecken in einen Vorlagetrichter.

Fernwidrmenetz

Die aus der Briidenkondensation der Klarschlammtrocknung ausgekoppeite Wérme
wird an ein Femwé&rmenetz abgegeben, welches das umliegende, neuerschlossene
Gewerbegebiet versorgt. Die Auslegung des Netzes (HeiBwasser, Vorlauf 80 °C,
Racklauf 40 °C) ermdglicht eine weitgehende Nutzung der Abwérme der Klar-
schlammtrocknung.

Auf Basis der angestrebten Ansiediungsentwicklung ergibt sich ein Versorgungsan-
schluBwert im Endausbau von 1.600 KW bis zum Jahr 2005.

Okonomische, abfallwirtschaftliche und 6kologische Bewertung

Die in Braunlingen realisierte Kombination aus Kldrschlammtrocknung, Holzfeuerung
und Fernwédrmenetz ermdglicht eine langfristige Losung fir die Kldrschlammverwer-
tung im Schwarzwald-Baar-Kreis. Die Dimensionierung der Anlage erméglicht einen
wirtschaftlich ginstigen Verarbeitungspreis. Das 6konomisch und 6kologisch ausge-
wogene Gesamtkonzept bewegte die regionalen Klarwerksbetreiber, trotz zumindest
kurzfristig vorhandener kostengiinstigerer Entsorgungswege zum Abschlu3 von lang-
fristigen Vertragen.

Die Situation des kommunalen Forstes der Stadt Braunlingen wird durch den Einsatz
des anfallenden Schwachholzes entscheidend Verbessert.

Durch die Kombination mit der Klarschlammtrocknung steht dem Holzheizwerk ein
groBer, kontinuierlicher Warmeabnehmer (ca. 8.000 Vollaststunden/a) zur Verfagung.
Dadurch ist ein auch im Vergleich zu Of und Gas konkurrenzfahiger Wérmepreis fiir
das neue Gewerbegebiet méglich.

Aus 6kologischer Sicht ist das Konzept gekennzeichnet durch die COz-neutrale Ener-
gieerzeugung, die Substitution fossiler Energietrdger durch den nachwachsenden
Rohstoff Holz sowie durch die Gewahrleistung kurzer Transportwege aufgrund der
Zentralitét der Anlage.

Die forstwirtschaftliche, energie- und umweltpolitische Bedeutung der Projektes wird
auch durch die Férderung aus Mitteln des Landes Baden-Wiirttemberg unterstrichen.
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Abluft zum Kamin

2.039.391 kIh
:275.374 kdh
Kondensation
E 4 kJh
Thermischer Verlust 1.059 04:
Feuerung 381.754 kih
Thermischer Vedust <
Trocknung 144.838 ki \ ——————’ 303 255 ki

Trockengranulat
101.602 kth

WarmerQckgewinnung
3.706.656 ki

Abb. 1:

Energiebilanz Kidrschlammtrocknung und Holzfeuerung

34




Entwisserter

Aspirationsfliter

Trockengut

Trocken-

Primariutt @

Abluft

D PPN .

Trockengut-
Ricktdhrslio
Trockengutsilo E
Mischer :
Trocknungs!uftfilter
Trommeltrockner
-

Rauchgas ‘ %

Trockengut-
kOhlung
r.w..,.n.r.a-,,..;
: Q——-

Kondensator
T gsluftk
V;Mrrna- Kondensat

tauscher y
Kondensat Warme-
tauscher

Rauchgas
Abb. 2: Fliefibild Klarschlammtrocknung und Holzfeuerung

tauscher

-Vorlauf
Fetnwirme
- Racklauf

35




ot il
etk 2Hokgh
&Q‘Q Asche 7.7 kgh
Wasserverdampfung 2.000 kg/h
!
]
P
f—— !
l\l __J/
N
Endprodukt 1.228 kgih

Kondensat 1.811 kg/h

"\//

Abluft 8.748 kgh

Abb. 3: Massenbilanz (feucht) Kldrschlammtrocknung und Holzféuerung

36




S

DGMK-Fachbereichstagung
«Energetische und stoffliche Nutzun von Abfallen und nachwachsenden ohstoff N

R e MUJIIUIIMHJIW[WIHM

011716132*

1

Chr. Bergins, S. Berger, K. Strau® ", R. O. Elsen, 2, M. Erken ¥, F. B-Blelfeldt 4

¥ Universitat Dortmund, Emil- Flgge-Str 68, D-44221 Dortmund; 2 RWE Energie,
Essen; ¥ Rheinbraun AG, KéIn; * Dieffenbacher, Eppingen

MECHANISCHITHERMISCHE ENTWASSERUNG - EIN NEUES VERFAHREN ZUR
VEREDELUNG VON TORF UND KOHLEN

1 Einleitung

1995 wurden weltweit 4% der elektrischen Energie durch die Braunkohleverbrennung er-
zeugt. Dabei hatte Deutschland mit 20% den gréiten Anteil an der Férdermenge von rund
941 Miot. Beim derzeitigen Fordemiveau liegt die Reichweite der weltweiten Braunkohlevor-
kommen bei mehr als 500 Jahren und damit bei einem vielfachen derjenigen von Ol
(43 Jahre), Erdgas (65 Jahre) und Steinkohle (150 Jahre) {1).

Damit Braunkohle in Deutschland als heimischer und subventionsfreier Energietrdger diesen
Stellenwert behaupten und in Zukunft weiter ausbauen kann, wurde in den letzten Jahren
verstirkt die Entwicklung neuer Technologien zur Effizienzsteigerung der Braunkohlever-
stromung vorangetrieben, Bei der Verbrennung von Braunkohlen mit Wassergehalten von
50 - 60 Gew.-% ist in herkémmlichen Kraftwerken ein erheblicher Teil des Energieinhaltes
zur Verdampfung des Wassers mit Hilfe von heilen Rauchgasen in sogenannten Mahl-
trocknungsanlagen erforderlich. Durch eine energetisch giinstige Reduzierung des Wasser-
gehaltes vor der Verbrennung sind hier Wirkungsgradsteigerungen um bis zu 5 Prozent-
punkte méglich [21. Ein neues, fiir diese Aufgabensteliung einsetzbares Verfahren ist das am
Lehrstuhl Energieprozeitechnik und Strémungsmechanik der Universitat Dortmund entwik-
kelte Mechanisch/Thermische Entwésserungsverfahren (MTE-Verfahren). Durch die kombi-
nierte Anwendung von Wirme und mechanischem Druck 148t sich das in der Kohle enthal-
tene Wasser in fliissiger Form entfernen {3].

Neben der Darstellung des MTE-Verfahrens am Beispiel von Braunkohle soll im folgenden
auch auf die Mdglichkeiten der Anwendung des Verfahrens fiir andere feuchte Brennstoffe
wie Torf und Abfille aus der Papier- und Holzverarbeitung eingegangen werden. ("@_ &&

2 Stand der Technik

Da bei konventionellen Kraftwerken mit Leistungen von iiber 600 MW, mehrere hundert
Tonnen Rohbraunkohle pro Stunde durchgesetzt werden, miissen Verfahren zur Reduzie-
rung des Wassergehaltes neben einem geringen Energiebedarf auch die Realisierung gro-
Rer Durchsatze ermdglichen.

Bei der Entwicklung moderner Trocknungsverfahren wurde im Hinblick auf die Reduzie-
rung des Energiebedarfes vor allem die Senkung des Temperatumiveaus des Heizmediums
sowie die Nutzung der im verdampften Wasser enthaltenen Energie angestrebt. Besonders
zu erwdhnen sind hierbei das DWT-Verfahren (Dampf-Wirbelschicht-Trocknung) sowie als
Weiterentwicklung das WTA-Verfahren (Wirbelschichttrocknung mit interner Abwarmenut-
zung) der Firma Rheinbraun. Bei letzterem wird durch die energetische Aufwertung in einem
Briidenverdichter ein nennenswerter Anteil der Energie des Abdampfes fir den Trocknungs-
prozeB wieder bereitgestellt. Fiir beide Verfahren bestehen Pilotanlagen mit Durchsétzen
von rund 50 t/h (DWT: Loy Yang, Australien, WTA: Fa. Rheinbraun, Frechen).

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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Von vergleichbarer GréBenordnung waren die bisherigen Umsetzungen zur Anwendung der
thermischen Entwésserung, wobei der einzige europdische Hersteller (Voest-Alpine) nach
eigenen Angaben dieses Betitigungsfeld aufgegeben hat. Die thermische Entwisserung
zeichnet sich dadurch aus, daB das Wasser der Kohle in flilssigem Zustand abgezogen wird,
nachdem diese in Autoklaven unter Druck durch Dampf (Fleiner-Verfahren) oder Wasser
(Viag-Verfahren) aufgeheizt (T>235°C) wurde [4].

Bei Umgebungstemperaturen kann das Wasser der Braunkohle nur unter Einwirkung hoher
mechanischer Kréfte (p>16 MPa) entfernt werden, weshalb die Verfahren zur mechani-

schen Entwidsserung bei der Reduzierung des Wassergehaltes von Braunkohle bisher
keine grofitechnische Anwendung gefunden haben [5].

3 Verfahrensentwicklung

Bei dem am Lehrstuh! Energieprozeftechnik und Strémungsmechanik der Universitét Dort-
mund entwickelten Mechanisch/Thermischen Entwisserungsverfahren wurden die verfah-
renstechnischen Vorteile von thermischer und mechanischer Entwisserung so kombiniert,
dal der Wassergehalt von Braunkohle bei flissigem Abzug des Kohlewassers auf unter
20 Gew.-% (inkl. Entspannungsverdampfung und Nachentwrasung) reduziert wird.

3.1 Verfahrensablauf
Der genaue Verfahrensablauf kann wie folgt dargestellt werden (Abbildung 1):

1. Vorwédrmung der Schiittung mit ausgepreRtem HeiBwasser der vorhergehenden Charge:
Das mittels Dampfdruck vertikal durch die vorverdichtete Schiittung gefSrderte Vorwérm-
wasser tritt kalt aus und kann, durch Filterwirkung und adsorptive Eigenschaften der
Kohle vorgereinigt, einer Wasseraufbereitung direkt zugefiihrt werden.

2. Aufheizung bis zum Erreichen der ProzeRtemperatur durch kondensierenden Sattdampf:
Der eingebrachte Dampf kondensiert in der Schittung an einer ebenen, ausgepragten
Kondensationsfront. Die glinstigen Wérmeiibergangsbedingungen sorgen fiir eine gleich-
maRige Aufheizung der Kohle sowie die weitere Riickkithlung des Kondensates, so daft
auch dessen fithibare Warme genutzt wird.

3. Auspressen des Wassers mittels mechanischem Druck von bis zu 60 bar: Das ausge-
preBte HeiBwasser wird in einen Behélter geleitet und zur Vorwdrmung der Kohle im
nachsten Prozeftakt gespeichert.

4. Entspannungsverdampfung nach Absenkung des mechanischen Druckes: Die schiag-
artige Entlastung durch das Anheben des Pressenstempels fiihrt zu einer Vorzerkleine-
rung des entstandenen KohlepreRlings, wodurch bei der nachfolgenden Aufbereitung
Energie eingespart und der Anlagenaufwand erheblich reduziert wird. Gleichzeitig sinkt
der Wassergehalt um etwa 5 Gew.-% (je nach Prozefitemperatur).

Nach erfolgreichen Versuchen zur Mechanisch/Thermischen Entwisserung an einer Labor-
(1994) und einer Technikumsanlage (1995) an der Universitdt Dortmund wurde zwischen
den Unternehmen Maschinenfabrik J. Dieffenbacher, Rheinbraun, RWE Energie sowie der
Universitdt Dortmund, Lehrstuh! Energieprozeftechnik und Strémungsmechanik (Prof.
StrauB) ein Kooperationsvertrag zur weiteren Entwicklung des MTE-Verfahrens geschlos-
sen. Im Rahmen eines vom Bundesministerium fiir Bildung und Forschung geférderten Ge-
meinschaftsprojektes wurde eine diskontinuierlich arbeitende Pilotpresse zur Durchfithrung
des Verfahrens entwickelt. Diese wurde im Forschungszentrum Sibylla der Rheinbraun AG
in Frechen aufgestellt und im Frithjahr 1996 in Betrieb genommen. An der Anlage konnte die
Machbarkeit einer MaRstabsvergréerung der Pressenfiéiche um den Faktor 20 von Techni-
kumsanlage zu Pilotpresse im Hinblick auf die gegebenen Anforderungen einer groBtechni-
schen Umsetzung wie hohe Durchsétze bei gleichméaRiger Entwasserung und einem gerin-
gen spezifischen Energiebedarf nachgewiesen werden.
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Abblldung 1: Verfahrensablauf

Die Untersuchungen zeigten, daB die ProzeBtemperatur die gréRte Signifikanz im Hinblick
auf die ZielgréBen Wassergehalt und flichenspezifischer Durchsatz aufweist. Der Wasser-
gehalt nimmt im Bereich zwischen 60 und 200°C linear mit der Temperatur ab. Bei 200°C
sind inklusive Entspannungsverdampfung Wassergehalte unter 25 Gew.-% erreichbar.
Durch den mit der Temperatur ansteigenden Dampfdruck sinkt die Zeit zur Aufheizung der
Schiittung. Gleichzeitig reduziert sich die zum Erreichen eines bestimmten Wassergehaites
notwendige PreRzeit aufgrund der Anderung der physikalischen Eigenschaften des Was-
sers, so daB der flichenbezogene Durchsatz des Verfahrens D=m/({ges’A) nahezu linear
mit dem Dampfdruck ansteigt. Hier sind D der flaichenbezogene Durchsatz in kg/m?h, m die
Masse an Rohbraunkohle pro Charge, A die Pressenflidche und {g,s die Prozefizeit.

Die nach der Verfahrensoptimierung den weiteren Berechnungen zugrunde gelegten Verfah-
rensparameter, die Stoffdaten der Braunkohle sowie die Randbedingungen firr die energeti-
sche Betrachtung sind in Tabelle 1 aufgefiihrt.

Tabelle 1: Verfahrensdaten

Rohkohle Anlage TBK (ProzeB bei 200°C)
Wassergehalt|53.3 Gew.-% Flachenbeladung| 280 kg/m? Wassergehalt] 24 Gew.-%
Komngréfle  [0-30 mm Prefdruck 6 MPa Heizwert 10.2 MJ/kg RBK
Heizwert 9.2 MJ/kg RBK | el. Energiebedarf] 22 kJ/kg RBK 16.6 MJ/kg TBK

3.2 Energiebedarf

Abbildung 2 zeigt schematisch eine mogliche Verschaltung der Warmestréme des Mecha-
nisch/Thermischen Entwiisserungsverfahrens bei der Einbindung des Verfahrens in einen
Kraftwerksproze, An dem dargesteliten BlockflieBbild wird deutlich, dal bei optimaler Ener-
gienutzung neben den anlagentechnisch bedingten Energieverlusten nur die fithlbare
Wirme des austretenden Wassers sowie der elektrische Eigenbedarf des Verfahrens in den
ProzeR eingebracht werden missen. Da die Verfahrenseinbindung zur Zeit noch Gegen-
stand intensiver Untersuchungen ist, soll hier nur ein Uberblick tiber die verschiedenen Még-
lichkeiten gegeben werden.

Flr die energetische Bewertung des Verfahrens kann eine Leistungsziffer 77, defi mert wer-
den. Diese GréRe stelit die aufgrund der Entfernung des Wassers in flissiger Form aufire-
tende Heizwerterhéhung 4m,, - 4hy abziiglich der aufzuwendenden Energie im Verhdltnis
zum Heizwert Hy des feuchten Mediums dar.

39 .

'-_....,-V.*..«—...q,.-




Abw‘-!rma
! MTE-Verfahren  Dampf100°C < T <200°C i
bttt S ' H
P Aufheizen : :
Braun-' ! WA Entspannungs-| + Trocken- Kraftwerks- | ¢
kohie v ! Vo ung i ¥ 1 vardampfung ) braunkohle prozeR :
Vo1 Pressen ' s '
vl ' T<100°C '
] i ' '
' : Abwasser hei e Kw
H E Entspannungsdampf E )
L :
Abwasser kalt 1 elektrische
T<30°C Ges  Laistung

Abbildung 2: Verschalfung der ProzeBstrome

Nach oben ist die Leistungsziffer durch das Verhéltnis von oberem Heizwert (Brennwert) zu
unterem Heizwert begrenzt. Damit kann die Leistungsziffer wie folgt definiert werden:

Hy +Amw-4hv-¢7v-Pe/(———”KW.m - ) S
: mit amy, =—2—2 und 1ges = nkw - v

Hy 1-w,

Hier ist 4hy die Verdampfungswarme des Wassers bei 25°C, 4m,, die Menge des entzoge-
nen Wassers pro kg Einsatzmaterial, gy der spezifische thermische und pg; der spezifische
elektrische Energiebedarf. Die Menge des entzogenen Wassers pro kg Rohstoff kann mit
Hilfe des Anfangs- und des Endwassergehaltes (wg, wg) bestimmt werden. Der elektrische
Energiebedarf muf mit dem Gesamtwirkungsgrad ng.s des Prozesses gewichtet werden,

welcher sich aus dem Produkt von Kraftwerkswirkungsgrad und Leistungsziffer new - nyr
berechnet.

In Abbildung 3 sind die wichtigsten Ergebnisse der bisherigen Verfahrensoptimierung darge-
stellt [3,6,7]. Die Wirkungsgradsteigerung leitet sich direkt aus der Leistungsziffer ab und

gibt Auskunft Giber den prozentualen Anteil an Kohleerspamis bei der Optimierung des Ge-
samtprozesses durch die einzelnen Mainahmen.
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Abbildung 3: Ergebnisse der Verfahrensoptimierung
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Zugrunde gelegt wird ein modermnes BoA Kraftwerk mit rund 43 % Wirkungsgrad [8]. Die be-

trachteten Optimierungsstufen beziehen sich jeweils auf die Einbindung des MTE-Verfah-

rens in den KraftwerksprozeB unter Berlicksichtigung der aufgefthrten Merkmale:

Stufe 1: Verfeuerung der auf Umgebungstemperatur abgekihlten Kohle (ohne Nutzung
des Heiflwassers und Entspannungsdampfes; Kiihlung ohne Nachentwrasung)

Stufe 2: Verfeuerung der Kohle mit 100°C

Stufe 3: + Nutzung des HeiRwassers

Stufe 4: + mit Nutzung des Entspannungsdampfes

Es ist zu erkennen, daB} bei einer Prozefitemperatur von 200°C Wirkungsgradsteigerungen
zwischen 7 und 14 Prozent méglich sind. Dabei entfilt rund 1/3 der Verbesserung auf einen
bei Trockenbraunkohle gesteigerten Kesselwirkungsgrad und 2/3 auf den Entwésserungs-
prozeB. Der spezifische Energiebedarf zur Entfernung des Wassers betrdgt mit minimal 125
kd/kg entfernten Wassers weniger als 1/25 des Wertes herkémmlicher Trocknungsverfah-
ren,

Da durch die Nachentwrasung der Kohle bei Kithlung auf unter 100°C eine weitere Absen-
kung des Wassergehaltes erreicht wird, verbleibt ein Teil der hier abgefithrten Energie in
Form des weiter gesteigerten Heizwertes innerhalb des Prozesses (Stufe 2). Die Vorwir-
mung mittels HeiBwasser ist bereits integraler Bestandteil des Verfahrens, wodurch der
Energiebedarf um 50 % reduziert werden kann (Stufe 3). Als Entwicklungspotential und wei-
tere Aufgabe fir die energetische Einbindung in Kraftwerksprozesse verbleibt die Nutzung
der Energie des Entspannungsdampfes (Stufe 4).

4 Experimentelle Untersuchungen

Durch die besondere Kombination von thermischer Energie und mechanischen Kréften wird
die Entfernung des im Feststoff enthaltenen Wassers erleichtert, was sich sowohl in kiirze-
ren Verweil- bzw. Prozefzeiten als auch in einem zur rein mechanischen Entwésserung ver-
besserten Entwisserungsergebnis zeigt. Dabei sind die spezifischen Wirkungsweisen von
Temperatur und Druck wie folgt zu unterscheiden:

Durch den aufgeprégten Druck findet eine Verringerung des Hohlraumvolumens durch die
Konsolidierung und Komprimierung des Gutes statt. Er ist die wesentliche treibende Kraft bei
der Entfernung des Wassers. Die Temperatur ist fir die notwendige Mobilisierung des
Wassers verantwortlich. Dies kann fiber die Hydrophobisierung des Materials beim Abbau
polarer chemischer Gruppen, durch die Zerstrung von Zelistrukturen mit der Ausdehnung
des Wassers und durch die Erleichterung der Uberwindung elektrostatischer Wechselwir-
kungen bei hohen Temperaturen geschehen. Die Erweichung von niedrig schmeizenden
Bestandteilen fiihrt zu einer Erhthung der Kompressibilitit des Feststoffes.

Beim thermischen Abbau entstehen geringe Mengen CO2 und anderer Zersetzungsgase,
welche Teile des Wassers aus dem Inneren des Feststoffes heraustreiben. Eine vergleich-
bare Wirkung hat die Ausdehnung des Wassers im hohen Temperaturbereich. Die Kinetik
der Strdmungsvorgdnge bei Aufheizung und Entwésserung wird durch die Herabsetzung der
Stoffwerte des Wassers wie Dichte, Viskositéit und Oberflachenspannung positiv beeinfluit.
Haupteinflulfaktoren fiir die Effektivitat der Entwésserung sind demnach die chemischen
und physikalischen Stoffeigenschaften, insbesondere die Oberflacheneigenschaften des zu
entwassernden Materials wie z.B. der Ladungszustand sowie die Schiittungsstruktur. Dazu
gehért die spezifische Oberfldche, die PartikelgréRe und die Kompressibilitat.

Als mégliche Einsatzstoffe des Verfahrens wurden in dieser Untersuchung verschiedene ka-
pillarporése, kompressible Feststoffe betrachtet. Im einzelnen waren dies Braunkohle, Torf,
Baumrinde und vorentwasserter Papierschlamm. In diesen Stoffen ist das Wasser gleicher-
mafen kapillar und adsorptiv gebunden, so daB die verschiedenen Mechanismen der Ent-
wasserung wirken.
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Aulerdem sind alle Stoffe Elemente der Inkohlungskeite, welche heute bereits groBtech-
nisch zur Energieerzeugung eingesetzt werden, oder zumindest von der Menge her das
Potential fiir einen zukdnftigen, wirtschaftlichen Einsatz in der Energieerzeugung besitzen.
Die Stoffe und ihre Eigenschaften sind in Tabelle 2 aufgefahrt.

Far die ersten Experimente wurde ein zylindrischer Behélter mit Doppelmantel verwendet,
der mittels eines Thermodls beheizt oder gekihit werden kann [3}. Durch eine Kombination
aus feinem Edelstahinetz und grobem Edelstahigewebe ist sowohi eine flichenméBige Ent-
wasserung als auch die Riickhaltung der Einsatzstoffe gewshrleistet. Die Kompression wird
Giber einen mit zwei Viton-O-Ringen gegen den Behiilter abgedichteten Kolben durchgefiihrt.
Der Kolben ist tiber eine Stange mit der Traverse einer Zug-Druck-Priffmaschine vom Typ

INSTRON 1195 verbunden, mit der eine Verdichtung bei konstantem Druck realisiert werden
kann.

Tabelle 2: Einsatzstoffe
Wassergehalt [Gew.-%)] | Aschegehalt [Gew.-% (wf)]
rheinische Braunkohle 53 24
australische Braunkohle 62 <0.1
Torf 63-85 3.0
Papierschlamm 57 43.8
Pinienrinde 71 3.9
Braunkohle

Neben verschiedenen Proben rheinischer Braunkohle [7] wurde Braunkohle aus dem austra-
lischen Abbaugebiet Yallorn untersucht. Die Kohlen aus den Tagebauen Loy Yang, Yatlorn
und Morwell unterscheiden sich von den rheinischen insbesondere durch den wesentlich ho-
heren Wassergehalt, der zwischen 60 und 70 Gew.-% liegt. Deshalb werden seit lingerem
Anstrengungen unternommen, die Effizienz der Braunkohleverbrennung zur Stromerzeu-
gung durch eine vorgeschaltete Entwisserung zu verbessern. Inshesondere die Weiterent-
wicklung der thermischen Entwdsserung nach FleiBner hin zum HTD Verfahren
(Hydrothermal Dewatering) wurde in Australien forciert [8]. Damit kann der Wassergehalt
der Braunkohle bei Temperaturen von 300°C bis auf rund 55 Gew.-% reduziert werden.
Neuere Entwicklungen zielen darauf ab, den Wassergehalt dieser vorbehandelten Kohle
durch mechanische Verdichtung weiter zu verringern [10].
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Abbildung 4: Endwassergehalt bei finfmin{itiger Pressung mit 45 bar
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Die Ergebnisse in Abbildung 4 zeigen im Vergleich von australischer (Yallorn) und rheini-
scher Braunkohle bei wesentlich hdherem Anfangswassergehalt der australischen Kohle um
5 Gew.-% schlechtere Endwassergehalte. Dieser Unterschied (48t sich durch den niedrige-
ren Aschegehalt der untersuchten Probe und die damit hShere Wasserbindungskapazitat
erklaren, Durch die Reduzierung des Wassergehaltes auf unter 30 Gew.-% bei 200°C 148t
sich der Heizwert bei der australischen BK um etwa 20 % steigern.

Torf

Als jangeres Produkt der Inkohlungskette weist Torf wesentlich héhere Wassergehalte als
Braunkohle auf (89-95 Gew.-%). Obwohl die energetische Nutzung von Torf in Deutschland
schon vor geraumer Zeit eingestellt wurde, werden in anderem Léndemn wie Finnland und
Kanada weiterhin Anstrengungen unternommen, ihn als Energietrdger zu nutzen. Insbeson-
dere Finnland hat nach dem Olpreisanstieg in den siebziger Jahren eine Vorreiterrolle Giber-
nommen, indem die Nutzung von Torf als einheimischem Brennstoff fir die Energieerzeu-
gung forciert wurde. Das mit einer Kesselleistung von 390 MW gréRte Torfkraftwerk der Welt
befindet sich in Haapavesi im Norden Finnlands. 1995 wurden 5.9 % des gesamten Energie-
verbrauches (356 TWh thermisch) bzw. 7.7 % der elektrischen Energie (69 TWh) durch Torf
erzeugt [11). Auf der Suche nach witterungsunabhéngigen Verfahren zur Reduzierung des
Wassergehaltes von Torf werden seit langem Kombinationen aus mechanischen Entwésse-
rung und thermischer Trockung untersucht [12,13,14].

Da der Torf bei seinem natiirlichen Wassergehalt von 85 Gew.-% eine schlammige Konsi-
stenz aufweist, kommt es in der PreBphase schnell zu einer Verstopfung der fir die Abfuhr
des freigesetzten Wassers wichtigen Kapillaren, wohingegen die Schiittungsstruktur des
vorgetrockneten Torfes (63 Gew.-%) ein Feststoffgeriist mit geniligend frelen Kanalen be-
reitstellt. In den durchgefiihrten Versuchen konnte der Wassergehalt des Torfes sowoh! im
LabormaRBstab auf 29 (vorgetrocknet) - 43 (original) Gew.-% reduziert werden (vgl.
Abbildung 4). Die Verbesserung der Entwisserbarkeit bei einer Vortrockung beruht auf der
Verfestigung des Haufwerkes. Die hohe Kompressibilitét des Rohtorfes beschrankt deswei~
teren nach ersten Versuchen im TechnikumsmaBstab die méglichen Flichenbeladungen auf
rund 70 kg/m?, da ansonsten die Verdichtung durch den Dampf und Wasserdruck im Verlauf
der Autheizphase zu groR ist, als daB eine gleichmaRige Aufheizung gewahrleistet werden
konnte. Der bei einer Aufheizung mit Dampf erreichte Endwassergehalt liegt bei 35 Gew.-%
(188°C). Werden rund 10 Gew.-% S#gespine zur ErhShung der Permeabilitit unterge-
mischt, erhdht sich die mogliche Flachenbeladung bei gleichzeitig sinkendem Endwasserge-
halt (<30 Gew.-%). Die erzielbaren Durchsétze liegen nach ersten Ergebnisse im Bereich
von 0.5 bis 0.8 t/m?h.

Biomasse

Im Jahr 1992 lag der Anteil der Biomasse am Primérenergeieinsatz weltweit bei rund 12 %.
Zu den schon heute in gréferen Mengen verfiigbaren biologischen Reststoffen gehren vor
allem Abfélle aus der Papier- und Holzverarbeitung (Spéne, Rinden, Papierschiimme). Au-
Rer in Finnland werden z.B. auch in Osterreich Holzhackschnitzel und Rinden in gréRerem
MaRstab zur Wirmeerzeugung eingesetzt. In Finnland trugen Holz und Holzabfélle 1995 mit
fast 15 % (= 52.4 TWh thermisch) zur Deckung des Gesamtenergiebedarfs bei [11].

Bei einem Wassergehalt von mehr als 60 Gew.-% sind wie bei Torf ldngere Lager- und da-
mit Trocknungszeiten fiir die energetisch effiziente Verbrennung von Rinden notwendig. Vor-
entwasserte Schlimme aus der Papierherstellung mit einem Wassergehalt von 40 Gew.-%
bis 55 Gew.-% kdnnen wegen hoher Aschegehalte (bis 60 Gew.-% (wf)) haufig nur unter
Energieaufwendung mitverfeuert werden. Dabei wird die heute auch praktizierte Deponie-
rung in Zukunft aufgrund des hohen organischen Anteils nicht mehr méglich sein.

Die Ergebnisse in Abbildung 4 zeigen eine signifikante Verbesserung der Entwésserbarkeit
sowoh! fiir die Holzrinde als auch fiir Papierschlamm mit steigender Temperatur.
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Der sehr niedrige erreichbare Endwassergehalt beim Papierschlamm beruht auf dem hohen
Aschegehalt und der daraus resultierenden geringeren Wasserbindungskapazitit. Im Tech-
nikumsmaQstab konnte bei Aufheizung mittels Sattdampf auf 175°C ein Endwassergehalt
von 26 Gew.-% bei einem Durchsatz von rund 1 tm*h erreicht werden.

5§ Zusammenfassung und Ausblick

Die vorliegenden Untersuchungen zeigen, daf das MTE-Verfahren auer fir Braunkohle
erfolgreich auch bei anderen feuchten, organischen Stoffen zur Reduzierung des Wasser-
gehaltes eingesetzt werden kann. Erstmals ergibt sich so auch fiir viele zuvor energetisch
nicht nutzbare Stoffe eine Mglichkeit zur thermischen Verwertung. AuRerdem kann die Ef-
fektivitét bei der Verwendung feuchter Brennstoffe wie z.B. Torf und Holzabfallen durch die
witterungsunabhiingige Reduzierung des Wassergehaites signifikant gesteigert werden.

Zur weiteren Entwickiung in Richtung der groBtechnischen Umsetzung des MTE-Verfahrens
findet zur Zeit im Rahmen eines vom BMBF geférderten Gemeinschaftsprojektes die Ecpro-
bung anlagenspezifischer Teile statt. Paralle! dazu werden Untersuchungen zur Bekohlung
der MTE-Presse im quasikontinuierlichen Betrieb, zur Aufbereitung der Rohbraunkohle so-
wie zur Nachbehandlung der erzeugten Trockenbraunkohle durchgefiihrt. Nach erfolgreicher
Durchfihrung und positiven Ergebnissen ist als n3chster Entwickiungsschritt der Bau und
die Erprobung einer Pilotanlage mit einer Leistung von ca. 12 - 15 t Trockenbraunkohle pro
Stunde an einem Kraftwerk der RWE Energie vorgesehen.

Die positiven Erfahrung bei der Entwicklung der Verfahrens- und Anlagentechnik fiir die
Entwésserung von Braunkohle haben die Projektpartner nach diesen ersten Experimenten
an der Universitdt Dortmund dazu bewogen, nach den noch ausstehenden Wirtschaftlich-
keitsbetrachtungen das Verfahren auch fiir alternative Einsatzstoffe weiter zu untersuchen.
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KOSTENEINSPARPOTENTIALE BEI DER VERBRENNUNG VON ABFALLEN IN
ROSTFEUERUNGSANLAGEN

1 Einleitung

Fragestellungen der dkologischen Akzeptanz und der Entsorgungssicherheit bei
volistandigem Verzicht auf ein Verbringen der Abfille auBerhalb kommunaler Sat-
zungsgebiete standen bis vor wenigen Jahren im Vordergrund der Diskussion dber
optimale Entsorgungstechnologien. Angestrebt wurden hohe Gkologische Stan-
dards, die sich in entsprechend aufwendigen additiven Rauchgasreinigungstech-
nologien und der Vorhaltung anlagenspezitischer Redundanzen ausdriickten. Spit-
zenpreise von bis zu 650 DM/ und 2.000 DM/(t/a) wurden daher fir die spezifi-
schen Betriebs- und Investitionskosten genannt 1, 2}.

Nicht zuletzt aufgrund leerer &ffentlicher Kassen hat in den letzten Jahren ein Um-
denken stattgefunden, das durch die Forderung nach umweltvertraglichen Entsor-
gungsverfahren bei gleichzeitiy moderaten Abfallgeblhren geprégt ist. Somit hat
fur die thermische Abfalibehandiung der Kostendruck stark zugenommen. Fir aktu-
elle Projekte werden spezifische Betriebskosten von etwa 200 DMt erreicht.

Der vorliegende Beitrag zeigt kostenwirksame EinfluBgroBen auf, durch die eine
Reduzierung der Betriebs- und Investitionskosten erméglicht wird. Dazu gehdren
sowohl! abfallwirtschaftlicher Parameter als auch technische GréB3en, die einen di-
rekten EinfluB auf den Betrieb der Anlage besitzen. |

Die Analysen wurden mit dem UMSICHT-eigenen Kalkulationsprogramm GLOBUS
durchgefihrt, das die belastbare Ermittlung der fiir die Kostenseite bestimmenden
Apparatekosten in Abhangigkeit sensitiver EinfluBgroBen erlaubt {vgl. [3]). Das Pro-
gramm ermdglicht sowohl hinsichtlich der Kostenstruktur als auch der bestimmen-
den Kostenabhangigkeiten sehr gute, differenzierte Aussagen im Rahmen der Pla-
nung von Entsorgungsalternativen. Als Zielgruppe fir die Anwendung dieses Pro-
gramms definieren sich kommunale Abfallwirtschaftspianer, beratende ingenieur-
baros und auch Betreiber solcher Anlagen. y_.q , { éﬁ)
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2 Identifikation kostensensitiver GroBen

Neben den abfallwirtschaftlichen Vorgaben und der technischen Ausgestaltung der
Anlagentechnik kommen kalkulatorischen Ansétzen und Organisations- sowie Fi-
nanzierungsmodellen eine groe Bedeutung bei der Bestimmung der zu erwarten-
den Kosten von Rostfeuerungsantagen zu.

Aligemein kennzeichnend fir die Kostenstruktur von Rostfeuerungsanlagen (Bild 1)
ist der groBBe Anteil des Kapitaldiensts an den Betriebskosten. Er liegt in einer Gro-
Benordnung von etwa 50-60%. Weiterhin ist auch der hohe Anteil an Fixkosten zu
erwahnen, der allgemein etwa 70-80% der Betriebskosten betragt. Gutschriften,
insbesondere fur die Vergiitung des erzeugten Stroms liegen aufgrund der nur ge-
ringen Vergiitungen, die durch die Energieversorgungsunternehmen gezahit wer-
den, in einer GroBenordnung von etwa 10% der Betriebskosten.

Personalkosten Umlaufkapital
°%  Vemaitung 36%
Steuemy Ver erv:;—: ;ng
sicherung 4%
5% LN
Betriebsmittel m\‘\\\B\\\\u\\\\((/ \
2% \ RS

Reststoffentsorgung
12%

Kapitaldienst
Wartung/Instandhaltung 56%
12%

Bild 1: Betriebskostenstruktur von Rostfeuerungsanlagen (vgl. [4, 5, 6])

Die Analyse von Kostenminderungspotentialen der Rostfeuerung muf3 sich daher
primér auf die dargesteliten sensitiven Beitrage (Kapital- und Fixkostenanteil) fir
die Betriebskosten konzentrieren. Daher kommt der Minimierung der Investitions-
kosten und dem Erreichen einer optimal auf den Betrieb abgestimmten Zeitverfiig-
barkeit der Anlagen eine vorrangige Bedeutung zu.

Bestimmend fiir die Investitionskosten der Rostfeuerung sind zunéchst nach [7, 8]:

¢ der Auslegungsheizwert und das Heizwertband (Flexibilitdt und Ausgestaltung
der Feuerung),

* die Anzahl der Verbrennungslinien (Redundanz und Entsorgungssicherheit),

¢ der Verbrennungsluftiberschu (Ausgestaltung und GréBe von Dampfkessel
und Rauchgasreinigung) und

* Wahl der Rauchgasreinigungstechnologie (Naf-, Quasi-Trocken- oder Trok-
kenverfahren).
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Damit wird der Zusammenhang zwischen abfallwirtschaftlicher Planung auf der
einen Seite und sinnvoller technischer Optimierung der Anlagentechnologie auf
der anderen Seite deutlich.

Der Abbau standontspezifischer Redundanzen (Anzah! der Verbrennungslinien pro
Anlage etc.) und die Optimierung der Feuerung (Absenkung des Verbrennungs-
luftiberschusses, VergleichmaBigung der Feuerung etc.) sind Gbertragbare Emp-
fehlungen zur Kostensenkung, die nicht allein fiir Rostfeuerungsanlagen, sondern
allgemein fir thermische Abfallbehandlungsanlagen gelten. Die geltenden Vorga-
ben der 17. BImSchV (mind. 6 Vol.-% i.N.tr. O,) sind vor diesem Hintergrund limitie-
rend. Die feuerungs- und abgasseitigen Temperaturniveaus besitzen zwar einen
EinfluB auf die Energieeffizienz der Anlage, weisen jedoch hinsichtlich der Investi~
tionskosten nur eine vergleichsweise geringe Bedeutung auf.

3 Mdoglichkeiten zur Kostenreduzierung durch
abfallwirtschaftliche MaBnahmen !

Aktuell werden kommunale Abfallwirtschaftskonzepte zunehmend durch komplexe
Stoffstromanalysen ersetzt, um stoffstromspezifisch vorteilhafte Entsorgungswege
{iir Abfélle bzw. Abfallfraktionen zu identifizieren. Zusammen mit der Planungsunsi-
cherheit, die durch die aktuelle gesetzliche Lage und anhéngige schwebende Be-
strebungen zur »Aufweichung« nur noch verstérkt wird, ergeben sich zukiinftig eine
Vielzah! von Entsorgungsalternativen, die insbesondere hinsichtlich ihrer finan-
ziellen Auswirkungen zu bewerten sind.

Entscheidend fiir die zukiinftige Planung von Entsorgungskonzepten ist die z.Z
weitlaufig diskutierte Kapazitatsverringerung der thermischen Abfallbehandiungs-
anlagen durch die Vorschaltung mechanisch-biologischer Anlagen (MBA). Trotz
einer erheblichen Akzeptanzsteigerung fir die Abfallverbrennung in den letzten
Jahren besitzen MBA haufig eine héhere geselischaftliche Akzeptanz, so daf3 sich
die Kombinationslésungen auch bei leicht hoheren Preisen wahrscheinlich durch-
setzen werden. Dariiber hinaus ist der Vorteil einer groBen Flexibilitdt durch die
zeitliche Entkopplung zwischen Anlieferung und thermischer Behandlung gegeben.
Diese Flexibilitdt bezieht sich dabei sowoh! auf eine gleichméBige thermische Be-
handlung unter Einsatz eines biologisch stabilisierten bzw. teilstabilisierten Materi-
als als auch auf eine Pufferung schwankender Anlieferungen (Qualitdten und Men-
gen) durch die MBA.

Als synergetische Vorteile der Verschaltung von Verbrennung und mechanisch-
biologischer Vorbehandlung sind vereinfacht die Vergleichmé&Bigung des Brenn-
stoffs, die Reduktion der gesamten Abfallmenge und die Abpufferung der Schwan-
kungen zu sehen.

47




Bild 2 zeigt die wesentlichen Kostenzusammenhénge, die bei der Errichtung von
Kombinationslosungen zu berticksichtigen sind. Ausgehend von einer Standard-
groBe einer Rostfeuerungsanlage von 200.000 t/a und spezifischen Gesamtbe-
triebskosten von etwa 260 DM/t sinken die jahrlichen Betriebskosten fiir die thermi-
sche Entsorgung mit sinkender Anlagenkapazitat, Gleichzeitig wachsen jedoch die
spezifischen Betricbskosten aufgrund der verfahrensinhdrenten Kostendegression.
Eine Vorbehandlung von Abfillen rechnet sich unter Kostengesichtspunkten nur
dann, wenn die ermittelten Grenzkosten der thermischen Behandlung unterschrit-
ten werden. Im dargestellten Beispiel (Reduktion der thermisch zu behandelnden
Abfallmenge um 50.000 t/a durch eine*MBA) steht fir die mechanisch-biologische
Behandlung bestimmter Abfallfraktionen ein Betrag von etwa 170 DMA zur Verfi-
gung. Da die Kosten der beiden verschalten Verfahren in etwa das gleiche Niveau
haben, muf3 eine Bewertung unbedingt standortspezifisch erfolgen. Dariber hinaus
ist innerhalb der Planungen der spezifisch hchere Entsorgungspreis bei heizwert—-
reicherem und, im umgekehrten Fall, der niedrigere Preis bei heizwertdrmerem
Rest differenziert zu berticksichtigen.
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Bild 2: Grenzkosten fir eine Verschaltung MBA mit einer Rostfeuerungsanlage

lhre Berechtigung in bestehenden Abfallwirischaftskonzepten- gerade unter wirt-
schaftlichen Aspekten - wird eine Vorbehandiung von Abfillen erlangen, wenn
durch diese MaBnahme der zusétzliche Bau von Verbrennungsanlagen unnétig
wird oder wenn dadurch eine verbesserte Kapazitatsauslastung vorhandener An-
lagen erreicht werden kann. Bild 3 verdeutlicht den Zusammenhang zwischen
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Ausfastung der Feuerungsanlage und den spezifischen Behandlungskosten, die
dabei aufgrund des hohen Fixkostenanteils um etwa 15% ansteigen.
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Bild 3: Spez. Betriebskosten in Abhangigkeit der Auslastung

Weiterhin interessant aus abfallwirtschaftlicher Sicht ist die Bildung von Entsor-
gungsverbiinden und damit die Herabsetzung der anlagenspezifisch vorzuhalten-
den Redundanzen (z. B. einstra8ige Ausfihrung der Anlagen). Das Potential wird
mit einer Kostenreduktion von bis zu 25 % beziffert {9). Insbesondere fiir dezentrale
Entsorgungsanlagen ermdglicht die intelligente logistische Verknipfung bei Ein-
haltung der Entsorgungssicherheit durch Bereitstellung einer ausreichenden Ver-
fugbarkeit im Anlagenverbund interessante Maglichkeiten.

3 Méglichkeiten zur Kostenreduzierung durch technische MaBnah-
men

Ein breit gefachertes Potential zur Kostensenkung bilden unterschiedlichste techni-
sche MaBnahmen. Dabei zeichnen sich aufgrund der in den letzten Jahren sehr
hohen Investitionskosten fir additive MaBnahmen (SCR-Verfahren, Aktivkoks-
Festbett-Adsorber) in der Rauchgasreinigung die Tendenz in Richtung priméarer
MafBnahmen zur Verringerung des verbrennungsbedingten Schadstoffausstosses
und zur Vereinfachung der eingesetzten Technologien in der Rauchgasreinigung
ab. Die vielfache Unterschreitung der gesetzlich geforderten Grenzwerte I1aBt sich
nur noch schwerlich verkaufen.

Bild 4 faBt wesentliche Kostenreduktionspotentiale basierend auf einer Standard-
technologie (Rostfeuerungsaniage, NaB-Rauchgasreinigung, Flugstromadsorber
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und SCR) zusammen. Zu erwéhnen ist neben den bereits angefiihrten abfallwirt-
schaftlichen MaBnahmen das Kostenreduktionspotential aufgrund geanderter
Rauchgasreinigungstechnologien. Der Ersatz der teuren NaBwasche durch eine
Quasi-Trocken-Reinigung reduziert die Kosten um etwa 30 DM/t. Von entschei-
dendem EinfluB ist auch die standortspezifische Stromgutschrift. Hier zeigt sich das
Potential, das durch eine verbesserte energetische Einbindung von Mdaillverbren-
nungsanlagen, moglicherweise auch im Rahmen einer Dezentralisierung, zu errei-
chen ist. Eng verflochten damit ist die Qualitat der Energieerzeugung durch die
thermische Abfallbehandlung. Durch einen gleichmaBigen Betrieb der Feuerung
lassen sich héhere Erldse fiir abgegebene Energie erzielen.
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Bild 4: Potentiale zur Kostenreduktion bei Rostfeuerungsanlagen

Zusétzlich werden zur Steigerung der Energieeffizienz beispiethaft genannt:

die Senkung der Abgastemperatur [10},

die Verbesserung des Kesselwirkungsgrads durch Verminderung der Strah-
lungsverluste [10],

der Einsatz eines extemen Uberhitzers [11] und

die Nutzung der Infrastruktur an Kraftwerksstandorten (Potential zur Kostenre-
duzierung im Investitionsbereich von etwa 20%) [12].

Daraber hinaus kénnen durch verbesserte inteme Logistiksysteme die Investitions-
kosten filir den Bunker und somit fiir den Bauteil erheblich gesenkt werden.
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4 Zusammenfassung

Die thermische Abfallbehandlung stellt eine kostenintensive Schiisselkomponente
in Abfaliwirtschaftskonzepten dar. Dadurch gewinnen Anséatze zur Kostenreduktion
und zur Optimierung des Betriebs dieser Anlagen einen hohen Stellenwert.

Die Uberprifung bzw. Entwicklung dieser Ansétze kann vorteilhaft unter Nutzung
entsprechender Modelle durchgefiihit werden. UMSICHT hat dazu ein Berech-
nungsmodell erstellt, um diese Aspekte differenziert zu analysieren und zu bewer-
ten.

Die Identifikation kostensensitiver EinfluBgréBen als Ausgangsbasis fur Untersu-
chungen zur Wirtschaftlichkeit von MaBnahmen hat gezeigt, daB die Investitionsko-
sten und damit auch der Kapitaldienst das gréBte Reduktionspotential far die Ent-
sorgungskosten besitzen. Eine Auswahl von geeigneten, vergleichsweise giinstige-
ren Komponenten unter Berlcksichtigung einer standortspezifischen Bedarfs- und
Entwicklungsanalyse fihrt zu standorispezifisch optimierten Konzepten bei der
Neuanlagenplanung.

Die Verschaltung von Verfahren zur mechanisch-biologischen und thermischen
Behandlung von Abféllen kann unter geeigneten Umstédnde ebenfalis ein Kosten-
reduktionspotential erschlieBen. Dabei ist der Aspekt der Auslastungssicherung
von bestehenden Anlagen besonders hervorzuheben. Die Einbindung und Ver-
kniipfung verschiedener Anlagen in einen gemeinsamen Entsorgungsverbund gilt
dabei als eine unter logistischen Gesichtspunkten optimale Lésung.

Das 6konomische Optimierungspotential umfaBt auf der technischen Seite haupt-
séchlich die Nutzung kombinierter Abscheidetechnologien in der Rauchgasreini-
gung, eine Steigerung der energetischen Ausbeute und MaBnahmen zur besseren
energetischen Verschaltung von Entsorgungs- und Produktionsanlagen.
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ABBRANDMODELL EINER MULLROSTFEUERUNG FUR EINE VOLLSTANDIGE
FEUERRAUMSIMULATION

1. Einleitung

In den letzten Jahrzehnten hat sich die Rostfeuerung fiir die thermische Entsorgung von Restmiiil und
hausmiillihnlichem Gewerbemiill bewihrt. Die ProzeBfiihrung bzw. die Feuerfiihrung solcher Anla-
gen wird insbesondere durch die starke Heterogenitit des Miills erschwent, der zusitzlich jahreszeitli-
chen und regionalen Schwankungen unterliegt. Zudem kann es in der Zusammensetzung der einzelnen
Abfallarten durch die Entnahme von Wertstoffen infolge der Umsetzung von gesetzlichen Vorschrif-
ten und Gesetzen — wie Abfallgesetz und Kreislaufwirtschafisgesetz — zu signifikanten Verschiebun-
gen kommen.

2. Numerische Simulation von Rostfeuerungen

In den 80er Jahren konnten die Miillrostfeuerungen nur mit Hilfe physikalischer Modelle untersucht
und auf empirischem Weg optimiert werden. Erst durch die in den letzten Jahren enorm gestiegene
Rechnerleistung sowie durch weiterentwickelte mathematische Modelle bietet sich die numerische
Strémungssimulation als kostengiinstige Alternative zu umfangreichen Experimenten bei der Untersu-
chung solcher Anfagen an.

Die Verbrennung in einer Rostfeuerung erfolgt im Prinzip in zwei Reaktionszonen. Die erste Reakti-
onszone, die bewegte Schiittung auf dem Rost, in der neben der Trocknung eine heterogene Teilver-
brennung und Teilvergasung des Brennstoffs stattfindet, kann dabei als Vorverbrennungsstufe be-
trachtet werden. In der zweiten Reaktionszone, dem auch als Nachbrennkammer aufzufassenden Feu-
erraum, erfolgt durch homogene Gasphasenreaktionen die weitgehend vollstindige chemische Umset-
zung der in der Schiittschicht auf dem Rost gebildeten Produkte. Den Reaktionsfortschritt bestimmt
dabei im wesentlichen die turbulente Mischung. Neben dieser Einteilung in zwei Reaktionszonen ist
die Rostfeuerung dadurch gekennzeichnet, daB die Vermischung von Brennstoff und Primirluft im
Kreuzstrom erfolgt.

Zur Simulation von Rostfeuerungen konnen die in der bewegten Schiittung auf dem Rost ablaufenden
physikalischen und chemischen Prozesse auf verschiedene Weise mit unterschiedlicher Approximati-
onsgiite modelliert werden.

Der einfachste Ansatz besteht darin, entlang der als bekannt vorausgesetzten Miillkontur Randbedin-
gungen fiir die in die Brennkammer eintretenden Stoff- und Energiestréme als empirische Verteilung
vorzugeben. Diese Randbedingungen sind jedoch von den Betriebsparametern (Primérluftaufieilung,
Vorschubgeschwindigkeit. etc.) und der Miillzusammensetzung abhiingig. die intensive Wechselwir-
kung zwischen Schiittung und Feuerraum L8t sich damit nicht abbilden.

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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Abb. 1: Randbedingungen des Abbrandmodells und der Feuerraumsimulation

Eine zweite Moglichkeit besteht in der Verwendung eines eindimensionalen Berechnungsmodells zur
Beschreibung der Brennstoffumsetzung auf dem Rost. Damit kann dann die Auswirkung der fiir den
Brennstoff Miill spezifischen Parameter auf das Gesamtsystem untersucht werden.

Ein derartiges Abbrandmodell kann als Priiprozessor unter Verwendung bekannter Betriebsparameter
zur Anwendung kommen, um die ansonsten nur zu schiitzenden Randbedingungen zu bestimmen, oder
aber es wird ein vollstindig mit der Simulation der dreidimensionalen reagierenden Strémung im
Feuerraum gekoppeltes Rostmodell verwendet.

Wihrend die erste Variante die Wechselwirkung zwischen beiden Reaktionszonen nur ansatzweise
tiber eine vorher durchzufiihrende Bilanzierung der Wiirmestréme beriicksichtigen kann, sind bei
einer vollstindigen numerischen Kopplung beider Reaktionszonen auch lokale Wechselwirkungen
(z.B. Anstromung der Schiittung durch Sekundiirluftstrahlen, riumliche Verteilung des Strahlungs-
wiirmestroms, Roststabbelastung) zu simulieren. Bei dieser Art der Kopplung wird das in der Stré-
mungssimulation verwendete Berechnungsgebiet laufend an die vom Abbrandmodell ermittelte Fest-
bettkontur angepaBt.
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3. Abbrandmodell fiir eine Rostfeuerung

Wihrend des letzten Jahrzehnts war die numerische Simulation der reagierenden Stromung in grofien
Brennkammem, wie z.B. kohlenstaubgefeuerten Dampferzeugern von Kraftwerken, Gegenstand zahl-
reicher Forschungsarbeiten [2,3,5].

Die Simulation von Rostfeuerungen wurde jedoch wegen der fehlenden Information tiber die Randbe-
dingungen auf dem Rost selten durchgefiihrt. [4,6].
’,

Der Rost einer Abfallverbrennungsanlage stellt ein Transportsystem dar, welches den Brennstoff Miill
durch einen heiBen Brennraum férdert, wobei er im Kreuzstrom mit vorgewérmter Primiirluft durch-
stromt wird. Entlang des Transportweges wird der Brennstoff zuniichst getrocknet, dann aufgeheiz,
pyrolysiert und, abhiingig vom lokalen Sauerstoffangebot, verbrannt und vergast. Diese zum Teil
gleichzeitig ablaufenden Einzelprozesse lassen sich in Analogie zu den vergleichbaren Vorgingen bei
der heterogenen Verbrennung anderer Brennstoffe betrachten. Dabei miissen allerdings die spezifi-
schen Bedingungen einer Umsetzung auf einem Rost beachtet werden. So stellt sich in der Regel eine
Schichtung ein, die durch gezielte Schiirung beseitigt wird [1]. Erst hierdurch erreicht die Vermi-
schung von Brennstoff und Verbrennungsluft die notwendige Intensitit.

Will man die Auswirkung einer veriinderlichen Miillzusammensetzung auf die Feuerung simulieren.
so ist es auch notwendig die Zeitskalen genauer zu betrachten, die mit der Annahme eines stationiiren
Zustandes implizit verkniipft sind. Die Verweilzeit der Gase im Feuerraum liegt in Abfallverbren-
nungsanlagen im Bereich von mehreren Sekunden, wihrend die Verweilzeit des Miills auf dem Rost
bis zu 2 Stunden betragen kann. Damit kann im Feuerraum immer von einem beziiglich der Miitlbet-
toberfliiche stationiiren turbulenten Stromungszustand ausgegangen werden.

Die Annahme eines stationiiren Zustands fiir das Miillbett ist wesentlich problematischer. ein stationii-
rer Zustand entspricht hier eher einer Mittelwentbildung iiber einen Zeitraum von vielen Stunden.
Innerhalb solch langer Zeiten findert sich jedoch in der Realitit die Miillzusammensetzung. der Heiz-
wert. die Feuerlage und als Folge davon, gesteuert iiber die Leistungsregelung, die Transportge-
schwindigkeit. Sowohl der Transport des Miills als auch die Schiirung. Vorginge die sehr von der
Rostbauart abhiingen. miissen bei solch weitgehenden Betrachtungen im Detail beriicksichtigt werden.
Dies ist aber letztlich nur durch ein direkte Lagrange’sche Simulation der Schiittgutbewegung quan-
titativ erfaBbar.

3.1 Lagrange’sches Modell

Bei Lagrange'scher Betrachtung muB fiir jedes Element des Schiitiguts (oder repriisentative Cluster)
der Transport unter Beriicksichtigung der Wechselwirkungen mit der Umgebung beschrieben werden.
Im Gegensatz zur Simulation von staubbeladenen Rauchgasstromungen. bei der nur die Wechselwir-
kung zwischen den Partikeln und dem Rauchgas betrachtet wird, miissen bei bewegten Schiittgiitern
(..granular flow* unter Verwendung der Diskreten Elementen Methode — DEM) die Wechselwirkun-
gen zwischen anliegenden Kérpern erfaBt werden. Fiir die mathematische Beschreibung des gesamten
Transportvorgangs miissen alle an einem SchiittgutkSrper angreifenden Kriifte bestimmt werden. so
daB dunn nach der Integration diber die Zeit die Kérperbewegung aus der resultierenden Kraft be-
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stimmt werden kann. In Anbetracht der ZuBerst groBen Anzahl von Schiitigutk&rpern in Miillbetten ist
die 3-dimensionale Simulation einer Miillschiittung nach dieser Methode numerisch kaum durchfiihr-
bar. Wird jedoch der Transportvorgang nur 2-dimensional betrachtet, so kann diese Methode wichtige
Aussagen iiber den Liickengrad der Schiittung sowie iiber die lokale Entmischung und Verweilzeit der
transportierten Korper liefern.

3.2 Euler’sches Kontinuumsmodell

Bei Euler’scher Betrachtung wird der Transportvorgang analog zur Stromung beschrieben indem
zusiitzliche Transportgleichungen fiir das Schiittgut bilanziert werden. Da das Schiittgut bei dieser
Methode als Kontinuum betrachtet wird, miissen die Schiittungseigenschaften (Feststoff-, Schein-,
Schiittungsdichte und Liickengrad) zum Teil vorgegeben oder aus empirischen Ansiitzen bestimmt
werden. Lokale Transport- und Mischungsvorgiinge innerhalb der gewihlten Bilanzierungsvolumina
konnen bei dieser Methode nicht quantifiziert werden. Diese Art der Beschreibung des Schiitigui-
transports zeichnet sich jedoch durch relativ geringen Rechenaufwand aus.

Die im Miillbett ablaufenden physikalischen Prozesse werden im wesentlich durch die Schiirwirkung
des eingesetzten Rostsystems (Wander-, Vorschub-, Riickschub- oder Walzenrost) beeinflut. Um den
EinfluB der Schiirung auf die physikalischen Prozesse innerhalb des Kontinuummodells beriicksichti-
gen zu kénnen, wurde das Miillbett in zwei voneinander getrennte Schichten aufgeteilt. Da fiir die
Schiirraten derzeit keine empirischen oder mathematischen Ansiitze existieren, wird im Rostmodell
die Anzahl der schiirenden Einzelschichten auf 2 begrenzt. Die Schiirung des Miillbettes, mit der die
lokale Schichtung aufgehoben wird, erfolgt quer zur Haupttransportrichung des Schiittgutes in Rich-
tung der Betthohe.

Der kommunale Abfallkatalog unterteilt Miill in einzelne definierte Fraktionen. Fiir eine vereinfachte
Modellierung wird in dem hier beschriebenen Modell jedoch von einem homogenen Brennstoff aus-
gegangen. Unter dieser Annahme kann die Vorgabe der Brennstoffzusammensetzung iiber eine Kurz-
und Elementaranalyse erfolgen. Die Kurzanalyse umfa8t in Massenanteile die Substanzen Fliichtige.
Restkoks, Wasser sowie inertes Material. Dariiber hinaus liefert die Elementaranalyse die chemische
Zusammensetzung des Brennbaren entsprechend den Elementen C, H. O, N, S und CI. Der Anteil an
Chlor wurde fiir die vorzugebende Elementaranalyse des Abbrandmodells bereits vorgesehen, um den
Austrag von HCl in den Feuerraum beriicksichtigen zu kénnen. Damit kann dann in Verbindung mit
der Strémungssimulation die fiir die Standzeiten von Miillkesseln kritische HC{-Korrosion untersucht
werden.

Fiir jede der im Abbrandmodell beriicksichtigten Brennstoffsubstanzen muB eine Transportgleichung
geldst werden. Zusitzlich wird der Brennstoffmassenstrom und die Brennstoffenthalpie in jeder der
Schichten iiber zwei zusiitzliche Transportgleichungen bilanziert. Insgesamt wird damit fiir jede phy-
sikalische Schicht ein gekoppeltes System von 7 Transportgleichungen geldst.

Die Beschreibung der Vorgiinge im Miillbett liefert dann in Wechselwirkung mit der im Kreuzstrom
transportierten Gasphase und unter Beriicksichtigung der Schiirung die Quellen und Senken fiir diese
Transportgleichungen. Folgende im Miillbett ablaufenden physikalischen Prozesse werden beriick-
sichtigt:

56



o Wirmeleitung (empirischer Ansatz unter Beriicksichtigung des Strahlungsaustausches im Schitt-
gu)

o Konvektiver Wirmeiibergang Schiittung-Gas (Analogie zwischen Impuls- und Wiirmeiibertragung
unter Verwendung der Nusselt-Kennzahl)

e Strahlungsaustausch Miillbett/Feuerraum

o  Oberfldchentrocknung von durchstrdmten Schiittungen (Analogie zwischen Impuls-, Wérme- und
Stoffiibertragung unter Verwendung der Sherwood-Kennzahl)

o Pyrolyse (Arrhenius-Ansatz 1. Ordnung)

o Heterogene Restkoksverbrennung (je nach Bereich kinetisch bzw. diffusionskontrolliert)

Eine regellose Schiittung kann durch die kennzeichnenden GroBen Liickengrad, hydraulischer
Durchmesser, Druckverlust, Form und Abmessung der Schiittkdrper, beschrieben werden. Die trans-
portierte Schiittung wird in dem Abbrandmodell als lokal homogene Kugelschiittung betrachtet

Im Abbrandmodell wird die Schiittung zudem iiber die Feststoffdichte, der Scheindichte der Schiitt-
gutkdrper, der Schiittungsdichte, den mittleren Kugeldurchmesser, den Liickengrad und der Pordsitiit
der SchiittgutkSrper beschrieben. Die Feststoffdichte ergibt sich wiihrend der Berechnung aus den
konstant vorgegebenen Dichten der Brennstoffsubstanzen Wasser, Asche, Schrott und Brennbares
sowie der lokal vorliegenden Brennstoffzusammensetzung. In Abhiingigkeit der physikalischen Pro-
zesse Trocknung und Pyrolyse wird die mittlere Pordsitiit der Schiitigutkdrper bestimmt, wiihrend die
Reduzierung des Kugeldurchmessers tiber die Rate der Restkoksverbrennung erfolgt. Fiir einen vor-
gegebenen Bereich des Liickengrades konnen dann die anderen Schiittungsparameter direkt bestimmt
werden.

Brennstoffschicht
\\ Strahlmg\ Verbrennungsgas

Trocknung

Pyrolyse
—_— 4 fbbrand
2 —
Wirneleitung fAsche und
Brennstoff &
konvektive Harmedbertragung Unverbranntes
Verbrennungsluft
Rost
Abb. 2: Physikalische Prozesse auf dem Rost
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3.3 Methoden zur Kopplung des Abbrandmodells mit der Stromungssimulation

Eine Kopplung des Abbrandmodells mit der Simulation des Feuerraums ermdglicht eine stindige
Beriicksichtigung lokaler Wechselwirkungen zwischen den im Festbett und im Feuerraum ablaufen-
den physikalischen Prozessen. Derzeit erfolgt diese Kopplung entlang der berechneten Miillkontur.
Fiir die Abbrandberechnung des Miillbetts liefert die Strémungssimulation die Netto-Wirmestrome
der Feuerraumstrahlung in Abh#ngigkeit der zuvor berechneten Oberflichentemperatur des Miillbetts.
Dagegen bestimmt das Rostmodell den Verlauf der Miillschichththe entlang des Rostes, den Massen-
strom und die chemische Zusammensetzung und die Temperatur des in den Feuerraum eintretenden
Gasgemischs.

4. Simulation einer Miillverbrennungsanlage

Unter Verwendung des vorgestellten Abbrandmodells wurde fiir einen bestehenden im Naturumlauf
betriebenen Miillkessel, der als Gleichstromfeuerung ausgefiihrt ist, eine vollstindige Feuerraumsi-
mulation durchgefiihrt. Bei diesem Kessel kommt fiir die Verbrennung von Haus- und Gewerbemiill
der sehr verbreitete Walzenrost ,,System Diisseldorf* zum Einsatz, dessen Rostfliche durch stufen-

formig hintereinander angeordnete, zylindrische Walzen gebildet wird. In den Staurdumen zwischen
den Walzen erfolgt eine griindliche Durchmischung des Miills und damit ein intensiver Ausbrand. Im
Gegensatz zu vielen anderen vergleichbaren Anlagen ist dieser Kessel mit Seitenwanddiisen ausgeri-
stet. Ausgelegt ist dieser Kessel fiir eine Dampfleistung von 37.5 /i bei einem HD-Dampfdruck von
90 bar und einer HD-Dampftemperatur von 500°C. Der Miilldurchsatz betriigt /2.5 ¢/t bei einem
Auslegungsheizwert von 10900 kJ/kg. Die Sekundirluftdiisen der Diisenreihen 1 bis 3 sind an der
Feuerraumdecke angeordnet, wihrend sich die Diisenreihen 4a bis 4c oberhalb der Walzen 2 bis 4
beidseitig in den Feuerraumseitenwiinden befinden (siche Abb. 3).

Die mit der Stromungssimulation gekoppelte Abbrandrechnung der Miillschicht erfolgte fiir eine
Rohmiillmenge von 12293 kg/h und einem Heizwert von 9778 ki/kg. Die Einstrdmbedingungen der
Sekundirluftdiisen entsprechen einem diesem Heizwert genau zugehorigen Betriebspunkt. In der
Abbildung 4 sind die Verteilungen der Berechnungsergebnisse auf der Kesselmitte dargestellt. Zur
Darstellung der Strémungsverteilung wurde in Anbetracht der extremen Geschwindigkeitsunterschie-
de im Feuerraum, insbesondere verursacht durch die hohen Einstrdmgeschwindigkeiten der Sekun-
dirluftdiisenreihen, eine logarithmisch geteilte Farbskala gewiihlt.

Infolge des als Gleichstromfeuerung ausgefiihrten Feuerraums und der Injektorwirkung der Diisenrei-
he 2 wird die Verweilzeit der aus der vorderen Miillschicht austretenden Rauchgase deutlich verliin-
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5. Zusammenfassung

Die numerische Simulation von Rostfeuerungen stellt trotz aller Unsicherheiten beziiglich der Brenn-
stoffeigenschaften und Transporteigenschaften der verwendeten Rostsysteme eine effiziente und ko-
stengiinstige Alternative zu umfangreichen Experimenten dar. Die stark unterschiedlichen Zeitskalen
zwischen den Transportvorgingen im Feuerraum und der Brennstoffumsetzung auf dem Rost gestat-
ten die Annahme einer quasistationiiren turbulenten Feuerraumstrdmung. Unter dieser Voraussetzung
lassen sich die Vorginge auf dem Rost mit Hilfe eindimensionaler Modelle simulieren. Eine enge
wechselseitige Kopplung mit einem herkémmlichen Feuerraummodell erlaubt die effiziente Simulati-
on des Gesamtsystems, wobei die Ergebnisse ein plausibles Verhalten zeigen.

Die Rostfeuerung unterliegt aufgrund des stark inhomogenen Brennstoffs ,Restmiill” einem stark
dynamischen Verhalten. Bei quasistationiirer Betrachtung der Rauchgasstrémung kann aufgrund der
stark unterschiedlichen Zeitskalen unter Berticksichtigung des Zeitterms in den Transpontgleichungen
des Miillbetts die Rostfeuerung instationiir modelliert werden. Bei instationiirer Modellierung einer
Rostfeuerung unter Verwendung des entwickelten Abbrandmodells kann dann das ProzeBleitsystem
einer solchen technischen Anlage optimiert werden

{11 Gumz, W.:
Kurzes Handbuch der Brennstoff- und Feuerungstechnik
Springer Verlag, 1953

[2] Hemmerich, H. D.; Kremer, H.; Wirlz, S.; Neumann, F.; Hannes, K.:
Rechnergestiitzte Betriebsoptimierung eines kohlenstaubgefeuerten Dampferzeugers
18. Deutsch-Niederlindischer Flammentag, Delft, 1998

3] Murza, S., Deilmann; M.; Kremer, H.; Wirtz, S.:
Mathematical modeling of slag tap fired boilers — parametric study -
9" International Conference on Coal Science, Essen. 1997

[4] B. Peters; Krebs, L.; Frey, H. H..
Numerische Simulation einer Miillverbennungsanlage
17. Deutscher Flammentag, Hamburg, 1995

[5) Wirlz, S.; Heill, O.: Kremer, H.: May, F.; Murza, S.; Reischke, A.:

Mathematische Modellierung eines kohlenstaubgefeuerten Kraftwerkskessels mit cinem parallelen
Multiblock-Verfahren und lokal verfeinerten Gittern

17. Deutscher Flammentag, Hamburg, 1995

[6] Wirtz, S.; Krdll, F.; Kremer, H.; Reischke, A.;

Waste Incineration Plant Modeling using « Parallelized Domain Decomposition Method with Locally
Refined Subgrids

3 International Conference on Combustion Technologies for a clean Environment
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DESIGN, BETRIEB UND MANAGEMENT VON
MULLERVERBRENNUNGSANLAGEN

Abstract v

Nach Ausschdpfung des Recyclingpotentials verbleiben einige Mallfraktionen, die
moglichst umweltfreundlich entsorgt werden miassen. Fur Materialien wie Hausmall,
Krankenhausabfille, Giftmiill und besondere Abfille, wie z. B. Autoreifen, ist der
VerbrennungsprozeR derzeit oft die beste verfigbare Entsorgungstechnaologie. Die
Forschung im Bereich der Mallverbrennung muf3 einen Prozeflsystemansatz ver-
folgen und dabei die folgenden Schritte umfassen:

« Sammiung und Mischung von Mall,
« Den zweistufigen Verbrennungsproze,

.« Kahlung und Reinigung der Rauchgase,

« Dispersion der Rauchgase und Entsorgung der ProzeBriicksténde.

Die Konstruktion von Feuerrdumen zur Feststoffverbrennung wird dadurch
behindert, daR kein genaues mathematisches Modell fir den Verbrennungsprozefd
existient. Statt dessen muR noch immer auf halb-empirische Korrelationen zurlick-
gegriffen  werden.  Aufgrund modemer  Strémungssimulationsprogramme
(Computational Fluid Dynamics) ist hingegen die Vorhersage des Strémungs-
verhaltens der Gasphase in Verbrennungsaniagen weiter entwickelt, obwohi
zusétzliche Tests zur Validierung noch erforderlich sind. Da Versuche im Testmag-
stab selten verldBliches .

Datenmaterial liefern, ist die CWiFlue Gas

N . e Reagent
Fo_rschung im Bereich der Steam Injection
Mullverbrennung auf Tests Flow
an GrofBanlagen angewie- Auxlllary Fabric

Filter

sen. Dank der guten Be- Feeq Bumers
zishungen zu Sheffield Heat  €°nvey™r ST

& Power Lid hat Sheffield

University Waste . RamFeeder,
Incineration Centre (SUWIC)
an der Bernard Road Mull- v — Hme, ac Paticulates
verbrennungsaniage in J‘EJ I@
Sheffield ein umfangreiches Reagent
Forschungsprogramm durch- Stream|l
Abb. 1: Schematische Ansicht der MVA . ;
Sheffield. )

DUMK-Tagungsberncht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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fahren kénnen. !lzer Komplex besteht aus je zwei Hausmuillverbrennungsanlagen (35
MW) und Kii tllverbrennungsanlagen (5 MW), wejche als Hauptwarmequelle far
das Femwé&rmenetz in Sheffield dienen.’ e Y }5')-2

Wiahrend der letzten zehn Jahre wurde eine Vielzahl von Untersuchungen an der
Mllverbrennungsanlage in Sheffield durchgefiihrt (Lit. 1-16), wobei SUWIC dort
auch ein eigenes Labor eingerichtet hat.

Millheizkraftwerk Sheffield (35 MW)

Die Millverbrennungsanlage (MVA) in Sheffield hat ihren Betrieb 1978 auf-
genommen. Die zweizlgige Anlage ist dazu ausgelegt stindlich bis zu 20 Tonnen
Haus- und Gewerbemall zu verbrennen. Wéhrend des Zeitraums 96-97 wurde die
Anlage modemisiert. Unter anderemi wurde eine trockene Rauchgaswéasche
installiert, um neuen Emissionsgrenzwerten aus EC Directive 89/429 zu gentigen.
Abbildung 1 zeigt den schematischen Aufbau eines Anlagenzuges. Beide Zige
bestehen aus einem Férderwerk, das den Mill von den Bunkern zu einem Mll-
schacht transportiert, einem Zuteiler, einem Walzenrost und einem konventionellen
Dampfkessel.

Die Anlage dient als Hauptwarmequelle fir das Sheffielder Fernwérmenetz.
Weiterhin hat Sheffield Heat & Power Lid in den letzten Monaten das Warme-
rickgewinnungssystem der Anlage mit einer Turbine erganzt, um Strom unter dem
englischen “Non-Fossi! Fuel Obligation” Programm zu erzeugen. Nach dem
Verlassen des Dampfkessels, werden die Rauchgase in einem Ekonomiser weiter
abgekahlt, bevor Kalkpuder, Aktivkohlepulver und recycelte Gewebefilterprodukte in
den Rauchgaskanal eingedist werden. Die teilweise verbrauchten Reagenzien
werden zusammen mit der Flugasche in den Gewebefiltern eingefangen. Nach dem
Saugzuggeblése gelangen die gereinigten Rauchgase durch einen 75 Meter hohen
Kamin in die Atmosphére.

Klinikmiillverbrennungsanlage Sheffield (5§ MW) Steam

Im Mérz 1991 wurde zusétz-
lich auf dem Gelénde des
Mallheizkraftwerkes Sheffield
eine Klinikmllverbrennungs-
anlage in Betrieb genommen.

—]
Boiler

1050°C |

G '
as Secondary .

Wishrend der  karzlichen Air =
Modernisierungsarbeiten . . FGT
wurde die vormalige NaR- zgamr:trxar ' Clinical
wasche des Klinikmillofens — pgp = Waste
abgerissen, und die Anlage ¥ \ as
wurde ebenfalls mit der neu  \_/ tGas 1 air

installierten Rauchgaswésche ) . .
des Millheizkraftwerkes Abb. 2: Schematische Ansicht der Klinikmdll-

verbunden. verbrennungsaniage Sheffield.

Die Klinikmdliverbrennungs-
anlage besteht aus zwei Zugen und kann bis zu 1,5 Tonnen Klinikmull pro Stunde
verbrennen. Abbildung 2 zeigt das Layout eines Verbrennungsofenstromes. Die zwei
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Ofeneinheiten arbeiten nach einem zweistufigen Verbrennungsprinzip; jede Einheit
enthélt zwei verbundene Brennkammermn, die Uber einander angeordnet sind. Der
Klinikmall wird in die untere Kammer geladen, wo zustzliche Brenner die Trocknung
und nachfolgende Zlndung des Materials sicherstellen. Die Kammer wird mit
unterstéchiometrischer Verbrennungsluft betrieben, um den Partikeleintrag in die
Rauchgase zu minimieren. Die Produkte unvolistandiger Verbrennung stromen
aufwérts durch ein Verbindungsrohr in die Nachverbrennungskammer. Zusétzliche
Verbrennungsluft wird den Rauchgasen durch zehn Diisen im Verbindungsrohr
zugefthrt. Ein Gasbrenner gewéhrleistet die gesetzlich vorgeschriebene minimale
Verbrennnungstemperatur in der Nachverbrennungskammer. Vom Brennkammer-
ausgang zieht ein Saugzuggebldse die Rauchgase durch einen Abwarme-
dampfkessel, bevor sie zur Hausmallverbrennungsantage gelangen. Dort werden sie
vor dem Ekonomiser wahlweise in den Rauchgasstrom eines der beiden Zige des
Millheizkraftwerkes eingeleitet.

Experimentelles Programm

Das éxperimentelle Programm an der Hausmll- und Klinikmallverbrennungsanlage
umfafte die folgenden Messungen:

1. Analyse des Malls und der Ver- Tap,1: Luftemissionen der MVA
brennungsriickstande; (MWI) und der Klinikmdill-

2. Ermittlung der Luft- und Temperatur- 6fen (CWI) in Sheffield .

verteilung innerhalb der Ver-

3
brennungséfen; mg/m Mwi cwi
unless stated -

3. Analyse der Rauchgaszusammen- X

setzung: Dioxine/Furane, Staub, Particulate 500 31

HCI/HF, CO, CO; 0O; VOC, NO. emissions

und SO.-Emissionen, Schwermetalle, co 216.17 | 221.33

Gasstrémungsgeschwindigkeiten S

und Feuchtigkeitsgehalt. COo. 8.3% 6.2%
Weiterhin wurde eine Reihe von zusatz- 0: 11.8% | 12.92%
licheq Messungen durchgefﬂhrt... um die NO, 163 57
Auswirkungen von verénderten
Betriebsparametern auf die Leistungs- SO, 93 10.5
merkmale der Verbrennungséfen zu 6
untersuchen. Tabelle 1 zeigt typische HC 689 4
Emissionswerte fur die MVA und die HG 0.26 0.065

Klinikmdallverbrennungsanlage vor der

Modernisierung. An der MVA wurden die Cd 0.60 0.13
Gasproben hinter dem Elekirofilter Pb 10.37 0.124
entnommen, wahrend die Gasproben in

der Klinikmallverbrennungsanlage am Cu 1.47 0.105
Ausgang der NaRwische extrahiert Ni 0.70 0.13
wurden. Cr 1.11 0.12
Der hohe Sauregehait in den Rauch-

gasen der MVA geht darauf zuriick, dak Mn nd 0.146

die Anlage in der Vergangenheit keine Notes: nd = no data
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Rauchgaswésche besal. Wie erwartet sind die gemessenen SO,- und NO,-
Emissionen far die Klinikmallsfen deutlich niedriger als die gesetzlich zugelassenen
Grenzwerte.

Die Tests zeigten, daB der groBe PVC-Anteil im Klinikmill zu sehr hohen HCI-
Werten am Kesselausgang fihrte, welche jedoch im Wéscher effektiv reduziert
wurden.

Die gemessenen Konzentrationen fur Tetrachloro-dibenzo-p-dioxins (TCDD) und
Tetrachloro-dibenzofurane (TCDF) im Rauchgas waren deutlich unterhalb des
gesetzlichen Grenzwertes von 1 ng/m®. Die Messungen an der Klinikmiill-
verbrennungsanlage ergaben die héchsten Dioxin- und Furankonzentrationen im
Filterkuchen der Nafwésche, welches von anderen Autoren bestatigt wird'”'®,

Gebrauch von Computational Fluid Dynamics (CFD) zur Simulation des
Effektes von Design- und Betriebsparameterverinderungen auf die
Gesamtleistung der MVA und der Klinikmiillverbrennungsaniage Sheffield

Die Notwendigkeit far ein besseres Verstindnis der Verbrennungsofenstréme geht
mit einem zunehmenden Gebrauch des Verbrennungsprozesses zur Mll-
entsorgung, verénderten wirtschaftlichen Rahmenbedingungen und &ffentlicher
Besorgnis tber die Luftqualitét einher. Der direkt gefeuerte Abfallkessel stellt fur
Hausmill das dominierende Design dar, wobei der erste Rauchgaszug das
entscheidende Bindeglied zwischen dem Rostbereich, dem Kesselbereich und dem
Rauchgasreinigungssystem darstellt. Die Optimierung der genannten Systeme zur
Feststoffverbrennung, Warmedbertragung und Rauchgasreinigung erfordert die
Erfullung unterschiedlichster Rahmenbedingungen.

Aufgrund der variablen Abfallzusammensetzung stellt die Mullverbrennung einen der
komplexesten Prozesse dar, die zur Zeit im Einsatz sind. Die betréchtliche Anzahl
von Designvariablen deutet zusammen mit den groRen Unterschieden in verdffent-
lichten Leistungsdaten an, daR heutige Designs und Methoden der Betriebsfuhrung
von Millverbrennungsanlagen weit entfernt vom Optimum sind.

Deshalb sollte es mdglich sein, die Kapitalkosten von Mullverbrennungsanlagen zu
senken, wenn ein besseres Verstandnis von verschiedenen ProzefRvariablen erlangt
wird. In diesem Zusammenhang kommt dem Verbrennungsluftstrom und seiner
Verteilung eine besondere Bedeutung zu, da er einen starken EinfluR auf die
Verbrennungsgeschwindigkeit, die Partikelemissionen und die GréBe des benétigten
Rauchgasreinigungssystems hat.

Computational Fluid Dynamics wurde verwendet, um die dreidimensionalen
Reaktionsstréme und die Gasverweilzeitverteilungen in einer Reihe von Mall-
verbrennungsanalgen zu simulieren. Die Studien ergaben, daB die Anlagen oftmals
unannehmbar kurze Gasverweilzeiten besafen, welches auf Totzonen innerhalb des
ersten Rauchgaszug zuriickzufihren war.

Die Losung zu diesem Problem wurde ebenfalls anhand von CFD-Simulationen
entwickelt. Die Technik basiert auf der Erzeugung von “Wirbelzonen™ mittels Hoch-
geschwindigkeitsluftstrahlen, um das gesamte Strémungsfeld so zu manipulieren,
dall das Kesselvolumen vollstandig als Verbrennungsraum ausgenutzt wird. Das
verwendete Mischungskonzept besagt, daR die maximal erreichbare Mischung direkt
von der Mischungsenergie abhangt. Da jedoch Energie auch fur das Mischen
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Materials eines Stoffes mit Material des gleichen Stoffes verbraucht werden kann,
héngt die in der Praxis erzielte Mischungsqualitat auch davon ab, in wieweit sicher-
gestellt wird, daB die Mikroschichten (Kolmogorov) abwechselnd aus den zwei zu
mischenden Materialien bestehen.

Dieses Kriterium kann dadurch erfiillt werden, daR dafar gesorgt wird, dal Makro-
wirbel wechselndes Material enthalten, da aus diesen Wirbeln vom turbulenten Aus-

dehnungsproze Mikrowirbe! gebildet werden. Wenn tber den Querschnitt eines -

groflen Kanals gemischt werden soll, mssen folglich die Makrowirbel die gleiche
GréRe haben wie die Ausmafe des Kanals.

Dieses kann nicht durch viele kleine Sekundérluftstrahlen erzielt werden, wie sie Gb-
licherweise in Verbrennungséfen installiert sind. Eine kleine Anzahl von groRen
Sekundarluftstrahlen kann jedoch Wirbel der geforderten GroRe erzeugen.

Far die MVA Sheffield wurden eine Reihe von Konstruktionsdnderungen zur
Beseitigung der Rauchgasrezirkulationszone innerhalb des ersten Rauchgaszuges
mit Hilfe des FLUENT Programms untersucht. Unter anderem wurden CED
Simulationen zur Installation von wassergekahiten Leitblechen innerhalb des
Kessels sowie zur Verwendung von grofen Hochgeschwindigkeitssekundér-
[uftstrahlen durchgefiihrt. Die Ergebnisse zeigten, daf diese Mafnahmen das
Strémungsfeld erheblich verandern wirden und daR dadurch eine allgemeine
Verbesserung der Anlageneigenschaften erreicht werden kénnte.

FLUENT wurde ebenfalls dazu verwendet, die dreidimensionalen Reaktionsstréme
innerhalb der Sheffielder Klinikmllverbrennungsanlage zu simulieren. Hauptziel
dieser Studie war es, den EinfluR von Design und Betriebsparametern auf die
Gesamtleistung der Anlage zu untersuchen. Die Simulationen zeigten, daR die alte
Sekundérluftstrahfenanordnung keine ausreichende Mischung der Rauchgase mit
Sekundériuft bewirkt hat (vgl. Abbildung 3).

Heute orientieren sich Designerwégungen fur Klinikmalléfen nicht nur am Ziel der
genugend langen Gasverweilzeiten, sondern gleichermafien an der Gewahrleistung
der gesetzlich vorgeschriebenen Verbrennungstemperatur von mindestens 1000°C
oder von 1100°C fir

besondere Abfalle. Zur
Lésung dieses Problems

. e
wird vorgeschlagen, das o T A STEEES
obengenannte '___..--\/;sﬁ,a’;:_’:i‘???é?,
Mischungskonzept ~ mit /’—‘5/4/\{2’;22222’;2’//?¢
einer gestuften Luftzufuhr TLCEII T e
zur Primarkammer, dem R e
Verbindungskanal  und B 22’_3/,’;’;$l$;22’:§ <2
der Nachverbrennungs- 2//’/’;';;/ 2222 -2 =%
kammer zu kombinieren. 222231,’; 2z

. [ -
Nachdem der Mill in der L\
Primarkammer unter A
unterstéchiometrischen w2

Bedingungen verbrannt

und teilweise vergast Abb. 3: Berechnete Geschwindigkeitsvektoren fur

das alte Design des Verbindungskanals.
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wurde, wird den Rauch- -
gasen im Verbindungs-
kanal gerade soviel Luft
zugefthrt, daB stéchio-
metrische  Bedingungen
erreicht werden. Diese
Vorgehensweise solt
sicherstellen, daR die
Anlage mit moglichst
wenig  Zusatzbrennstoff
maximale Temperaturen
erreicht. In der Nach-
verbrennungskammer
wird anschlieBend die
vorgeschriebene  Uber-
schuBluft den Rauch- Abb. 4: Berechnete Geschwindigkeitsvektoren far
gasen durch zuséatzliche das neue Design des Verbindungskanals.
Luftdisen zugefthrt, um

einen vollsténdigen Gasausbrand sicherzustellen. Um maximale Gasverweilzeiten
zu erreichen, sollten sowohl die Sekundariuftdisen im Verbindungskanal als auch
die Tertigrluftdiisen in der Nachverbrennungskammer geméR der Mischungstheorie
ausgelegt werden.

Das neue Sekundariuftzufuhrsystem der Sheffielder Klinikmillverbrennungsanlage
verwendet 10 Hochgeschwindigkeitsluftstrahlen, die radial in den Hauptgasstrom zu
einer gemeinsamen Mitte feuern (Abbildung 4). Wie gezeigt, durchdringen die neuen
Sekundérluftstrahlen den RauchgasfluB® effektiv.

Untersuchung der Auswirkung von Dampfkesselablagerungen auf die
Nachverbrennungsbildung von Dioxinen und Furanen in
Miillverbrennungsanlagen

Neue Forschungsarbeiten haben gezeigt, dal der dominierende Bildungs-
mechanismus fur Dioxine und Furane auf heterogenen, katalytischen Oberflachen-
reaktionen zwischen chlorinierten Vorgangern und/oder Produkten der De Novo
Synthese auf Flugaschepartikeln in einer relativ kihlen Nachverbrennungs-
umgebung (200°C -400°C) im Kesse! oder Rauchgasreinigungssystem basiert'?,

Eine Reihe von Untersuchungen wurde an der Sheffielder Klinikmullverbrennungs-
anlage durchgefthrt, um die Auswirkung von Dampfkesselablagerungen auf die
Nachverbrennungsbildung von Dioxinen und Furanen in Mallverbrennungsanlagen
zu untersuchen. Hauptziel war zu

zeigen, daR mehr Dioxine und Tab.2:  Dioxin-/Furankonzentrationen
Furane in einem verunreinigten als vor und nach Kesselreiniguna.

in einem gesduberten Dampf-

kessel gebildet werden, da die ” Time of Measurement Concentration l

Ablagerungen die angesprochene "
Oberflachenreaktion ermdéglichen.
Die Tests wurden vor und nach " After Cleaning 4.16 ng/nm®
der turnusgemaBen Dampfkessel-

Before Cleaning 11.98 ng/nm’ "
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reinigung (alle 2 Wochen) durchgefihrt. Proben fir die Dioxin-/Furanprifung wurden
mit einem “Anderson Universal Stack Sampling System” gemaR des *“U.S.
Environmental Protection Agencies Modified Method 5 Protocol® gesammelt. An-
schlieRend wurden die * Proben durch feinauflssende Gaszerlegungs-

chromatographie bzw. Massenspekirometrie analysiert. Proben wurden gleichzeitig
am Eingang und am Ausgang des Dampfkessels vor der Rauchgaswésche
genommen. Die Ergebnisse der Tests werden in Tabelle 2 gezeigt. Unsere Unter-
suchungen zeigten eine 300% hdhere Dioxin-/Furanbildung vor der Dampfkessel-
reinigung verglichen mit den MeRwerten nach der Reinigung.

Messung der Gasverweilzeiten in Hausmiillverbrennungsanlagen mit Hilfe
einer "Pseudo-random Binary Sequence (PRBS)” Indikatormethode

EG-Richtlinien far Mallverbrennungsanlagen schreiben vor, daR die Temperaturen
von Gasen, die bei der Verbrennung von Miill entstehen, zu gesetzlich vorgeschrie-
benen Mindestwerten fir wenigstens 2 Sekunden bei mindestens 6%
Sauerstoffuberschuf® angehoben werden. Ferner wird verlangt, mindestens einmal
vor der Inbetriebnahme einer neuen Anlage nachzuweisen, daf diese Anforderung
erfallt wird.

Angesichts der betrachtlichen Fehler, die mit den traditionell auf Basis des
Volumenstroms ermittelten Gasverweilzeiten einhergehen, und den Nachteilen
konventioneller Indikatormefmethoden, wird der Bedarf fir eine einfache, verlal-
liche und kostengtinstige Methode zur Messung von Gasverweilzeiten in groRen
Abfallverbrennungsanlagen deutlich. Vor diesem Hintergrund begann SUWIC die
Entwicklung eines neuen MeRverfahrens auf Basis der Korrelationstechnik, welches
eine “Pseudo-random Binary Sequence (PRBS)" als Testsignal verwendet.

PRBS Tests an der MVA Sheffield

Bei den Messungen wurde Methan zur Erzeugung von PRBS-Testsignalen
verwendet, welche dem normalen Anlagenbetrieb Gberlagert wurden. Die Methan-
pulse wurden in den Kessel durch eine seitliche Kontrollffnung auf der Oberseite
der zweiten Walze mittels einer Dase mit 2,5-Zoll-Durchmesser (wassergekihite
Spitze) eingefiihrt. In der Gasversorgungsleitung waren weiterhin ein Rotameter und
ein Magnetventil, mit dem die PRBS-Signale erzeugt wurden, installiert. Bei jeder
Einspritzung wurden ungeféhr 700 Liter Methangas pro Minute in den Kessel einge-
fahrt, welches einen Durchschnittsverbrauch von 350 I/min ergab. Die
Systemantwort wurde als CO,-Konzentration am Kesselausgang von einem schnell
ansprechenden Infrarot-CO,-Detektor analysiert. Nach Kreuzkorrelation des Signals
mit der im Kessel aufgebrachten Stérfunktion wird eine Funktion erhalten, die der
Impulsantwort des Systems entspricht. Zur Uberprifung des MeRsystems wurde ein
Vortest durchgefiihrt, bei dem kein Gas in die Brennkammer injiziert wurde.

Eine Testreihe wurde mit 15, 31, 63 und 127 Bitsequenzen und Bitintervallen von
1s, 333 ms, 100 ms und 33.3 ms durchgefohrt. Fir jeden Test wurden die
Eingabe- und Ausgabesignale aufgezeichnet und dann kreuzkorreliert. Die
Resultate zeigten, daR die Impulsantwort durch Erhdhung der Schieifenzahl, Gber
die das Signal integriert wird, nach und nach von den systemimmanenten Stérungen
extrahiert werden kann. Abbildung 5 zeigt die integrierte Systemantwort in
Abhéngigkeit der Zeit in logarithmischer Darsteliung. Die Impulsantwort zeigte einen
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bei 1500 ms, und die davon ' {
abgeleitete  Sprungantwort

(Abb. 5) zeigte, daR ein .
GroRteil dieser Verzégerung  ° - ' N

auf *Pfropfenstrémung® und e ke '\ o =
nur ein kleiner Anteil auf eine \

“ideal gemischte Strémung* T \
zurtickgeht. v "\

Gasverweildauer als Folge
der Pfropfenstrémung far die \
Sheffielder Hausmdill- \
verbrennungsanlage  unge- H
fahr 1,5 Sekunden. Dieser \

|

Demnach war die gemessene 2l \
\

LOG Scole

Wert und die mit Hilfe des
FLUENT Modells berechnete  * T
Gasverweildauer zeigten
eine gute Ubereinstimmung.

Es sollite beachtet werden, '
daB die Emissionen giftiger .
organischer Mikroschadstoffe i

(besonders  Dioxine und

Furane) von  Miillver- fmo

brennungsanlagen nicht App. 5: Logarithmus der integrierten System-
allein von den Brennraum-

i angigkeit der Zeit.
bedingungen abhangen. Es antwort in Abhdngigkel :

wird angenommen, daR die Bedingungen in der Nachverbrennungszone, wo
katalytischen Reaktion stattfinden, ebenso eine sehr wichtige Rolle spielen. Folglich
ist die Festlegung von Minimalwerten fur Gasverweilzeiten und Temperaturen in
Mallverbrennungsanlagen maéglicherweise nicht ausreichend, um das Problem der
Dioxinemissionen zu lésen. Jedoch kénnen genaue Messungen von Temperaturen
und Verweilzeitparametern wichtige Informationen Gber das Betriebsverhalten von

Mullkesseln zur Verfogung stellen, so daRl dieser Bereich nicht vernachlassigt
werden sollte.

Entwicklung eines neuartigen Verfahrens zur Entgiftung und anschlieBender
Wiederverwertung giftiger Flugasche aus Miillverbrennungsanliagen

Waéhrend der letzten Dekade konzentrierte sich die Debatte um die Mullverbrennung
hauptséachlich auf die méglichen Gefahren von den Luftemissionen. Heute kann die
Miullverbrennung nur dann das Vertrauen der Offentlichkeit gewinnen, wenn eben-
falls eine hohe Qualitat der Prozefreststoffe garantiert werden kann, insbesondere
bezlglich des organischen Anteils und der Auslaugbarkeit von Schwermetallen.
Tests haben gezeigt, da® Flugasche einen deutlich héheren Anteil an organischen
Schadstoffen besitzt als Schlacke.

Hauptziel dieses Forschungsprogramms ist die Entwicklung eines Verfahrens zur
Umwandlung giftiger Flugasche in ein Material, das in der Bauindustrie weiter-
verwertet werden kann. Das Konzept basiert auf der Tatsache, daR Sintern oder
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Schmelzen die organi-
schen Schadstoffeinder 4 Fiy-eth
Asche zerstort und dig | ToRee™o et upsirmam oL ESPbag fer

enthaltenen Schwer-

metalle in eine stabile,

nichtauswaschbare /J
Form dberfahrt, so daf®

9"”:\
das Endprodukt fir Bau- N “f")
zwecke verwendet wer- vatve | [t | Crchoe
den kann. Ein Haupt- ’ 4

merkmal dieses Verfah- WI I 1

rens stellt die Energie- Bed
effizienz  des Sinter-

/Schmelzprozesses dar, A Ar
welches durch ein Heiz- > - "]—- “ peaeet
konzept mit Warmerick-

gewinnung erreicht wird
(siehe Abbildung 6). Als Abb. 6: Schematische Darstellung der Sinter-/

Wérmespeicher Schmelz-/Pelletieranlage.

(Regeneratoren) dienen

zwei Kieselbetten, welche die Luft fir die Brenner bis zu ungeféhr 1000°C vor-
wérmen. Ein Brenner hebt die Gastemperatur weiter an, bevor die Gase in einen
Zykion gelangen, und Flugasche in den heilen Gasstrom eingeleitet wird. Die
Flugaschepartikel, die eine DurchschnittsgréBe von 20-25 pum haben, werden im
Bruchteil einer Sekunde bis zur Sintertemperatur aufgeheizt, wahrend sie sich im
Zyklon befinden. Gleichzeitig werden die Partikel im Zyklon vom Gasstrom getrennt
und in eine Pelletiervorrichtung weitergeleitet. Die heilen Gase gelangen zum
zweiten Kieselbett, in dem die Warme zur Wiederverwertung gespeichert wird.

Um das Material zu sintern, muB seine Temperatur zum Erweichungspunkt ange-
hoben werden. Dieses wird bei einer Temperatur von ungefahr 850°C erreicht,
welches erheblich niedriger ist, als der Schmelzpunkt von ungeféhr 1300°C. Die
Wah! zwischen den beiden Verfahren Sintern oder Schmelzen héngt davon ab, ob
es gelingt, die Flugaschepartikel zum Sinterpunkt zu erhitzen, ohne die Teilchen zu
schmelzen.

Sowohl das Sinter- als auch das Schmelzverfahren werden als potentiell wirtschaft-
liche Konzepte betrachtet, wobei das optimale Verfahren wéahrend des laufenden
Projektes bestimmt werden wird. Dabei werden die Zerstérung von Dioxinen und die
feste Einbindung von Schwermetallen als Schilsselparameter fir verschiedene
Betriebsbedingungen untersucht.

Management und Betrieb von Miillverbrennungsanlagen

Heute stellt die zunehmende und sich schnell &ndernde Umweltgesetzgebung
zusammen mit dem gewachsenen UmweltbewuBtsein der Offentlichkeit die
Hauptherausforderungen fir das Management und den Betrieb von Mull-
verbrennungsanlagen dar.
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Wéhrend der letzten Jahre haben viele Branchen erkannt, daR sie auf eine gute
Beziehung zur Offentlichkeit angewiesen sind. In dieser Zeit wurden eine Reihe von
freiwilligen Umweltinitiativen gestartet, die darauf abzielen, die Umweltbelastung
Gber die gesetzlichen Grenzwerte hinaus zu reduzieren. Ferner wurden strukturierte
Konzepte far den Umgang mit allen umweltrelevanten Aspekten eines Betriebes, die
sogenannten “Umweltmanagementsysteme” (UMS), entwickelt?.

Das tbergeordnete Ziel dieses Projektes ist, allgemeine Richtlinien fur das Manage-
ment und den Betrieb von Mullverbrennungsaniagen zu entwickeln. Zu diesem
Zweck wird eine Bestandsaufnahme der betrieblichen Praxis durchgefihrt, und neue
Managementkonzepte  werden  hinsichtlich  ihrer Eignung far  Mall-
verbrennungsanlagen untersucht. Unter anderem wird versuchsweise ein Umwelt-
managementsystem gemaR ) -
des internationalen Standards
nach ISO 14001 fur die
Sheffielder Klinikmallver-
brennungsanlage eingefthrt.
Abbildung 7 zeigt die Haupt-
elemente eines Umwelt-
managementsystems, welche
Teil eines fortlaufenden Pro-
zesses sind, der darauf ab-
zielt, die Umweltvertraglich-
keit einer Organisation konti-
nuierlich zu verbessern.

Im Laufe des Jahres 1997
wurde die Einfihrung eines
Umweltmanagementsystems
far die Klinikmall-
verbrennungsanlage Sheffield
mit einer Bestandsaufnahme
der Umweltwirkung der An- Abb. 7: Schitsselelemente eines UMS.
lage begonnen. Der Riickblick

umfafite alle umweltrelevanten Aspekte, von gesetzlichen Bestimmungen, Gber die
bestehende Umweltmanagementpraxis, bis hin zu Ansichten der interessierten
Offentlichkeit. Die Ergebnisse zeigten, daR die Sheffielder MVA nach Abschiu der
Modernisierungsarbeiten im allgemeinen zu den saubersten Anlagen dieser Art in
GroRbritannien gehéren wird. Jedoch wurde ein Potential fur unkontrollierte
Luftemissionen wéahrend des Anfahrens und des Abschaltens entdeckt. Beztglich
der offentlichen Wahrnehmung der Anlage wurde festgestellt, daB die
Mallverbrennungsanlage im Stadtcenter von Sheffield im allgemeinen keine
Akzeptanzprobleme hat. Nichtsdestotrotz wurden die existierenden Verfahren zur
Behandlung von Umweltbeschwerden flr unzureichend befunden. Ferner wurden
Lacken im Sicherheitsplan der Klinikmdllverbrennungsaniage ermittelt. Die
genannten Ergebnisse werden derzeit zur Entwicklung eines wirkungsvollen
Umweltmanagementsystems fir die Klinikmallverbrennungsanlage in Sheffield
verwendet.

Continual Improvement

Environmental Policy

Management Review

Implementation
and Operation

Checking and
Correclive Action

\—/
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DarGber hinaus hat SUWIC Forschungsarbeit zu den Gesundheitsrisiken durch
Mullverbrennungsanlagen durchgefiihrt, wobei ein Schwerpunkt auf der Bewertung
des Risikos fur die Belegschaft dieser Anlagen lag. Ein an der Sheffielder Klinikmull-
verbrennungsanlage durchgefihrtes Uberwachungsprogramm zeigte betrachtliche
Schwermetallkonzentrationen, insbesondere Blei (11,92 ug / 100 cm? im Kontroll-
raum und bis zu 11015 pug / 100 cm® im Bereich des Dampfkessels), in
“Wischproben“ von 7 Arbeitsfiichen in der Anlage.

SchluBfolgerungen

Die Muilverbrennung spielt heute und wird auch in Zukunft eine wichtige Rolle in der
Entsorgungsstrategie flr feste Abfalle spielen. Aufgrund dieser Realitat und
angesichts immer strengerer Umweltauflagen werden verlafiliche sowie effektive
Designs fur Mullverbrennungsanlagen und die nachgeschalteten Rauchgas-
reinigungssysteme benétigt. Energiertickgewinnung kann dazu beitragen, einige der
damit verbundenen Kosten auszugleichen. Fur das Design von Kontrollsystemen
und zur Festlegung von Betriebsparametern fir eine optimierte Verbrennung ist
weiterhin ein genaueres Verstandnis der Bildungsmechanismen far TOMPs' und
PICs? erforderlich. Das derzeitige Wissen tber Verbrennungstechnik wird von einer
relativ kleinen Anzahl von Forschern und Ingenieuren gehalten. In diesem Bereich
existiert ein betrachtliches Potential fur Verbesserungen des Designs und der
Kontrolisysteme von Muliverbrennungsanlagen, um die Bildung von organischen
Mikroschadstoffen zu reduzieren. AuBerdem wird heute anerkannt, daf das
Management und der Betrieb von MVAs in gleicher Weise verbessert werden muf,
wie die Technik wahrend der letzten 10 Jahre weiterentwickelt wurde, um das

Vertrauen der Offentlichkeit in diese Entsorgungsoption zu gew&hrleisten.

Weiterhin kann gefolgert werden, daR CFD-Modelle zusammen mit experimentellen
MeRreihen flir Mdallverbrennungsanlagen eine kostengunstige und verlafliche
Methode zur Vorhersage von Anlageneigenschaften darstellen und deshalb in
Zukunft fur die Mullverbrennungsindustrie von betréchtlichem Nutzen sein werden.
Heute wird weitere Forschung zur Entwicklung neuer chemisch-physikalischer
Dioxin/Furan-Modelle in Verbindung mit CFD dringend benétigt, damit die Werte fir
TOMPs, ihre Vorganger und PICs in der gesamten Anlage prézise vorhergesagt
werden kénnen.
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' TOMPs: Toxic organic micro pollutants.
2 pICs: Products of incomplete combustion.
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DGMK-Fachbereichstagung
.Energetische und stoffliche Nutzung von Abfallen und nachwachsenden Rohstoffen*
vom 20, bis 22. April 1998 in Velen/Westfalen

*D

—F

B. Meyer, A. Starke ' - -
TU Bergakademie Freiberg, Institut IEC, Reiche Zeche, D-09596 Freiberg i.S.

SCHWERMETALLFLUCHTIGKEIT BEI DER ENERGETISCHEN UND
STOFFLICHEN VERWERTUNG VON ABFALLEN AUS DER SICHT DER
THERMODYNAMIK

1 Einleitung

Reststoffe mit mehr als 5 % breanbaren Anteilen diirfen nach TA Siedlungsabfall ab dem Jahr 2005 nicht mehr
deponiert werden. Aus diesem Grund gewinnen die Verwertung von Abfillen in Verbrennungs- und
Vergasungsaniagen sowie die Mitverbrennung und Mitvergasung von Riickstanden wie 2. B. Restmilll in bereits
bestehenden thermischen Anlagen an Bedeutung. Die Vorteile der thermischen Behandlung gegeniber der
Deponierung liegen in der volistandigen Zerstdrung unerwiinschter erganischer Bestandteile und in der zusatlichen
Energiegewinnung. Die bei der thermischen Behandlung zurGckbleibende Asche kann, befteit von schadiichen
Inhaltsstoffen, inertisiert und gefahrlos deponiert werden.

Da bei der Mitverbrennung ein Teil des Brennstoffes durch den Reststoff substituiert wird, unterfiegen diese

- Anlagen der Anteilsregefung nach 17. BImSchV, sofern ein thermischer Anteil von 25 % nicht Gberschritten wird.

Emissionsgrenzwerte werden anteilig gus den 2.B. fiir Kohlekraftwerke giiltigen Grenzwerten nach TA Luft oder 13,
BImSchV und denen fiir Abfalle u.3. nach 17. BlmSchV ermittelt41-4t>

Der hier betrachtete Reststoff Miill beinhaltet im Vergleich zur Kohle hohe Konzentrationen an Schwermetallen und
Halogenen, Dies I38t eine erhthte Emission von Schwermetallverbindungen und Chloriden mit dem Rauchgas bzw.
Vergasungsgas erwarten. Es muB in jedem Fall Giberpriift werden, ob die vorhandene Rauchgasreinigung austeicht,
wenn bei der Mitverbrennung/-vergasung die Emissionsgrenzwerte der 17. BlmSchV zur Anwendung kommen.

Als Bewertungs- und Optimierungsmethode fiir derartige Hochtemperaturprozesse setat sich die thermodynamische
Modellierung zunehmend durch /5 - /.

e
2 Thermodynamische Madellierung ( “:‘"’(& s (5 2‘)

Mit Hilfe leistungsfahiger Thermodynamikprogramme 128t sich das chemische Gleichgewicht komplexer
Reaktionssysteme wie das der Kohleverbrennung bzw. Kohlevergasung simultan bestimmen.

Unterschieden wird in [deal- und Realmodellierung. Bei der [dealmodeifierung wird das chemische Gleichgewicht
unter bestimmten idealen Voraussetzungen ermittelt. Diese sind:

unendlich lange Verweilzeit aller Komponenten im ProzeB,

vollstandige Gleichgewichtseinstellung,

Vemachlssigung reaktionskinetischer Einflisse,

keine Beriicksichtigung katalytischer Effekte,

Vernachlassigung der Bildung realer Mischphasen und Wechselwirkungen zwischen den
Einzelverbindungen.

Die Gleichgewichtsbedingungen bei der Chlorid/Sulfat-Umwandlung, der Hochtemperatur-Chlar-Korrosion oder der
Bildung fiGchtiger Einzelverbindungen kGnnen, um nur einige zu nennen, mit Gleichgewichtsprogrammen ideal
modelliert werden. Inshesondere trifft das auch fiir die Abscheidung bzw. Kondensation fliichtiger Schwermetalle im
Rauchgasweg und deren weitere Reaktionen mit der Gasphase und unter Ablagerungen zu.

Kriterium fiir das chemische Gleichgewicht ist das Minimum der freien Enthalpie des Gesamtsystems (Gibbs-Energie}
bei einer bestimmten Zusammensetzung der am ProzeR beteifigten Phasen. Die Gleichgewichtszusammensetzung

uhMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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wird nach Vorgabe von Anfangswerten und systematischer Variation der Mengen der im System miglichen und
ulassigen chemischen Spezies unter Anwendung von Methoden der linearen Algebra ermittelt.

Die hier dargestellten Berechnungen wurden mit dem Programm Equitherm durchgefiihrt. Mit diesem Programm (58t
sich der Gleichgewichtszustand beliebiger Multikomponenten-Mehrphasen-Systeme bestimmen J10].

Im Gegensatz zur Idealmodellierung werden bei der Realmodeliierung Aktivitaten bzw. Aktivitdtskoeffizienten, die die
Wechselwirkungen zwischen Einzelverbindungen in der festen und flissigen Phase beschreiben, herangezogen.
Damit lassen sich nichtideale oxidische Hochtemperaturschmelzen und feste Mischphasen beriicksichtigen.
Grundlage fiir die Realmodellierung bilden Phasendiagramme bindrer und terndrer Systeme, die fir den
entsprechenden Temperaturbereich ausgewertet und in das Programm iibertragen werden miissen.

Bei der vorliegenden Aufgabenstellung, bei der es in erster Linie um die Gleichgewichtsbedingungen der Bildung und
Abscheidung fiichtiger Schwermetalle und deren Reaktionen mit der Gasphase geht, kann man sich mit guter
Naherung auf die wesentlich einfachere Idealmodellierung beschrénken.

Die Genauigkeit und Giite thermodynamischer Rechnungen ist stark von der verwendeten Stoffdatenbasis abhéngig.
Ein Vergleich mit anderen Datenbanken und die Erganzung fehlender Stoffdaten ist fir derartige Rechnungen
unbedingt empfehlenswert und wurde vor Beginn der Berechnungen vorgenommen. Equitherm verwendet Daten der
Tabellen von Barin /11]. Fir Temperaturen oberhalb 1200 °C sind wichtige Stoffdaten nicht mehr definiert, so daB
die Berechnungen mit Equitherm auf diese Temperatur beschrnkt wurden.

3 Berechnungen

Die Gleichgewichtsberechnungen sollen Auskunft dariiber geben, welche Reaktionen die Schwermetalle und deren
Verbindungen im Gasweg eingehen kdnnen und ob es unter Einhaltung der durch den Gesetzgeber vorgegebenen
Grenzwerte maglich ist, Reststoffe wie 2.B. Mill in bereits bestehenden Verbrennungs- und Vergasungsanlagen ohne
stzliche Aufwendungen fiir die Gasreinigung thermisch zu entsorgen.

Betrachtet wurden die Eintragsstoffe Braunkohle allein, Standardmill /12/ allein (Monoverbrennung/-vergasung) und
ein Mischbrennstoff mit 5 Ma.-% Zumischung zur Kohle. Die Analysenwerte der Brennstoffe sowie die
Berechnungsparameter sind in Tafe! 1 vergleichend dargestelit.

Zur Annzherung der Rechnungen an den realen ProzeB sind folgende Anpassungen vorgenommen worden:

— Ineinem ersten Schritt werden die Gleichgewichtsverhaltnisse am Ende eines theoretischen Feuerraumes
bzw. Vergasers fiir 1200 °C ermittelt.

— Die bei den hohen Temperaturen im Feuerraum baw. Vergaser rechnerisch ermittelten Gleichgewichtssilikate
werden bei der Rauchgasabkiihlung als inert deklariert (Umsatzgrad 0%). Grund hierfiir ist, daB die
Silikatbildung weitgehend irreversibel verlauft.

— Verbrennung: Das S0:/S0s-Gleichgewicht wahrend der Rauchgasabkiihlung wird bei ca. 1000 °C
"eingefroren”. Der SO0:-Gehalt der Rauchgase wird somit auf etwa 50 mg/m’wsvs festgelegt. Die bei
niedrigen Temperaturen kinetisch gehemmte Schwefeleinbindung in Sulfate wird durch Bildungssperrung der
entsprechenden Sulfate und durch Vorgabe von SOx-Teilumsatzgraden verhindert. Somit gelingt es, den S0z
Gehalt der Rauchgase am Eintritt Gasreinigung auf realistische Werte {Kohle und Kohle+Miill: 2300 bis 2600
mg/mPwsvs bzw, Abfall: 300 bis 500 mgfm’usvs) einzustellen. Die thermodynamisch bevorzugte Bildung von
Schwefelsgure biei Temperaturen unterhalb 300 °C wird rechnerisch ebenfalls nicht zugelassen.

— Vergasung: Der bei der Abkiihlung theoretisch auftretenden RuB- und Methanbildung (Boudouard-Reaktion
und heterogene Methanbildungsreaktion) wurde durch Spetrung der genannten Verbindungen sowie durch
Sperrung der Komponente CO: entgegengewirkt. Somit ist gewshrleistet, daB auch im abgekihliten Gas bis
200 °C die tatsachlichen Konzentrationen aller Hauptgashestandteile, z.B. Hz, €0, CO2, CHs, Hz0, erreicht




werden. Durch die rechnerische Sperrung von €02 wird das Reduktionspotential des Gases erhght; dies
bedeutet eine konservative Annahme beziiglich der Schwermetallfliichtigkeit.

4 Auswertung der Berechnungsergehnisse
Verbrennung

Bl 1 zeigt den Exiremfall der Monoverbrennung von Standardmiil, Dargestellt ist der prozentuale Anteil

ausgewshlter Elemente in der jeweiligen Verbindung in Abhangigkeit von der Rauchgastemperatur, Die gesamte
Menge eines Elementes im Brennstoff entspricht 100 Ma.-%.

Chlor ist zum groBen Teil als HCl{g) flichtig. Im oberen Temperaturbereich sind die fiiichtigen Alkalichloride stabil,
bei mittleren Temperaturen feste Alkalisulfate und bei niedrigen Temperaturen Alkalichloride. Das Maximum der
Sulfatbildung liegt bei ca. 850-650 °C fiir NazS0afs} und 850-750 °C fiir K2504(s) (hier nicht dargestelit). Beide
Sulfate sind unterhalb 500 °C nicht mehr existent. Stattdessen bilden sich mit dem Rauchgas-HCI feste
Alkafichloride, die zur Korrosion durch aktive Oxidation beitragen /13]. Die hohen Chlor- und Schwermetallgehalte im
Abfall bewirken die Entstehung von flichtigen und kondensierten Schwermetallchloriden (Pb-, Zn- und Cu-Chlorid),
die nach J13] in Ablagerungen festgestellt wurden und beschleunigte Korrosion ausldsen. Als Korrosionsprodukt
unter ZnClz-Ablagerungen wurde Fe2Zn0a nachgewiesen {siehe auch Fe-Bilanz).

Die Elemente Na, K, Ca, Al und Mg sind fast ausschlieBlich in Silikaten eingebunden (siehe Ca-Bilanz). Diese wurden
als inert deklariert und &ndern ihre Konzentrationen im Rauchgasweg nicht. Die Hauptbindungsform des Eisens ist
Fe20sfs). Bis zu Temperaturen von ca. 250 °C ist das freie Calcium als Calciumferrit und daneben als CaSQfs)
gebunden, darunter ist CaCOs(s) anstelle von Calciumferrit die stabile Ca-Verbindung.

Vergasung

Die in Bild 2 dargestellten Elementebilanzen ergeben sich analog fir den AbkihlungsprozeB des Brenngases der
Monovergasung von Standardmill,

Ahnlich wie bei der Verbrennung bilden sich im unteren Temperaturbereich feste Alkalichloride. Die Sulfatierung der
gasformigen Alkalichloride bleibt aufgrund des fehfenden freien Sauerstoffs aus. Die Chiorbifanz zeigt die auch in der
Praxis wiederzufindende Bildung von Ammoniumchlorid unterhalb 200 - 250 °C. In wesentlich starkerem Umfang
als bei der Verbrennung entstehen bei niedrigen Temperaturen Schwermetallchloride, die wie die Alkalichloride
Hachtemperaturkorrosion hervorrufen kdnnen. Die Bindungsform des Schwefels bei der Vergasung ist anders als bei
der Verbrennung. S liegt als H2S{g) gasfarmig und als FeS(s) bzw. ZnS(s) in fester Form vor. CaS(s) bildet sich bei der
varliegenden Rechnung nicht, da das gesamte freie Ca bereits im Feuerraum in Silikaten eingebunden ist
{unterstdchiometrischer Ca-Gehalt). Neben Zinksulfid werden noch die Schwermetallsulfide CuzS(s), PbS(s), MnS(S),
NiS(s) und CuFeSa(s) gebildet. Die Elemente Na, K, Ca, Al und Mg sind ebenfalls vorwiegend in Silikaten
eingebunden. Beim Eisen treten alle Oxidationsstufen auf. Die dominierende Verbindung unterhalb 300 °C ist aber
FeCOsfs).

Schwermetallverteilung

Die Abscheidung flichtiger Schwermetalle aus dem Gas und die Reaktionen in den Beldgen mit der Gasatmosphare
kdnnen durch thermodynamische Rechnungen gut vorhergesagt werden.

Am Beispiel des fliichtigen Schwermetalls Quecksilber sind die Berechnungsfalle im 8i%/ 3 vergleichend dargestellt.
Aufgetragen ist die Konzentration des Elementes in mga/muwuvs fiir die auftretenden Gleichgewichtsverbindungen
bezogen auf trockenes Gas bzw. in mgalkges bezogen auf feuchten Bremnstoff in Abh@ngigkeit von der
Gastemperatur.

Hyg ist ausschlieBlich, selbst bei sehr niedrigen Temperaturen fliichtig. Im oberen Temperaturbereich ist Hg als

elementares Hglg) gasférmig. Daneben bilden sich geringe Mengen an flichtigem HgO{g) und hei Mall zus&talich
HgClig). Unter Verbrennungsbedingungen wandelt sich Hg(g) mit sinkender Gastemperatur zu HgCl(g} um, das auch
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noch bei Eintrittstemperatur in die Gaswasche fliichtig vorliegt. Beim VergasungsprozeB ergeben sich andere
Verhiltnisse. Quecksilber ist nur in Farm von metaflischem Hglg) im gesamten Temperaturbereich fliichtig. Unter
reduzierenden Bedingungen bildet sich kein HgChig).

Fiir die Entfernung der Quecksilberverhindungen aus dem Rauchgas ergeben sich verschiedene Maglichkeiten. Die
hohe Laslichkeit des HgCL(g) in Wasser bei pH-Werten < 4 wird genutzt, um dieses im Wascher aus dem Gasstrom
zu entfernen. Bei ChloridiberschuB entsteht der schwerldsliche (HgCk)*-Komplex. Desweiteren kann das
zweiwertige Quecksilber bei Anwesenheit von (HS0a) zum einwertigen Quecksilber reduziert werden, dessen Salze
meist schwer laslich sind. Unter Ausnutzung der Eigenschaft des zweiwertigen Quecksilbers, mit Sulfiden und
organischen S-Verbindungen duBerst schwerldsliche Verbindungen einzugehen, 2Bt sich Quecksilber als HgS(s) u.a.
mit dem REA-Schlamm ausschleusen. Eine weitere Maglichkeit ist die Reaktion von elementarem Hg mit HgClz zu
Hg2Clz, das aus der geldsten Phase ausfallt und somit ausgebracht werden kann [14].

Die Quecksilberemissionen steigen mit erhdhtem Hg-Eintrag durch den Brennstoff (Kohle < Kohle + Mill < Miill)
an. Wahrend bei der Kohle der durch die 17, BImSchV vorgegebene Grenzwert fiir Hg-Emissionen (0,05 mg/m’) keine
Rolle spieft, muB beim Mischbrennstoff die Anteilsregelung nach genannter Verordnung angewendet und Hg mittels
Reinigungstechniken aus dem Gas abgeschieden werden.

Die Verteilungen der Cd-, Pb- und TI-Verbindungen in Gasphase und Asche {hier nicht dargestellt) zeigen eine hohe
Flichtigkeit im oberen Temperaturbereich, die mit der Erhihung des Inputs durch den Vergasungsstoff ansteigt.
Unter oxidierenden Bedingungen dominieren flichtige Metalle, Oxide und Chioride, unter reduzierenden Bedingungen
Metalle, Sulfide und Chloride. Die Einbindung der fliichtigen Verbindungen erfolgt im unteren Temperaturbereich in
Sulfate und Chloride {(Verbrennung) baw. in Sulfide und Chioride (Vergasung). Die Flichtigkeit ist in reduzierender
Atmosphare grundsatzlich hdher als in oxidierender Atmosphare.

EinfluB des Chlor-Gehaltes im Brennstoff (Miill) auf die Schwermetallflichtigkeit

Eine graphische Darstellung der Ergebnisse ist an dieser Stelle nicht maglich.

ZusammengefaBt ergibt sich, daB die Schwermetallfiiichtigkeit infolge der verstarkten Chloridbildung stark ansteigt.
Neben Hglg) ist Zn bei erhdhtem Chlor-Eintrag als ZnClz{g) sogar noch bei 150 °C fliichtig. Die Anforderungen an die
Gasreinigung steigen mit erhdhtem Chlor-Eintrag diesbeziiglich an. Die anderen Schwesmetalle weisen im
Gleichgewicht nur uBerst geringe gasfdrmige Anteile auf.

5 Zusammenfassung

Die standig wachsenden Restmiilimengen erfordern neue Entsorgungstechniken. Da ab dem Jahr 2005 diese
Reststoffe nicht mehr deponiert werden diirfen, erweist sich deren Entsorgung durch Mitverbrennung bzw.
Mitvergasung in bereits bestehenden thermischen Anlagen als zweckmaBig.

Zur Uberpriifung der Auswirkungen der Mitverbrennungf-vergasung im Hinblick auf die Schwermetallfiiichtigkeit
und -abscheidung aus dem Rauchgas sollten neben praktischen Versuchen zur Vorbereitung auch thermodynamische
Gleichgewichtsrechnungen herangezogen werden. Mit den Methoden der Idealmodellierung (Equitherm) kann man
die Bildung von Einzelverbindungen (z.B. Schwermetalle, -oxide und Salze), die Chlorid/Sulfat-Wechselwirkungen und
Hochtemperatur-Chlor-Korrosionsvorgange modellieren, um grundsatzliche Aussagen dber die zu erwartenden
Reaktionswege zu ermitteln.

Fiir die Verfahren Verbrennung und Vergasung wurde das chemische Gleichgewicht fiir die Eintragsstoffe 100 %
Kohle, 95 % Kohle mit Zumischung von 5 % Miill und 100% Ml ideal modelliert. Die Berechnungsergebnisse zeigen,
daB sich die Flichtigkeit der Schwermetallverbindungen im Rauch- bzw. Vergasungsgas bei Steigerung des
Schwermetallinputs durch Zusatz ven Reststoff erhiht. Unter Verbrennungsbedingungen liegt das ausschlieBlich
fliichtige Quecksilber als Dichlorid am Eintritt in die Gaswésche vor. Beim VergasungsprozeR bildet sich flichtiges
metallisches Hg. Fir die Entfernung der Hg-Verbindungen aus dem Rauchgasstrom stehen verschiedene
Maglichkeiten zur Verfiigung. Die Einbindung der hier nher betrachteten, bei hohen Temperaturen stark flichtigen
Schwermetalle Cd, Pb und Tl in die Asche erfolgt als Sulfate und Chloride (oxidierende Bedingungen) bzw. als Sulfide
und Chloride {reduzierende Bedingungen). Ein erhdhter Chlor-Input durch den Brennstoff bewirkt eine starke
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Erhdhung flichtiger Schwermetallchloride bei niedrigeren Temperaturen, insbesondere von Zn. Bei Anwendung der
Anteilsregelung nach 17. BImSchV sollte die vorhandene Rauchgasreinigung {REA} zur Abscheidung von flichtigen
Hg- und gegebenenfalls Za-Verbindungen ausreichend sein.
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Tafel 1: Analysenwerte fiir die eingesetzten Brennstoffe und Berechnungsparameter

. Trockankaht Teoekenl .
Standardmull Rohkohle Standardmil (15% W) Standardmall
Elementaranalyse Ma.-¥%) Ma.-%] {Ma.-%] Ma.-%] Ma.-%]
[+ . 27,18 24,50 24,63 $0,55 49,38
H 345 200 207 413 409
S 020 0.30 030 062 0.60
N 0.30 0.25 025 0.52 0.50
(o] 18,72 1029 10,71 2123 21,11
A 24,67 3.85 4389 7.94 8,78
w 2500 58,80 571 15.00 15,50
Cl 0.5000 0.,0070 0,0317 0.0144 0,0387
F - 0.0010 0.0010 0,0021 0.0020
Summe 100,00 100,00 100,00 100.00 100.00
Ma.-%) Ma.-%] Ma.-%] Ma.-%] Ma.-%]
Aschezusammensetzung von Gesamt von Gesamt von Gesamt von Gesamt von Gesam!
Si0, 11,0000 11088 16034 2,288 2,723
Al 0.4000 - 0,0200 - 0,020
A0, 34000 0,1579 0.3200 0,326 0479
Fe 3.0000 - 0,1500 - 0.150
Fe,0y 1.5000 0,7123 07516 1.469 1471
Ca0 3.1000 06930 08134 1.430 1513
MgO 0,4500 0,1875 0,2006 0387 0,330
Na,0 1.5205 0.0062 00819 0.013 0,088
K;O 0.3000 0.0119 0.0263 0.025 0,038
SO, - 0.9548 09071 1970 1871
P,0s - 0.0027 0,0026 0,006 0,005
Rest - 0,0150 00143 0,031 0,029
24,6705 3.8500 4.8910 7943 8,779
{Ma.-%] {Ma.-%] Ma.-%] [Ma.-%} {Ma.-%]
Spurenelemente von Gesamt von Gesamt von Gesamt von Gesamt von Gesamt
As 5,000E-04 5,356E-05 7.588E-05 1,105E-04 1.300E-04
Cd 1,000E-03 2472E-06 5.235E-05 5,100E-06 5.485E-05
Co 5.000E-04 3,708E-06 3,523E-06 7.650E-06 7.268E-06
Cr 2.000E-02 1.578E-04 1.150E-03 3.256E-04 1,309E-03
Cu 5,000E-02 9,558E-05 2.591E-03 1.972E-04 2.687E-03
Hg 5.000E-04 2.472E-06 2,735E-05 5.100E-06 2,985E-05
Pb 1,000E-01 2,596E-05 5,025€-03 $5.355E-05 5.051E-03
Mn 2,500E-02 2410E-03 2,280E-03 4,973E-03 4,724E-03
Ni 7.500E-03 2,060E-05 3.946E-04 4.250E-05 4,154E-04
T 2,000€E-05 2,884E-05 2,740E-05 5.950€-05 5,653E-05
Sb 4,000E-03 - - - .
\Y 1,040€-02 - - - -
Zn 1,500E-01 - - - .
Berechnungsparameter
Verbrennung/ I
ProzeB Vergasung Verbrennung Vergasung ~
Oruck 1,013 bar ~
Temperatur (RauchgasabkGhlung) 1100 *C bis 150 °C
o B o | 95Ma % Kotie | e o ] 95Ma-% Kohle
Einsatzmenge _100 Ma.-% ] 100 Ma.-% 5 Ma.-% Ml 100 Nla.-% 5 Ma.% Mal
e I B e e e | 2B M
Verbrennungsiuft "5(:’_”‘1’ :)5 29mkg8S" (= 12)
Vergasungsmitiel 1 soveson™ {7777 I T Lukt + Dampi(+ Spiigas CO;)
0.4 mékg BS" 2.7 m’kg BSY
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Bild1: Ergehnisse der Gleichgewichtsberechnungen zum Verbrennungsp 8 (B ff Standardmill)
Elementebilanzen Cl, S, Ca, Fe
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Bild 3: Ergebnisse der Gleichgewichtsberechnungen zum Verbrennungs- und Vergasungsprozef
Quecksilberverteilung im Gas und in der Asche
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Einleitung

Aus Griinden des Umweltschutzes und der Endlichkeit fossﬂer Rohstoffe stoBen emeuerbare
Energiequellen auf zunehmendes Interesse, sowohl im politischen als auch im technologischen
Bereich. Holz als lignocellulosische Biomasse nimmt unter den erneuerbaren Rohstoffen eine
besondere Stellung ein, da es das einzige Material ist, woraus wahlweise feste (Verkohlung),
flissige  (Flash-Pyrolyse) oder gasformige (Vergasung) Energietrdger und/oder
Chemierohstoffe erzeugt werden konnen. Von den o.g. thermischen Konversionsverfahren ist
die Flash-Pyrolyse besonders geeignet, weil Erzeugung und Verwendung des Bio-Oles
riumlich und zeitlich entkoppelt werden konnen, und die Pyrolysefliissigkeit einfach
gespeichert und transportiert werden kann.

_ Flash-Pyrolyse ist ein Mitteltemperatur-Proze8 (ca.475°C), in dem Biomasse unter

SauerstoffausschluB sehr schnell erhitzt wird (. Die entstehenden Pyrolyseprodukte werden
schnell abgekiihlt und kondensieren zu einer rotlich-braunen Fliissigkeit, die etwa die Halfe
des Heizwertes cines konventionellen Heizbles besitzt. Flash-Pyrolyse ist, im Gegensatz zur
konventionellen  Holzverkohlung, ein modemes Verfahren, dessen  spezielle
Verfahrensparameter hohe Fliissigausbeuten ermdglichen.

Hohe Aufheizraten, verbunden mit kurzen Verweilzeiten, werden mit statidnaren
Wirbelbettreaktoren erzielt, die gegenwirtig vorwiegend fiir die Flash-Pyrolyse von Biomasse
eingesetzt werden 2, 3, 4, 5]. Im "Hamburger Verfahren" haben sich Wirbelbettreaktoren im
Bereich der Kunststoffpyrolyse bewahrt l5] Daher wurde in Zusammenarbeit mit der
Universitit Hamburg und finanzieller Fordenmg der Bundesstiftung Umwelt eine Flash-
Pyrolyseanlage fiir Biomasse gebaut: In dieser Arbeit werden erste Versuchsreihen,
Massenbilanzen und Olanalysen aus der Pyrolyse von Buchenholz vorgestellt
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Material und Methoden
Das in den Versuchen verwendete Eintragsgut wurde von der Firma J. RETTENMAIER &

SOHNE GmbH + CO, JRS FASERSTOFF-WERK, bezogen. Seine Spwﬁkauonen sind Tabelle 1
zu entnehmen.

Tabelle 1 Spezifikation des Eintragsgutes

Rohstoff: Laubholz Laubholz

Typ: Buche, Fagus sylvatica L. Buche, Fagus sylvatica L.
Bezeichnung: LIGNOCEL® HBK 750-2000 LIGNOCEL® HBK 1500-3000
Farbe: hellbraun hellbraun

Struktur: kubisch kubisch

KomgrdBe: 1,2-1,8 fmm] 2,0-2,5 [mm]

Glithriickstand (850°C/4h): |~ 1 [%] =1 [%]

Schiittgewicht: 290-350 [g1] 270-330 [gN]

Wassergehalt: 7,1 [%] 9,1 [%]

Ein Schema der Flash-Pyrolyseanlage ist in Abbildung 1 dargestellt.

.[ ‘

3 WA

Kohle

1 Silo

2 Vibrationsrinne 12
3 Eintragsschnecke

4 Wirbelbettreaktor

§ Zyklon

6 Warmetauscher
7 Intensivkahler
8 Elektrofilter

9 Fackel 11
10 Kompressor

11 Gasvorheizer

12 Gasvorheizer

13 Uberlaufbehalter T

Kreisgas

% .-
:Ol - 10

Abbildung 1 Schema der Flash-Pyrolys;eanlage fiir Biomasse

Die Anlage arbeitet kontinuierlich und ist fiir eine mittlere Férderkapazitat von 5 kg/h Holz
ausgelegt. Die Dosierung des Eintragsgutes erfolgt iiber eine Vibrationsrinne (2), von der’die
Holzpartikel Gber eine Forderschnecke (3) in den Reaktorraum (4) gelangen. Uber Kopf
werden die fliichtigen Pyrolyseprodukte zusammen mit feinen Kohlepartikeln ausgetragen.
Grobe Kohlepartikel fallen direkt aus dem Reaktor in den Uberlaufbehilter (13). In einem
dualen Zyklonsystem (5) werden feine Kohlepartikel aus dem Gasstrom abgeschieden. In den
wassergekiihlten Wirmetauschern (6) werden leicht kondensierbare Fraktionen abgetrennt. Im
Intensivkiihler (7), der bei - 10 °C betrieben wird, werden restliche kondensierbare Stoffe
aufgefangen. Mit etwa 2 °C gelangen die nicht kondensierbaren Gase zusammen mit den bei
der Pyrolyse entstandenen Aecrosolen (Nebel) in die Elektrofilter (8) wo eine vollstandige
Abscheidung von Feinstkohle und flisssigen Teilchen stattfindet. Ubrig bleibt eine Gasfraktion,
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die mit Hilfe eines Verdichters als Kreisgas in den Reaktor iiber die Vorheizer (11, 12)
zuriickgefordert wird. Das nicht zur Aufrechterhaltung des Kreisgasvolumenstromes bendtigte
Gas gelangt in eine Fackel (9) und wird dort verbrannt, Die wichtigsten Versuchsparameter,
der Temperaturreihe TP 16-bis TP 24 sind in Tabelle 2 zusammengestellt.

Tabelle 2 Versuchsparameter
Versuchsbezeichnung - TP24 TP18 TP23 TP19 TP20 TP21 TP16 TP22 TP17
Temperatur [°C] 407 416 453 470 502 520 550 573 588

Verweilzeit im Reaktor s} 1,22 123 1,30 1,33 1,39 142 147 1,51 154

KomgroBe Eintragsgut  [mm] 2,3 2,3 1,5 L5 L5 1,5 2,3 L5 2,3
KorngroBe Wirbelsand {mm]| 0,55 0,55 0,55 0,55 055 0,55 0,55 0,55 0,55
Versuchsdauer [ ) o055 043 082 1,00 080 1,00 083 1,08 0,78
Volumenstrom Kaltgas [m*h]l 5,85 577 548 535 513 501 483 4,70 4,62
Volumenstrom Heilgas [m*h]| 14,46 14,27 13,54 13,23 12,69 12,40 11,95 11,62 11,42
Durchsatz [e/h) | 5455 6923 3673 3000 3750 3215 3600 2769 3330

Der in allen Versuchen als Wirbelgut verwendete Quarzsand der KorngréBe 0,5-0.6 mm wurde
nach jedem Versuch durch unberuBten, neuen Sand ersetzt.

Die qualitative und quantitative Analytik der Gase und Ole wurde gaschromatographisch
durchgefiihrt. Zur Identifizierung der Pyrolyseprodukte stand ein massenselektiver Detektor
sowie eine spezifische Spektrenbibliothek mit ausgewdhiten Biomassepyrolyseprodukten zur
Verfigung,.

Die Wasserbestimmung der Ole wurde mit Karl-Fischer Titration durchgefiihrt.

Ergebnisse und Diskussion

In den Versuchen TP 16 bis TP 24 wurde der EinfluB der mittleren Reaktortemperatur in
Schritten von 25 °C im Bereich von 400-600 auf das Produktspektrum untersucht. Die
Temperaturschwankungen betrugen bei allen Versuchen +5°C bezogen auf die mittlere

Temperatur.

Die Massen der Einzelfraktionen wurden bis auf die Gasmassen durch Wagung des Holzes und
der Produkte Ol und Kohle erhalten. Die Gasmassen wurden durch Differenzbildung der
Gesamtaus- und Einwaagen ermittelt, so daB die Bilanzen zu 100% geschlossen und
untereinander vergleichbar sind. Die Ein- und Auswaagen wurden sind auf +1 g gerundet. Bei
der vorgestellten Versuchsanordnung fallen vier Olfraktionen an: 1. Wirmetauscher
(Kiihler 1), 2. Wirmetauscher (Kiihler 2), Intensivkithler und Elektrofilter.

In Abbildung 2 sind die Ausbeuten der drei Pyrolysefraktionen Ol, Gas und Kohle in
Abhingigkeit von der Temperatur dargestellt, Wie bereits in einer Laboranlage demonstriert
[7], ist ein Maximum der Olausbeute zwischen 470 und 500 °C zu beobachten. Allerdings ist
das Maximum nicht so stark ausgepriigt wie in der Laborapparatur. Die Produktverteilung
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zeigt das typische Spektrum bei der Flash-Pyrolyse von Holz. Es ist mit etwa 70 % Olausbeute
zu rechnen, der Kohle- und Gasanteil liegt dann jeweils bei ca. 15 %. Die Verweilzeiten
betrugen durchschnittlich 1,38 s und sind damit im suboptimalen Bereich. Durch eine
verbesserte Abstimmung sowohl der KomgroBe des Sandes als auch der PartikelgroSe des
Holzes lieBe sich eventuell die Ausbeute an Ol noch um 5-8 % steigern.

- n
a Gas
- =m0l
o Kohle

Ausbeute [m%] bez. auf Holz
= N W b O OO~
O O O O O O O O O
[] L L [} ] (] i

400 450 500 550 600
Temp. [°C]

Abbildung 2 Ausbeute (m%) der Pyrolyseprodukte aus Buchenholz, (Olausbeute ist
um die Holzfeuchte korrigiert)

Die Produktfraktion Pyrolysedl setzt sich aus den kondensierbaren Produktgasen und den )
abgeschiedenen Aerosolen zusammen. Im Gegensatz zu Mineralol ist eine destillative
Aufarbeitung der Ole ist nicht méglich, da diese thermisch labil sind und sich zersetzen.

Die Olfraktionen aus den drei verschiedenen Kiihlern und dem Elektrofilter wurden jeweils
qualitativ und quantitativ analysiert, in der Ausbeutebilanz jedoch aufsummiert. Ein Vergleich
der Abscheideleistung der einzelnen Aggregate ist hier nicht sinnvoll, da keine Mdglichkeit
bestand, standardisiert iber geregelte Kiihler genaue Kondensationsbereiche festzulegen.

Tabelle 3 Wassergehalte der Pyrolysedle
Versuchsbezeichnung - TP 24 TP 18 TP23 TP 19 TP 20 TP21 TP16 TP22 TP 17
Temperatur [°C]| 407 416 453 470 502 520 550 573 588
Verweilzeit im Reakt. [s] 1,22 1,23 1,3 133 1,39 142 147 1,51 154
Wassergehalte im Ol [%] | 23,36 22,74 23,35 22,50 22,47 2533 23,40 24,29 2321
Holzfeuchte [%]] 9,00 9,0 7,10 7,00 7,0 7,10 9,10 7,10 9.10
Reaktionswasser [%] | 14,26 13,64 16,25 15,40 15,37 18,23 14,30 17,19 14,11

Ein Qualititsmerkmal der Pyrolysedle ist schwer zu definieren. Zur Zeit gibt es einige
Arbeitsgruppen, die sich mit der Anwendung physikalischer und chemischer Analysenmethoden
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auf die Flash-Pyrolysedle beschiftigen [8. Ein wichtiges Kriterium, das sowohl tiber die
Qualitat der Pyrolyse als auch des Oles Auskunft gibt ist der Anteil des Reaktionswassers, der
sich aus Gesamtwasser abziiglich der Holzfeuchte ergibt. Entsteht zuviel Reaktionswasser
(30% und mehr) so deutet -vieles darauf hin, daB bei der Pyrolyse unerwiinschte
Crackreaktionen stattfanden, die die Olausbeute mindern und die Phasentrennung des Qles in
eine teerige und wabrige Fraktion begiinstigen. Die Tabelle 3 gibt Auskunft iber die
Reaktionswasseranteile der Versuche. Sie zeigen einen nahezu konstanten Verlauf und
demonstrieren die Eignung der Anlage zur Erzeugung hochwertiger Bio-Ole,

Eine umfassende Analyse der Bio-Ole gestaltet sich schwierig, da die Ole neben dem
gaschromatographisch erfaBbaren Anteil, noch héhermolekulare Anteile aus Abbauprodukten
der Kohlenhydrate (Pentosen, Hexosen) und des Lignins enthalten sowie polare, nicht fliichtige
Stoffe, die nur iiber HPLC zugénglich sind.

hochmolekularer
Ligninantcil Holzfeuchte

25 %) 10 %) Reaktionswasser
1 0%

HPLC
detcktierbar
15 %)

GC quantifizierbar

GC-detektierbar
10% 30%)

Abbildung 3 Hauptbestandteile des Bio-Oles

Den Pyrolysedleproben jeder abgeschiedene Fraktion wurde als interner Standard Fluoranthen
beigemischt. Die Komponenten jeder Olprobe wurde anschlieBend gaschromatographisch
getrennt und mittels FID detektiert (GC/FID). Mit Hilfe der jeweiligen Peakflichen, bekannter
Retentionszeiten und Responsefaktoren konnten die Hauptbestandteil des Ols quantifiziert
werden. Die Responsefaktoren wurden durch GC-FID Analysen von zuvor angesetzten
Standardlosungen der Einzelkomponenten bestimmt. Mit hinreichender Genauigkeit konnten in
der Summe neben Wasser 41 Produktkomponenten im Ol quantifiziert werden. Eine Ubersicht
{iber die quantitative Zusammensetzung der Hauptprodukte, geordnet nach den cellulose- und
ligninstimmigen Komponenten, ist in Tabelle 4 dargestellt. Ein Beispielchromatogramm. das
die Komplexitit der Zusammensetzung veranschaulicht, ist in Abbildung 4 dargestellt.
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Tabelle4 Quantitative Zusammensetzung
der Pyrolysedle (gemittelt iiber TP 16-24)

22 I} i i %
in m% bez. auf Ol (komigiert um symgys]ba.me;ni 5 n(;/;

Holzfeuchte) yringol (13) .
4-Methylsyringol (17) 0,17
Kohlenhydrate (Hauptkomponenten) m% Syringaldehyde (23) 0,13
Essigsaure (3) 11,07 4-Allyt und 4-Propylsyringol (20) 0,11
Hydroxyacetaldehyd (2) 4,47 Syringylaceton 0.11
Hydroxypropanon (4) 2,99 4-Ethylsyringol (18) 0.05
Levoglucosan (21) 2,55 3 0,77
2-Furfural (7) 0,68 andcre Ligninspaliprodukic m%
cis-Dimethoxytetrahydrofuran 043 Benzaldchyd 0.21
(5H)-Furan-2-on (10) 0,38 Phenol 0.08
Hydroxymethylcyclopentenon (12)  0.15 Acetophenon 0.08
v Butyrolacton (14) 0.11 Vanillin 0.07
2-Furfurylalkohol 0.07 meta-Kresol 0.05
3-Methylcyclopenten-1-on 0.04 ortho-Kresol 0.05
= 22.94 4-Methylanisol 0.05
Abbauprodukte des Lignins m%)| 4-Ethylphenol 0.04
Guajacylbausteine 4-Methylcatechol 0.04
trans-Isocugenol (16) 0.26 2,4-Dimethylphenol 0.03
Guajakol (13) 0.12 4-Propylphenol 0.03
4-Methylguajakol 0.09 J-Hydroxybenzaldehyd 0.02
cis-Isoeugenol 0.06 3-Methoxycatechol 0.02
4-Ethylguajakol 0.05 2,6-Dimethylphcnol 0.02
Acctoguajakon 0.04 Benzylalkohol 0.0]
Eugcnol 0.03 Resorcin 0.0
4-Propylguajakol 0.01 b 0.81
z 0.66 ¥, gesamt 25,18

3
21
. 25
1 s7 15
Zlis s !
Xt ‘ i ‘ Il |
'-bt\,L.ll K ._nll, |..l.| l I L\.J.L.‘..‘UJ LN ,' LA B
1000 1500 2000 ne »eoa B 4900 45.00 3000 008 00 Retentiomret
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Fiir die Verwendung der Bio-Ole stehen prinzipiell zwei Wege zur Verfligung:

1. die thermische Nutzung in Heizkesseln oder stationiren Dieselmotoren [9, 10} und

2. der Einsatz als Quelle fir Chemierrohstoffe [11, 12].
Fiir die thermische Nutzung gibt es bereits zahireiche Untersuchungen, deren Ergebnisse nur
teilweise publiziert sind, da sie gegenwirtig innerhalb von laufenden Forschungsvorhaben
gewonnen werden, Aufgrund der - im Vergleich zu Minerallen (siehe Tabelle 5) - besonderen
Eigenschaften der Ole miissen Brennkammern und Motoren adaptiert werden.

Tabelle 5 Typische Eigenschaften von Bio- und Mineralilen

Bio-0l1 Mineral Ol

Feststoffe, m% 0,04 -

pH 2,6 -

Wasser, m% 20 0,03
Viskositat (50 °C), cSt 30 6

Dichte (15 °C), g/em® 1,24 0,89
Heizwert (H.), MJ/kg 17 40

Asche, m% 0,03 0,01

Parallel zu den Untersuchungen der thermischen Nutzung gibt es mehrere Arbeiten, die sich
mit der chemischen Nutzung der Pyrolysedle beschiftigen. Im Vordergrund steht dabei die
Nutzung von Fraktionen. Ein wéBriger Extrakt der Bio-Ole liefert eine Raucharomafraktion,
die bereits kommerziell als Fliissigrauch in USA und Kanada in der Lebensmittelindustrie
eingesetzt wird. Auch in Europa und Deutschland wird Fliissigrauch auf den Markt gebracht.
Die phenolischen Komponenten der Ligninspaltprodukte konnen in der Formulierung von
Leimharzen in Holzwerkstoffen Verwendung finden. Mit der vorgestellten Flash-
Pyrolyseanlage lassen sich aufgrund der spezifischen Auslegung der Kiihler die Ole durch
fraktionierte Kondensation aufirennen. Als Beispiel sind in Abbildung 5 die
Gaschromatogramme der einzelnen Fraktionen gegeniibergestellt, die die unterschiedliche
Zusammensetzung verdeutlichen sollen.

T 003 Mamtes hagr ENI¥ae L R

Kuhler 1 ’ Kihler 2

Tae 0008 Mases sup _$304 8Vi0 Ty TE000Mames Avp  PTaVems
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Zusammenfassung

Mit einer kontinujerlich arbeitenden Wirbelbettanlage zur Flash-Pyrolyse von lignocellulosicher
Biomasse wurden bei einer durchschnittlichen ‘Gasverweilzeit im Reaktor von nur 1,2 s Bio-
Ole mit Ausbeuten von 70 % erzielt, die Gas- und Kohleanteile lagen bei jeweils 15 %. Die
Bio-Ole wurden chemisch charakterisiert. Von den Monomeren sind Essigsiure,
Hydroxyacetaldehyd, Hydroxypropanon und Levoglucosan die Hauptprodukte, die sich aus
der thermischen Zersetzung von Kohlenhydraten ergeben.

Die Bio-Ole aus der Flash-Pyrolyse lassen sich thermisch und chemisch nutzen.
Untersuchungen dazu werden derzeit vorgenommen.
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, In diesem Beitrag wird die Pyrolyse von Mais im Drehfohrreaktor modelliert.
Das Modell beinhaltet die Ldsung der 2dimensionalen Energie- und
Stoffbilanzen fiir die feste Phase. Die Gutbewegung im Drehrohr wird mit Hilfe
von Modellansétzen beschrieben. Es wird der EinfluB der Betriebsparameter
Temperatur, Drehzahl, Lange und Neigungswinke! des Rohres auf die Pyrolyse
diskutiert.

Einleitung

Die Nutzung fossiler Energietrager zur Stromerzeugung hat eine
Kohlendioxidemission zur Folge, die durch Bindung in Pflanzen nicht kompensiert
werden kann. Neben anderen Gasen, wie z.B. Methan, wird Kohlendioxid fir den
Treibhauseffekt hauptsachlich verantwortlich gemacht. Eine anndhemd Kohlendioxid
neutrale Energiewandlung bietet neben der Nutzung nuklearer énergieformen die
Verwendung von Biomasse als Brennstoff.

Der niedrige Brennwert biogener Brennstoffe macht einen Veredlungsprozef3 der
Biomasse fir die groBtechnische Nutzung als Brennstoff unumganglich. Zur Anrei-
cherung der Kohlenstoffkonzentration und der damit verbundenen Erhdhung des
Brennwertes ist es denkbar, die Biomasse zu pyrolysieren und das Pyrolysat nach
einer Brikettierung als Brennstoff einer Feuerungsanlage zur Stromerzeugung zuzu-

fahren.
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Da sich unterschiedliche Arten von Biomasse sowohl in der Zusammensetzung als
auch in den mechanischen Eigenschaften stark unterscheiden, ist ein Verfahren zur
Pyrolyse zu wahlen, welches eine hohe Toleranz bezlglich der Edukteigenschaften,
wie z.B. Sthckigkeit, Wassergehalt usw. aufweist. Hierzu ist der Drehrohrmreaktor
besonders geeignet.

Neben der Nutzung des Pyrolysates als Brennstoff kann dieses auch als Ausgangs-
material zur Herstellung von Aktivkohle genutzt werden.

Fir eine ProzeBoptimierung ist eine mathematische Modellierung des Prozesses
sinnvoll.

In diesem Beitrag sofl der Guttransport im Drehrohr sowie die Losung der Energie-
und Stoffbilanzen fiir die Schiittung am Beispiel von Mais aufgezeigt werden. Deren
Lésung wird in Abhangigkeit der EinfluBgroBen Drehzahl, Rohmeigung und
Temperatur diskutiert. Zur Uberpriiffung der Modellrechnung der Pyrolyse stehen
Daten aus Versuchen an einer Technikumsanlage zur Verfiigung. Der indirekt
beheizte Drehrohrreaktor hat eine Lange von 1,45 m und einen Innenrohrdurch-
messer von 0,129 m.

Beschreibung des Guttransportes

Die Grundlage zur Losung der Energie- und Stoffbilanzen ist die Beschreibung des
Strémungsfeldes bzw. des Bewegungsverhaltens des Guts im Drehrohr. Analog zur
Mehrphasenstromung  flissig-gasférmig treten bei unterschiedlichen Be-
triebsparametern verschiedene Bewegungsformen auf. In Abb.1 ist eine
Bewegungskarte, wie sie von [1] vorgeschlagen wurde, fiir die unterschiedlichen Be-
wegungsformen dargestellt. Es lassen sich der rutschende, stiirzende, rollende und
der Kaskadentransport unterscheiden.

Experimente am untersuchten Drehrohrreaktor fiihren fiir die hier modellierten Be-
triecbsparameter zur Annahme des stlirzenden Transports. Wahrend dieser
Bewegungsform lassen sich zwei Strdmungsbereiche unterscheiden. An der
Phasengrenze Feststoff-Gas bildet sich eine diinne abrutschende Schicht aus. Das
darunter liegende Material wird naherungsweise in einer Kolbenstromung mit der
Rohrwand nach oben transportiert.
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Das zweidimensionale Stromungsfeld wird mittels des Modells von Seaman {2] be-
schrieben. Die radiale Quervermischung dieser Stromungsform wird mittels eines
Dispersionskoeffizienten berlicksichtigt.

Seaman gibt fir die integrativ gemittelte axiale Geschwindigkeitsverteilung

+ycos@)Y =«

W(r):n({y an() mSin(_c-)
2r
an. In dieser Gleichung bedeuten r die radiale Koordinate, ¢ die Lange der
abrutschenden Schicht in der Rohrquerschnittsebene, ¥ den Rohmeigungswinkel, y
den Winkel zwischen Gutoberfliche und Rohrachse und 0 den Reibungswinkel des
Guts. Wird die Massenbilanzgleichung numerisch unter der Annahme der Inkom-
pressibilitit =~ der  Schittung integriert, ergibt sich ihre  radiale
Geschwindigkeitsverteilung im Rohr. In Abb. 2 ist das Geschwindigkeitsfeld fiir eine
Drehzahl n=0,051/s und einen Feststoffvolumenstrom von ®y=2.10%m%s
dargestelit. Das Maximum der axialen Geschwindigkeit befindet sich an der
Rohrwand, da die wandnahen Partikeln wahrend eines Rutschvorganges an der
Gutoberflache am weitesten transportiert werden. Die radiale Geschwindigkeit hat an
der Gutoberfliche die maximale Geschwindigkeit und an der Rohrwand den Wert
Null.

| Kaskadenbewegung (Cascading)
ender Trangport (Slumping)

hres
[4]
&
N

A 4

»

rollender Transport (Rolling)

rutschender Transport (Slipping) v

\4

Fillungsgrad des Ro

—
Froude-Zahl Fr=o’R/g bzw. n

Abb. 1 Bewegungskarte flir den Guttransport im Drehrohr
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Abb.2  Strdmungsfeld des Feststoffs fiir einen Rohrneigungswinkel von y=1°,
eine Drehzahl von n= 0,05 U/s und einen Feststoffvolumenstrom von
@,=2 10°m’s.

Energie- und Stoffbilanzen

In [3] wurden far die Pyrolyse von Mais (BM) die Reaktionsgleichungen

BM - 0,029C0 +0,073CO, +0256S, +0,642L

(1)
S, = 0,072C0, +0,141CH, +0,786S, @)
S, = 0,073CO +0,034H, +038915, 3

angegeben. In diesen Reaktionsgleichungen bedeutet S ein Zwischenpyrolysat, das
in Parallelreaktionen weiter reagiert. Das Verzweigungsverhaltnis dieser Reaktionen
wurde in [3] zu (2)/(3) = 40%/60% bestimmt.

Dieses Zwischenpyrolysat weist mit 0,49% noch einen groBen Wasserstoffmassen-
anteil auf.

Bei der thermogravimetrischen Analyse von Mais bis T = 800 °C ergibt sich nach [3]
far eine Temperatur, die groBer ist als T = 650 °C, keine Masseénderung der Probe.
Dieses ,Endpyrolysat” wird in dem oben beschriebenen Reaktionsmechanismus mit
S, bezeichnet. Der Wasserstoffgehalt betrdgt fir dieses Pyrolysat 0,1 %. Alle bei
Standardbedingungen kondensierbaren Stoffe werden in L zusammengefaBt.
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Fir die Losung der Energisbilanz werden die Reaktionsenthalpien der Pyrolysereak-
tionen in diesem Beitrag vemachldssigt, da deren Summe klein ist. Zur
Vereinfachung der Untersuchung der EinfluBgroBen Rohrlange, -Drehzahl,
Rohmeigungswinkel und Temperatur werden die Wandtemperatur und die
Gasphasentemperatur Giber der Rohrachse konstant und gleich gesetzt.

EinfluB3 der Betriebsparameter auf die Pyrolyse

Mit Hilfe des Rohmeigungswinkels ¥ und der Drehzahl n 138t sich die Verweilzeit des
Guts verandem. Bei konstantem Feststoffvolumenstrom bedingt eine VergroBerung
der Transportgeschwindigkeit eine Abnahme der Guthohe. Eine Abnahme dieser
Guthdhe bewirkt einen schnelleren Anstieg der Temperatur, wdhrend eine
vergroBerte Feststoffgeschwindigkeit zu einer Abnahme der Temperatur an einem
Ont fuhrt. Diese beiden gegenteiligen Effekte kompensieren sich zum Teil, so daB
das Temperaturfeld im Drehrohrreaktor anndhemd gleich bleibt. In Abb. 3 wird diese
Aussage anhand von zwei Temperaturfeldem fir die Rohmeigungswinkel 1° und 3°
bei einer Wandtemperatur von T, =600 °C und einer Drehzahl von n=0,05 1/s
belegt.

Die auf die eingesetzte Biomasse normierte Produktausbeute des Pyrolysats S; ist in
Abhéngigkeit der Ortskoordinaten in Abb. 4 fiir zwei unterschiedliche Drehzahlen und
Rohmeigungswinke! dargestellt. Die Wandtemperatur betragt Ty, = 600 °C.

Bei einer Vergroflerung des Rohmeigungswinkels von 1° auf 3° nimmt die Guthdhe
auf ungefahr die Halfte und die Feststoffverweilzeit auf ein Drittel ab.

Fiir eine Temperatur von 600 °C ist die Bildungsreaktionsgeschwindigeit des Pyroly-
sats klein. Der maximale normierte Reaktionsmassenstrom betrégt 7-10° 1/s. Damit
hat das Stromungsfeld einen EinfluB auf die Produktzusammensetzung. Mit
steigender Gutgeschwindigkeit, d.h. mit groBeren Rohmeigungswinkeln treten
groBere Pyrolysat-S; Massenanteile erst bei groBeren Werten der axialen Koordinate
Z auf.

In Abb.5 ist die nommierte Pyrolysatmasse fir zwei unterschiedliche
Betriebsbedingungen' dargestellt, die zu der gleichen mittleren Feststoffverweilzeit

fahren.
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Bedingt durch die hohere Drehzahl (Abb. 5 b) kommt es zu einer besseren Durch-
mischung des Guts. Diese bewirkt einen Konzentrationsausgleich in radialer
Richtung, der sich in den fast senkrechten Isokonzentraten erkennen l4Bt. Die

unterschiedlichen Betriebsparameter haben auf die axiale Konzentrationsverteilung
nur einen geringen EinfluB.

Wird die Berechnung fiir ein halb so langes Drehrohr durchgefiihrt, so ergibt sich ein
ahnliches Temperaturfeld, da sich auch hier die beiden oben schon genannten
Effekte = zwischen = Abnahme der Guthéhe und  Zunahme  der
Stromungsgeschwindigkeit kompensieren. Ein Unterschied ergibt sich im
dynamischen Verhalten. Fir einen kirzeren Drehrohrreaktor ist die Aufheizphase
kleiner, d.h. der stationaren Betriebszustand wird schneller erreicht.

Temperatur T =T/673.15K

1.244 -~ 1.300 1131 ~ 1.187 1019 - 1.075 [ 0.9063 - 0.9625
0] 0.0 1187 ~ 1244  SEE1.075 - 1131 o092 ~ 1019 [ 0.8500 - 0.9063
L

«c Rohmeigungswinke! y=1°
502 gung 1=

2 04 I S

£ -~ -

© —

é 016 A : =~ ~ - \
o 08

8

g 1,0 T T T T T T I T

0,2 04 0,6 0,8 1,0

b )

) 0,0

o Rohrneigungswinkel y=3°
‘E 0,2

2 04

£

b

8 06- e e e e - -

o b

S -
o 0,8

K]

1,0 r T r T T

0,6 08 1,0

1 »
axiale Koordinate Z =2/L

Abb.3  Temperaturfelder fir die Rohrneigungswinkel y=1° und y=3° bei einer Drehzahl
von n=0,05 1/s
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Abb.4  Massenanteile des Pyrolysats S, berechnet fiir Rohmeigungswinkel von y=1° und y=3°,
bel einer Wandtemperatur von T = 600 °C und einem Feststolfvolumenstrom von ;=2 10°m'ls
und einer Drehzahl von n=0,05 1/s.
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Abb.5  Massenanteile des Pyrolysats S, berechnet, bei einer

Wandtemperatur von T = 600 °C und einem Feststoffvolumenstrom
von =2 10® ms fir unterschiedliche Drehzahlen und Rohmeigungswinkel.

97




Im Vergleich zum Bewegungsverhalten hat die Temperatur einen gréBeren EinfluB
auf die Produktzusammensetzung. Bei einer Pyrolysetemperatur von T = 450 °C lauft
im wesentlichen, fir das- in [3] vorgeschlagene Reaktionsschema, nur die erste
Zersetzungsreaktion ab. Die weitere Zersetzung des Pyrolysats S; findet bei
T=600°C Ilangsam statt, so daB die Feststoffbewegung einen EinfluB auf die
Produktzusammensetzung hat. Bei einer Pyrolysetemperatur von T = 800 °C sind die
Reaktionsgeschwindigkeiten der Reaktion (2) und (3) so groB3, daB3 der EinfluB des
Guttransports auf die Produktzusammensetzung kleiner wird.

Zusammenfassung
Mit Hilfe einer mathematischen Modellierung der Pyrolyse im Drehrohrreaktor wurde
eine Parameterstudie der wesentlichen Betriebsparameter Drehzahl, Rohmeigungs-
winke! und Temperatur diskutiert. Die Temperatur hat auf das Pyrolyseergebnis den
groften EinfluB.
Die Modellierungsergebnisse werden von Experimenten am Drehrohrreaktor
bestétigt.
In der Fortfihrung des Projektes wird die Gasphase sowie das Rohr selbst noch in
das Bilanzgebiet einbezogen, so daB der Einflu der Gasphasenverweilzeit sowie die
Gasphasenzusammensetzung beriicksichtigt werden kdnnen.
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UNTERSUCHUNGEN ZUR THERMISCHEN VORBEHANDLUNG VON PVC-
HALTIGEN KUNSTSTOFFGEMISCHEN FUR DIE ROHSTOFFLICHE
VERWERTUNG

1 Problemstellung

Ein Weg zur stofflichen Verwertung von Altkunststoffen ist die rohstoffliche Verwer-
tung. Hierfar werden durch Spaltung der langen Polymerketten in kurze Bruchstiicke
wertvolle Chemierohstoffe oder spezifizierte, hochwertige Energietrdger aus den
Kunststoffabfallen zurickgewonnen. Diese Sekundérrohstoffe kdnnen fossile Roh-
stoffe wie Kohle, Mineral6! oder Erdgas teilweise oder volistandig als Einsatzmaterial
substituieren, z. B. in Konversionsverfahren der Erdéiverarbeitung oder in der Petro-
chemie, aber auch im Hochofenprozef oder bei der Zementherstellung.

Je nach Anlagentechnik und Emissionsauflagen fiir das Verfahren, in dem der
Sekundarrohstoff zum Einsatz kommen soll, ist vor allem der Chlorgehalt aus dem
PVC-Anteil der Kunststoffe kritisch zu betrachten.

Bedingt durch ihre geringe thermische Stabilitat lassen sich die PVC-Anteile der ver-
mischten Altkunststoffe bei der thermochemischen Vorbehandlung durch irreversible
Zersetzungsreaktionen unter Abspaltung von Chlorwasserstoff schon bei Tempera-
turen ab 200 °C gezielt dechlorieren. Die Dechlorierung ist dabei so zu fithren, daB
die freigesetzten Chlorverbindungen mdglichst quantitativ in einer einzigen Produkt-
fraktion angereichert anfallen und die tbrigen Fraktionen weitgehend chlorfrei sind
und nicht nachbehandelt werden miissen. AuBerdem ist es von Vorteil, wenn bei der
Dechlorierung mdglichst wenig fliichtige organische Abbauprodukte freigesetzt wer-
den, wodurch die Reaktionstemperatur nach oben auf etwa 370 °C begrenzt wird.

Zur Lésung dieser Fragestellungen wurden im LabormaBstab ausfiihrliche experi-
mentelle Untersuchungen durchgefiihrt [1). Ziel der weiteren Untersuchungen, {ber
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deren Stand hier berichtet wird, ist es, ein Rechenmodell zur Beschreibung des Poly-
merabbaus und der Dechlorierung von PVC-haltigen Kunststoffgemischen zu
erstellen, das zur Auslegung verfahrenstechnischer Anlagen verwendet werden kann.

2 Beschreibung der Versuchsdurchfiihrung und der Versuchsergebnisse

Um sicherzustellen, daB die bei der thermischen Zersetzung des PVC entstehenden
HCI-Blasen schnell aus der Produktfraktion entweichen kdnnen, sollte die Viskositét
des Reaktionsmediums méglichst gering-sein. Dies 188t sich z.B. durch Verdiinnen mit
einem niedrigviskosen Zusatzmaterial oder durch Riickfithren von bereits erhaltenem
dinnfliissigem Kunststoffabbaumaterial erreichen. Bei den experimentellen Untersu-
chungen im LabormaBstab dient eine hochsiedende Mineraldlfraktion (Vakuum-
schwerdestillat, VSD) als Modellsubstanz fir das diinnfliissige Reaktionsmedium.

In ei’nem elektrisch beheizbaren Riihrkesselreaktor mit einem Volumen von ca. 1,2 dm3
wird das VSD auf 350 °C aufgeheizt. Nachdem das Reaktionsmedium die Temperatur
erreicht hat, wird eine abgewogene Menge an sortenreinem PVC in den Reaktor ein-
geschleust und mit einem Rihrer im heiBen Ol suspendiert. Die Dechlorierung
beginnt nach einer kurzen Induktionszeit. Die fllichtigen Abbauprodukte werden mit
einem Stickstoffspiilstrom aus dem Reaktor ausgetragen und durch Waschflaschen
geleitet, in denen das gebildete HCI vollstdndig absorbiert wird. Der Stickstoffstrom
kann auf unterschiedliche Weise durch den Reaktor geleitet werden. Eine Variante ist
die Zu- und Abfuhr durch den Reaktordeckel, so daB der Spiilstrom Uber die Flissig-
keitsoberfliche geleitet wird. Er kann aber auch von unten in den Reaktor geleitet
werden, so daB das Reaktionsmedium durchstrdmt wird.

Am Ende der vorgegebenen Versuchszeit wird der Reaktorinhalt Gber einen Kugel-
hahn in einen eisgekihlten Quenchbehalter entleert, so daB die Abbaureaktionen
gestoppt werden. In dem Quenchbehélter befindet sich ein Sieb, auf dem die koksarti-
gen, festen PVC-Riickstédnde von der Sumpffraktion abgeschieden werden.

Nach Versuchsende werden die verschiedenen Fraktionen auf ihren Chlorgehalt hin
untersucht. Das Zielprodukt der thermochemischen Vorbehandlung von Kunststoffen
ist die fliissige Fraktion, in diesem Fall die Sumpffraktion, weshalb dem Chlorgehalt
dieser Fraktion besondere Bedeutung zukommt.

Uber die Versuchsergebnisse der thermischen Dehydrochlorierung von unterschiedli-
cher PVC-Neuware sowie einer PVC-haltigen Altkunststofffraktion bei unterschiedli-
chen Temperaturen und unterschiedlichen PVC-Massenanteilen wurde bereits an
anderer Stelle berichtet [1, 2]
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Die Abbildung 7 zeigt beispielhaft den gemessenen Verlauf des Chlorgehaltes in der
Sumpffraktion bei der thermischen Dehydrochlorierung von sortenreiner, fiillstofffreier
PVC-Neuware in VSD bei unterschiedlicher Fithrung des No-Spiilstromes.
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Abb. 1:  Chlorgehalt der Sumpffraktion bei der thermischen Dehydrochlorierung
von fiillstofffreiem, sortenreinem PVC bei unterschiedlicher Fiihrung des
Stickstoffstromes

Innerhalb der ersten 10 Minuten nimmt der Chlorgehalt in der Sumpffraktion stark ab.
Ab einer Abbaudauer von 20 Minuten ist keine signifikante Anderung im Chlorgehalt
mehr zu beobachten. Der Chlorgehalt zu Versuchsende héngt stark von der Fithrung
des Stickstoffstromes ab und liegt bei ca. 200 mg/kg wenn der Stickstoffstrom {iber
die Fliissigkeitsoberflache geleitet wird. Dieser Gehalt reduziert sich durch Strippen
mit Stickstoff auf etwa 50 mg/kg. Aus Untersuchungen zur Bindungsform des in der
Sumpffraktion vorliegenden Chlors kann abgeleitet werden, daB der nach dem Strip-
pen verbleibende Restchlorgehalt dem Anteil an organisch gebundenem Chlor ent-
spricht.

101




3 Kinetisches Modell zur Beschreibung der thermischen Dechlorierung
von PVC

Zur Simulation des Batchprozesses wurden zun#chst die formalkinetischen Ansétze
zur Beschreibung der Dechlorierungsreaktion von PVC auf Basis thermogravime-
trischer Messungen und daraus bestimmter kinetischer Parameter aufgestelit.

Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter

Die reaktionskinetischen Parameter fiir den thermischen Abbau von PVC wurden aus
unabhingigen Untersuchungen an einer Thermowaagenapparatur ermittelt.

Bei diesen Untersuchungen wird die Probe im Stickstoffstrom mit einer konstanten
Heizrate aufgeheizt, wihrend die Massenabnahme in Abhangigkeit von der Zeit auf-
gezeichnet wird. Die Versuchsdaten wurden integral nach einer von Fiynn und Wall
entwickelten Methode ausgewertet [3]. Hierbei werden mehrere MeBreihen mit unter-
schiedlichen Aufheizraten miteinander verkniipft, und man erhalt die Aktivierungs-
energie sowie den Haufigkeitsfaktor in Abhangigkeit von der Aufheizrate und des Kon-
versionsgrades.

Die Zersetzung des fiillstofffreien, sortenreinen PVC erfolgt im Temperaturbereich
zwischen 230 °C und 530 °C in zwei Schritten. In der ersten Zersetzungsstufe ab
einer Temperatur von etwa 230 °C spaltet Polyvinylchlorid Chlorwasserstoff ab. Nach
AbschluB dieser Abspaltung bei ca. 380 °C erfolgt in einem zweiten Zersetzungs-
schritt die Spaltung der C-C-Hauptkette. Dabei entstehen hauptsachlich aromatische
Kohlenwasserstoffe [4]. Nach Beendigung der Pyrolyse (t — t..) des PVC verbleibt ein
fester Riickstand, der 16,5% der Einwaage betréagt.

Die Aktivierungsenergie Ex und der Haufigkeitsfaktor kg fiir einen Reaktionsansatz
1. Ordnung wurden getrennt fiir die beiden Pyrolyseschritte bestimmt. In 7abelle 1
sind diese Werte sowie die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k flir eine Tempera-
tur von 350 °C zusammengefasst:

Tab. 1: Kinetische Parameter fiir die thermische Zersetzung von fiillstofffreiem PVC

- Reaktions-
A:;;::eireuggs- Hiufigkeitsfaktorkg| geschwindigkeits-
PrBlC A [1/min} konstante k (350 °C)
(i¥/mol] (1/min]
1. Zersetzungsschritt 141 4,12-10"2 6,20
2. Zersetzungsschritt 237 1,25-10%8 0,0180
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Formalkinetischer Ansatz:

Zur Beschreibung des Reaktionsstromes R wurde folgender formalkinetischer Ansatz
gewdhit:

R = —k- (Wpye() — Wpye(l) - (1)

) Mpye(l Mpyc(lg)
Mt Weye(d = —2o— und Weyplly) = — o .
PVC,ein PVC,ein
Durch Einsetzen der Gleichung (1) in die Stoffbilanz um einen Rahrkesselreaktor und
Integration der Gleichung von t4 bis t erhalt man:

Weye(D = Wpyp(le) + (Wpyc(ly) — Weyc(lp) - exp{-k- &} @
. Mpye(Ly)
mit: Woyelly) = % .
PVC,ein

Gleichung (2) wird nun getrennt fiir die beiden Reaktionsteilschritte, die Dehydrochlo-
rierung und die Kettenspaltung, angewendet, wobei t4 ; fir den Beginn der jeweils
betrachteten Teilreaktion und tg ; fir das Ende der Teilreaktion stehen.

Aus den thermogravimetrischen Konversionskurven ergibt sich fiir die Masse an PVC
nach dem ersten Reaktionsschritt, bezogen auf die eingesetzte PVC-Menge,
wpycftg,1), ein Wert von 0,44. Die Masse an PVC zu Beginn dieses Zersetzungs-
schrittes entspricht der Masse an eingesetztem PVC, somit ist wpyg(ta 1) gleich 1.
Fir die C-C-Kettenspaltung im zweiten Reaktionsschritt erhélt man aus der thermo-
gravimetrischen Analyse fiir wpyc(tg,2) den Wert 0,165 und fiir wpyc(ta 2) den Wert
0,44.

Die Gleichungen zur Beschreibung der Massenabnahme beim thermischen Abbau
von PVC in Abhéngigkeit von der Abbauzeit lauten somit fir die beiden Teilreaktionen:

Dehydrochlorierung:

Woyc, 1 (D = 0,44+ 0, 56- exp{~k,- t} 3

C-C-Kettenspaltung:

Weyco() = 0, 165+ 0,275 exp{~Ky- } “)
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Abb. 2:  Verlauf der Feststoffabnalme bei der Pyrolyse von fiillstofffreiem PVC in

VSD

Abbildung 2 zeigt die Versuchsergebnisse aus dem Abbau von filllstofffreier, sorten-
reiner PVC-Neuware in Vakuumschwerdestillat bei einer Abbautemperatur von 350 °C.
Es ist die Masse an Feststoff nach einer Verweilzeit t bezogen auf die eingesetzte
Masse an PVC-Neuware {iber der Verweilzeit t aufgetragen. Der koksartige Feststoff
wurde am Ende der Verweilzeit durch ein Sieb von der noch hei3en, fliissigen Fraktion
abgetrennt, und nach dem Abkiihlen und vor der Wagung mit Lésungsmittel behan-
delt, um die Reste des noch anhaftenden VSD zu entfernen.

Des Weiteren sind in dieser Abbildung die beiden aus den thermogravimetrischen
Messungen abgeleiteten Kurven zur Beschreibung der Massenabnahme des PVC
beim thermischen Abbau, Gleichung (3) und Gleichung (4), aufgetragen.

Es wird nochmals bildlich verdeutlicht, daB der erste Zersetzungsschritt, die Abspal-
tung von HCl aus dem PVC-Molekil unter Bildung einer C-C-Kette mit konjugierten
Doppelbindungen, bei 350 °C sehr schnell verlauft. Bereits nach 50 s sind 99,5 % der
Gesamtgewichtsabnahme des ersten Reaktionsschrittes erreicht.

Die Aufheizzeit der eingesetzten PVC-Pellets auf Reaktionstemperatur nach Zugabe
in das heiBe Vakuumschwerdestillat ist mit 12 s vergleichsweise kurz und hat damit
keinen signifikanten Einflu3 auf den ersten Zersetzungsschritt.
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4 Modellierung des HCI-Stofftransports

Nachdem die Kinetik der HCI-Freisetzung formal beschreibbar ist, miissen nun noch
Ansétze fiir den Transport des HCI vom Ort der Entstehung in die freie Gasphase
gefunden werden. Dabei kann auf folgende Befunde bzw. Vorarbeiten zuriickgegriffen
werden:

¢ Nach der Zugabe des PVC in das sich auf Reaktionstemperatur befindende VSD
laufen sowohl die HCI-Freisetzung als auch der Stofftransport aus den gebildeten
HCl-Gasblasen in die Sumpffraktion sehr schnell ab.

¢ Experimentelle Untersuchungen zur Léslichkeit von HCl in VSD [1] lassen fiir einen
HCI-Teildruck von 1 bar bei 350 ‘C eine spezifisch geloste HCI-Menge von ca.
1000 mg/kg erwarten. -

¢ Ein Transportmechanismus, der von einer spontanen Gleichverteilung des HCl in
der Sumpfphase ausgeht und allein Diffusion in der Sumpfphase und Stoffiiber-
gang an die Flissigkeitsoberflache beriicksichtigt, kann den schnellen Abfall der CI-
Konzentration in der Sumpfphase nach Abbildung 7 nicht erklaren. Dieser Mecha-
nismus kann aber fiir die Zeiten 15 Minuten nach Einbringen des PVC in den Reak-
tor als ausreichend angesehen werden.

Auf diesen Befunden aufbauend wird zur Zeit folgender Modellansatz untersucht:

Zum Zeitpunkt der PVC-Zugabe bzw. kurz danach steigt der Chlorgehalt in der
Sumpffraktion sprungartig an. In der Sumpfphase bilden sich aus den PVC-Abbau-
produkten des zweiten Zersetzungsschrittes (s. Kap. 3) sehr kleine Gasblasen, die
zunéchst kein HCI enthalten. Wahrend die Gasblasen aus der Flissigkeit aufsteigen,
findet ein HCI-Stofftransport aus der geséttigten Sumpffraktion in diese Blasen statt.
Dies fuhrt zu einem zusétzlichen Chloraustrag neben dem Stoffiibergangsstrom an
der Flissigkeitsoberiléche.

Diese Modellvorstellung wird von folgenden Fakten und Beobachtungen gestitzt:

Die bei der Dehydrochlorierung des PVC entstehende HCI-Gasmenge betrigt
ungefdhr das Fiinfundzwanzigfache der maximal im VSD physikalisch l6sbaren HCI-
Menge. Damit steht also fiir eine sehr schnelle Sattigung geniigend HCI-Gas zur Ver-
ftigung.

In der abgekihlten Sumpffraktion konnen unter einem Mikroskop Gasblasen mit
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einem mittleren Durchmesser von 20 pm nachgewiesen werden. Daraus errechnet
sich eine maximale Verweilzeit der Blasen in der Sumpffraktion von ca. 15 Minuten.
Diese Beobachtung und die Ergebnisse aus den experimentellen Untersuchungen
unterstiitzen die These, daB fiir Zeiten >15 Minuten nur noch der Stoffiibergang an
die Flissigkeitsoberflache eine Rolle spielt.

Aus der wahrend eines Versuches in Kihifallen aufgefangenen Kondensatmenge 1ast
sich eine fiir den Stoffaustausch zur Verfligung stehende Blasenoberfliche errech-
nen, die dem ca. 10.000-fachen der Flissigkeitsoberfliche entspricht. Mit der damit
sehr viel gréBeren zur Verfligung stehenden Phasengrenzflache fiir den Stoffaus-
tausch kann der schnelle Abfall der Cl-Konzentration erklért werden.

Die ersten Ergebnisse dieser Modellvorstellung werden im Vortrag prasentiert wer-
den.
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OBERSICHT ZU DEN ERSTEN ERGEBNISSEN DES PROJEKTES COCRACKING
VON KUNSTSTOFFEN UND ERDOLRUCKSTAND

.

Zusammenfassung

Gegenstand der Untersuchungen ist die Erarbeitung der wissenschaftlichen
Grundlagen fur eine Modifizierung des Visbreaking-Verfahrens zur thermischen
Spaltung schwerer Erddlfraktionen. Ziel ist es, durch die Zumischung von Kunststoffen
(Coprocessing) eine tiefere Rickstandsspaltung ohne Asphaltenausfallung und
Koksbildung zu erméglichen, wobei kein Fremdwasserstoff eingesetzt werden
braucht. Durch das Coprocessing von Erdél-Vakuumdestillations-Rackstand und
Kunststoffen werden zwei volkswirtschaftlich und ékologisch wichtige Probleme, die
stoffliche Aufarbeitung--und Nutzung von Kunststoffabfillen und die bessere
Ausnutzung von Mineral6len zur Gewinnung “heller* Produkte in den Raffinerien,
gelost.

Ziel der Grundlagenforschung ist der Nachweis synergetischer Effekte, die Aufklarung
der Reaktionsmechanismen und die Optimierung der Reaktionsbedingungen und
ProzefRparameter. Dazu wurden basierend auf statistischen Versuchsplénen unter
Stickstoffatmosphére und ohne Katalysator in 100 cm3-Batch-Autoklaven (s. Abb. 1)
mit Erddlvakuumdestillationsriickstand und Kunststoffen innerhalb eines
Parameterfeldes Versuche durchgeftihrt, die zur Ermittlung optimaler Versuchs-
bedingungen und Modellgleichungen zur Vorausberechnung von Umsatz- und
Ausbeuteparametern fGhrten. Die ermittelten Parameter und die Modellgleichungen
wurden mit weiteren Versuchen Gberpriift. Im ermittelteten optimalen Bereich wurden
vertiefende Untersuchungen mit Vakuumrickstand/Polypropylen/Polystyrol-
(VR/PPIPS), Vakuumrickstand/Altkunststoff- (VR/AItKst) durchgefithrt. Der Nachweis
synergetischer Effekte beim Coprocessing von Kunststoffen und Erddirtckstand wurde
erbracht. Mit 10 cm3-Mikroautoklaven durchgefihrte Versuche mit hdéheren
Auftheizgeschwindigkeiten ergaben die gleichen Trends wie die Untersuchungen in
0.g. 100 cm3-Autoklaven.

Das Projekt wird vom Bundesministerium fur Bildung, Wissenschaft, Forschung und
Technologie geférdert.

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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L8sungsansatz

Ausgangspunkt fir die durchgefithrten Untersuchungen sind folgender Kenntnisstand
bzw. davon ausgehende Uberlegungen:

1. Erdodlracksténde sind kolloid-disperse Systeme. In denen hochmolekulare, feste
Struktureinheiten mit geringem H/C-Verhaltnis (Asphaltene) in einer 6ligen Phase
geldst sind. Bei einer thermischen Belastung fallen diese Asphaltene als Koks aus.

2. Kunststoffe besitzen ein hohes H/C-Verhéltnis. Bei einer thermischen Belastung
spalten diese Polymere Gber einen radikalischen Kettenmechanismus in
ungeséttigte, kiirzere Ketten.

3. Durch eine gemeinsame spaltende Verarbeitung, d.h. Coprocessing von
Erdélirickstanden und Kunststoffen wird das H/C-Verhéltnis im Produkt erhoht.
Dieser Effekt sollte ein tieferes Cracken des Rickstandes ohne Koksbildung
ermoglichen.

4. Bei der thermischen Belastung von Erdélrickstand kommt es zur Bildung
langkettiger radikalischer Bruchsticke, die sehr stark zur Kondensation und
Koksbildung neigen. Werden diese Bruchsticke jedoch durch Wasserstoff
abgesattigt, kann diese Koksbildung unterbunden werden. Falls beim Copro-
cessing die Erdélrickstands- und Kunststoffspaltung im gleichen Temperatur- und
Zeitfenster ablaufen, kénnten die auBerordentlich reaktionsfreudigen,
radikalischen Kunststoffzersetzungsprodukte zur Abséttigung o.g. Bruchstiicke
beitragen.

Experimentelles

Apparatur
Das genutzte Batch-Schuttel-Reaktor-System wurde in der Abbildung 1 dargestellt.

Prozedur

Die Autoklaven wurden mit ca. 25 g Einsatzstoff beschickt und mit dem gewlnschten
N,-Kaltdruck bespannt. Danach erfoigte die Aufheizung auf die benétigte Temperatur,
wobei die Aufheizzeit von 250°C auf die erforderliche Temperatur anteilig in die
Verweilzeit eingeht, was einer Korrektur eben dieser Zeit entspricht, um wahrend der
Aufheizzeit ablaufende Reaktionen mit zu bertcksichtigen. Nach dem Versuch und der
Abkithlung des Systems Gber Nacht erfolgte die Bestimmung der Gasmenge und die
Gasprobennahme. Das gewonnene Reaktionsprodukt wurde einer kalten Soxhlet-
Extraktion mit Tetrahydrofuran (THF) unterworfen, um das feste Produkt abzutrennen.
Das gewonnene flussige Reaktionsprodukt wurde mittels Léslichkeitsanalyse in die
Fraktionen Pentanldsliches (PL, Ole), Toluenldsliches (TL, Asphaltene) und THF-
16sliches (THFL, Preasphaltene) aufgespalten. Das prinzipielle Vorgehen bei den
Versuchen ist der Abbildungen 2 zu entnehmen.
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Ergebnisse

Untersuchungen mit VR/PP- und VR/PS-Mischungen

Als Modellkunststoffe wurden fir diese Untersuchungen Polypropylen (PP) mit
paraffinischer Grundstruktur und Polystyro! (PS) mit aromatischer Grundstruktur
eingesetzt. Damit kénnen Aussagen Gber das Verhalten der unterschiedlichen
Kunststoffarten getroffen werden. o

Zu Beginn wurden Versuche im Rahmen statlstlscher Versuchsplane durchgefuhrt.
Das erméglichte die Einbeziechung einer relativ groen Anzahl méglicher
EinfluBgréen in einem weiten Bereich sowie die Bestimmung des flr das untersuchte
Coprocessing interessanten Parameterbereiches. Diese Plane umfaBten den
Parameterbereich Verweilzeit (t,): 10-30 min, Temperatur (Tg): 350-450°C, Kaltdruck
(Prz, 1an): 9-21 bar und Kunststoffzumischung (Z) 10-40 Ma-%y.e¢ Und die Einsatz-
stoffe VR, PP und PS sowie die Mischungen VR/PP und VR/PS. Mit den mittels
Regressionsanalse gewonnenen Gleichungen lassen sich fur die einzelnen
KenngréRen Flachendiagramme erstellen (z.B. Abbildung 3), aus denen sich
allgemeine Trends ablesen lassen. Far technische Belange sind 2-D Darstellungen
jedoch gunstiger. Nach der Optimierung o.g. Gleichungen erwies sich fir VR/PP-
Mischungen der Parameterbereich t, =15-30 min, Ty = 400-430°C, Z = 20-30 % und
Pz, s = 20 bar als fir das untersuchte Coprocessing ganstig. Den statistischen
Versuchsplénen schlossen sich vertiefende Untersuchungen im nun eingeschrénkten
Parameterbereich an.

Die Auswertung der VR/PP-Versuche 140t folgende Schiufifolgerungen zu:

- Hinsichtlich des untersuchten Coprocessing von PP und VR treten im gesamten
untersuchten Parameterfeld synergetische Effekte auf (z.B s. Abbildung 4: Ole:
79,52 % statt erwarteten 73,21 %, Rackstand: 0,59 % statt erwarteten 8,64 %),
deren GréRe von der gewéhiten Parameterkombination abhangt. (Unter Synergie
versteht man die Abweichung zwischen realem Verhalten und dem erwarteten
Verhalten, wenn sich die Edukte einer Mischung ebenso verhalten wiirden, als
wenn sie allein vorliegen.)

— Neben der Verweilzeit sind die Haupteinflugréen Temperatur und Zumischrate.

~ Hinsichtlich hoher Olbildung bzw. geringem/keinem Rickstandsanfall lassen sich
entsprechend der Zielstellung optimale ProzeRbedingungen bestimmen.

Beim Coprocessing von VR und PS traten dagegen keine synergetischen Effekte auf
(z.B. s. Abbildung 5). Des weiteren entspricht das im Vergleich zu VR/PP-Versuchen
allgemein niedrigerere Niveau der Olausbeute nicht den Erwartungen, da fur den Fall
des Coprocessings von VR mit aromatischem Kunststoff bessere Ergebnisse vermutet
wurden als fur den Fall des Einsatzes von paraffinischen Kunststoffen.

Eine Mdglichkeit zur Erkldrung der im Vergleich zu VR/PP-Versuchen unginstigeren
Ergebnisse (z.B. s. Abbildung 6) wird in Abbildung 7 dargestelit. Wahrend
paraffinische Radikale zu einem Abbau der Asphaltene fihren kénnen (I und II),
bewirken aromatische ein “Aufwachsen” der Asphaltene (IlI) und begunstigen deren
Zusammenschiuf3.
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Vertiefende Untersuchungen

Diese Untersuchungen zielen auf das Auffinden optimaler Parameterkombinationen
fir Mehrkomponenten-Mischungen ab, bei denen keine Verschlechterung gegeniber
dem Vakuumriickstand auftritt oder sogar eine Verbesserung. Diese Fragestellung ist
mit der Frage nach einer erhdhten Olausbeute im Vergleich zur thermischen
Behandlung von reinem VR verbunden. Diese Versuche schlossen die Einsatzstoffe
VR, PP, PS, AltKst und die Mischungen VR/PP/PS und VR/AltKst ein. Beim
eingesetzten AltKst handelt es sich um eine DSD-Sammelrestfraktion mit einem
“Aschegehalt” von ca. 6,8 %. Bei dieser “Asche” handelt es sich z.B. neben
mineralischen Bestandteilen auch um Aluminiumfoliestiicke und &hnliche
Verunreinigungen.

Verhalten der VR/PP/PS-Mischungen

Unter Nutzung einer optimalen Parameterkombination ist ein rickstandsfreier Prozef3
mit diesen Einsatzstoffmischungen realisierbar (s. Abbildung 8). Es treten grofie
synergelische Effekte hinsichtlich der Olbildung und des Ruckstandsanfalls auf. Diese
Effekte sind auch bei anderen Bedingungen wiederzufinden, jedoch nicht in diesem
Umfang und dieser Komplexitat. Des weiteren kommt es im Vergleich zur thermischen
Behandlung von reinem VR zu einer erhdhten Olausbeute. Die Ergebnisse dieser
Versuche lassen sich wie folgt zusammenfassen:

- Beim Einsatz von VR/PP/PS-Mischungen treten in einem relativ breiten Spektrum
von Parameterkombinationen synergetische Effekte, die man in ihrer Komplexitét
und Stérke z.B. bei VR/PP-Mischungen nicht findet, und gegentber der thermischen
Behandlung von reinem VR erhdhte Olausbeuten auf.

— Durch eine zu groRe Kunststoffzumischung werden gewinschte synergetische °
Effekte vermindert.

- Mit steigendem Druck kommt es beim Coprocessing zu einem stérkeren
Riickstands- und Preasphaltenanfall. Der Asphaitengehalt nimmt ab. Auf die Ol- und
Gasbildung hat der Druck keinen EinfluB. Der hthere Rackstands- und
Preasphaltengehalt im Produkt erklart sich damit, daR der héhere Druck die
Zersetzung des PP’s behindert, wodurch weniger kurzkettige Radikale zur
Stabilisierung 1angerkettiger zur Verfiigung stehen.

— Hinsichtlich des Zusammenspiels von Temperatur und Verweilzeit kann man
feststellen, daR die gréRten synergetischen Effekte bei den zwei Kombinationen
niedrige Temperatur - lange Verweilzeiten und hohe Temperatur - kurze
Verweilzeiten gefunden werden. Mit Hinblick auf die hohere Zersetzungstemperatur
des im Altkunststoff enthaltenen PE’'s und auf das Ziel, Grundiagen fir ein
kontinuierliches Verwertungsverfahrens zu schaffen, ist die letztere Kombination
vorzuziehen,

- Synergetische Effekte, die bei optimalen Parameterkombinationen auftreten, lassen
sich nicht nur bei den Ausbeutekennziffern feststellen, sondern sind auch bei den
HIC . Verhélinissen der Produktkomponenten wiederfinden, was hinsichtlich des
Rickstands, der Asphaltene und Preasphaltene fir eine tiefere Spaltung und
hinsichtlich der Ole fiir einen erfolgreichen Wasserstofftransfer vom Kunststoff in
den Erddlriickstand spricht.
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Verhalten der VR/AltKst-Mischungen

Bei den Untersuchungen mit reinem AltKst wurde nur ein geringer Einflu® der
Verweilzeit und der Temperatur im untersuchten Bereich auf dessen Abbau
beobachtet. Der Plastikabfall enthalt einen Anteil an schwer zersetzbaren
Komponenten (bis 25 Ma-% bezogen auf asche- und wasserfreien Altkunststoff), die
selbst bei 425°C und 40 min Verweilzeit nicht umgesetzt werden. Vermutlich enthait
der untersuchte Altkunststoff im merklichen Umfang neben PP und PS andere
Kunststoffe mit héherer Zersetzungstemperatur z.B. PE..

Abbildung 9 zeigt fir ein Beispiel die mit VR/AltKst-Mischungen gewonnenen
Kenngréien. Die gewonnenen Daten und ihr Vergleich mit denen der vergleichbaren
Versuche mit VR/PP/PS-Mischungen las$en sich wie folgt zusammenfassen:

- VR/AIltKst-Mischungen weisen eine gréflere Gas-, Ruckstands-, Asphalten- und
Preasphaltenbildung sowie eine geringere Olbildung auf als die verglelchbaren
Versuche mit VR/PP/PS-Gemischen.

— Hinsichtlich der Olbildung, die bei 425°C auf einem héheren Niveau liegt, als bei
400°C, treten bis 30 min Verweilzeit Synergien auf, die geringer sind als die bei
vergleichbaren Versuchen mit VR/PP/PS-Mischungen.

— Das Maximum der Olbildung ist bei 425°C und 30 min zu fi nden im Gegensatz zu
den o.g. VR/PP/PS-Mischungen, bei denen dieses Maximum bei 425°C und 15 min
liegt.

SchiuBfolgerungen

Das untersuchte Coprocessing von VR und Kunststoffen ist ein erfolgversprechender
Weg der Kunststoffverwertung und des tieferen Crackens von Erdélriickstand. Die
Klarung der mit Altkunststoffen verbundenen Fragen bedarf weiterer Untersuchungen.
Allgemein kann festgestellt werden, da bei entsprechenden Parameterkombinationen
bessere Olausbeuten erzielt werden als bei der thermischen:Behandlung von reinem
VR. Ein Beispiel dafir ist in der Abbildung 10 dargestellt. Durch eine 25 %-ige
Erhéhung der Einsatzstoffmasse durch Kunststoffzugabe wird eine im Vergleich zu
reinem VR um ca. 36 % hohere Olausbeute erzielt, was einer Gberproportionalen
Erhéhung entspricht. Altkunststoff wird bei diesem ProzeR unter Nutzung des
Wasserstoff-potentials von Polymeren zu einem wertvollen Einsatzstoff. {
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DGMK-Fachbereichstagung
.Energetische und stoffliche Nutzung von Abfallen und nachwachsenden Rohstoffen®
vom 20. bis 22. April 1998 in Velen/Westfalen

o M

J. Albrecht, B. Gafron ", P. Scur, R. Wirthwein ¥DF011716212%
" Lurgi Umwelt GmbH, Lurgiallee 5, D-60295 Frankfurt Lo
ARudersdorfer Zement GmbH : S

VERGASUNG VON SEKUNDARBRENNSTOFFEN IN DER ZIRKULIERENDEN
WIRBELSCHICHT ZUR ENERGETISCHEN NUTZUNG FUR DIE
! ZEMENTHERSTELLUNG

Bereits vor 100 Jahren wurde eine der ersten Zementfabriken in Deutschland am
Standort Ridersdorf in Betrieb genommen. Durch die-Nahe zum GroBraum Berlin
sowie durch die umfangreiche Rohstoffbasis Kalkstein wurde—die Zement-
produktion kontinuierlich gesteigert; in insgesamt 12 Ofenanlagen wurden in den
70-iger Jahren ca. 8 000 t Klinker pro Tag produziert—

Zum Erhalt der Wettbewerbsfahigkeit wurde nach der Ubemahme des Werkes
Ridersdorf durch die Readymix AG ein umfangreiches Sanierungskonzept in die
Wege geleitet.

" Bei einer Produktionskapazitdt von ca. 8 000 t Klinker pro Tag werden eine neue

. Ofenanlage mit einer Kapazitit von 6 000 t/Tag sowie 2 sanierte kleine Anlagen zu
;! je 1 000 tTag betrieben.

In der neuen Ofenanlage werden alle Maglichkeiten genutzt, den Energiebedarf far
y die Klinkerproduktion zu senken. Eine wesentliche neue innovative Komponente ist
« dabei eine Brenngaserzeugung in einer Zirkulierenden Wirbelschicht, ﬁl.)er die im
,' folgenden berichtet werden soll.

Abb. 1 zeigt die prinzipielle Einbindung der ZWS-Anlage in den Zementprozess.

Die Anlage kann bis zu 40 % des Energiebedarfes des Zementprozesses liefem.
Weiterhin wird mit der ZWS eine gezielte Ascheproduktion, bis zu 25 t/h, betrieben.

Diese Aschen sind Teil der Rohstoffrezeptur an der Rohmuhle. ( o é l st)
¥

2. Ansatzpunkte zur Steigerung der energetischen Effizienz beim

Zementprozess

Modeme Ofenanlagen arbeiten heute fast ausschlieflich nach dem

Trockenverfahren; im Gegensatz zu nassen bzw. halbtrockenen Verfahren, werden
hierbei die Rohkomponenten vollstdndig zu trockenem Rohmeh! aufbereitet und in
i dieser Form der Ofenaniage zugefiihrt.

o DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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Die neue Ofenanlage Ridersdorf (Drehrohr: D= 5.2 m, L = 61 m) ist als Kurzofen
ausgebildet und verlagert gegeniber konventionellen Ofenanlagen den
Kalzinierprozess des Rohmehls nahezu vollstdndig in den dem Drehrohrofen

vorgeschalteten Kalzinator.

Die Entbindung des CO, aus dem Rohmaterial ist ein sehr energieintensiver
Teilprozess und kann mehr als 50 % des gesamten Energiebedarfes

beanspruchen. Diese intensive Vorkalzinierung erfordert entsprechende Brenner

mit einer angepassten Brennstoffveréorgung.

Durch eine Brenngaserzeugung in einer Zirkulierenden Wirbelschicht kann ein
Grofiteil der Energie zur Vorkalzinierung bereitgestellt werden. Besonders
vorteilhaft ist dabei die Nutzung der kohlenstoffhaltigen Rostaschen aus
Braunkohlekraftwerken, die seit vielen Jahren am Standort Ridersdorf als
Rohstoffkomponente eingesetzt werden. Bei dem Einsatz dieser Stoffe in der
Rohrezeptur eines Trockenverfahrens ist ein brennbarer Anteil unerwiinscht, da
dieser mit dem Restsauerstoff der Ofenabgase mdoglicherweise unvollstandig
verbrennen wiirde und zu CO-Emissionsproblemen fiihren konnte.

Durch den Einsatz der Kraftwerksnaflasche in einer Brenngaserzeugung werden
diese Emissionsprobleme vermieden und gleichzeitig wird der Energieinhalt fir den
Kalzinierprozess nutzbar gemacht. (Abb. 2)

Neben der Kraftwerksasche kénnen durch den Einsatz einer Brenngaserzeugung
auch Rest- und Abfalistoffe als Brennstoffe eingesetzt werden. Auch in diesem Fall
werden die Aschen als Rohmehlkomponenten genutzt. Damit wird eine
gleichzeitige thermische und stoffliche Verwertung erreicht.

3. Charakteristische Eigenschaften Zirkulierender Wirbelschichten fiir

Verbrennung und Vergasung

Uber die Entwicklung der Zirkulierenden Wirbelschicht als Brenngaserzeuger ist
bereits vielféltig berichtet worden. [2), [4]. {5)

Im Gegensatz zur ZWS-Verbrennung, die im kommerziellen MaR3stab zur Strom-

und Warmeerzeugung eingesetzt wird, ist die Brenngaserzeugung in der ZWS erst
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am Anfang ihres groBtechnischen Einsatzes. Erste Versuche im LabormaRstab
wurden bereits 1989 [8] durchgefiihrt, eine erste kommerzielle Anlage wurde fir

die Brenngaserzeugung in einem Zellstoffwerk in Betrieb genommen. [3]

Vom Reaktionsprinzip her ist eine Zirkulierende Wirbelschicht mit hoher Flexibilitat
auf die jeweils geforderten Brennstoffe und Betriebsbedingungen anpassbar.

Im Falle der Verbrennung wurden bisher Brennstoffe mit den unterschiedlichsten
reaktionstechnischen Eigenschaften im LabormaBstab und in kommerziellen
Anlagen untersucht. Neben reaktionstrdgem Anthrazit konnten heizwertarme und
reaktionsfreudige Restabfallfraktionen erfoigreich eingesetzt werden. Anlagen bis
zu einer thermischen Leistung von ca. 700 MW, sind im Kraftwerksbereich
erfolgreich in Betrieb.

Anlagen fir die Brenngaserzeugung sind dagegen aus wirtschaftlichen und
betriebstechnischen Grinden erheblich kleiner. Im Falle von Biomassen als
Brennstoff wird man im Regelfall mit einem wirtschaftlich vertretbaren
Leistungsbereich von 20 - 100 MW, rechnen kénnen.

Eine Wéarmeabfuhr mittels Membranwénden wie im Kraftwerksbereich tiblich ist bei
der Brenngaserzeugung nicht vorgesehen. Der Reaktor ist vollstdndig
ausgemauert, problembehaftete Brennstoffe - z.B. bez. Cl-Kormrosion - kénnen

ohne weitere Mallnahmen verarbeitet werden.

Infolge des groBen Wirbelbettinventars und der intensiven Mischung wird sich ein
weitgehend homogenes Temperaturprofil in der gesamten Anlage einstellen. Dies
beglinstigt den Reaktionsfortschritt und fihrt zu einer weitgehenden Annaherung
an das chemische Gleichgewicht.

Trotz niedriger Verbrennungstemperaturen um 850 °C  werden im
Kraftwerksbereich im Regelfall C-Umsétze > 98 - 99 % erreicht. Im Falle der
Brenngaserzeugung aus Biomassen liegt der C-Umsatz bei Reaktortemperaturen
um 900 - 850 °C gewdhnlich > 96 %, der Kaltgaswirkungsgrad, d.h. die auf den
Einsatz bezogene mit dem Produkigas abgefihrte chemische Energie ist stark

brennstoffabhéngig und liegt bei Einsatz von Holz > 70 %.
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4. Rohstoffe und Vergasungsprodukte

Vom Reaktionsprinzip her ist eine Zirkulierende Wirbelschicht fiir eine Vielzahl von
Brennstoffen mit den unterschiedlichsten brennstofftechnischen Eigenschaften

geeignet. [6]

Im Falle der Brenngaserzeugung wurde z. B. im LabormaBstab die Reaktivitat des
Brennstoffes systematisch variiert; sowoh! Anthrazit als reaktionstrager Brennstoff
als auch biogene hochreaktive Brennstoffe (Holz, Sorghum-pellets, Miscanthus)
wurden erfolgreich getestet. Diese Flexibilitat ist darin begriindet, daf durch
Anpassung von Reaktionstemperatur und Wirbelbetteigenschaften jeweils optimale
Betriebsbedingungen eingestelit werden kénnen.

Neben den heizwertarmen Aschen wurden in Ridersdorf eine Reihe héher
kaloriger Reststoffe als Ausgangsmaterialien fur den Prozess in der Zirkulierenden
Wirbelschicht vorgesehen und erprobt. (Tabelle 1) Die sich daraus ergebenden
Produktgase sind als Schwachgas fur die Versorgung der Vorkalzinierung
geeignet. (Tabelle 2) Die ausgebrannte Asche konnte volistdndig als
Rohstoffkomponente fir die Zementherstellung genutzt werden. Die Zementanlage
ist nach Bundesimmissionsschutzgesetz genehmigt; nach dieser Genehmigung
durfen 25 % des Brennstoffbedarfes durch Sekundéarbrennstoffe abgedeckt
werden. Die Genehmigung wurde nach einem Verfahren  mit
Offentlichkeitsbeteiligung und  Umweltvertrdglichkeitspriifung  und  unter
Beriicksichtigung der 17. BImSchV erteilt. Im Genehmigungsbescheid sind die
Anforderungen an die Skundarstoffe, insbesondere hinsichtlich ihrer tolerierbaren
Schadstoffgehalte, genau definiert. Durch eine intensive Beprobung und Analyse
muf die Einhaltung dieser Anforderungen nachgewiesen werden. Hierzu wurde ein

entsprechendes mehrstufiges Qualitatssicherungssystem aufgebaut. (Tabelle 3)

Die Minderung der No.-Emission bei Zementwerken gewinnt in der letzten Zeit
zunehmend an Bedeutung. Nach Vorstellungen der deutschen Behorden sollen die
Grenzwerte der TA Luft von 1986, die je nach Ofenanlage und Betriebsweise
zwischen 1 300 und 1 800 mg/Nm® liegen, auf 800 bzw. 500 mg/Nm® gesenkt

werden.

118




Aufgrund der erforderlichen hohen Temperaturen im Klinkerbrennprozess ist ein
hohes No,-Bildungspotential vorhanden, welches durch PrimdrmaBnahmen bisher
nur in Ausnahmeféllen auf das angestrebte Niveau gesenkt werden konnte.

Mit Hilfe des Schwachgases der ZWS als Kalzinatorbrennstoff anstelle von
Steinkohlenstaub konnte an der Ridersdorfer Ofenanlage eine Senkung um ca.
300 mg/Nm® auf Werte von 600 - 700 mg/Nm® erreicht werden. (Abb. 3: Verlauf
der No,-Emission bei Inbetriebnahme der ZWS-Brenngaserzeugung)

5. Details zu den Hauptkomponenten der ZWS-Anlage

Die ZWS-Anlage umfalt im wesentlichen folgende Teilanlagen:

Lagerung und Bereitstellung der Einsatzstoffe

- Vergasungsreaktor mit Zyklon und Rickfahrung des Wirbelbettmaterial
- Reststoffaustrag und Reststoffkiihiung

- Brenngasleitung zum Kalzinierer

- Bereitstellung der Betriebsmittel! Erdgas und Fluidisier- und Férderiuft,
Hilfseinrichtungen, Anheizbrenner, Fackel

Lagerung und Bereitstellung der Einsatzstoffe

Die Einsatzstoffe werden in aufbereiteter Form angeliefert. Sekundér-brennstoffe
wie Holz oder Reste aus der Altpapierverwertung werden zundchst in einer
Lagerhalle zwischengelagert, insgesamt kénnen ca. 7 000 m® unterschiedliche
Stoffe zeitgleich bevorratet werden. Die Auslegung entspricht damit einem Vorrat
fir ca. 5 Tage Gaserzeugerbetrieb. Reststoffe  wie Holzschnitzel werden
mechanisch dem jeweiligen Bunkersystem zugefihrt (Altholzbunker: ca. 180 m).
Durch drehzahigeregelte Bunkeraustragsschnecken werden die jeweiligen
Reststoffe dosiert und Gber eine Zellenradschleuse und eine mantelgekihite

Eintragsschnecke dem Vergaser zugeftihrt.
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Der aufbereitete Steinkohlenstaub in einem Kohlestaubbunker ( ~ 100 m% gelagert
und in konventioneller Weise tber eine Zellenradschleuse und Forderschnecke der
pneumatischen  Beschickung des Reakiors  zugeleitet. = Getrocknete
Kraftwerksnassasche wird zundchst in einem Vorlagebunker (ca. 100 m°) gelagert
und {ber eine Zellenradschleuse und eine Forderschnecke dem Reaktor
mechanisch zugefiht. Hier wird gegenwértiy eine Verbesserung der

Aschedosierung konzipiert.

Vergasungsreaktor

Der Reaktor (D = 3,5 m, H = 20 m) ist vollstandig ausgemauert; vorgewadmte Luft
wird Gber einen Dasenboden zugefiihit, zuséatzlich wird die Fluidisierluft aus
Tauchtopf und Aschekiihler bzw. pneumatischer Forderung als Sekundarluft
zugegeben. Das aschebeladene Gas wird im Ruckfihrzyklon entstaubt, die
abgeschiedene Asche wird dem Bettmaterial iber einen Tauchtopf in den Reaktor

zurackgefuhrt.

Reststoffaustrag und ReststoffkGhlung

Die kohlenstofffreien Reststoffe werden Uber eine Zellenradschleuse am
Reaktorboden abgezogen und in die Vorkammer des Aschekihlers geleitet. Der
Aschekihler besteht aus einer Leerkammer und 2 mit wérmeaustauschenden
Rohrbiindeln ausgestatteten Kammem. Die Kammem des Aschekiihlers werden
mit Luft fluidisiert, diese Luft wird dem Reaktor als Sekund&riuft zuggeben.
Grobanteile, die mit der Asche in den Aschekiihler eingetragen werden, kénnen
mittels einer regelbaren Kihischnecke aus der Vorkammer abgezogen werden.

Brenngasleitung zum Kalzinator

Das im Rickfuhrzykion entstaubte Brenngas wird ohne weitere Gasbehandlung
durch 2 vollsténdig feuerfest ausgekleidete Gasleitungen dem Kaizinator zugefiihrt.
Durch eine spezielle Schieberkonstruktion kann im Storfall die Gaserzeugung vom
Kalzinator getrennt werden. In diesem Fall wird eine Entspannungsleitung zu einer
Fackel aktiviert, um Restgase problemlos entsorgen zu kénnen.
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Bereitstellung der Betriebsmittel

Fur die Bereitstellung der Vergasungsluft werden 2 Priméaruftgebldse, 2
Sekundériuftgebldse, ein Tauchtopfgebldse sowie die Forderuft fur die
Rostaschezufuhr eingesetzt. Diese und die weiteren Hilfseinrichtungen wie
Anheizbrenner, Gasversorgung und Fackel entsprechen der fiir ZWS-Anlagen
ablichen Ausfihrung.

6. Projektablauf

Die mechanische Inbetriebnahme wurde im Juni 1995 abgeschlossen. Die Anlage
wurde anschlieBend zundchst im Verbrennungsbetrieb betrieben, da die
Bereitstellung ausreichender Aschemengen zur Einmischung in das Rohmeh! im
Vordergrund stand. Nach mechanischer Ertiichtigung verschiedener Aggregate
sowie einer engeren Kontrolle der Zusammensetzung der Restasche wurde im Juni
1996 die Brenngaserzeugung begonnen. Am 15.7.97 erfolgte die endgiiltige
Betriebstibernahme durch den Anlagenbetreiber. Seither wird die Anlage
kontinuierlich zur Brenngaserzeugung genutzt.

7. Aspekte zur betrieblichen Sicherheit

Der Umgang mit brennbaren heiBen Gasen erfordert andere Sicherheits-

mafinahmen als eine ZWS-Verbrennung.
Besondere Beachtung erfordern:

- Systeme fiir Brennstoffzufuhr

- Ascheabfuhr und -kiihlung

- An- und Abfahrvorgange

Bei den Systemen der Brennstoffzufuhr wird die Dosierung mittels einer Dosier-
schnecke und die Absperrfunktion tber eine Zellradschleuse und Férderschnecke
getrennt; bei gleichmaRiger geregelter Beschickung wurde mit geringfagiger
Unterstitzung von Sperluft eine zuverldssige Abdichtung des Reaktors gegentiber

der Umgebung erreicht.
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Die Abfuhr des ZWS-Bodenprodukies erfolgt iiber eine Zellenradschleuse in
Richtung des mehrkammerigen Aschekiihlers. Grobstoffe werden Uber eine
Kthischnecke aus der Vorkammer des Aschekiihlers entfemt. Die gekiihite Asche
wird Gber eine Schnecke abgefiihrt und dem Rohmehl vor der Miihle zugegeben.

8. Ausblick

Die Integration einer Brenngaserzeugung in einer Zirkulierenden Wirbelschicht in
den Zementprozess ist eine wirtschaftlich und tkologisch attraktive Methode zur
Energienutzung aus Rest- und Abfallstoffen. Das Produktgas kann in diesem Fall
unmittelbar ohne weitere Behandlung genutzt werden. Bei einer
Brenngaserzeugung fiir die elektrische Stromerzeugung in einem Gasmotor oder
einer Gasturbine missen die ZWS-Produktgase intensiv entstaubt und gereinigt
werden. Im Labormafistab konnte nachgewiesen werden, daf} eine Filtration in
einem Gewebefilter bei ca. 200 - 250 °C problemlos durchfihrbar ist. Zur
Entfernung von HCI und S-Komponenten sowie NH; und HCN kdnnen bekannte

Waschverfahren eingesetzt werden.

Produktgase aus der Wirbelschichtvergasung enthalten stets Spuren hoherer
Kohlenwasserstoffe. Durch Wahl eines geeigneten Wirbelbettmaterials 148t sich
der Anteil schwerer KWST-Komponenten zurlickdréngen; sofern Leichtsieder, die
bei niedrigen Temperaturen kondensieren konnen, entfernt werden miissen, kann
durch eine vorgeschaltete Olwésche ein GroBteil kondensierbarer Anteile entfernt
werden. Die Grenzwerte fir die Nutzung von Brenngasen aus Biomassen in
Gasturbinen stellen somit groBe Anforderungen an die Gasreinigung. [4], [5)
Anlagen dieser Art befinden sich z. Zt. in Planung bzw. der Abwicklung. Noch
weitergehende Anforderungen stellt die Gasnutzung fir Synthesezwecke. Die
angepafite Erzeugung von beispielsweise Methanol wurde in einer Studie
technisch-wirtschaftlich untersucht. Obwohl eine Nutzung als Synthesegas
technisch machbar ist, wird aus wirtschaftlichen Grinden der Schwerpunkt der

Anwendungen kiinftig zundchst bei der Nutzung als Brenngas liegen.
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Thermische Restabfallverwertung

ZWS-Vergasung Riidersdorf

Brennstoffanalysen
BKRA Stein- Altholz Miill- Gummi
kohle brennstoff
C Gew% 9,05 78,0 43,40 40,00 64,40
H Gew% 0,55 4,61 4,77 5,69 10,62
(0] Gew% 1,56 4,12 30,88 29,25 5,63
N Gew% 0,13 1,14 0,23 0,79 0,76
S Gew% 0,54 0,45 0,10 0,22 1,50
Cl Gew% 0,00 0,08 0,02 0,75 0,79*
Asche Gew% 78,17 9,60 1,50 17,30 14,10
Feuchte |Gew% | 10,00 2,00 19,10 6,00 2,20
Summe [Gew%| 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00
BKRA Stein- | Altholz Miill- Gummi
kohle brennstoff
Hu kd/kg 3312 31422 15366 15911 33983
Tab. 1 *
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Thermische Restabfallverwertung
ZWS-Vergasung Riidersdorf

Gasanalysen
Therm. Leistung Stein- | Altholz Miill- Gummi
Mw kohle brennstoff

100 72 82 100
Gasanalyse
CO, Vol.% 6,71 14,5 12,41 5,89
co 21,4 6,52 9,09 16,21
H, 10,67 6,47 9,05 18,10
CH, 1,8 1,8 1,8 1,8
C,H, 0,6 0,6 0,6 0,6
N, + Ar 54,22 51,88 51,14 48,27
H,0 4,18 17,96 15,14 8,21
H,S + COS 0,23 0,19 0,20 0,36
NH, + HCN 0,16 0,07 0,16 0,12
HCI 0,01 - 0,14 0,44*
Summe 100,00 | 100,00 { 100,00 | 100,00
Staubgehalt *) g/rﬁns 63,0 63,0 63,0 63,0
Hyges ™) kJ/m,3 7327 5027 5666 7493

*} Der Produktgasstaub hat einen Kohlenstoffanteil von ca. 25 Gew.%.
**} H, : H,-Gas + fuhlbare Warme (Gas + Staub) + H,-Staub

Tab. 2
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ZWS-Vergasung Riidersdorf

Emissionswerte der Gesamtanlage

Stoff Grenzwert J-MeRwert in mg/m®

mg/m3 Nullmessung Brennstoff
Altholz

Staub 42 10 10

Schwermetalle

Hg 0,13 0,035 0,021

Cd+TI 0,05 < 0,005 < 0,005

T As, Co, Ni 0,5 < 0,01 < 0,01

¥ Sb, Pb, Cr, 4,13 <0,08 < 0,06

Cu, Mn,V, Sn

Organik

zC 150 18 13

Benzol 5 . 10,35 0,84

PAK 5 < 0,001 < 0,003

PCDDIF 0,07 ng/m®> (0,001 ng/m*>  |< 0,001 ng/m®

Tabelle 3
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 SVZ Schwarze Pumpe GmbH, An der Heide, D-03139 Schwarze Pumpe;

3 Lurgi Umwelt GmbH, Frankfurt a. M.

BETRIEBSERFAHRUNGEN UND NEUE ENTWICKLUNGEN

ZUR KOMBINIERTEN STOFFLICHEN UND ENERGETISCHEN
ABFALLVERWERTUNG IN DER SEKUNDARROHSTOFF-
VERWERTUNGSZENTRUM SCHWARZE PUMPE GMBH (SVZ)

1 Uberblick

Der Geschéftszweck des SVZ Schwarze Pumpe besteht in der Herstellung von Syn-
thesegas aus kohlenwasserstoffhaltigen Einsatzstoffen und in der stofflichen und
energetischen Nutzung des Wertstoffes Synthesegas.

Zur Synthesegasgewinnung werden die Verfahren der Festbettdruckvergasung
(FDV) und Flugstromvergasung (FSV) in einer engen verbundwirtschaftlichen
Kopplung angewandt.

Die Anlagenkonfiguration und Betriebsfihrung insgesamt ist als geschlossenes
StofflluB-Konzept gestaltet, so daB neben den Endprodukten Methano! und Gips
sowie erzeugter Energie in Form von Strom, ProzeBdampf und Warme nur noch
inerte Schlacken entstehen (Bild 1).

Die Haupteinsatzprodukte fir die Vergasung sind ggw. aufbereitete Altkunststoffe,
industrielle und kommunale Klarschlamme, Shreddergter, kontaminiertes Altholz,
kontaminierte Altéle, Olkomponenten, die aus Ql-Wasser-Gemischen gewonnen
werden, und Slurry-Produkte. Es wurde ein spezielles Betriebs-Know-how zur Ab-
falll-Vergasung und zur kombinierten Vergasung fester Abfille mit Kohle bei
schrittweiser Erhdhung des-Abfallanteiles in der FDV realisiert.

In umfangreichen MeB- und Betriebsfahrten wurgen in den Jahren 1992 - 1994 und
im kommerziellen Betrieb seit 1995 ca. 372.800 t feste Abfallstoffe, davon ca.
255.100 t Altkunststoffe, und ca. 436.800 t fliissige und pastdse Abfille verarbeitet.
Die Abfille werden in Mischungen, die in weiten Grenzen variiert werden kdnnen,
eingesetzt, Einen besonderen Entwicklungsschwerpunkt seit 1995 stellt die Verga-
sung von speziell aufbereitetem Hausmdill dar.

In allen Betriebsfallen konnte ein sehr umweltvertraglicher Betrieb nachgewiesen
werden. Das erzeugte Synthesegas ist extrem gereinigt, die Vergaserschlacken er-

filllen die Anforderungen an die Deponieklasse | der TA Siedlungsabfall. (

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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2 Darstellung der Vergasungsverfahren

Die Festbettdruckvergaser (Bild 2) mit integrierter Gaskiihlung und Warmegewin-
nung (7 Reaktoren mit einer Durchsatzleistung von ca. 8 - 14 t/h je.Aggregat fiir fe-
ste Stoffe) sind als klassische Gegenstrom-Schachtreaktoren ausgefiihrt und arbei-
ten bei einem Betriebsdruck von 25 bar mit den Vergasungsmitteln Sauerstoff und
Wasserdampf,

Der Vergasungsstoff wird tiber ein Schleusensystem in einen Reaktor (3,6 m Durch-
messer und 9 m Hohe) gebracht, in welchem er bei Temperaturen von 800 - 1.300
°C vergast wird.

Der Vergasungsstoff und das Vergasungsmitte! werden im Gegenstrom durch den
Reaktor gefiihrt. Der Vergasungsvorgang ist ein autothermer ProzeB, bei dem der
Waérmebedarf durch die ablaufenden Reaktionen gedeckt wird.

Der Kohlenstoffanteil des eingesetzten Vergasungsstoffes reagiert mit dem Verga-
sungsmittel zu stofflich nutzbaren Gasen. Nichtbrennbare mineralische Bestandteile
der Einsatzprodukte bleiben in der Schlacke zuriick. Im Reaktor selbst herrscht eine
reduzierende Atmosphare. Die Maximaltemperaturen liegen bei 1.200 - 1.300 °C.

Das im Oberteil des Reaktors ausstromende Gas gibt die Warme an das Verga-
sungsgut ab. Es enthélt neben unzersetztem Wasserdampf auch Staubpartike! so-
wie Teer- und Olbestandteile. Diese Bestandteile werden in anschlieBenden Verfah-
rensstufen abgetrennt und aufgearbeitet. Entstehende Teerdlfeststoffprodukte wer-
den teilweise zurlickgefiihrt. Die gesinterte Schlacke wird mittels Drehrost unten aus

dem Reaktor ausgetragen.

Seit 1990 wurden im Rahmen der Modifizierung des Festbettdruckvergasungsver-
fahrens fiir eine Vielzahl von Abfallarten eine Reihe von technisch-technologischen
sowie verfahrenstechnischen Anpassungen vorgenommen.

Neben den Verdnderungen an den Vergasern wurden auch Umbauten an den Ne-
benanlagen der Vergasung durchgefiihrt.

Die bei der Festbettdruckvergasung anfallenden kontaminierten Teere und Ole kén-

nen im Gemisch mit anderen belasteten fliissigen Kohlenwasserstoffen in einer

Flugstromvergasung eingesetzt werden.

132




Bei der Flugstromvergasung (BIld 3) handelt es sich um ein Verfahren zur thermisch
nichtkatalytischen Spaltung von Kohlenwasserstoffen. Die mit Feuerfestmaterial
ausgemauerten oder mit einem Kihisystem ausgeriisteten Reaktoren arbeiten je
nach Bauart bei Temperaturen im Bereich zwischen 1.350 und 1.800 °C und werden
bei 25 bar Betriebsdruck gefahren.

Der fllissige Vergasungsstoff wird tiber einen Dampf-Zerstiuberbrenner in den Re-
aktor gebracht und mit reinem Sauerstoff vergast. Die filissig ablaufende Schlacke
wird in ein Wasserbad gegeben und erstarrt in verglaster Form.

Die in der Festbettdruckvergasung und Flugstromvergasung entstehenden Rohgase
werden mittels der an den Vergasern installierten Kiihitechnik schockartig abgekdihit.
Damit sind die sogenannten Denovo-Synthesen (Neubildung von Dioxinen, Furanen)
ausgeschlossen. Bei der Kiihlung des Rohgases wird das Wéarmepotential bis ca.
170 °C {ur die Erzeugung von Abhitzedampf genutzt. Die Abkihlung bis auf Umge-
bungstemperatur erfolgt durch indirekte Kiihlung mittels Kiihlwasser.

3 Status des Verwertungszentrums Schwarze Pumpe

Durch die bisher durchgefiihrten Investitionen in Héhe von fast 400 Mio. DM wurden
die in Schwarze Pumpe vorhandenen Vergasungsanlagen umfassend modernisiert
und durch neue Verwertungsarlagen fiir das Synthesegas und durch Aufbereitungs-
anlagen fiir die Abfélle ergénzt.

Die Neuanlagen im Rahmen dieses Investitionsprogrammes,

- die Methanolanlage mit einer Leistung von ca. 120 kt/a,

- der Gas- und Dampfturbinenblock mit einer Stromerzeugung von ca. 75 MW und
einer Hochdruckdampferzeugung von ca. 180 t/h,

- die Kesselanlage mit Rauchgasentschwefelung zur Verbrennung niederkaloriger
Anfallgase,
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- die Bunkeranlage fiir extern aufbereitete Abfélle, z.B. Kompaktate aus Altkunst-
stoffen,

- die Klarschlammbrikettierung mit einer Leistung von ca. 15 t/,

- die Kunststoff-Kompaktieranlage zur Verarbeitung von vermischten und ver-
schmutzten Altkunststoffen,

- die Hackanlage zur Aufbereitung von kontaminiertem Altholz,

- das neue ProzeBleitsystem fiir alle Anlagen

- u.a. Anlagen zur weiteren Verbesserung des Umweltstandards und des Ver-
bundprozesses,

konnten bereits erfolgreich erprobt werden und befinden sich jetzt im kommerziellen
Dauerbetrieb.

Die Verwertungskapazitat wird 1998 auf ca. 220.000 t/a feste Abfélle erhoht.

Zweck der Abfallvergasung ist die Erzeugung von Rohsynthesegasen, die nach Teil-
konvertierung zur Einstellung des H,/CO-Verhéltnisses im Gemisch durch eine Tief-
temperatur-Methanolwésche gereinigt werden.

Die Verfahrensfiihrung erfolgt so, daB sowohl fiir die nachfolgende Stoffsynthese
(Methanolerzeugung) als auch fiir die energetische Verwertung in einem speziell
angepaBten Gas- und Dampfturbinenblock eine ausreichende Gasreinheit gewéhr-
leistet wird. Die stoffliche und energetische Synthesegasnutzung wird im Rahmen
einer verbundwirtschatftlichen Gesamtlésung betrieben. Dabei erfolgt der mengen-
méBige (iberwiegende Synthesegaseinsatz in einer katalytischen Niederdruck-
Methanol-Syntheseanlage. Die bei der Methanoldestillation (Erzeugung von Metha-
nol héchsten Giitegrades - Spezifikation Grade AA) anfallenden erheblichen Purge-
gasmengen bilden den Einsatzstoff fiir die Gasturbinenanlage. Durch das GuD-
Kraftwerk wird der Strom- und Warmebedarf des SVZ sowie der Dampfbedarf der
Abfallivergasung gedeckt. Die Dampfbesicherung erfolgt auf der 125 bar-Schiene
Uber eine Kesselanlage mit REA. In dieser Anlage werden niederkalorische Ent-
spannungsgase aus der Gasreinigung und andere Abfallgase verbrannt.
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4 Abfallaufbereltung

Die auf dem Markt vorhandenen Abfallstoffe sind in ihrer priméren Darbietungsform
tiberwiegend nicht als Vergasungsstoff einsetzbar.

Von groBer Bedeutung fiir die stabile Beherrschung des Vergasungsprozesses ist
die vergasungsgerechte Aufbereitung der Abfélle fiir die Festbettdruckvergasung zu
einem stlickigen Einsatzstoff, der definierten Anforderungen an seine mechanische
und thermische Bestéindigkeit geniigt.

Die technische Vorgehensweise bei der Aufbereitung besteht in der Regel darin,
daB durch mechanische Trenntechniken aus dem zerkleinerten Abfall Wertstoffe
und Stérstoffe separiert werden und abschlieBend, ggf. nach Trocknung, eine Kom-
paktierung, Pelletierung oder Brikettierung durchgefiihrt wird. ‘

5 Zwelte Ausbaustufe SVZ

Die erzielten Ergebnisse und gewonnenen Betriebserfahrungen zur Vergasung sehr
unterschiedlicher Abfélle flihrte im SVZ 1995 zu der Entscheidung, eine erweiterte
Arbeitsrichtung Abfallaufbereitung und -vergasung zu verfolgen.

Im Rahmen dieses zweiten groBen SVZ-Investitionsprojektes (ca. 130 Mio. DM) wird
durch Mannesmann Seiffert GmbH eine Abfallaufbereitungsanlage zur Erzeugung
von Abfallpellets aus Hausmiill, hausmiilldhnlichem Gewerbemiill, Sortierresten,
Shreddergiitern, Altholz u.a. Abféllen errichtet (Bild 4). Die Kapazitat dieser Anlage
betrégt 120 kt/a. Die verfahrenstechnische Konfiguration der Abfallaufbereitungsan-
lage wurde dem Erfordernis angepaBt, je nach Marktsituation unterschiedliche Ab-
félle aufbereiten zu kénnen.

Die produzierten Abfallpellets, die durch eine spezielle ProzeBfiihrung und ggf.
durch Anwendung von Zuschlagstoffen eine ausreichende Thermofestigkeit aufwei-
sen, sollen im Gemisch mit anderen Abféllen in den vorhandenen Festbettdruckver-
gasern und in der ersten Einheit einer neuen Generation der Festbettvergasungs-
technik (British Gas/LURGI-Schlackebadvergaser - Bild 5) eingesetzt werden.
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Die Technik der Schiackebadvergasung ist eine Weiterentwicklung des weltweit ein-
gesetzten Drehrost-Vergasungsverfahrens. Durch LURG! Umwelt GmbH wird erst-
malig ein Reaktor fiir den Anwendungszweck der Abfallvergasung realisiert, wobei
der Schachtdurchmesser gegeniiber bisher erprobten Reaktoren auf 3,6 m erweitert
und ein Vergasungsstoffdurchsatz von ca. 30 t/h erreicht wird.

Das Design des neuen Vergasers ist wesentlich von den im SVZ vorliegenden Er-
fahrungen zur Abfallvergasung in der FDV geprégt. Dies betrifft beispielsweise das
Equipment zur Vergasungsstoffzufithrung und zur Gestaltung des Reaktoroberteiles.

Das Know-how im Reaktorunterteil (u.a. Vergasungsmittelzufiihrung, Realisierung
eines stabilen Schlackebades, Schlackeabzug und -granulierung) fuBt auf grofB-
technischen Betriebserfahrungen von British Gas/LURGI mit sehr unterschiedlichen
Kohlequalitéten.

Der BGL-Vergaser soll etwa den dreifachen Durchsatz eines klassischen 3,6 m-

Drehrostgenerators (ca. 30 t/h) bei wesentlich niedrigerem Dampfverbrauch (ca. 85
% niedriger) und entsprechend geringerem Gaswasseranfall erreichen.

Zur technischen Absicherung des Projektes Abfallaufbereitung und -vergasung wur-
den im Jahre 1996 GroBversuche zur Vergasung von ca. 1.500 t Mdillpellets
(Mischungsverhéltnis Abfall : Steinkohle = 75 % : 25 %) in einem Festbettdruckver-
gaser des SVZ erfolgreich durchgefiihrt. Der VergasungsprozeB wurde bei hoher
Durchsatzleistung stabil beherrscht, die umweltgerechte Fahrweise wurde nachge-

wiesen.

136




[

L2 ey

Ny N

Bildverzelchnis

Bild 1

Bild 2

Bild3

Bild 4

Bild 5

Blockschaltbild Vergasung und Gasverwertung SVZ
Festbettdruckvergaser

Flugstromvergasung

Abfallaufbereitung

British-Gas/Lurgi-Schlackebadvergaser (BGL-Vergaser)
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GMK-Fachbereichstagung 62 30%
.Energetische und stoffliche Nutzung von Abfallen und nachwat
vom 20. bis 22. April 1998 in Velen/Westfalen
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!

R. Wischnewski, A, Mittelstadt, W. Renzenbrink ¥, C. Litge, R. Abraham ?
% Rheinbraun AG, Stiittgenweg 2, D-50935 Kbln
2 Krupp Uhde GmbH, Friedrich-Uhde-Str. 14, D-44141 Dortmund

MERKMALE UND VORZUGE DES HOCHTEMPERATUR-WINKLER (HTW)-
VERFAHRENS ZUR EFFIZIENTEN ENERGETISCHEN UND STOFFLICHEN
NUTZUNG VON ABFALLEN

Das HTW-Verfahren

Das HTW-Verfahren ist eine Weiterentwicklung der urspriinglich bei Umgebungsdruck arbei-
tenden Winkler-Wirbelschicht-Vergasung. Die Vergasung nach dem HTW-Verfahren erfolgt
unter Druck in einem autothermen Wirbelschichtreaktor bei Temperaturen bis 1.000 °C. Das
HTW-Verfahren eignet sich insbesondere fiir aschereiche Kohlen oder andere ballastreiche
Einsatzstoffe. Je nach Einsatzstoff, Vergasungsmittel und Verfahrensfiihrung reicht die Pro-
duktpalette vom Einsatzgas fiir chemische Synthesen, iiber Reduktionsgas und Wasserstoff bis
hin zum Brenngas fiir stationére Motore und Gasturbinen in BHKW oder Kombikraftwerken.

Der Nachweis der groBtechnischen Reife des Verfahrens erfolgte mit dem Betriecb der HTW-
Demonstrationsanlage in Berrenrath bei Kéln in den Jahren 1986 bis 1997.

Bild 1 zeigt das FlieBbild der HTW-Demonstrationsanlage, in der aus 27 th Trockenbraunkoh-
le unter Zugabe von Sauerstoff und Dampf bei einem Druck von 10 bar stiindlich 37.000
m3(i.N.) Synthesegas erzeugt wurden.

Wasser-
Trocken- rohrkthler Rauch- Wasser-
braunkohle R rohrkihlar wasche
CO-Konwvertierung Synthesagas
e
CO.
schleusen
of
=y
Vugs- Schwalel
milte}
-~

Schwefel-
Bodenprodukt Filterstaub ~ Abwasserbehandlung Entschwelelung gewinnung
Bild I: HTW-Demonstrationsanlage Berrenrath
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Insgesamt wurden an der HTW-Demonstrationsanlage 3 Mio. Tonnen Rohbraunkohle zu
Synthesegas verarbeitet. Aus dem Produkt wurde in einer benachbarten Anlage der DEA ins-
gesamt 800.000 t Methano! hergestelit. Die durchschnittliche Verfiigbarkeit der Anlage lag
wihrend der letzten 10 Betriebsjahre bei 84 %. Die Betriebszeit der Anlage betrug insgesamt
ca. 67.000 h. Ende 1997 wurde die Anlage aus der Produktion genommen, da die Erzeugung
von Methanol aus Braunkohle bei den derzeit sehr niedrigen Marktpreisen auf absehbare Zeit
nicht wirtschaftlich ist.

Neben einer anfinglich synthesegasorientierten Anwendung erlangte spiter dic Nutzung des
HTW-Verfahrens zur Brenngaserzeugung fiir Kombikraftwerke zunehmend Bedeutung. Mit
dieser Zielrichtung wurde in einer separaten Pilotanlage iiber 10.000 Betriebsstunden die Ver-
gasung unter hheren Driicken bis 25 bar erprobt, wobei neben Sauerstoff auch Luft als Ver-
gasungsmittel mit Erfolg eingesetzt wurde. AuBerdem wurden an der HTW-
Demonstrationsanlage in einem Forschungsprogramm im Zeitraum von 1994 bis 1997 wesent-
liche neue Komponenten und Verfahrensschritte zur Optimierung der Technologie unter reprii-
sentativen Bedingungen erprobt und weiterentwickelt.

Mit der HTW-Technologie steht somit ein ausgereiftes, unempfindliches und bewiihrtes Verga-
sungsverfahren zur Synthese- und Brenngaserzeugung aus Trockenbraunkohle zur Verfiigung.

Weiterentwicklung zur Nutzung von Abfillen

Die Verpackungsverordnung sowie das Kreislaufwirtschafts- und Abfallgesetz verlagen eine
weitgehende Riickfithrung von Abfillen in den Wirtschaftskreislauf. Vor diesem Hintergrund
war es nahelicgend, das HTW-Verfahren auch zur Verarbeitung von Abfillen zu nutzen und
weiterzuentwickeln. Rheinbraun hat deshalb ergiinzend seit 1993 die Vergasung von Abfillen
zur stofflichen und energetischen Nutzung dieser Materialien erprobt [1]. Bild 2 zeigt in einer
Ubersicht die bisher im HTW-Verfahren untersuchten Einsatz- und Reststoffc.

@Mono-Vergasung | Techs | .Phot- ' Kom-
o 7 R
Braunkohlens i
Rheln, Braunkohle ] [ ©
S-relche Braunkohls © [} [ ]
Rartdbraunkohle [ 3 (-]
SudbltuminSes Kohte ]
Stelnkopleny R
Ensdort - Saar [-3 r ® ‘
Phisburgh No. s e | ® |
Blomassen und Pllanzen: - -
Tor e 6] &
Holz [ A
Qeiser -]
Rastatofle: ) .
Kiirschlsmm [ A A
Beledener Koks 3 A A
Kunststotf [ ] A A
Gumm! »
Shroddarislchtiraktlon -]
autdereltotec Heusmant| @ A

Bild 2: Einsatzstoffe fiir die HTW-Vergasung
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Zum Nachweis der Eignung des Einsatzstoffes und zur Ermittlung von Kenndaten der Produk-
te wurden grundsitzlich in einer ersten Phase Voruntersuchungen durchgefiihst. Hierfiir steht
eine Technikumsanlage mit einer Kapazitit von 1 ¢d am Institut fiir Eisenhiittenkunde der
RWTH Aachen zur Verfiigung. Begleitend hierzu wurden durch externe Begutachtungen die
sicherheitstechnischen und physikalischen Eigenschaften der Stoffe ermittelt. Neben einigen
Untersuchungen im PilotanlagenmaBstab erfolgte mit dem Ubergang auf Einzel- und Langzeit-
versuche an der HTW-Demonstrationsanlage der Nachweis im groBtechnischen Ma@stab. Hier
wurden folgende Reststoffe eingesetzt:

DSD-Mischkunststoff

kommunale Klirschlimme
beladener Herdofenkoks/Aktivkohle
aufbereiteter Restmiill.

* & & o

Bild 3 zeigt die Zumischraten sowie die kumulierten Mengen der verwerteten Reststoffe.

Zumischratei kumulierte Menge
fmp - gii]
@ DSD-Mischkunststoff - spo) | 2tess
@ Kommunale Kiirschizmme goxrs) 5 504
o be!adenenHOk[Aktivkc;hle . 2 381
®. aufbereiteter Restmall 5{10) 1.052

Bild 3: Zumischraten und kumulicrte Mengen von Reststoffen

Die Ergebnisse sollen nachfolgend im Rahmen dieses Vortrages niher am Beispiel des DSD-
Mischkunststoffes erliutert werden. Ein weiterer Vortrag dieser Veranstaltung wird im Detail
auf die Resultate der Mitvergasung aufbereiteten Restmiills eingehen.

Abfallaufbereitung und -eintrag

Fiir den Eintrag des Mischkunststoffes und anderer Abfille in den ProzeB wurde die erforderli-
che Anlagentechnik zugebaut. Das vom LKW angelieferte Material wird in einen mit einem
Schubboden ausgeriisteten Tiefbunker abgeworfen. Uber eine Trogschnecke und einen Gurt-
forderer wird der Kunsistoff in ein Silo gefordert, das die Funktion einer Dosiervorlage fiir dic
nachfolgenden Férdersysteme iibernimmt. Mittels weiterer Forderorgane wird das Material
Feststoffpumpen zugeteilt, die den Kunststoff gemeinsam mit der Trockenbraunkohle pneuma-
tisch in dic Eintragssysteme des Vergasers transportieren.
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Aus den Betriebserfahrungen mit der Verarbeitung des Materials wurde ein Qualitiitskatalog
formuliert, der die Anforderungen an den einzusetzenden Kunststoff festlegt. Hierbei wird im
wesentlichen ein trockener, rieselfidhiger und pneumatisch férderbarer und abriebfester Zustand
verlangt, wobei die zu Pellets und Agglomeraten aufbereiteten Reststoffe eine Kémung von
0-10 mm aufweisen sollen. Diese Anforderungen konnten von allen anliefernden Aufberei-
tungsuntemehmen eingehalten werden. Derart aufbereitete Reststoffe gestatteten einen pro-
blemlosen Eintrag in den Vergaser.

Yergasungsbetrieb

Die Zumischraten fiir DSD-Kunststoff lagen an der HTW-Demoanlage bei einem Kurzzeitver-
such bei 10 th, im Daverbetrieb jedoch bei ca. 3 t/h. Diese Grenze fiir die kontinuierliche Zu-
mischrate wurde von der vorhandenen Anlagenausriistung bestimmt. Hervorgerufen durch die
Kunststoffmitvergasung stellen sich im Rohgas hihere Benzol- und Naphthalingehalte ein. Bis
zu einer Einsatzmenge von ca. 3 th konnte die H,S/CO,-Wische damit innerhalb ihrer Ausle-
gungsgrenzen betricben werden. Bei hSheren Zumischraten wire die Vorschaltung einer erwei-
terten Naphthalin-/Benzolwaschstufe erforderlich gewesen.

Aufgrund des hoheren chemischen Energieinhaltes wurde durch eine Tonne Kunststoff
ca. 1,3 t Trockenbraunkohle substituiert.

Der Vergasungsbetrieb konnte problemlos an den verinderten Einsatzstoff angepaBt werden.
Sclbst schnelle Anderungen der Kunststoffeinsatzmenge durch kurzfristig aufiretende Stsrun-
gen in der Zudosierung wurden gut beherrscht. In dicsem Fall sorgt der groSe Wirbelschichtin-
halt des Vergasers ebenso fiir eine VergleichmiBigung wie im Falle von auftretenden Inhomo-
genitiiten durch Qualititsschwankungen und Fremdeinschliisse. Dies unterstreicht die Unemp- .
findlichkeit des Verfahrens. Weder im Vergaser - einschl. seiner Ein- und Austragssysteme -
noch in den nachfolgenden Teilanlagen der Kohlegasreinigung und -aufbereitung wurden signi-
fikante Beeintriichtigungen des Betricbsverhaltens und der Leistung festgestellt. Lediglich im
Bereich der Rohgaskiihlung wurde am Wasserrohrkiihler cin erhdhtes Verschmutzungsverhal-
ten festgestellt, daB jedoch keine betrieblichen Engpiisse verursachte.

Der Betricbszustand der Mitvergasung von Kunststoffen wurde durch cin aufwendiges Analy-
tikprogramm umfassend dokumenticrt. Hicrmit sollten insbesondere dic Einfliisse der Mitver-
gasung von Abfillen auf die Kohlegaszusammensetzung sowie auf dic Emissionen ermittelt
werden. Dariiber hinaus wurde der Verbleib der Schadstoffe im Rohgas sowie im Bodenpro-
dukt und im Warmgasfilterstaub bestimmt. Zusitzlich wurden Eluatuntersuchungen dieser
Reststoffe vorgenommen.

Bei den Hauptgasbestandteilen fiihrte dic Mitvergasung von Reststofen nur im Methangchalt
durch cinen leichten Anstieg von S auf 7 % zu ciner merklichen Anderung. Dic H,-, CO- und
CO,-Gehalte gingen entsprechend diesem Anstieg leicht zuriick. Insgesamt geschen hatte der
Einsatz von Mischkunststoff keine Auswirkungen auf die Synthesegasqualitit.

Bei den Spurstoffkomponenten zeigte sich bei einem Einsatz von ca. 3 th Mischkunststoff
bzgl. des Benzolgehaltes ein Anstieg von ca. 200 mg/m3(3i.N.) auf ca. 900 mg/m3(@i.N.). Der
Naphthalingchalt erhohte sich von 50 mg/m3(i.N.) auf etwa 400 mg/m3(i.N.). Mit diesem An-
stieg wurden dic Auslegungsgrenzen der H-TW-Demoanlage erreicht. Auf die Ammoniak- und
Schwefelwasserstoffgehalic hatte die Mitvergasung keinen EinfluB.
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Dioxine und Furane sind im Rohgas nachweislich nicht vorhanden. Eine Teerbildung wurde in
allen Phasen der Mitvergasung von Abfallstoffen nicht festgestellt.

Die mit dem Mischkunststoff eingetragenen Schwermetalle werden nahezu vollstindig in das
Bodenprodukt und in den Warmgasfilterstaub eingebunden. Dies gilt weitgehend auch fiir die
im Rohgas enthaltenen Halogene. Sie werden gemeinsam mit dem im Rohgas enthaltenen
Staub im Warmgasfilter abgeschieden und ebenso wie das Bodenprodukt aus dem Proze8 aus-
geschleust. Die Warmgasfiltertechnik wurde bei Rheinbraun in mehreren Schritten erprobt und
zur grofitechnischen Reife gefiihrt. Das mit keramischen Filterkerzen bestiickte Warmgasfilter,
das an der HTW-Demonstrationsanlage iiber einen Zeitraum von 15.000 Stunden erfolgreich
betricben wurde, leistet einen wesentlichen Schritt zur Optimierung des Verfahrens.

Aufgrund teilweise hoher Chlorgehalte im Mischkunststoff kann im Gegensatz zu den iibrigen
Abfallstoffen die Anlagerungskapazitiit des Feststoffes fiir Halogene iiberschritten werden.
Deshalb wird im Fall der stofflichen Nutzung eine einfache Wasserwische ergiinzt, um den
nachgeschalteten Konvertierungsreaktor zu schiitzen. Bei der Route der energetischen Nut-
zung ist diese Wasserwische je nach Anforderung aus dem Einsatzstoff optional.

Wiihrend der gesamten Betriebszeit der Kunststoffvergasung iiber ca. 15.000 Stunden gab es
keine Erhhung der betrieblichen Emissionen.

Energetische und stoffliche Ausnutzung

Die cffiziente stoffliche oder energetische Umsetzung ist eine wesentliche Anforderung an die
Verfahren zur Behandlung von Reststoffen. Bild 4 zeigt die Effizienz des HTW-Verfahrens bet
der stofflichen Nutzung der Reststofie.

Vergasungsmittel " Dampt 40 %
+ N
KSW . g
g
§~ Synthesegas 100 %
, 9
2
3
o> -
&
Einsatzstoft B -
100% g,
.3
Bodenprodukt
Wanmgasfilterstaub
Sonstiges

Grundlage: O,- Vergasung

Bild 4:; Massenbilanz bei stofflicher Nutzung
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Aus einer Tonne Mischkunststoff werden ca. 1.000 kg Synthesegas erzeugt, die wiederum,
unter Beriicksichtigung der Ausbeute des Methanolprozesses zur Hersteliung von 780 kg
Reinmethanol fiihren.

Bild 5 zeigt die Ausbeute bei einer energetischen Nutzung des Rohgases.

~ . . k2
s -]
. § s .
- T Brenngas 86 %)
=
Bodenprodukt  Verluste
5% Wammngasfilter- 4%
Staub
Grundlage: 5%
- Vergasungsdruck 10 bar
- Luftvergasung

- chem. u. themm. Enargien
Bild 5: Encrgicbilanz bei energetischer Nutzung

Dic im Mischkunststoff enthaltene chemische Energie wird im VergasungsprozeB unter Zugabe
von Vergasungsmitteln zu 86 % auf das als Brenngas nutzbare Rohgas iibertragen. Zusiitzlich
erzeugt der Proze® einen Dampfstrom.

Beide Darstellungen zeigen aus Griinden der Vereinfachung nur die dirckt an der Umsetzung
der Abfiille teilnchmenden Stoffe sowic die Produkte aus der Vergasung und Gasaufbereitung.
Externe Stoffstrome sind hierbei nicht beriicksichtigt.

Neben den durch dic Umsetzung im HTW-Verfahren erzeugten Produkten Synthesegas oder
Rohgas fallen Bodenprodukt und Warmgasfilterstaub als Reststoffe des Vergasungsprozesses
an.

Das Bodenprodukt der HTW-Demoanlage wurde als Regelbrennstoff im Kraftwerk der be-
nachbarten Brikettfabrik problemlos cingesetzt. Der Warmgasfilterstaub diente als Filterhilfs-
stoff bei der biologischen Abwasserbehandlung des ProzeBSkondensates.

Die im Hinblick auf weitergehende Anwendungen des Verfahrens durchgefiihrten Eluatunter-
suchungen des Bodenproduktes aus der Reststoffvergasung zeigen, dafl die Anforderungen der
Deponicklasse I erfiillt werden. Diese Voraussetzungen sind beim Warmgasfilterstaub nicht
gegeben. Verantwortlich hierfiir sind insbesondere der hohe Kohlenstoffgehalt des Staubes
sowic dic am Staub haftenden, aus dem Rohgas entfernten Schadstoffe. Je nach Anwendung
des Verfahrens und der zu behandelnden Staubmenge ist im Rahmen einer Wirtschaftlichkeits-
betrachtung zu bewerten, ob cine thermische Nachbehandlung des Warmgasfilterstaubes
zweckmiiBig ist oder eine Abgabe zur Sondermiilldeponie erfolgen soll.
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~Zusammenfassung/Ausblick

- Die Ergebnisse der Mitvergasung von DSD-Mischkunststoffen an der HTW-

i

Demonstrationsanlage haben zusammenfassend gezeigt:

o der Abfallstoff LBt sich nach einer Aufbereitung problemlos in den Vergaser eintragen

o es tritt keine Beeintrichtigung des Betriebsverhaltens des Vergasers und der nachgeschalte-
ten Teilanlagen auf

o die Synthesegasqualitiit veriindert sich nicht
e Anderungen am Spurstoffverhalten sind durch entsprechende Auslegung beherrschbar

o der groBe Wirbelbettinhalt fiihrt zu einer Unempfindlichkeit gegeniiber Inhomogenitiiten des
Reststoffes sowie Fremdeinschliissen

o die Umsetzung fithrt zu ciner hohen Ausbeute des Abfallstoffes

¢ fiir die Reststoffe Bodenprodukt und Warmgasfilterstaub gibt es geklirte Entsorgungswege. l

Diese Aussagen gelten im gleichen Sinne auch fiir die anderen an der HTW- .
Demonstrationsanlage eingesetzten Abfille. CH . / $R> 't

Dic umfangreichen Erfahrungen mit der Verwertung von Reststoffen ermtglichen auch die
Auslegung von Anlagen zur Nutzung reiner Abfallstoffe (Monovergasung). Das HTW-
Verfahren kann damit fiir eine Vielzahl von Anwendungen zur stofflichen und energetischen
Nutzung von Abfiillen eingesetzt werden. Betriebserfahrungen liegen dabei sowohl fiir hohe
Driicke (Gasturbinenprozefl, Synthese) als auch fiir abgesenkte Driicke (Gasmotor, Kessel-
brenner) vor. Dariiber hinaus ist sowohl der Einsatz von Sauerstoff als auch von Luft als Ver-
gasungsmittel betrieblich nachgewicsen.

Bild 6 zeigt abschlieBend ein vereinfachtes Anlagenkonzept zur energetischen und stofflichen
Nutzung von Abfillen,

( anargatische Nutzung 3
Entattantt R .

Verdrenrung £ .
\. J
\_ Syrthesagas
Bild 6: Einsaiz des HTW-Verfahrens zur energetischen und stofflichen Nutzung von Abfiillen,
Anlagenkonzepte
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Bei dem Konzept fiir eine energetische Nutzung erfolgt vor dem Warmgasfilter durch Zufuhr
von Sauerstoff eine Umsetzung des H,S-Gehaltes zu Schwefel und H,O. Dieses sogenannte
Direktentschwefelungsverfahren wurde an der HTW-Demonstrationsanlage ebenfalls erprobt.
Der elementare Schwefel wird mit dem Staub durch das Warmfilter aus dem Proze8 abge-
schieden. Die nachgeschaltete Wasserwische entfemnt Ammoniak und ggf. Chloride (im Fall
eines hohen Chlorgehaltes im Einsatzstoff) aus dem Rohgas. Dieses Konzept der energetischen
Nutzung erfiillt alle Anforderungen der 17. BImSchV.

Das Konzept der stofflichen Nutzung entspricht weitgehend dem ProzeBaufbau der HTW-
Demoanlage fiir die Synthesegaserzeugung.

Literatur

[1] Schiffer, Adlhoch, Meyer: Die Wirbelschichtvergasung: Ein Verfahren zur rohstofflichen

Verwertung von Restkunststoffen
VGB Kraftwerkstechnik 75 (1995) Heft 6
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UNTERBRECHUNGSLOSES HOCHTEMPERATURRECYCLING -
ABFALLVEREDLUNG DURCH THERMOSELECT

Zusammenfassung

Weniger als funf Gewichtsprozent der durchschnitilichen “pro-Kopf-Verbrauchsmengen von
Produkten und Gebrauchsgitern macht heute die Menge der Restabfélle aus. Die Mehrzahl der
gebrauchten Produkte wird in gut entwickelten Volkswirtschaften in die Wirtschafiskreislaufe
zurlickgefhrt. Abfallmengen von etwa 1 kg pro Person und Tag sind dennoch so erheblich, dal die
Abfallentsorgung von allgemeinem Interesse ist. Unausgereifte oder prinzipiell unglnstige
Entsorgungsverfahren haben die Akzeptanz bisheriger Abfalibeseitigungsverfahren mehrfach stark
erschittert, da die Offentlichkeit die verbleibenden ékologischen Belastungen nicht 1anger tolerieren
wollte, Mit kostenaufwendigen Nachristungen kénnen konventionelle Millverbrennungsanlagen zwar
die gesetzlich vorgeschriebenen Abgasgrenzwerte der 17. BlmSchV einhalten, doch sind die
verbleibenden etwa 30% Aschen sowie rund 5% Filterstdube wund sonstige
Rauchgasreinigungsrackstande fir die Nachwelt unzumutbar. Nur durch teure Nachbehandlung
dieser instabilen Reststoffe kénnten die bestehenden Umweltbelastungen gemindert werden. Das
Thermoselect-Verfahren gewinnt aus Restabfall — Haus- und Gewerbemdill, Industrie- und Sondermail
- in einem geschlossenen unterbrechungslosen RecyclingprozeR Energie sowie ausschliefllich
wiederverwertbare Produkte, die natlrliche Rohstoffe ersetzen. Die bei anderen Verfahren
notwendige Reststoffdeponie sowie diesbezigliche Skologische Belastungen entfallen.

Die unabhangig von allen Bemihungen um eine weitere Mallvermeidung dennoch zu erwartenden

Mllmengen und die wachsenden Anteile komplex zusammengesetzter Fraktionen im Abfall sind

durch die bisherigen Wege der Miillbehandlung weder Skologisch vertretbar noch wirtschafllich zu

beseitigen; .

- Die Abfallvermeidung ist begrenzt, da am erreichten Wohlstand festgehalten wird und derzeitig
noch schwach industrialisierte Regionen durch ihre Weiterentwickiung kinftig mehr Malt
hinterlassen werden.

- Die Produktverantwortung (z.B. realisiert durch Recycling von Glas, Metallen, Papier,
Kunststoffmonofraktionen) wird sich nie vollsténdig durchsetzen lassen infolge der Verbreitung
von komplex zusammengesetzten, langlebigen Produkten, die nicht mehr getrennt werden kdnnen
(z.B. Leiterplatten, elektronische Bauelemente, elektronische Massenprodukte, Verbundwerkstoffe
aus dem Apparatebau und der Bauindustrie).

- Die Deponierung von Abféllen wurde bereits durch gesetzliche Vorschriften (Technische Anleitung
Siedlungsabfall) zeitlich begrenzt. Die langzeitig verbleibenden Umwellrisiken sind nicht
abschitzbar, Auch Untertagedeponien werden nur akzeptiert, weil technische Ldsungen zur
Abfallaufarbeitung fehlen. Die erkennbaren Interessen, tber das Jahr 2005 hinaus weiter zu
deponieren, sind gegen den technischen Fortschritt gerichtet und setzen sich Gber gesetzliche
Ziele hinweg. Es besteht die Sorge, daR die bestehende gesetzliche Toleranz zu Ausnahmen fihrt
und territorial begrenzt zur Regel werden kann.

- Biologische und biologisch-mechanische Abfallbehandlungen fiihren immer zu Ricksténden mit

erheblichem Schadstoffpotential, da eine konsequente Schadstoffvernichtung oder eine definierte
Schadstoffselektion nicht erfolgt.
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— Die konventionelle Mallverbrennung beherrscht die eigenen Méngel (z.B. Rostdurchfall,
Filterstdube, Aschen) sowie die erheblichen NOx-Anteile und die bei der Abhitzenutzung
entstehenden neuen toxischen Verbindungen (z.B. Dioxine, Furane u.a.) sowie unvermeidbare
Korrosionsprobleme durch hohen technischen Aufwand nur begrenzt. Die erhShten Kosten und
verbleibende Skologische Belastungen setzen der Akzeptanz enge Grenzen. Die Mallverbrennung
fuhrt auch durch die zu geringen Temperaturen zwangs!aufig zu einem erheblichen Anteil zu
deponierender Reststoffe (s.0.).

- Die unausgereiften, getrennt ablaufenden Drehrohr-Pyrolyse-Verfahren mit anschlieRender
Vergasung oder Verbrennung haben sich infolge unvollsténdiger stofflicher Umsetzungen und der
Korrosionsprobleme bisher nicht durchsetzen kénnen.

- Die Entwicklungen zur Integration nachgeschalteter Anlagen zur Einschmelzung der Rackstande
aus Mullverbrennungsanlagen sind bisher nicht im industriellen MaRBstab erprobt. Der zusétzliche
Aufwand (Energieverbrauch, Flachenbedarf) ist betrachtlich. Das erklart letztendlich weltweite
BemUhungen, anfallende Aschen durch Auslagerung {Alterung) oder Waschung aufzubessem
(International Ash Working Group). Es wird aber dabei Gbersehen, dal der unbefriedigende und
unvolisténdige Stoffumsatz bei der Abfallverbrennung dadurch nicht ilberwunden werden kann.

Die bisher geschaffenen, progressiven Umweltgesetze (2.B. 17. BimSchV, Technische Anleitung
Siedlungsabfall, usw.) haben einerseits den Druck auf technische Weiterentwicklungen verscharft
und sind jedoch andererseits Kompromisse an den Stand der Technik (z.B. Restkohlenstoffgehalte <
3% in Feuerungsriickstanden, Katalysatoren zur Denoxierung und Dedioxinierung). Da der
technische Ausbau o.g. Mallbehandlungen durch zusatzliche, scharfere Umweltgesetze erzwungen
wird, sind kompliziertere technische Lésungen und erhéhte Entsorgungskosten eine zwangslaufige
Folge. So haben z. B. die erreichten Fortschritte bei den Abgasreinigungstechniken bereits zu einer
erheblichen Kostenexplosion gefuhrt. Diese Tendenzen sind mit der Entwicklung neuer Verfahren
(z.B. THERMOSELECT) aufgehalten worden. Um die geplanten hohen Investitionskosten zu
begrenzen bzw. auch zu senken, haben die Beflrworter der konventionellen Verfahren sich deshalb
auf eine Abwertung bisheriger Umweltziele verstandigt. Die alleinige Erfiillung gesetzlich geregelter
Grenzwerte und nicht eine deutliche Unterschreitung derselben sowie die Beibehaltung von
aufwendig nachzubehandelnden Aschen werden vordergriindig vertreten. Diese zeitlich begrenzten
Erscheinungen werden durch die zlgige Realisierung neuer Verfahren des Hochtemperaturrecyclings
von Abféllen zur Gewinnung vollsténdig verwertbarer Stoffe und Energie und ProzeBunterbrechung
mit kostenglinstigen Verfahren Gberwunden.

THERMOSELECT - der neue Weqa, Restmiill umweltgerecht zu behandeln

THERMOSELECT hat nach gréndlicher Analyse der Ursachen und Wirkungen bisheriger
Molibehandliungen erkannt, dai® nur durch konsequente Vermeidung der Nachteile bisheriger
Verfahren der Abfallbehandiung — also nur mit einem neuen Konzept ~ eine vollstandige
Umwandlung aller Millinhaltsstoffe in industriell nutzbare Produkte erfolgen kann {1, 2, 3).

Die wesentlichen Merkmale dabei betreffen:

- ausreichend hohe Temperaturen und Reaktionszeiten (Verweil- oder Aufenthaliszeiten) bis zum
Erreichen stabiler gasformiger und schmelzfliissiger Gleichgewichtszustande;

- Einsalz von Sauerstoff (kein Stickstoffballast!) an Stelle von Luft zur schnellen Erreichung
erforderlicher hoher Temperaturen, Vermeidung der Bildung von Stickoxid und drastischen
Reduzierung entstehender Gasvolumenstrome (Gasreinigung in kompakteren Aggregatent);

- Uberfthrung der stabilen Hochtemperaturzusténde gebildeter Gase und Schmelzen durch
Schockkihlung in den Raumtemperaturbereich, so daB die kleinstmdglichen anorganischen
gasférmigen Hauptbestandteile (Wasserstoff, Kohlenmonoxid, Kohlendioxid, Wasserdampf) ohne
Neubildung gréRerer organischer Molekdle volisténdig erhalten bleiben und die erstarrten
Mineralstoffe und Metalle mit einem Becherwerk auBerhalb des thermischen Systems auf einfache
Weise ausgetragen werden kénnen.

Somit entstehen aus unterschiedlichen Abfallzusammensetzungen und -bestandteilen durch das
THERMOSELECT-Hochtemperatur-Recycling ohne ProzeRunterbrechung sofort nutzbare



industrielle Produkte [Bild 1], d.h. bisher bei anderen Verfahren Gbliche Reststoffdeponierungen
bzw. aufwendige Nachbehandlungen entfalten {4, 5].

Das THERMOSELECT-Verfahren beginnt mit der Aufnahme von unbehandelten Abfallen aus einem
mit Stickstoff inertisierten Bunker (keine Brandgefahren, vgl. [11)).

Ein automatisierter Kran beschickt eine Abfallpresse diskontinuierlich mit Mengen von etwa 500 kg (6
bis 15 Mg/). Die Abfallverdichtung zerstért spréde Bestandteile, verteilt Flussigkeitsreste in
Hé&hirdume und preBt die eingebrachten Luftreste heraus (Entfernung des Stickstoffballastes!). Es
wird mit mehreren Hundert Tonnen PreRkraft ein schubsteifes Abfallpaket erzeugt, welches in kleinen
intervalien in einen direkt angeschiossenen, von auBen beheizten Entgasungskanal eingepreflt wird
(vgl. Bild 2). Die Aufheizung, Trocknung und Verkohlung (Entgasung) ist nach einer Verweilzeit von
mindestens einer Stunde so weit fortgeschritten, daR im unterbrechungslos angeschlossenen
Hochtemperaturreaktor mit technisch reinem Sauerstoff (ca. 500 kg / Mg Abfall) und hocherhitzem
Wasserdampf alle nachfolgenden Stoffumwandiungen mit hoher Geschwindigeit ablaufen kénnen.
Aus den organischen Mullbestandteilen entstehen bei Verweilzeiten von mindestens 2 Sekunden und
Temperaturen oberhalb 1200 °C die kleinstmdglichen anorganischen Molekile, als Hauptbestandteile
H,, CO, CO, und Wasserdampf. Durch Einschmelzen aller anorganischen Millinhaltsstoffe (z.B.
Metalle, Legierungen, Verbundwerkstoffe, Fullstoffe, usw) entstehen bei Temperaturen oberhalb 2000
°C und in einem unmittelbar gekoppelten Homogenisierungsreaktor {ca. 1600 °C) zwei stabile
Hochtemperaturphasen:

- Mineralstoffe mit den typischen Bestandteilen mineralstoffbildender Oxide insbesondere von Si,
Al Fe, Ca, Na, Mg, Pu.a.

- Metalle mit typischen Legierungsbildnern Fe, Cu, Ni, Cr, P u.a.

Die Qualitat der erzeugten Produkte ist gut reproduzierbar, da im Mall bei ausreichend groRem
Mengendurchsatz > 500 kg/h und dem in der thermischen Behandlung befindlichen Anteil von ca. 15
Mg/Linie infolge der hohen Temperaturen aus den anorganischen Bestandteilen erdkrustenahe
Zusammensetzungen entstehen massen. Das ist plausibel, weil letztlich alle Produkte aus Rohstoffen
{z.B. Eisen aus Eisenerzen, Aluminium aus Bauxit, Chlor aus Steinsalz, Kunststoffe aus Kohle,
Erdgas oder Erd6! usw) durch chemische Stoffwandlungsprozesse erzeugt werden.

Sobald Monofraktionen nach endlicher Nutzung nicht mehr einfach recycliert werden kénnen (z.B.
Mischglasbruch, kunststoffummantelte Kabelreste, kurzfaseriges Papier, Elektronikschrott u.a.). dann
bleibt nur noch die Méglichkeit der unterbrechungslosen Vergasung und Einschmelzung, um neue
Produkte zu erzeugen. Mit Bild 3 wird am Beispiel der 225.000 Mgfa-Anlage Karlsruhe die Ausbeute
wiederverwertbarer Produkte dargestellt. Es ist damit belegt, dafi Deponien der Vergangenheit
angehéren kénnen. Zum besseren Versténdnis des gesamten, unterbrechungslos ablaufenden
Verfahrens wird auf Bild 4 verwiesen.

Vergleich der Qualitét von festen Reststoffen thermischer Verfabren

Die Vergleiche zwischen den Elementgehalten in Mllverbrennungsschlacken, der Erdkruste und in
den glasartigen Mineralstoffen aus dem THERMOSELECT-Verfahren {2,3,4,5] zeigt nachfolgende
Ubersicht {Tabelle 1}, wobei von Reimann zusammengestellte Daten [6] herangezogen wurden. Es ist
sofort erkennbar, daB die Direkteinschmelzung anorganischer Mallbestandteile zu Produktqualitaten
fahrt, die mit Naturstoffen gut vergleichbar sind. Die analytischen Daten sind bei homogenen
Schmelzprodukten verlégtich.

Die Probenahme ist bei heterogenen Mullverbrennungsschlacken demgegeniber sehr problehatisch.

Insbesondere sind extreme Unterschiede der TeilchengréRen, der Geometrie von Mallbestandteilen,
der Phasen und der zeitlichen [nstabilitat von Aschen und Schlacken zu beachten [10,12). Die
nachgewiesenen Heterogenitéten sind die Ursache fir die fehlende Akzeptanz solcher Produkte.

Eine hohere Qualitat ist ohne Einschmelzung nie erreichbar, da bei den Verbrennungstemperaturen
von 850 bis 900 °C nur fluchtige Verbrennungsprodukte als stabile Komponenten {CO-, H,0,
LuftGberschuB) oder verflichtigte Schadstoffe das System verlassen. Alle sonstigen anorganischen
Rackstande verbleiben nach teilweiser Oxidation in instabilen, heterogenen Zustanden.
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Die Vergleichsdaten der MV-Schiacken vor und nach 1990 [Tabelle 1] belegen, daB mit den
konventionellen Methoden ohne Nachschaltung einer separaten Einschmelztechnik keine
durchgreifenden Fartschritte bei der Qualitatsverbesserung erreichbar sind.

Um aus dieser Sackgasse herauszukommen, wird seit Jahren versucht, entweder durch .
energieaufwendige, nachtrégliche Schmelzprozesse die Aschen zu stabilisieren oder durch
zeitaufwendige Auslagerung die erkannten Probleme zu @berwinden.

Nach Reimann [6} ist z.B. fur nachtragliche Schmelzprozesse zu beachten:

“Der Energieaufwand fur die externe Schmelze liegt bei 0,8-1,2 MWHW/Mg Schlacke, gleichbedeutend
ca. 4000 MJ/Mg. Far die Verbrennung 1 Mg Restabfalls werden demgegenuber verfahrenstechnisch
bisher ca. 100-150 kWh benétigt. Durch das Schmelzen der Schiacke in einer GréRenordnung von
250 kg/Mg Restabfall wirde sich der Energiebedarf auf 300-400 kWh/Mg Restabfall erhthen. Legt
man bei der thermischen Restabfallbehandiung eine heute aGbliche, mittlere Stromerzeugung mit 400-
500 kWh/Mg Restabfall zugrunde, verbleiben als UberschuB8 maximal 100-200 kWh/Mg Restabfall, so
daf die Stromabgabe aus der thermischen Restabfallbehandlung stark reduziert wird.”

Kostenschatzungen fihren bei externer Einschmelzung zu Werten von 200 DM/Mg Schiacke, d.h. pro
Tonne Abfall wirrden sich Entsorgungskosten um ca. 50 DM erhdhen.

Die Alterung von Aschen und Schiacken ist nach Lindert und Gértz [7] ebenso kritisch bewertet
worden:

“Interessant ist in diesem Zusammenhang auch, daf die Alterung der MV-Asche so gut wie keinen
EinfluB auf die Verteilung der Bindungsformen der Metalle hat. Die Schlackealterung hat lediglich auf
die Elution nach DEV S4 einen deutlichen EinfluB in Richtung geringerer Auslaugung. Die gegenwértig
duchgefihrte dreimonatige Alterung eignet sich also nur bedingt zur Immobilisierung der
Schwermelalle in der MV-Asche.

Leitlinie bei einer VerwertungsmaBnahme sollte das Vorsorgeprinzip sein: Vorrang hat das
unschadlichste verwendbare Recycling-Material. Verwerfung “um jeden Preis” hingegen solite nicht
das Ziel sein, gegebenenfalls missen problematische Abfalle eben doch einer schadlosen
Beseitigung zugefahrt werden.”

Gegenuiber 2.B. Schotter oder Kies wurden fir das Eluierungsverhalten der Elemente Cd, Pb, Cr, Cu,
Ni und Zn in Mallverbrennungsschlacken um die Faktoren 10 bis 1000 hohere Werte bestimmt (7).

Vergleiche bleiben insgesamt problematisch, da das in der Literatur vorhandene Datenmaterial von
konventionellen Anlagen stark verstreut und extrem unvolistandig ist (vgl. Tabelle 2).

THERMOSELECT hat durch eine zusammengefate Gesamidarstellung [2] von umfangreichem
Datenmaterial zu End- und Zwischenprodukten ermdéglicht, technologische Zusammenhénge
eindeutig aufzukldren und den Vorteil einer Homogenisierung der anorganischen Bestandteile belegt
[Tabelle 2, [4)]. Von besonderer Bedeutung ist es, zu verstehen, daR nur eine Direkteinschmelzung
anorganischer Millbestandteile bei Homogenisierungstemperaturen oberhalb 1600 °C (Bild 2] die
Einstellung der Verdampfungs- und Redoxgleichgewichte erméglicht. Diese werden durch
Schnellabschreckung stabilisient.

Mit Tabelle 3 wird dargestellt, daR auch extrem unterschiedliche Summengehalte in Mineralstoffen
infolge stabiler Einbindung der Elemente in den diversen Mineralstoffphasen das Eluierungsverhalien
kaum beeinflussen.

Die strukturanalytischen Beweise sind in [5] ausfihrlich dargestellt worden:

Die Zusammensetzung des Materials verdeutlicht, daBl es sich um ein glas- resp, gesteinsahnliches
Produkt handelt, im Sinne des schweizerischen Abfalleitbildes. Die relativ geringe Zunahme der
Eluatwerte in der ‘worst case study’ mit feinst gemahlenen Material zeigte an, daB die Spurengehalte
effektiv in inerter Form vorlagen und nicht nur optimal eingeschlossen sind. Beim Einsatz dieses
Produktes als Baumaterial, Fullstoff usw. und bei einer spéteren Entsorgung sind daher nach
heutigem Stand des Wissens keine negativen Umwelbeeintrachtigungen zu erwarten,

Als Beweise fur die erreichte Stabilisierung der Mineralstoffe dienen neben den reproduzierten
Eluierungsparametern vor allem der geringe Restkohlenstoffgehalt < 0,1 Massenprozent und die
Freiheit von Dioxin- und Furanderivaten. Bereits im Bachema Gutachten {5) und in weiteren
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W . Bewertungen [z. B. 6] wurde der Nachweis erbracht, da die gefundenen PCDD/PCDF-Gehalte der
; ; Ubiquitat dieser Verbindungen entsprechen. D.h. die Ergebnisse mit Toxizitétsaquivalenten von etwa
- 2 ng TE/Kg (ppt) sind vergleichbar mit Gehalten in unbelasteten Béden oder 2.B. Rinderfetigewsbe.

! Die Beurteilung der geringen Kristallinitatsanteile mittels Rdntgenkleinwinkelstreuung hat ergeben,

: daB der basaltahnliche Zustand in den kristallinen Anteilen durch typische Pyroxenstrukturer: belegt

," wird mit erwarteten Magnetit- und Eisenspinellanteilen und Abhangigkeiten vom Oxidationszustand

| der Eisenionen. Daraus wurde abgeleitet, daB der Kristallinitatsanteil mit dem (Fe;O,+FeO)-Gehalt

! der Schmelze eng zusammenhangt. Die ermittelten Kristallitlingen lagen bei etwa 10 um. Aus allen {
L Daten ist verstandlich, daB die glasartigen Mineralstoffe bei Anwendung als Zuschlagstoffe in Beton
o o nattrliche Gesteine ersetzen. Die unterschiedlichen Eisengehalte (verursacht durch Magnetitbildung)

’ , sind die hauptsachliche Ursache daftr, daB die entsprechenden glasartigen Mineralstoffe [

' Dichteunterschiede aufweisen kénnen. P
. Diese Beispiele belegen im Zusammenhang insbesondere mit den Parametern “El. Leitf&higkeit,

' Chilorid, Fluorid, Kupfer, PAK" in Tabelle 2 bzw. Glahverlust, C, PCDD/F” den eindeutigen Vorteil der

Direkteinschmelzung. Auch aus neueren Daten umfangreicher Untersuchungen an festen
Rucksténden des Bayerischen Landesamtes fur Umweltschitz (LfU) und des Bayerischen Instituts for
Abfallforschung GmbH (BIfA) sind die Vorteile der Einschmelzung gegeniiber einer Asche- bzw.
Schlackenproduktion entnehmbar [Bild 5).

Letztlich zeigt Tabelle 4 die durch das Hochtemperaturrecycling von Abféllen erreichbaren stabilen
Elementverteilungen, die eine industrielle Verwertbarkeit aller erzeugten Produkte erméglichen.

Das glasartige Mineralstoffgranulat ist infolge seiner Stabilitét sofort industriell nutzbar [5]:

- in aufgemahlener Form direkt auf der Baustelle analog dem Einsatz von Steinkohlenflugasche als
teilweiser Zementersatz bei der Betonherstellung, auch als Fiiller (> 90 um) far Asphalt;

- in aufgemahlener Form unter Zusatz von Treibmitteln zur Herstellung von Blahkérpern mit guten
Isolationseigenschaften;

- als Strahimitte! zur Metallbearbeitung;

UL S

- als Zuschiag far Beton mit teilweiser oder voilsténdiger Substitution einer Zuschlagfraktion;

als Frostschutzschicht (Unterbau-Material) fur den Stralenbau oder in bitumindsen Deckschichten
des Straenbaus;

; - Herstellung von Mineralfasern direkt aus der Schmelze.

Eine beispiethafte Siebanalyse (Korngréfienverteilung) wurde [13] entnommen {Bild 6}. Die
Hauptmenge des Mineralgranulales entspricht iblichen Sand- und Kiesqualitéten. Die
KorngroBenverteilung ist durch den Schockkihlungvorgang der Schmelzen mit Wasserstrahlen noch
variierbar. Die Rohdichten liegen im Bereich von 2,6 bis 3 gfem®, die Schittdichten bei etwa 1,5
glcm®. Die industrielle Nutzung als z.B. Betonzuschlagstoff ist ausfahrlich untersucht worden und
sichert den Ricklauf in die Kreislaufwirtschaft ohne Umweltbelastungen [14,15).

|
!
i
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Auf Basis der groBtechnischen Erfahrung mit einer seit 1992 in Fondotoce (ltalien) betriebenen
THERMOSELECT-Anlage (Kapazitat 100 Mg/d), Restmill umweltgerecht zu behandeln, wird 1988

der Aufbau einer 225,000 Mg/a-Anlage mit 3 Linien (720 Mg/d) in Karlsruhe (Deutschland)

abgeschlossen, ;

G Die Produktebilanz und die genehmigten Emissionswerte sind mit den Bildern 3 und 7 belegt. Bild 8
BN zeigt die fir das Projekt Karlsruhe vorgesehene Energienutzung. Die Endprodukiqualitaten und die
c Energieausbeute verdeutlichen die Unterschiede zu bisherigen konventionellen thermischen
Verfahren, Eine erarbeitete Okobilanz mit einem Vergleich von THERMOSELECT und Rostfeuerung
] {16) zeigt die deutlich geringe Belastung der Umweitkompartimente Wasser, Boden und Luft durch
‘e das neue THERMOSELECT-Verfahren.

o Neben hohen Produktqualitaten wird —~ verglichen mit traditionellen Techniken ~ ein deutlich
verringerter Entsorgungspreis erreicht, wobei gleichzeitig 6kologische Belastungen auszuschlieRen
sind.
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Tabelle 1

Elementverteilungen in Mineralstoffen

(Angaben in g/kg bezogen auf Trockensubstanz)

Elemente MV-Schiacke Erdkruste THERMOSELECT
vor 1990 nach 1990

si 168-215 140-320 280 225

A 80-180 595 82 80

Ca 25100 30-140 41 98

Na 10-60 535 24 37

Mg 618 418 23 17

K 520 321 21 12

Fe 40-230 20-110 56 66

P 714 334 1.1 31

s 24 24 026 0.44

ct 26 0.36.3 0.13 <1

c 15-40 550 02 <0.1

Glhverlust (%) 1.08 0.5-7.9 kA +0.5%

Cu 14 0.2-7 0.06 0.4-1.5

Cr 1-10 0.1-0.6 (65) 0.1 0.7-36

Zn 4-15 0.5-21 (34) 0.07 0.1-06

Pb 1417 06-5.2 0.013 <01

Ni 0.1-1.3 0.04-0.76 0.08 <0.1

cd 0.01-0.03 0.0001-0.082 0.0002 <0.0005

Hg 0.0001-0.0007 0.0001-0.02 0.00008 <0.005

Sn kA 02-1.7 0.0015 <04

As kA 0.003-0,022 0.002 <0.001

F kA 0.02-1.1 065 <0.1

PCCODJF (ng/kg) kKA 7.2:25 KA. <04
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Tabelle 2

Elulerungsparameter in diversen Rilckstinden thermischer Abfallbehandlungsverfahren

(DEV S4: Elderungstest Deutschland  CHRL: Elderungstest Schweiz)

THERMOSELECT [2] DBA[8] MARTIN 9] TAMARA [10] Basalt [10]
Komponente Dim. |CHRL DEVS4 DEVS4 DEVS4 CHRL DEVS4 | CHRL DEVS4
pH-Wert 60 86 107 1227
El Leitfahigkeit | mS/m 9 7 956 2830
cs8 mgl <15 <15 15 145
Phenolindex mgl <0,01 <0,01 <0,01 0,023
Kohlenw.stoffe | mgnt <0,01 <0,01
EOX mgh <0,01 <0,01
Antimon mgl <0,01 <0,01
Arsen mgl <0,01 <00t <0,01 <0,
Barium mgh 0,06 0,03
Beryllum mgh < 0,00t < 0,001
Blei mgi <005 <0.02 <0.04 <0,1 <0,04 0.2 0,06 02
Bor mgl <0,01 <003
Cadmium mgi < 0,002 0.001 <0005 <0,01 <00t <001 | <001 <0,01
Chrom mgh <0,009 <0,006
Chrom (V1) mgi <0,02 <002 <005 <0,0005
Eisen mgl 438 14
Kobatt mg <0.007 <0,006
Kupfer mgf <02 <0.1 <033 024 0.1 0.1 0.08 0.1
Mangan mgl <0.06 <0.03
Nickel mgh <0,07 <0,02 <0,05 <0.1
Quecksilber mgh <0,001 < 0,001 <0.001 <0.0005
Selen mgi <0,01 <0.01
Sitber mgA <001 <001
Thalfium mgh <001 <0.01
Vanadium mgl <0,01 <001
Zink mgi <0,16 <0,08 <002 <0,05 04 02 0.27 02
Zinn mgh <0,02 <0.02
Fluorid mght <0.1 <003 378 0,13
Ammonium-N mgl <0,03 <02 <0,08 0.49
Chlorid mgi <1 <6 N 210 2t0
Cyanid (ges.) mgl <0,07 <0,02
Cyanid (1. frei)) mgf <0.01 <001 <0.001 <0.005
Nitrat-N mgf <03 <03
Nitrit-N mg <03 <03
Phosphat (P) mgA <0.1 <0.1
Sulfat mght <18 <27 255 2
PAK (£ TVO) mgfl <0,0002 <0.0002 21 2
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Tabelle 3

Zusammenhang der Konzentration von Kupfer und Chrom mit dem Eluierungsverhalten

glasartiger Mineralstoffe

Komponente Mittelwerte Grenzwert
div. Mefzyklen Deponieklasse 1
Kupfer [mgfkg] 413' 1.580°
DEV S4 [mgfl] 0,071 0,151
CHRL [mgfT} 0,101 023
Chrom [mg/kg] 760 2517
Cr DEV S4 [mg/mI] < 0,005 <0007
Cr CH RL [mg/mT] <0,005 <00t
CriV DEV §4 [mg/ml} <0,02 <002<0,05
CrivVCHRL [SnglmI] <0,02 <002
Tabelle 4
Elementverteilungen nach dem THERMOSELECT-Hochtemperaturrecycling-Verfahren
mineralischer metallisches Metalifiilungs- Schwefel Mischsalz
I 1 produkt
Zink <20 <<1 >70 <<1 <<
Blei <20 <<1 >70 << <<t
Kupfer <60 >30 << 10 << <<1
Nickel <50 >30 <<$ <<t <<
Antimon >25 <2 <70 << <<t
Arsen <20 <5 >70 <<t <<
Quecksilber <20 << >70 << <<
Schwefel <20 << << 10 >70 <10
Chlor <<§ - <<5 << >90
Zinn <50 <10 <50 << <<t

! Mittelwente aller MeBwerte < 500 (Cu) bzw. < 1000 (Cr)
* Mittelwerte afler MeRwerte > $00 (Cu) bzw. > 1000 (Cr)
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2 Ergebnisse der Restabfallbehandlung

(nach dem Thermoselect-Verfahren)

THERMOSELEC

514 kg
Sauerstoff

1000 kg
Restabfall

Bild 1: Massenbilanz

Aus
Restabfall

! und

Sauerstoff

entstehen
Energie
und
Rohstoffe

e 2

2 kg Schwefel: Industriequalitat

3 kg Me{OH),: Rackgewinnung von Blei, Zink
10 kg Salz: Industriequalitat

29 kg Metall: Metallurgie

230 kg Mineralstoff: Bavindustrie

350 kg Wasser: Trinkwasserqualitat

890 kg Synthesereingas:

Energietrager mit Erdgasqualitat, bestehend
aus CO (36,5 Vol.-%), Hy (34,5), CO2 (25},
N2 (3) und HoO (1)
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ProzeRverlauf THERMOSELECT
nergie- und Rohstoffgewinnung
Presse Entgasungskanal Hochtemperaturreaklor ~ Gas- und Wasserreinigung
l ~1200°C Schockkiihlung sowie
P . .Synmes:gast-z
Syntheseqas reinigung und -nutzung
Abfall Comz. C%i?i-lgo
Sauerstoff
‘ e Prozefwasser-
' A reinigung und -nutzung
1A A
| |<600°C >600 °C
. i o I 50°C Vergasung '
. T f (Temperatur, Druck, Zusammen-
Qe setzung, Sauerstoff
Sauerstoff s
—-} 3 b et
; h
Verdichtung Trocknung Entgasung ggg: é%%%@s l > 1600 °C
f (PreRkratt, Abfall- f (Aufheizung, Te tur, Druck, ° o~
les;;mre?\fgelzuzg) éugan?r;g:getzxmng?{zexeilgict) | | 2000 °C ek P o
i
Einschmelzung Homogenisierung  §
f (Temperatur, Druck, Zusammensetzung) -
Mineralstoffe
Metalle

Bild 2: ProzeRverlauf
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Projekt Karlsruhe: Produkte

B —

Synthese-
rein-
gas

|
THERMOSELEC i

777/ / /s Intern verwertste Produkte

)
/% W Extern verwertete Produkte
Wasser
7,
// Minera-
lisches
/ / Granulat
/ e,
Granulat . Blei-
/ / Mischsalz konzentral Schwefel
Menge 208.212 82.800 6.500 2,700 1.700 450
Mgl/a Mg/a g Mola Mg/a Mg/a Mgl/a
Anteil {59,1%) (23,5%) (14,2%) {1.8%) (0,8%) {0,5%) (0,1%)

(Summe = 100 Gew.prozent)

Bild 3: Projekt Karlsruhe ~ Massenbilanz
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Qualitit des Mineralstoffgranulats (Probenahme: 15. - 19.07.1996) THERMOSELECT

Glithverlust
spez. Oberfldche
Pb-Gehalt
Cu-Gehalt
Zn-Gehalt

Eluat: pH-Wert
Eluat: Leitféhigk.

Abdampfriickst.

chchchchch

Eluat: Cu-Gehalt

Eluat: Zn-Gehalt

?\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\
WM\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\
a‘\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\
\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\
AL
; z&\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\\‘

-50 -40 -30 -20 -10

0 10 20 30 40 60 70 80 90 10C

Thermoselect-Mittelwerte (in Prozent) im Vergleich zu MVA-Mittelwerten (= 100 Prozent)

Land: fiir ¢ Itschutz (LfU) und Bayerisches Institut far Abfallforschung (BIIA)

Bild 5: Qualitat des Mineralstoffgranulats
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Projekt Karlsruhe: Genehmigungswerte und 17. BimSchV THERMOSELEC
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DGMK-Fachbereichstagung
Energetische und stoffliche Nutzung von Abfallen und nachwachsenden Rohstoffen®
vom 20. bis 22. April 1998 in Velen/'Westfalen
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VERGASUNG VON RESTMULL NACH DEM PRECON®-VERFAHREN AUF BASIS
DER HOCHTEMPERATUR-WINKLER VERGASUNG (HTW)

Einleitung

Die aktuell niedrigen Deponiepreise und der daraus entstehende Millmangel fiir die
vergleichsweise teuere thermische Behandlung erwecken in der Offentlichkeit den falschen
Eindruck von Uberkapazitéten bei der thermischen Behandlung von Abféllen. Entsprechend
dem Kreislaufwirtschaftsgesetz und der TA Siedlungsabfall kommt jedoch der
energetischen Verwertung in Zukunft eine besondere Bedeutung zu, da sie der stofflichen
Verwerlung quasi gleichgesetzt wird. Bei konsequenter Umsetzung der Bestimmungen der
TA Siedlungsabfall entsteht ein Bedarf von ca. 30 Neuanlagen in Deutschiand.

Die derzeitige Lage ist aufgrund der Marktsituation von einer Kostendiskussion geprégt,
wobei gleichzeitig die einzusetzende Technik immer mehr in den Hintergrund tritt. Die in
den Nachbarldndem langst realisierten Bestrebungen, die geforderten gesetzlichen
Auflagen mit mdglichst einfacher und bezahlbarer Technik zu realisieren, dirften auch in
Deutschiand zu einem Umdenken fiGhren. Der hohe Aufwand fGr die Abgasreinigung bei
den Verbrennungsverfahren fihrte in der Vergangenheit auch zu der Entwicklung einer

- Vielzahl neuer Vergasungsverfahren. .Diese Vergasungsverfahren bieten die Méglichkeit

der Kopplung mit anderen Prozessen der Energieerzeugung bzw. der chemischen
Synthese,

Neue innovative thermische Behandlungsverfahren

Anforderungen an moderne thermische Abfallbehandlungsverfahren

Wichtige Marktanforderungen an modeme Anlagen zur thermischen Abfallbehandlung sind
neben der Entsorgungssicherheit und der optimalen Nutzung des Energieinhaltes die
sichere Zerstérung von organischen Schadstoffen sowie die Minimierung von Emissionen
und deponierungspflichtigen Reststoffen. Daraus lassen sich die nachfolgenden
Forderungen an eine modeme thermische Abfallbehandiung ableiten:

« Vermeidung einer nicht selektiven, thermischen Behandlung
Heizwertarme Stoffe, die auch ohne weitere Behandlung wiederverwertbar sind,
werden abgetrennt und einer direkten Verwertung zugefihrt (z. B. Eisen- und
Nichteisenmetalle). Dadurch wird der zu behandelnde Reststoff homogenisiert und
der Heizwert steigt an.

* Reduzierende Atmosphére
Bei Vergasungsverfahren entsteht ein vielseitig nutzbares Produktgas, wobei
gegeniiber der Verbrennung wesentlich kleinere Gasstrdme entstehen. Im

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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Gegensatz zu der oxidierenden Atmosphdre im Rauchgas von
Verbrennungsanlagen wird durch die reduzierende Produktgasatmoshére die
Neubildung von Dioxinen und Furanen auf dem Weg der De-Novo-Synthese sicher
vermieden.
« Kosteneffiziente Verfahren

Steigende Kosten und Defizite bei Staat und Kommunen in Europa fihren dazu,
daB die Wirtschaftlichkeit eines Verfahrens immer mehr in den Vordergrund gerickt
wird.

Kriterien fiir die Wahl des geeigneten Vergasungsprozesses

Wesentliches Kriterium far eine kosteneffiziente und zugleich umweltfreundliche
Behandlung von Abféllen ist die Wahl eines auf die Eigenschaften des Abfalls
abgestimmten Temperaturbereiches fir die thermische Behandlung.

Abbildung 1 zeigt die wichtigsten Aspekte fir die Auswahl des geeigneten
Temperaturbereiches, die nachfolgend kurz diskutiert werden.
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Abbildung 1: Kriterien fiir die Wah! des geeigneten Vergasungsprozesses

Merkmale der Vergasungsverfahren

* Temperatur ,
Mit steigender Temperatur, d.h. mit steigendem Energieniveau steigt auch der
Umsatz der eingetragenen Reststoffe zu den Produkten. Gleichzeitig muR jedoch
mehr Energie zur Erwdrmung der eingetragenen Reststoffe und zum Ausgleich von
Warmeveriusten aufgewendet werden, d.h. der Eigenbedarf an Energie fiir die
ProzeRfihrung nimmt zu.
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« Vergasungsgut
Mit zunehmender Temperatur wird ein immer groRerer Anteil des Heizwertes der
Abfélle fir die ProzeRfihrung genutzt. Bei heizwertarmen Abfallen mit hohen
Inertanteilen, z.B. Restmiill, Kidrschlamm oder Shredderleichtfraktion, wird fir eine
Prozeffiihrung mit gleichzeitiger Verschlackung vielfach der gesamte Energieinhalt
der Abfélle bendtigt.
« Zwischenprodukte / Produkte
Bei Temperaturen unterhalb ca. 550 °C entstehen drei Zwischenprodukte:
>Ein Koks, bestehend aus den Inertstoffen des Einsatzmaterials und nicht
umgesetztem Kohlenstoff.
>Ein OlTeer Gemisch bestehend aus hoch siedenden Kohlenwasserstoffen.
>Ein Schwelgas mit hohen Anteilen an Methan und leicht siedenden
Kohlenwasserstoffen.
Koks und OlfTeer missen in jedem Fall weiter behandelt werden. Das Schwelgas
kann als Brenngas, vorzugsweise zur Warmeerzeugung genutzt werden.
Oberhalb des Siedebereiches fur hohere Kohlenwasserstoffe entstehen nur noch
eine Gas- und eine Feststoffphase. Aufgrund seiner Qualitét kann das Gas jetzt
auch als Brenngas in Motoren und Turbinen eingesetzt werden und ermdglicht so
eine sehr hohe Energieausbeute. .
Ebenso sinkt mit zunehmender Temperatur der Kohlenstoffgehalt in der Asche.
Bereits unterhalb des Ascheerweichungspunktes erreichen die Aschen in der Regel
Qualitédten, die auch kiinflig eine Entsorgung auf Deponien der TA Siedlungsabfall
erlauben,
Je nach Konzept werden die Inertstoffe innerhalb des Prozesses aufgeschmolzen

und in eine eluatbestédndige Schlacke umgewandelt.

Versuche zur Einsatzfihigkeit des HTW-Verfahrens fiir die
Abfallbehandlung

An der HTW-Technikumsanfage (PDU) der RWTH Aachen wurden im Frihjahr
vergangenen Jahres erste Versuche zur Vergasung von Abfalistoffen, wie Restmill und
Autoshredderleichtfraktion (ASR), durchgefiihrt. Die Ergebnisse der Versuche bewiesen die
Eignung des HTW-Verfahrens flr diesen Einsatzzweck.

Die Vergasung im Temperaturbereich von ca. 800 - 1000°C gewahrleistet eine hohe
Qualitst der Rickstinde (Abbildung 3) sowie geringe Konzentrationen an Teeren im Gas
bei gleichzeitig optimaler Nutzung der mit dem Abfall eingetragenen Energie. Dieser
Temperaturbereich ist daher optimal fiir heizwertarme Abfalistoffe geeignet.

Um die Eignung der HTW-Vergasung fiir die Behandlung von Abféllen in einer
kommerziellen Anlage zu demonstrieren wurden an der HTW-Demonstrationsanlage der
Rheinbraun AG in Berrenrath Co-Vergasungsversuche mit aufbereitetem Hausmill und
Trockenbraunkohle durchgeftihrt, Das Projekt wird von der Europédischen Kommission im
Rahmen des EU-Vorhabens "THERMIE" - mit einer Forderung von 40% der
Gesamtaufwendungen - unterstiitzt, Partner in diesem Projekt sind die Firmen Krupp Uhde
GmbH, Dortmund und Rheinbraun AG, K&In sowie die Intecsa Uhde Industrial S. A., Madrid.
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e Ziele des Vorhabens
1.  Darstellung zur groBtechnischen Einsetzbarkeit und Zuveridssigkeit des HTW-
Verfahrens zur effizienten Verwertung von Restmill und Braunkohle
" 2. Verifizierung der Ergebnisse aus Simulation und Technikumsanlage
3. Effiziente und kostengiinstige Verwertung der Einsatzstoffe und ErschlieBung
neuer europdischer und intemationaler Marktsegmente
* Vorgehensweise
4, Co-Vergasung von Gber 1000 t aufbereitetem Restmill (unterschiedlicher
Herkunft) in der HTW-Demoanlage in Berrenrath wahrend des reguldren
Produktionsprozesses.
Die Versuche in Berrenrath wurden wihrend der normalen Produktion von Synthesegas fiir
eine nachgeschaltete Methanol-Anlage durchgeftbrt. Die Co-Vergasungsrate von Hausmidill
wurde in drei Versuchskampagnen von 25% auf 50% gesteigert. Es ist zu bemerken, daf
die Co-Vergasungsrate von 50% keine technische, sondemn eine genehmigungsrechtliche
Grenze darstellt.

Ergebnisse der Demonstrationsversuche

Insgesamt wurden in den drei Versuchskampagnen planmaRig 1050 t aufbereiteter Abfall
problemlos vergast. Der Vergaserbetrieb verlief Gber alle Versuchskampagnen planmagig
und zur vollen Zufriedenheit aller Partner. :

Die Konzentrationen der untersuchten Schwermetalle im Gas hinter dem Warmgasfilter
lagen meist im Bereich der Nachweisgrenze. Die CI' - Gehalte lagen mit 3 - 20 mg/m*(i.N.)
ebenso erwartet niedrig wie die Dioxin/Furan - Konzentrationen mit deutlich
unter 0,1 ng/m*(i.N.) TE nach NATO.

Die Abbildungen 4 und 5 zeigen Ergebnisse der Onlineanalyse fiir die Hauptbestandteile
bzw. fir einige Spurstoffe im Rohgas. Im linken Teil ist die Analyse fir eine Monovergasung
von Trockenbraunkohle dargestellt, rechts die Analyse wahrend der dritten
Versuchskampagne der Co-Vergasung (50% Hausmdillanteil).

Es ist deutiich zu erkennen, daR die Abweichungen der Rohgaszusammensetzung fur die
Hauptbestandteile des Gases unaufféllig sind. In der Online-Analytik zeigte sich lediglich ein
erwarteter Anstieg des H,S Gehaltes. Erste tUberschlagige Auswertungen der Gas- und
Feststoffanalysen beziiglich der Schwermetall- und Spurstoffverteilung ergeben ebenfalls
keine signifikanten Abweichungen von Erfahrungswerten beim Einsatz anderer Abfallstoffe,
wie z.B. DSD-Mischkunststoff.

Die abschlieRBende Auswertung und Interpretation des in den drei Versuchskampagnen
erhaltenen Datenmaterials ist in Vorbereitung.

Das PreCon® - Gesamtkonzept

Das Krupp Uhde PreCon®Verfahren nutzt das Hochtemperatur-Winkler-Verfahren (HTW)
der Rheinbraun AG ' zur energetischen Verwertung von Restabféllen. Seit den 70er Jahren
wurde das Verfahren von Rheinbraun in enger Zusammenarbeit mit Krupp Uhde

! Vortrag ,Merkmale und Vorziige des HTW-Verfahrens zur effizienten energetischen und stofflichen
Nulzung von Abfillen*
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kontinulerlich weiterentwickelt. Das urspriinglich fiir den Einsatzstoff Braunkohle entwickelte
Verfahren kann nun auch zur Vergasung von Biomassen, Restabfallen und Autoshredder-
Leichtfraktion sowie zur Co-Vergasung von DSD-Rickstdnden und Kldrschlamm eingesetzt
werden. Das PreCon®-Verfahren basiert auf einem modularen Aufbau (Abbildung 2) und
verknlpft hlerbei groBtechnisch erprobte Komponenten aus der mechanischen
Aufbereitungstechnik und der Vergasungstechnologie.

Die Module 01, 02 und 03 stellen mit Vorbehandiung, HTW-Vergasung und Gasreinigung
die Grundmodule dar. Besteht die Méoglichkeit, das vorgereinigte niederkalorische
Produktgas an einen externen Verbraucher abzugeben, kann das Modul 4 (Gasnutzung)
entfallen. Dabei kann es je nach den projektspezifischen Einbindungsméglichkeiten stofflich
oder energetisch verwertet werden.

Falls eine Verglasung der Bodenasche und der Filterstdube gewilinscht wird, um die
Deponierung zu vermeiden und einen Wertstoff zu erzeugen, kann optional das Modul 5
{Aschenachbehandlung) als weitere Behandlungsstufe nachgeschaltet werden.

[ Das Krupp Uhde PreCon® -Verfahren |

Modul 1 Modut 2 Modul 3 -~ .
e ‘(optlonal) /f"'f

AR s 4.:4‘«1'"1"4»&

" ssche | { Themmfsch - HTW- tgung!
tungl |vorb 9 _Vergasung Energl g .
= = Gasmolor

o, Gasturbine -

 Dampfiurbine
[ s;ﬂ--m. V’-'Fu'{.-'i? « Substitullon fossTer
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Fkullo.lmmll Wasser l 35* Asche- i ) Enumhfrvigar )
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Abbildung 2: Modularer Aufbau des PreCon®Verfahrens
Modul 1: Vorbehandlung

Die Zusammensetzungen erprobter und .neuer” Einsatzstoffe fiir das HTW-Verfahren
wurden im vorangegangenen Vortrag' niher erlautert.

Eine Besonderheit von Restmiill und Shreddereichtfraktion ist die Inhomogenitit. Beide
Einsatzstoffe weisen Schwankungen in der Zusammensetzung und den chemisch-
physikalischen Eigenschaften (Ascheanteil, Feuchteanteil, Brennwert, etc.) auf, die durch
eine Vorbehandlung vergleichmaBigt werden missen. Eine solche Vorbehandlung
gewdhrleistet zum einen eine kontinuierliche Vergaserieistung im Betrieb und zum anderen
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wird auf diese Weise ,Mass Bum®, also die nicht selektive thermische Behandiung,
vermieden.

Der Restmdll wird irr einer mechanischen Vorbehandiung zunéchst zerkleinert und sortiert.
Direkt wiederverwertbare Fraktionen wie Eisen- und Nichteisenmetalle werden, wie auch
inerte Storstoffe, abgetrennt. Der mechanisch aufbereitete Restmtill wird in einem n&chsten
Schritt (Thermische Vorbehandlung) auf einen Restfeuchtegehalt von etwa 10 Gew.%
getrocknet.

Modul 2; HTW-Vergasung

Der Feststoffeintrag in den unter Druck betriebenen HTW-Vergaser erfolgt ber ein
Schleusensystem. Die Vergasung kann - abhangig von den Qualitdtsanforderungen fiir das
Produktgas - wahlweise mit Luft oder technischem Sauerstoff erfolgen. Die organischen
Verbindungen der eingetragenen Reststoffe werden in der HTW-Vergasung in ein Hz- und
CO-haltiges Produktgas umgesetzt. Wahrend sich im Bereich der Wirbelschicht ein
einheitliches Temperatumiveau einstellt, sind in der Nachvergasungszone durch gezielte
partielle Oxidation deutlich héhere Temperaturen erreichbar. Diese Temperaturstufung
ermoglicht in Kombination mit einer groBen Verweilzeit eine effektive Zerstérung stabiler
organischer Verbindungen und fihrt zu einem teerarmen Rohgas.

Die nicht gangfahigen Bestandteile verbleiben in der Wirbelschicht und werden von dort als
Bodenprodukt Giber gekiihite Austragsschnecken und ein Schleusensystem ausgetragen.

Modul 3: Gasreinigung und Energienutzung

Das aus dem Vergaser austretende Rohgas wird zunéchst indirekt gekihlt und in einem
nachfolgenden Filter vom mitgefiihrten Flugstaub getrennt.

Je nach Rahmenbedingungen kann die Abwiarme aus der Gaskihlung zur
Dampferzeugung genutzt oder als ProzeB- oder Fernwdrme eingesetzt werden. Der
Flugstaub einer HTW-Vergasung enthéit prozefbedingt Kohlenstoff mit Eigenschaften
dhnlich einem Aktivkoks. Er ist daher in der Lage, Schadstoffe zu adsorbieren, welche dann
mit ihm abgeschieden werden. Je nach Zusammensetzung der Reststoffe werden mit
dieser ,in situ* Adsorption bereits in einer Reinigungsstufe die Anforderungen an das
Produktgas erfilit. Bei einer Verbrennung des Gases werden die Anforderungen gemdas 17.
BimschV erfiillt und eine zusétzliche Rauchgasreinigungsstufe kann dann entfallen.

Besondere Vorteile des PreCon®-Verfahrens

+ Modularer Aufbau
Durch den beschriebenen modularen Aufbau 1Rt sich damit ein Anlagenkonzept
den jeweiligen Standortbedingungen ideal anpassen und ermdglicht somit auch die
Einbindung in eine bestehende Infrastruktur (Kraftwerk, Produktionsbetrieb etc.),
wobei beachtliche Kosteneinsparungen entstehen.

¢ Vermeidung einer nicht selektiven Restmullbehandiung
Durch die Trocknung und mechanische Aufbereitung werden der groBte Teil des
Wassers sowie mineralische Storstoffe abgetrennt. Der thermisch zu behandelnde
Massenstrom wird dadurch bei Restmill um etwa 30 % reduziert. Das auf niedrigem
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Temperatumiveau ausgeschleuste Wasser reduziet die GréBe der
nachgeschalteten Vergasung deutlich und erhdht die Effizienz des Verfahrens.
Optimierung der Auslastung
Durch die Vorbehandlung (Zerkleinerung, Homogenisierung) entsteht ein
lagerstabiler Restabfall. Hierdurch ist bei entsprechender logistischer Planung eine
optimale .Auslastung der nachgeschalteten thermischen Behandlungsanlage, bei
gleichzeitiger Erhshung der Entsorgungssicherheit, gewahrleistet. Jahreszeitliche
Schwankungen in der Anlieferung kénnen hierdurch ausgeglichen werden.
o Teillastverhalten / Lastwechselverhalten
Gnstiges Teillastverhalten und Lastwechselverhalten (ca. 3 bis 4 % / Minute). Das
grolle Wirbelbettvolumen ist relativ unempfindlich gegeniiber Schwankungen im
Eintrag.
+ Reduzierende Atmosphére
Durch die reduzierende Atmosphare im Vergaser wird die Bildung von Dioxinen und
Furanen sicher vermieden. Dioxine und Furane entstehen auch bei einer
anschiieBenden Verbrennung nicht, da dioxinférdemden Bestandteile (2.B.
Halogene, Staub) vorher aus dem Produktgas entfernt werden.
o Temperaturstufung
Durch die gestufte Temperatudfithrung in der Wirbelschicht bilden sich im
Produktgas nur sehr geringe Gehalte an Teeren. Wie die Betriebserfahrung von
(iber 60.000 h in der Anlage in Berrenrath zeigt, wird hierdurch Plugging im
nachgeschalteten Rohgaskiihler weitestgehend vermieden, so daB die geforderten

Verfiigbarkeiten sicher ermreicht werden.

« Kleine Gasvolumina
Im Vergleich zur Verbrennung sind die effektiven Gasstrome aufgrund des
geringeren spezifischen Luftbedarfs der Vergasung und der Uberdruckfahrweise
wesentlich kleiner (Faktor 4 - 5). Auch bei einer nachfolgenden Verbrennung des
Produktgases ist das Rauchgasvolumen aufgrund des niedrigen Wasseranteils und
der geringeren Luftiberschufizahl geringer.

Dies erlaubt eine kompaktere Ausfiihrung der Gasbehandlungsanlagen und wirkt )

sich somit glinstig auf die Investitionskosten aus.

Ausbhlick

" - Das HTW-Verfahren présentiert sich als eine bewahrte, groitechnisch erprobte
Technologie fiir eine gednderte Applikation. Die Umsetzung der in den Versuchen
im Technikum und an der Demonstrationsanlage gewonnen positiven Ergebnisse
fiihrt zu einer abgesicherten Auslegungsgrundlage fiir das PreCon*-Verfahren. Die
Wirtschaftlichkeit und Wettbewerbsfahigkeit des Verfahrens 188t sich schon heute
darstellen. |Die Lizensierung an einen asiatischen Partner wird Anfang 1999 zur
Inbetriebnahme einer ersten Pilotanlage in Japan fihren. ,,

(540 152
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Abbildung 4: Ergebnisse der Onlineanalyse - Produktgas Hauptkomponenten
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M. tsing, D. Htlder, C. Backhaus, W. Althaus
Fraunhofer Institut fir Umwelt-, Sicherheits- und Energietechnik UMSICHT

Osterfelder Str. 3, D-46047 Oberhausen
VERGASUNG VON BIOMASSE IN DER ZIRKULIERENDEN WIRBELSCHICHT

1. Einleitung

Zur energetischen Nutzung von Biomasse stehen eine Vielzahl von
Umwandlungstechnologien zur Verfligung. Fur feste Brennstoffe erlangen derzéit
neben den géngigen Verbrennungstechniken die Vergasungsverfahren mehr und
mehr an Bedeutung, da in der jlingeren Vergangenheit immer wieder Holzheizwerke
und -heizkraftwerke an wirtschaftlichen Hirden gescheitert sind. Zur gekoppelten
Erzeugung von Strom und Warme bietet die Vergasungstechnologie den grund-
satzlichen Vonteil, daB das produzierte Gas direkt {iber Verbrennungskraft-
maschinen, z. B, in Blockheizkraftwerken, zur Verstromung genutzt werden kann.
Die niedrigeren Wirkungsgrade von Dampfturbinenprozessen, besonders bei kleinen
Leistungen, werden so umgangen. Aber auch fiir die reine Warmeerzeugung sind
Biomassevergaser von hohem Interesse, da sie in Kombination mit einem Gas-
brenner eine sehr saubere Verbrennung des schwierigen Brennstoffs Biomasse
erlauben.

Obwohl! die Holzvergasungstechnologie z. T. auf sehr alte Entwicklungen zurlickgeht
und in den 30er und 40er Jahren eine breite Anwendung hatte, sind die meisten
Vergaser noch mit Problemen behaftet, so daB die Technologie am Markt kaum
verfiigbar ist. Besonders die Erzeugung eines ausreichend teetfreien Gases bereitet
groBe Probleme. Der Einsatz eines Gaswaschers zur Teerentfernung stellt meist
keine befriedigende Ldsung dar, da das Teerproblem dadurch auf das Abwasser
verlagert wird und die Zusatzinvestitionen und die Reststoffentsorgung die Anlagen
unwirtschaftlich machen.

2. Verfahrenskonzepte zur thermischen Biomassenutzung

Am Fraunhofer UMSICHT werden seit 1993 auch innovative Konzepte zur thermi-
schen Biomasseverwertung erarbeitet. Seit 1996 wird eine 0,5 MW-Versuchsanlage
mit Wirbelschicht-Vergasung betrieben. Aus Holz und anderen biogenen Fest-
brennstoffen wird ein Brenngas fir die kombinierte Strom- und Warmeerzeugung in
einem Gasmotor erzeugt. Mit Fordermitteln des Bundeslandwirtschaftsministers
(FKZ 94 NR 140-F) soll das Projekt zur Entwicklung wettbewerbsfahiger Techno-
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logien beitragen. Fiir die kombinierte Strom- und Warmeerzeugung ist dabei
besonders der Leistungsbereich von ca. 5-30 MW Feuerungswamneleistung
interessant /1/.

Die heute verfigbaren Technologien fihren oft zu Anlagen, die spezifisch teuer und
mit technischen Problemen behaftet sind, die systembedingt nur schwer gelost
werden kdnnen. Bei Rostfeuerungsanlagen 1aBt sich das Emissionsverhalten
vergleichsweise schlecht beeinflussen; Eingriffsmoglichkeiten bestehen im Feuer-
raum durch komplizierte Luftstufung (Ober- und Unterwindzonen, Rezigas etc.).
Oftmals sind die Grenzwerte ftr NOx und CO trotzdem kaum einzuhalten. Bewegte
Teile wie Rost und Entaschungseinrichtungen sind starkem Verschlei3 unterworfen
und missen z. T. gekihlt werden. Da derartige Anlagen nicht standardisiert sind,
sondern fiir den Einzelfall ausgelegt werden missen, entfalit ein wesentlicher Teil
der Kosten auf die Auslegung des Feuerraumes und der Heizflachen. Bei kleinen
und mittleren AnlagengroBen lohnt sich der hohe Aufwand oft nicht und die Anlagen
sind unter wirtschaftlichen Gesichtspunkten schlecht darstellbar. Die Technologie
der Brennstoffvergasung bietet hier vielversprechende Perspektiven /2/.

2.1 Warmeerzeugung mit ZWS-Vergasung

Fir die Biomassevergasung ist in dem oben genannten Leistungsbereich ein
Vergaser nach dem Prinzip der atmosphérischen zirkulierenden Wirbelschicht bes-
ser geeignet, als ein Festbettvergaser oder andere Bauarten. Ein Biomasseheizwerk
auf Basis der autothermen ZWS-Vergasung ist in der Abbildung 1 dargestelit.

ZWS-Gas-
erzeuger
Wirbelluit-
geblase
Saugzug-
Luftvor- geblase
warmung Py
(optional) S
Sekundar-
luft
Filter
Brenner- t Kessel i [y,

tuft gy

Holz/Biomasse . el

(Hackschnitzel, == | =23 S

Spane efc.) .. 35
f Si;lahfttan- B
il u
G
Primadult asfeuerung (low NOx)

Abb. 1: Prinzipschema einer ZWS-Vergasung mit gasgefeuertem Gro3wasserraumkesse!
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Der ZWS-Vergaser zeichnet sich durch einfachen und damit preiswerten anlagen-
technischen Aufbau ohne Heizflichen und bewegte Teile im Vergasungsraum aus.
Die Reaktionsbedingungen in der ZWS sorgen fiir einen sehr guten Warme- und
Stoffaustausch, Das Schwachgas aus der Vergasung wird auf Temperaturen
2600 °C abgskiihit, so daB keine Kondensationsgefahr besteht, und gelangt in
einen Gasbrenner mit nachgeschaltetem Kessel. Die Qualitdtsanforderungen an das
Gas hinsichtlich kondensierbarer Bestandteile sind hierbei wesentlich geringer als
beim Einsatz in Verbrennungskraftmaschinen. Es kann ein breites Brennstoffband
bezlglich Kdmung und Feuchte eingesetzt werden.

Ein entscheidender technischer Vorteil des Konzeptes liegt in der raumlichen Tren-
nung der Feststoffreaktionen von der Warmeerzeugung. Daraus ergibt sich die
Mbglichkeit, auf vielfaltige konventionelle Brenner- und Kesseltechnik fir gasformige
Brennstoffe zuriickgreifen zu kdnnen. Zudem sind Gasfeuerungen naturgemaf
besser regelbar als Festbrennstoffeuerungen und hinsichtlich NOx- und CO-Emis-
sionen deutlich besser beeinfluBbar. Der geringere LuftiiberschuBl bei Gasfeue-
rungen und die damit verbundenen geringeren Abgaswarmeverluste lassen einen
hdheren Wirkungsgrad zu. Im Vergleich mit Rostfeuerungssystemen stellt sich das
Konzept daher auch unter betriebswirtschaftlichen Aspekten sehr attraktiv dar.

Die bislang aus dem Betrieb der Versuchsanlage gewonnenen umfangreichen
Erdahrungen mit der ZWS-Vergasung zeigen, daB3 das Verfahren kommerziell ein-
gesetzt werden kann. Ein Demonstrationsprojekt ist angestrebt.

2.2 Kraft-Wirme-Kopplung mit ZWS-Vergasung

Die Méglichkeit elektrischen Strom zu erzeugen, bedeutet in jedem Fail eine héhere
Wertschdpfung als die reine Warmeerzeugung. Die Vergasungstechnologie bietet
hier den grundsétzlichen Vorteil, das produzierte Gas direkt zum Antrieb von
Verbrennungskraftmaschinen, z. B. in Blockheizkraftwerken, nutzen zu kdnnen. Die
niedrigeren Wirkungsgrade (im KWK-Betrieb) von Dampfturbinenprozessen, beson-
ders im unteren Leistungsbereich, werden so umgangen.

Das UMSICHT-Konzept fiir die gekoppelte Strom- und Warmeerzeugung aus
Biomasse/Holz basiert auf der luftgeblasenen Vergasung des Brennstoffs in der
atmospharischen ZWS und anschlieBender Nutzung des Gases in einem Block-
heizkraftwerk mit Gasmotor. Abbildung 2 zeigt ein Prinzipschema des Konzeptes,
das in dieser Form bislang noch nicht realisiert wurde /3/.

Das Rohgas wird fir die motorische Nutzung von der Vergasungstemperatur {ca.
800-900 °C) auf unter 100 °C abgekihit. Die dabei abgefiihrite Warme wird teilweise
zur Luftvorwarmung verwendet, auBBerdem kann noch Nutzwdrme auf hohem
Temperatumiveau ausgekoppelt werden. Bei entsprechendem Einsatzbrennstoff
(ohne Kontaminationen, d. h. Brennstoffe fir Anlagen gem. 4. BImSchV, Anh. 1.2)
sieht das Konzept filr die Gasreinigung eine reine Entstaubung vor. Untersuchungen
haben gezeigt, daB eine Gaswasche das Gesamtverfahren unwirtschaftliich macht.
Das so gereinigte Gas wird einem BHKW zugeleitet, wo es in einem Gasmotor
verbrannt wird. Bei der Motorkiihlung und beim Abgas bestehen weitere Maglich-
keiten zur Nutzwarmeauskopplung.
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Abb. 2: Prinzipschema einer ZWS-Vergasung mit Blockheizkraftwerk

Im genannten Leistungsbereich sind in Verbindung mit einem Schwachgas-BHKW
elektrische Wirkungsgrade von 25 - 28 % fiir die Gesamtanlage zu erwarten. Diese
Werte liegen deutlich iber dem mit konventioneller Feuerung und Dampfturbinen-
prozeR erreichbaren Wirkungsgrad bei KWK-Betrieb.

3. Experimentelle Untersuchungen an einer ZWS-Technikumsanlage

Auf dem Institutsgelande wurde 1995 eine ZWS-Versuchsanlage zur Biomasse-
vergasung errichtet. Der Aufbau der Anlage entspricht in etwa der schematischen
Darstellung in Abbildung 2. Sie ist ausgelegt fiir einen Durchsatz von 80 - 100 kgrs/h
Holz, dies entspricht einer Feuerungswarmeleistung von 400 - 500 kW. Das er-
zeugte Holzgas wird zunéachst in einer auBerhalb aufgestellten Brennkammer mit
Erdgasstiitzfeuerung verbrannt. Als Gasnutzungseinheit wurde parallel zur Brenn-
kammer ein BHKW mit Gasmotor installiert. Die Anlage ist neben einer Vielzahl von
MeBgeréten fiir Temperatur, Druck und DurchfluB mit einer Online-Analytik fiir die
permanente Kontrolle der Gaszusammensetzung (CO, CO,, CH,, H, Oz, HO(p))
ausgestattet /4/.

Bislang wurden ausschlie3lich Vergasungsversuche mit Holzspanen durchgefihn,
deren Brennstoffdaten in der Tabelle 1 aufgelistet sind.
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Immediat- Wasser (roh) 9,5
analyse Fliichtige (wf) 77,2
(Ma.-%) Asche (wf) 0,7
Elementaranalyse Cc 49,2
(waf) H 59
[Ma.-%} o 44,8

S+N 0,1
Huy (waf) [kJ/kg] 16600

Tab. 1: chemische Analyse der Holzspane

In der Tabelle 2 sind Ergebnisse aus einigen Vergasungsversuchen aufgelistet. Bei
den beschriebenen Versuchen wurde die Anlage mit einer Feuerungswarmeleistung
bis rund 500 kW betrieben. Der bislang maximal gefahrene Brennstoffdurchsatz
betrug 180 kg/h, was einer Feuerungswammeleistung von ca. 750 kW entspricht.

Versuch (1) (2) (3) (4) (5) (6)
Holzdurchsatz 94 95 94 95 |t 111 | 111
[ka/h, roh]
Luftmenge [Nm%¥h) 100 | 110 | 110 | 110 | 125 | 120
Luftzahl A 0,27 | 0,31 | 0,28 | 027 | 026 | 0,25
Lufttemperatur 280°C | 450°C] 220°C|}230°C | 210°C|310°C
Vergasungstemp. 890°C | 892°C| 895°C| 920°C| 915°C| 930°C
Gasanalyse CO 16,4} 15,01 16,71 16,1} 17,6/ 182
CO, 12,61 13,61 12,91 12,9| 13,2] 12,7
[Vol.-%) CH, 4,1 37| 41 39] 42| 42
H, 57| 64 67| 64 68| 7.0
HO 153 16,3 13,5 14,4 10,01 10,0
N, 45,9] 45,0 46,1 46,3| 482| 479
Heizwert H, [kJ/Nm3,]| 4896 | 4668 | 4856 | 4814 | 4960 | 5080
Feuerungswarme- 390 | 370 | 366 | 420 | 490 | 490
leistung (kW]
spez. Gasproduktion 19 2,1 2,0 1,9 1,9 1,9
Kaltgaswirkungsgrad | 0,558 { 0,599 { 0,584 | 0,557 { 0,559 | 0,586

Tab. 2: Versuchsergebnisse Holzvergasung
Die aufgefGhrten Ergebnisse stellen jeweils Mittelwerte {iber einen Zeitraum von

wenigstens einer Stunde dar. Alle Versuche wurden bei ahnlicher Luftzahl durchge-
fahrt. Die mittels Online-Analytik gemessenen Gaskonzentrationen und der sich
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daraus ergébende Heizwert entsprechen den Erwartungswerten. Der ermittelte
Kohlenstoffumsatzgrad der Vergasung betragt > 99,4 %.

Die Abbildung 3 zeigt den Verlauf der MeBwerte Uber einen Zeitraum von
100 Minuten, in dem ein Lastwechsel um 40 % vorgenommen wurde. Hinsichtlich
der motorischen Nutzung des Gases ist von Bedeutung, daB die Gasqualitat und der
Heizwert praktisch unverandert bleiben.,
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Abb. 3: Zeitlicher Verlauf der MeBwerte wahrend eines Lastwechsels

Parallel zur Online-Analytik besteht die Moglichkeit, einen Teilgasstrom fiir die
Bestimmung der héheren Kohlenwasserstoffe (Teere) abzusaugen. Dabei wird das
Gas Uber beheizte Leitungen in ein System aus gekiihlten Waschflaschen mit
geeigneten Extraktionsmitteln gefiihit. Vor der MeBgaspumpe schlieBlich wird der
DurchfluB und die Gasmenge gemessen. Die angewandte Methodik orientiert sich
an erfolgreich getesteten Vorrichtungen anderer Autoren. Nach entsprechender
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Aufbereitung werden die Proben einer GC-MS-Analyse unterzogen. Die so
durchgefiihrten Analysen weisen fur die Gesamtmenge an kondensierbaren Kohlen-
wasserstoffen (von BTX bis PAK) Beladungen zwischen 700 mg/Nm3 und
2900 mg/Nm3 aus. Durch geeignete Mafinahmen soll in weiteren Versuchsreihen
der Teergehalt des Gases sowsit verringert werden, daB3 die Motorenvertraglichkeit
garantiert werden kann. In ersten Vorversuchen konnten an katalytisch wirksamen
Oberflachen rund 95 % der Teere gecrackt werden.

5. Wirtschaftlichkeit des Verfahrens

Die MindestgroBe einer Anlage nach dem in Abbildung 2 dargesteliten
Verfahrenskonzept liegt bei rund 5 MW Feuerungswarmeleistung (FWL). Da die
Technologie einen gewissen apparativen Aufwand erfordet, erscheint ihr Einsatz
unterhalb dieser Grdf3e wenig sinnvoll. Nach dem Stromeinspeisungsgesetz liegt die
Leistungsobergrenze einer Anlage fiir Restholz aus der gewerbfichen Be- und
Verarbeitung bei 5 MW installierter elektrischer Leistung, was bei diesem Verfahren
etwa 18 MW FWL entspricht. Der jahrliche Brennstoffbedarf (TS) einer solchen
Anlage betragt ca. 25.200 t, entsprechend einem Durchsatz von ca. 3,6 t/h bei 7.000
Betriebsstunden pro Jahr.

200
| Betriebsstunden: 7.000 h/a ! ! H

150 .+ Wirmevollastsiunden: 4.000 ha e e o =
[ StromvergGtung: 15,36 PUkWh f :

;
100 1 wirmeverghitung: 40,00 DMMWhH " \ Rl
L n B

sof -

504 - i

4004 --oee _.i."_.-w._.,‘-_,,..*.i

max, Brennstotiverglitung [DMA TS]

150 Jemtmias

30 35

Investitionskosten [Mio. DM]

Abb. 4: Wirtschaftlichkeit des Verfahrenskonzeptes

Eine Abschatzung der Investitionskosten eines ZWS-Gaserzeugers mit BHKW zeigt,
daf3 diese fiir eine 18 MWAnlage unter 5.000 DM/KW,,_ liegen. In diesen Kosten sind
die kompletten Anlagenkosten einschlieBlich Bauleistungen, Brennstofftrocknung
und BHKW enthalten. Nicht beriicksichtigt sind Grundstiicke und groBere
Einrichtungen far die langfristige Bevorratung von Brennstoff.

Abbildung 4 zeigt die bei ausgeglichenem Betriebsergebnis bezahlbaren Brenn-
stoffpreise, aufgetragen gegen die Investitionskosten bei verschiedenen Anla-
gengrdf3en. Zur Berechnung der Kapitalkosten wird von einer Abschreibungszeit von
15 Jahren bei einem Kalkutationszins von 8 % ausgegangen. Die Grafik zeigt eine
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Spanne fir die jeweils geschatzten Investitionskosten, wobei die von Fraunhofer
UMSICHT vertretenen Aufwendungen trotz konservativer Annahmen eher im
vorderen Drittel dieser Spannen liegen. Wahrend fir die groBeren Anlagen die be-
zahlbaren Preise durchweg bei positiven Werten liegen, ist ersichtlich, daB fiir
Anlagen mit einer Leistung unterhalb von ca. 8 MW FWL entsprechende Erose fiir
den angelieferten Brennstoff erzielt werden missen.

6. Zusammenfassung und Ausblick

Die Vergasung von Biomasse in der zirkulierenden Wirbelschicht ist in Kombination
mit einem Gasmotor oder einem Gasbrenner eine vielversprechende Option fir die
energetische Biomassenutzung. Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen auf Basis der
UMSICHT-Anlage zeigen, daB diese Technologie fiir die gekoppelte Strom- und
Warmeerzeugung aus Biomasse auch im Leistungsbereich unter 10 MW groBe
Chancen verspricht. Dabei ist die 6konomische Situation einer Anlage im Einzelfall
unter Beachtung der energiewirtschaftlichen Randbedingungen zu beurteilen.

Durch den Betrieb einer Demonstrationsanlage in Oberhausen konnte die Funktion
des Verfahrens nachgewiesen werden. In weiteren umfangreichen Versuchsreihen
werden die Anlage weiter optimiert und verschiedene Konzepte zur Teerminderung
untersucht und weiterentwickelt. Angestrebt ist der Nachweis des Dauerbetriebs von
ZWS-Vergasung zusammen mit dem Gasmotoren-BHKW. (‘ &) ) & @)

Zur Unterstiitzung der Markteinfiihrung der ZWS-Vergasungstechhik strebt Fraun-
hofer UMSICHT derzeit den Bau einer kommerziellen Pilotanlage basierend auf
einem ZWS-Vergaser mit Gasbrenner und Kessel an.
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DGMK-Fachbereichstagung
.Energetische und sfoffliche Nutzung von Abfallen und nachwachsenden Rohstoffen®
vom 20. bis 22. April 1998 in Velen/Westfalen

R. Dirrfeld, R, Abraham
Krupp Uhde GmbH, Friedrich-Uhde-Str, 15, D-44141 Dortmund

EIN HOLZGASKRAFTWERK MIT MOTORISCHER ENERGIEUMWANDLUNG AUF
BASIS DES HOCHTEMPERATUR-WINKLER-VERFAHRENS (HTW)

Abstract

“Ein Holzgaskraftwerk mit motorischer Energieumwandlung auf Basis des
Hochtemperatur Winkler Verfahrens (HTW)"

Dr.-Ing. R. Durrfeld, Dipl.-Ing. R. Abraham
Krupp Uhde GmbH, Friedrich-Uhde-Str. 15, 44141 Dortmund

Unter den Randbedingungen des Stromeinspeisungsgesetzes, des Kreislaufwirtschafts-
und Abfallgesetzes sowie den Gegebenheiten des Abfallholzmarktes wird auf Basis der
Erfahrungen, die mit Kohle und Torf gefeuerten HTW-Vergasungsanlagen gemacht wur-
den, ein BHKW-Konzept mit einer Holzvergasung vorgestelit.

Die Betrachtungen werden beispielhaft fir einen Standort in Brandenburg angestellt. Dabei
spielt insbesondere die vorhandene Infrastruktur am Standort eine wesentliche Rolle.

Es wird das technische 'Konzept in seinen Teilschritten beschrieben und bewertet. Auf die
Besonderheiten der Kopplung der Vergasung mit dem Diesel-/Gas-Motor wird vertieft ein-
gegangen.

Auch die Wirtschaftlichkeitsaspekte werden erdrtert.
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BRENNGAS AUS BIOMASSE — INNOVATIVE ANLAGENKONZEPTE AUF BASIS
DER ZIRKULIERENDEN WIRBELSCHICHTVERGASUNG

1

Einfiihrung

Die Gaserzeugung aus festen Brennstoffen in der zirkulierenden Wirbelschicht
(ZWS-G) wurde direkt aus der Verbrennung in der zirkulierenden Wirbelschicht
abgeleitet. Die ZWS-Technologie ist weltweit kommerziell eingefithrt und hat ih-
re Fahigkeit, Kohle, Biomasse und Ricksténde aller Art in Brenngas, Strom
oder Dampf umzusetzen, erfolgreich bewiesen. Im folgenden wird tber die An-
wendung des Lurgi-ZWS-Gaserzeugers berichtet. Nach heutiger Sicht stehen
drei Anwendungsgebiete im Vordergrund:

-~ direkte Einspeisung des Brenngases in z. B. einen Zementdrehrohrofen
zur Substitution von Kohle oder OI, ohne Entstaubung und Gasreinigung.

- Einspeisung des Brenngases nach Entstaubung und gegebenenfalls Ent-
fernung weiterer Komponenten wie NH3 oder H,S in den Dampferzeuger
eines Kohlekraftwerkes

- FEinsatz des Brenngases in einer Gasturbine oder Gasmotor nach spezifi-
kationsgerechter Gasreinigung.

Die aufgefUhrten Einsatzmdglichkeiten werden am Beispiel von Projekten be-

schrieben. . l &(2_>
Prinzip der Vergasung in det-zirkulierenden Wirbelschicht

Die zirkulierende Wirbelschicht ist zwischen der stationaren Wirbelschicht und
dem Flugstaubreaktor einzuordnen. Das Verfahren ist charakterisiert durch eine
hohe Geschwindigkeitsdifferenz (,Slip velocity*) zwischen dem Feststoff —
Brennstoff und Bettmaterial — und dem entstehenden Produkigas [1].

Diese Differenz fihrt zu einer intensiven Mischung von Gas und Feststoff und
bewirkt damit einen hohen Stoff- und Wéarmeaustausch. Die Vergasungsreak-
tionen starten praktisch sofort nach Eintrag des Brennstoffes in den Reaktor.
Durch die hohe Umlaufzahl des Bettmaterials durch Reaktor und Rickfihrzy-
klon bildet sich ein gleichméaflig hohes Temperaturprofil aus. Die schnelle Auf-
heizung des Brennstoffes ist dadurch gewahrleistet. Ein weiterer bedeutender
Effekt der hohen Umlaufzahl ist die hohe Expansion des Wirbelbettes. Ein so-
genanntes ,freeboard” existiert praktisch nicht, d. h. es besteht eine gleichma-
Rige Verteilung des Bettmaterials im Reaktor. Der Vorteil dieser gleichmaRligen
Bettverteilung besteht im hohen C-Umsatz des Brennstoffes (C-Gehalt der
Asche < 2 %) und in der niedrigen Teerbildungsrate.-Die niedrige Teerbildungs-
rate ist insbesondere hinsichtlich der Entstaubung des Brenngases von ele-
mentarer Bedeutung (Bild 1).
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Die angefihrten Eigenschaften des Lurgi-ZWS-Vergasungsprozesses gewéhr-
leisten daher einen Betrieb des Gaserzeugers ohne nachgeschalteten Teer-
cracker und ohne kontinuierliche Zugabe von z. B. Dolomit zur Minderung der
Teerbildung. Der Vergasungsprozef 1duft bei atmosphérischem Druck mit Luft
als Vergasungsmittel.

Typische Brenngasanalyse bei der Gaserzeugung aus Biomasse:

coO 22 %-vol
H2 13 %-vol
CHa 4 %-vol
CO; 12 %-vol
H20 7 %-vol
N2 42 %-vol
Total 100 %-vol
Heizwert ca. 6.500 kJ/img®

Entwicklung des Lurgi-ZWS-Vergasungsprozesses

Ausgehend vom ZWS-Verbrennungsprozefl wurde die Pilotanlage im Lurgi-
Forschungslabor fir den Vergasungsbetrieb umgertstet (zusatzliche Mefistel-
len, modifiziertes Brennstoffeintragssystem, Zugabe verschiedener Verga-
sungsmittel, wie z. B. Luft, Sauerstoff) und in Betrieb genommen. Seit 1983 -
wurde der ZWS-Reaktor insgesamt mehr als 6.000 h in zumeist mehrtégigen
Testfahrten im Vergasungsmodus betrieben. Die Versuchsprogramme dienten
im wesentlichen dazu, die Eignung verschiedenster Brennstoffe zu untersu-
chen.

Getestete Brennstofie:

Petrolkoks, Steinkohle, Lignit
Rinde, Frischholz, Gréaser
Abbruchholz, Bauholz

Papier, Gummiabfélle

RDF, Kunststoffabféile
Sonstige Abfalle

Lignitasche mit hohem C-Anteil
Ki&rschlamm

Die Versuche haben gezeigt, daf alle getesteten Brennstoffe fiir die ZWS-
Vergasung geeignet sind.

Betriebserfahrung

Aufbauend auf den Versuchsergebnissen aus der 1,7-MW-Pilotanlage wurde
1987 ein 27-MW,-ZWS-Gaserzeuger in Péls, Osterreich in Betrieb genommen.
Als Einsatzbrennstoff diente Baumrinde. Das Brenngas wird nach grober Ent-
staubung in einen Kalkdrehrohrofen zur Unterfeuerung gefiihrt. 1996 ging der
bisher weltweit grote ZWS-Gaserzeuger (Bild 2) mit einer thermischen Lei-
stung von 100 MW, in Betrieb. Das Brenngas wird ohne weitere Aufbereitung
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zur Unterfeuerung in einem Zementdrehrohrofen der Rudersdorfer Zementwer-
ke genutzt. Als Brennstoff dient Kohle, kohlenstoffhaltige Braunkohlenasche
und sonstige Reststoffe.

Eine Besonderheit ist hier der Einsatz der Braunkohlenasche. Nach Vergasung
des hohen Restkohlenstoffgehaltes wird die Asche, aufgrund ihres hohen Ton-
mineralgehaltes, als Zuschlagstoff fur die Zementproduktion genutzt.

1997 erhielt Lurgi den Auftrag zum Bau einer Gaserzeugung mit Gasaufberei-
tung fir das Thermie-Projekt Bioelettrica in der Nahe von Pisa, ltalien. Aus
Waldho!z wird ein Brenngas erzeugt, das nach spezifikationsgerechter Aufbe-
reitung in einem Gas-/Dampfturbinenkraftwerk eingesetzt wird. Die Gasturbine
wird von Nuovo Pignone geliefert, die Gesamtleistung des Biomassenkraftwer-
kes wird bei ca. 12 MW, liegen.

Anwendungsmaéglichkeiten
Prinzipiell eignet sich das ZWS-Vergasungsverfahren fur die Erzeugung von
- Brenngas zur Zusatzfeuerung in therm. Prozessen

~  Strom, Dampf, Fernwarme mit Gasturbine (Kombikraftwerk) oder Gasmo-
tor (2]

—~  Synthesegas fir die Herstellung von z. B. Methanol

aus den unterschiedlichsten Brennstoffen. Die Flexibilitét der Technologie er-
laubt in jedem Anwendungsfall eine malgeschneiderte Lésung hinsichtlich der
jeweils verfigbaren Einsatzstoffe und des gewlinschten Produktes (3], [4]. Die
Vorteile sind dabei:

- der hohe Wirkungsgrad Brennstoff zu Gas

~  die mégliche Bandbreite der Einsatzstoffe (Festlegung auf nur eine Brenn-
stoffart ist nicht nélig)

-~ der modulare Aufbau der Anlage, der einen zeitlich versetzten Ausbau
z. B. von der reinen Brenngaserzeugung bis zum Biomassenkraftwerk auf
Gasturbinenbasis ermdglicht.

Im folgenden werden drei typische Anwendungsfalle dargestelit:

—  Herstellung eines Brenngases zur Unterfeuerung in einem nachgeschal-
teten ProduktionsprozeR, z. B. Zementdrehrohrofen (Bild 3).
In der Regel ist fur diese Anwendung eine Gasreinigung nicht erforderlich.
Ebenso kann auf eine Ktthlung des Brenngases zur Dampferzeugung ver-
zichtet werden. Der Lieferumfang begrenzt sich daher im wesentlichen auf
Brennstofflager, Dosierbunker, Gaserzeuger, Brenngasleitung und Gas-
brenner.

- Erzeugung eines Brenngases zur Unterfeuerung in einem Kraftwerk.
In diesem Falt muB das Brenngas bestimmte Anforderungen hinsichtlich
der Konzentration einiger Gaskomponenten erfilllen. Zu nennen sind hier
Staub, HCI, NH3 und H>S. Da moderne Kohlekraftwerke tblicherweise mit

189




einer Rauchgasentschwefelung ausgertstet sind, kann meist auf die Ent-
fernung des H.S verzichtet werden. In einem ersten Reinigungsschritt wird
das Brenngas in einem Schlauchfilter bei Temperaturen um 230 °C bis auf
einen Restgehalt < 5 mg/m,® entstaubt. Anschiieend wird in einer Nag-
wasche HCI und NH3 entfernt. Der Grad der NHz-Abscheidung richtet sich
nach den zuldssigen NO-Emissionswerten und danach, ob das Kraftwerk
mit einer DeNOx-Anlage ausgerustet ist. Gegebenenfalls kann auf eine
NaRwasche auch ganz verzichtet werden.

- Brenngaserzeugung fur den Einsatz in einem Gas-/Dampfturbinenkraft-
werk (Bild 4).
Fir diesen Anwendungsfall ist eine Brennstofftrocknung dem Gaserzeuger
vorzuschalten. Bei Einsatz von Biomasse z. B. ist der Feuchtegehalt des
Brennstoffes auf Werte < 10 % einzustellen. Far die Trocknung des
Brennstoffes kann das Rauchgas aus dem Gasturbinenabhitzekessel ge-
nutzt werden. Je nach Eintrittsfeuchtegehalt wird das Rauchgas im Tem-
peraturbereich 120 °C — 190 °C benétigt. Die Trocknung des Brennstoffes
ist erforderlich, um den von der Gasturbine bendtigten Heizwert des
Brenngases zu erzielen. In einem dem Gaserzeuger nachgeschalteten
Gaskihler wird die fihlbare Warme des Brenngases zur Dampferzeugung
genutzt. Der Dampf (z. B. 60 bar/400 °C) wird zusammen mit dem Dampf
aus dem Abhitzekessel der Gasturbine direkt zur Dampfturbine gefhrt.
Nach Abkiihlung des Brenngases auf Werte um 230 °C folgt die Entstau-
bung im Schlauchfilter und eine zweistufige NalRwasche zur Entfernung
der unerwiinschten Gaskomponenten. AnschlieBend an die Gaswasche
wird das Gas auf den fur die Gasturbine erforderlichen Eintrittsdruck ver-
dichtet.

Schlufifolgerung

Die Lurgi-ZWS-Vergasungstechnologie hat ihre Eignung fiir den kommerziellen
Betrieb nachgewiesen. Die in der Versuchsanlage getesteten Brennstoffe kén-
nen mit hohem Wirkungsgrad in ein Brenngas umgewandelt werden, das fir die
verschiedensten Zwecke anwendbar ist. Die Flexibilitét dieser Technologie er-
laubt eine fallweise Anpassung an die jeweiligen Anforderungen des kiinftigen
Betreibers.
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1. Einleitung .

Die Nutzung regenerativer Energiequellen, wie z. B. Biomassen kann einen
erheblichen Beitrag zur Reduktion des Verbrauchs fossiler Energietrdger und
gleichermaBen zum Schutz der Umwelt leisten. Wirschaftlich wird die Nutzung erst,
wenn aus der Biomasse ein fir den industriellen Prozel3 hochwertiges Produkt
erzeugt wird und die Umwandlung bei einem hohen Wirkungsgrad erfolgt.

Die Umwandlung von Biomasse oder allgemein kohlenstoffhaltiger Stoffe in der
GréRenordnung von 0,3 bis 3 th im Zuge einer Ent- und Versorgung kleinerer und
mittlerer Industriestandorte ist von wachsendem Interesse. Ziel ist es, die nicht weiter
stofflich zu verwertenden Reststoffe in Strom, Warme und Kalte umzuwandeln. Da
diese Strategie zur Verwertung und Versorgung aus wirtschaftlichen Griinden nur in
einem eng begrenzten Einzugsgebiet stattfindet, wird hierbei von einer dezentralen
Anwendung gesprochen.

Die Firma H&C Engineering GmbH verfligt als Ingenieurunternehmen {ber die
Erfahrung und Kompetenz auf dem Gebiet Energie - Wasserstoff - Umwelt. Wir
konzipieren hocheffiziente verfahrenstechnische Anlagen im Detail und fihren das
Projektmanagement bis zur Ubergabe der schliisselfertigen Anlage durch. Die Lizenz
eines Verfahrens, mit dem ein wasserstoffreiches Produktgas durch die Vergasung
kohlenstoffhaltiger Stoffe wie Biomasse mit Wasserdampf erzeugt wird, ist in
unserem Besitz und wird in Zusammenarbeit mit unserem Lizenzgeber
weiterentwickelt und an den verschiedensten kohlenstoffhaltigen Einsatzstoffen
erprobt. Das Verfahren wurde vom Technologiepartner DMT (Deutsche Montan-
Technologie, ehem. Bergbauforschung) Essen in den 80er Jahren entwickelt und in
mehreren kleintechnischen Anlagen mit bis zu 500 kg/h tber mehr als 27.000
Betriebsstunden erprobt, Heute verfligen wir tiber ein sicheres und wirtschaftliches
Verfahren zur Vergasung von Biomassen und vielen anderen kohlenstoffhaltigen
Stoffen.
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2. Verfahrensbeschreibung

Im hier betrachteten Verfahren werden kohlenstoffhalige Einsatzstoffe wie
Biomassen in einer stationdren Wirbelschicht mit Giberhitztem Wasserdampf vergast.
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Das allotherme Verfahren zur Gaserzeugung aus Biomasse

Die fiir die Vergasung benétigte Warme wird aufierhalb des Generators erzeugt und
iber das Vergasungsmittel, d. h. als filhibare W&rme im tiberhitzten Wasserdampf,
an den zu vergasenden Stoff (iberiragen, deshalb wird auch von einem allothermen
Verfahren gesprochen. Die allotherme Vergasung mit Wasserdampf erzeugt im
Vergleich zu autothermen Verfahren, bei denen im Generator ein Teil der
Vergasungsprodukte zur Warmeerzeugung mit Luft verbrannt werden, ein
heizwertreiches Gas mit hohem Wasserstoffanteil, geringer Staubfracht und nur
geringein Teergehalt. '
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Im wesentlichen funktioniert das Verfahren so:

Die Biomasse wird Uber ein Schleusensystem in den unter Uberdruck stehenden
Vergasungsgenerator eingebracht. Dort verteilt sich die Biomasse in dem stationéren
Wirbelbett, das von unten fluidisiert wird.

Das Fluidisierungsmedium, im wesentlichen Gberhitzter Dampf, erfiillt gleichzeitig
zwei weitere Funktionen: Es ist zum einen das Warmetrdgermedium und zum
anderen das Vergasungsmittel. Daher kann auf alle warmelibertragenden Einbauten
im Vergaser selbst verzichtet werden. Der Wirbeldampf wird dadurch erzeugt, dad
ein Teilstrom des wasserstoffreichen Produktgases abgezweigt und verbrannt wird,
wodurch hauptsichlich Wasserdampf entsteht. Diesem Verbrennungsgas wird weiter
Dampf zugemischt, der durch Abhitzenutzung des Produkigases erzeugt wird. Die
anderen Beimengungen des Wirbeldampfes, Stickstoff und Kohlendioxid, stéren die
Vergasung nicht. Durch Einsatz von Sauerstoff bei der Erzeugung des
Wirbeldampfes kann, wenn gefordet, die Qualitit des Produktgases weiter
verbessert werden. Das frisch erzeugte Produktgas durchiiuft einen Zyklon und den
oben angesprochenen Abhitzekessel, in dem ein Teil des Wirbeldampfes erzeugt
wird. Danach erfolgt die Feinentstaubung.

AnschlieRend wird das Produktgas in einer Quenche mit Wasser gekahlt und
gereinigt, wobei der groRte Teil des Wasserdampfes im Produktgas auskondensiert.
Mit dem hier beschriebenen allothermen Vergasungsverfahren wird ein
mittelkaloriges Gas mit hohem Wasserstoffanteil erzeugt. Das Gas steht als Wertstoff
zur Verfugung und kann je nach Reinigung und Aufbereitung als Brennstoff,
Treibstoff oder zur Herstellung von Wasserstoff dienen. Der zur Wirbelgaserzeugung
bendtigte Teilstrom wird nach der Feinentstaubung abgezweigt. Die
Kondensationswirme aus der Quenche fallt bei niedriger Temperatur an, kann aber
2. B. zur Biomassetrocknung in einem Niedertemperaturtrockner genutzt werden.
Abgase und damit Emissionen fallen nicht an.

3. Einsatzstoffe und Produktgasnutzung

Das allotherme Vergasungsverfahren wurde von der DMT fur die Kohle entwickelt
und spéter fur die Vergasung verschiedener Biomassen und Reststoffe aus der
Land- und Forstwirtschaft modifiziert. Dabei stellte sich heraus, dal das Verfahren
durch den Einsatz von Wasserdampf als Vergasungsmedium und die sehr gute
Kontrolle der Betriebsbedingungen durch die Warmezufuhr von auRen besonders fir
Biomassen geeignet ist.
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Im Bild unten ist dargestellt, welche Bandbreite der Begriff ,Biomasse* im Hinblick auf
die allotherme Vergasung bietet, und wie vielfditig die Einsatzméglichkeiten des
Produktgases sind.

Einsatzmaterial

- Biomasse

- Schwachholz

- Restholz i
Energienutzung

- Sagewerks-

reststoffe Strom- und

- Treibsel Wiimeerzeugung:
- Gasmotor

- Grinschnitt - Gasturbine (GuD)

- Energiepflanzen - Brennstoffzelle

- Stroh
Treib-/Brennstoff:

- Tierkot - Wasserstoff-

- Tiermehl Fah;‘z\;euge

- Bioabfalle - Gasversorgungsnetz

- kohtenstofthalti Prozefigas:

Sloffe fhalige - Methanolherstellung
- Synthesegas
- Reduktionsmitte! far
Metallwerke

Der Gasgenerator: Einsatzmaterial und Energienutzung

Das Produktgas zeichnet sich im Vergleich zu anderen Vergasungsverfahren durch
seinen hohen Heizwert und hohen Wasserstoffanteil von {iber 50 Vol.-% aus. Fiir die
Verwendung des Gases als Treibstoff in einem Gasmotor oder einer Gasturbine ist
nur noch ein geringer Reinigungsaufwand notwendig.

Durch weitere Umsetzung des bei der Vergasung gebildeten Kohlenmonoxids mit
Wasserdampf sowie durch Spaltung des Methans kann der Wasserstoffanteil im
Produktgas erhoht und im nachgeschalteten Druckwechseladsorptions- oder
Membran-Trennverfahren weiter aufkonzentriert werden. Dieser Wasserstoff kann
zur Stromerzeugung in einer Brennstoffzelle oder als Reduktionsmittel in der
Metallindustrie eingesetzt werden. Die Verwendungsméglichkeiten des Produkigases
sind vielféltig, miissen aber anhand der vorhandenen Infrastruktur wirtschaftlich
bewertet werden.
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4, Vorteile des allothermen Verfahrens

o Das Verfahren ist durch den langjéhrigen Betriecb von Versuchsanlagen zur
allothermen Vergasung von Kohle technisch abgesichert.

¢ Durch die Verwendung von Wasserdampf statt Luft als Vergasungsmittel wird ein
wasserstoffreiches Gas mit konkurrenzlos hohem Heizwert bei konstant guter
Gasqualitét produziert

¢ Der Einsatz von Wasserdampf als Hauptvergasungsmitte! macht den dezentralen

Einsatz des allothermen Vergasungsverfahrens wirtschaftlich.

» Durch die flexible Anpassungsméglichkeit der Gasreinigung kann auch bei dem
Einsatz kontaminierter Hélzer ein nahezu schadstofffreies Produktgas hergestelit
werden, so daf bei einer nachgeschalteten Verbrennung keine schédlichen
Emissionen entstehen,

e Die optimale Nutzung der Abwiarme bzw. die Optimierung der internen
Energiefliisse filhrt zu einem hohen Gesamtwirkungsgrad des Verfahrens.

« Das Vergasungsverfahren unterbindet weitgehend die Bildung langkettiger
Kohlenwasserstoffe. Teere werden bis auf Spuren (< 0,05 %) umgewandelt und
kénnen sich somit nicht stérend auf den weiteren ProzeR auswirken.

5. Stand der Entwicklung, Ausblick

Der Einsatz des allothermen DMT-Vergasungsverfahrens fiir Biomasse ist neu.
Derzeit—werden im Rahmen von Projekistudien Losungen -fiir Gesamtanlagen
erarbeitet, die auf eine Vielzah! von Biomassen zugeschnitten sind. Begleitend hierzu
werden bei unserem Lizenzgeber umfangreiche Brennstoffanalysen und
Vergasungsversuche in einer Laborwirbelschicht durchgefihrt.

Fur jeden Standorte sind wir in der Lage, Untersuchungen zur Anpassung der Ver-

gasungsanlage an die o&rtlichen Randbedingungen durchzufihren und die
MindestgréRe der Anlage fur einen wirtschaftlichen Betrieb zu ermitteln.
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BIOMASSEVERGASUNG IN DER WIRBELSCHICHT: UMSATZ VON FEINEN
KOHLENSTOFFPARTIKELN IM FREEBOARD

Abstract
In dieser Arbeit wird die Umsetzung von Kohlenstoffpartikeln unter Vergasungsbe-

dingungen untersucht. Die Versuche wurden an einem Wirbelschichtreaktor des In-
stituts fiir Verfahrenstechnik und Dampfkesselwesen der Universitat Stuttgart durch-
geftihrt. Dieser Reaktor wird elektrisch auf ProzeRtemperatur beheizt. Mit Hilfe einer
isokinetischen Sonde k&énnen Proben von Kohlenstoffpartikeln im Freeboard ge-
nommen werden. Als Brennstoff wurden zerkleinerte Buchenholz-Hackschnitze! ein-
gesetzt. Variiert wurden als Hauptparameter des Prozesses Temperatur und Luft-
zahl. Untersucht wurde der EinfluB dieser Parameter auf die Qualitét des Produktga-
ses und die Umsetzung des Kohlenstoffes.

Kornzersetzungs- und Austragsvorginge von Kohfenstoffpartikeln spielen eine wich-
tige Rolle flir den Kohlenstoffumsatz. Unter Vergasungsbedingungen findet im Free-
board eine weitere Umsetzung der Partikel statt. ’

1 Einfeitung

Die Biomassevergasung in atmosphérischen Anlagen ist ein vielversprechendes
Verfahren, weil die elektrische Energie mit hohem Wirkungsgrad und ohne Beitrag
zum Treibhauseffekt erzeugt werden kann. Anders als bei der Kohlevergasung, die
fir die Synthese in der Chemieindustrie und fiir Kraftwerk ein erprobtes Verfahren
der Gaserzeugung darstellt [1], gilt es fir Biomasse wesentlich kleinere Anlagen zu
realisieren. Fir kleine und mittlere Leistungen (bis 20 MW,,} ist die Wirbelschichtver-
gasung in atmospharischen Anlagen eine aussichtsreiche Technologie [2], die sich
auch fiir minderwertige Brennstoffe wie Biomassen und Abfélle eignet. Die Wirbel-
schichttechnologie bietet Vorteile, wie z.B. hohe Warmeibertragungskoeffizienten
und hohe thermische Trigheit. Es kénnen Brennstoffe mit zeitlich verdndetlichen
Eigenschaften eingesetzt werden, wobei diese nur teilweise hinsichtlich Wasserge-
halt und PartikelgréRe vorbehandelt werden miissen. Wahrend der Vergasung spie-
len Kornzersetzungs- und Austragsvorgange fiir den Kohlenstoffumsatz und den
Feinstaubgehalt des Produktgases eine wichtige Rolle. Zwei Hauptmechanismen,
mechanischer Abrieb [3] und perkolativer Zerfall [4], sind fir die Stauberzeugung
verantwortlich. Der erste Mechanismus wird vom Bettmaterial verursacht. Der zweite
Mechanismus tritt auf, wenn die innere Partikelporositat zunimmt. Als weitere uner-
wiinschte Komponente wird bei der Biomassevergasung Teer erzeugt [2]. Stdube
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und Teer missen aus dem Produktgas entfernt werden, weil ihre maximale Konzen-
tration fiir den Einsatz in Motoren und Turbinen 30 ppm nicht Gberschreiten darf [5].

In dieser Arbeit werden Untersuchungen der Biomassevergasung hinsichtlich Gas-
qualitat sowie Produktion und Umsetzung von Flugstaub vorgestellt. Bestimmt wurde
die Partikelkonzentration, die Umsetzungseffizienz des Kohlenstoffs und die Gaszu-

sammensetzung in verschiedenen Héhen des Freeboards.

2 Versuchsanlage

Abbildung 1 zeigt eine Gesamtan-
sicht der stationdren Wirbelschicht-
versuchsanlage. Der Vergasungsre-
aktor besteht aus einem hochtempe-
raturbestandigen Stahirohr mit ei-
nem Durchmesser von 110 mm im
Bereich des Wirbelbetts und an-
schlieBendem Freeboard (D = 135
mm). Die Beheizung des Reaktions-
rohrs erfolgt Uber funf getrennt re-
gelbare Heizzonen mit jeweils 3,8
kW Leistung. Die Reaktortemperatur
kann stufenlos auf maximal 950 °C
eingestellt werden. Uber die Reak-
torhéhe verteilt sind Stutzen zur
Temperatur- und Druckmessung
sowie fir Sondenmessungen ange-
bracht. Zur Fluidisierung des Betts
wird Luft eingesetzt, die mit einem
Vorwarmer mit 3,8 kW Leistung auf
bis zu 550 °C vorgewarmt werden

Freeboard P
D=135mm
T5 .

T4 —

T

£ 5Heizzonen i
© je38KW A
|

Y=

T

Reaktionsrohr
' D=108 mm R

Gasverteilerboden

""Lf;.

Filter mit keramischer
Kerze (beheizt)

< Luft

m.,/.T_‘ Schneckendosierer
REEE waage

_ Brennstoffzufuhr

1) /__"“"
N eleklrischer Vorwanmer (3.8 kW)

kann. Die Brennstoffzufuhr erfolgt * Bettmaterialabzug

mittels eines Schneckendosierers,
dessen Forderleistung _dber die
Drehzahl stufenlos eingestellt wer-
den kann. Dosierer und Vorratsbehilter befinden sich zur Kontrolle der Dosierlei-
stung auf einer Waage. Uber ein senkrechtes Fallrohr gelangt der Brennstoif auf die
Forderschnecke. Diese lduft mit konstant hoher Drehzahl und transportiert den
Brennstoff in den unteren Bettbereich. Zur Grobentstaubung dient ein Zyklon mit ei-
nem Grenzkorn von ca. 20 ym. Der Feinstaub wird in einem hinter dem Zyklon an-
geordneten Keramikfilter mit einer Porenweite von ca. 2 pym abgeschieden. Beide
Abscheider sind auf 550 °C beheizt, um ein Auskondensieren von Teeren zu verhin-
dern. Zyklon und Filterasche werden jeweils in Probebehéltern gesammelt und im
Labor untersucht. Das Produktgas wird in einer Nachbrennkammer mit Erdgas-
Stiitzfeuerung unter Zugabe der bendtigten Verbrennungsluft nachverbrannt, bevor
die Abgase iiber einen Saugzug ins Freie gelangen.

Die Messung der zur Prozeffiihrung wichtigen Gaskomponenten O,, CO und CO,
erfolgt online. Fir die Ermittlung der genauen Gaskonzentration dient ein Online-

Abb. 1: Stationarer Wirbelschichtreaktor
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Gaschromatograph, mit dem
die Komponenten N, H,,
CO, CO,, CH,, C,H, CH,
und CH, bestimmt werden.
Abbildung 2 zeigt schema-
tisch die Sonde der Staub-
probennahme. Die Staubpar-
tikel werden in einem Metall-
Sinterfilter abgeschieden und
aufgefangen. Der Metall-
Sinterfilter ist leicht auswech-
selbar. Die Staubsonde ist
elektrisch auf 450 °C beheizt,
um ein Auskondensieren von
Abb. 2: Isokinetische Staubsonde Teeren und Wasser zu ver-
‘- hindem. Sie kann in ver-
schiedenen Héhen des Freeboards eingebaut werden. Der GasfluR wird mit einen
Durchflutmesser und einem Ventil so reguliert, daf das Gas isokinetisch abgesaugt
wird. Die Sondenspitze ist austauschbar, um den Eintrittsquerschnitt zu variieren.
Nach der Probennahme werden die Staubproben in fiinf Fraktionen, von 120 pm bis
1000 um, gesiebt. AnschlieBend wird der Kohlenstoffinhalt dieser Fraktionen mittels
Elementaranalyse bestimmt. Daraus wird die Verteilung des Kohlenstoffes auf die
PartikelgréRenklassen berechnet.

3 Einsatzstoffe und Prozefparameter

Der verwendete Brennstoff fir die Versuche ist Buchenholz aus der lokalen Wald-
wirtschaft. Das in Form von Hackschnitzeln angelieferte Holz wurde auf 20 % Was-
sergehalt getrocknet und mit einer Schneidmdhle mit 8 mm Siebeinlage zerkleinert.
Tabelle | zeigt die physikalischen und chemischen Eigenschaften des Brennstoffs.
Der Fliichtigenanteil des Brennstoffes liegt bei 85% bezogen auf die Trockenmasse.
Die PartikelgroRe liegt zwischen 0 und 4 mm, wobei die Masse der feinen Partikel
(kleiner 500 pm) kleiner als 18% ist.

Das Bettmaterial ist Quarzsand mit einer eng begrenzten PartikelgréBe (0.40-
0.60 mm). Die minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit des Sandes mit Luft bei
800°C betragt 11 cm/s. Tabelle 1l zeigt die fiir die Versuche gewahiten ProzeRpara-
meter. Die Versuche wurden bei unterschiedlichen Temperaturen und Luftzahlen
durchgefiihrt. Die Luft wurde auf 500 °C vorgewarmt. Um die Austragsbedingungen
konstant zu halten wurden Luftvolumenstrom und Brennstoffstrom so angepalt, daf
die tatsachliche Gasgeschwindigkeit im Freeboard bei allen Versuchen 0.38 m/s be-
trug.

4 Ergebnisse

Abbildungen 3 und 4 zeigen den unteren Heizwert (Hy) des Produktgases und der
Kaltgaswirkungsgrad (ny) Gber der Luftzahl (1) fir verschiedene ProzeRtemperatu-
ren. Der Heizwert wurde aus der Zusammensetzung des trockenen Gases ermittelt.
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Tabelle I Brennstbffeigenschaﬂen Abbildung 3 zeigt, da® der untere

Brennstoff Buche Heizwert Hy, stark abnimmt, wenn die
Dichtheit , kg m® 510 Luftzahl A erhtht wird. Dies ist auf
Partikelgrée, mm 0-4 eine starkere Oxidation des Brenn-
Feuchtegehalt 18-22 stoffes sowie auf eine erhthte Ver-
Heizwert, MJ kg" 15.0 dinnung durch den Luft-Stickstoff
Luftbedarf, kg kg™ 3.8 zuriickzufdhren. Im Gegensatz dazu
Kurzanalyse (Wasser frei) hat die Temperatur einen geringeren
Fiachtige 84.91 Effekt auf den Heizwert. Bei hSherer
Asche 1.03 Temperatur ist der Vergasungspro-
Fixed C 14.07 zeB effizienter (Abb. 4), da die Teer-
Elementaranalyse (Wasser frei) pyrolyse und die Umsetzung der
C 42.18 Flugstdube schneller ablaufen [6, 7].
N 0.22 Die Steigerung ist von 700 auf 800
H 6.03 °C groRer als von 800 auf 900 °C.
0 50.50 Die relative Erhohung von H, und
Asche 1.07 durch die Temperatur ist ungefihr

gleich (23% und 35% auf 800 und
900 °C). Der minimale untere Heiz-
wert des Gases fiir den Einsatz in Motoren und Turbinen betréigt ungefshr 4 MJ/nm’®
[8]). Die Ergebnisse der Versuche zeigen, daB ein hdherer H,-Wert durch die Opti-
mierung der ProzeBparameter erzielt werden kann.

Da die Wirbelschichtversuchsanlage elekirisch beheizt wird, kann jede Kombination
von Temperatur und Luftzahl in den Versuchen eingestellt werden. Im Gegensatz
dazu ist die Temperatur eines autothermen Reaktors abhiingig von der Energiebi-
lanz des Vergasungsprozesses. Dabei gibt es endotherme Prozesse (z. B.
Trocknung und Pyrolyse des Brennstoffs) und exotherme Reaktionen der Oxidation.
Abhéngig von der Vorwdrmung der Luft und den Warmeverlusten der Anlage ergibt
sich die ProzeRtemperatur in Abhéngigkeit von der Luftzahl und dem Wassergehalt
des Brennstoffes. Da der Vorwédrmung technische Grenzen gesetzt sind, kénnen
nicht alle dargestellten Zustéande erreicht werden. In den Abbildungen ist daher der
Bereich der tats&chlich erreichbaren Werte eingetragen (gestrichelte Linien). Dabei
wurde eine Luftvorwarmung von 300-500 °C und Wérmeverluste von 2-5 % zugrun-
de gelegt.

Die Abbildungen 5§ und 6 zeigen die Ergebnisse der Staubprobennahme im Free-
board mittels isokinetischer Sonde. Der Kohlenstoffumsatz (n¢) ist tiber der Reaktor-
héhe (z) fur feste ProzeBtemperaturen und Luftzahlen dargestellt. n¢ ist dabei das
Verhaltnis des umgesetzten Kohlenstoffes zum mit dem Brennstoff zugefiihrten
Kohlenstoff. Fiir die Berechnung von n¢ wurde eine konstante Verteilung der Partikel

{iber die Fliche des Freeboards angenommen. Die Positionen der Staubsonde wa-
ren in den Versuchen 1.2 und 1.8 m Gber der Gasverteilerboden. Der Reaktoraustritt
istbei 2.8 m.

Abbildung 5 zeigt die Abhéngigkeit von 1 von der ProzeStemperatur (T=700, 800
und 900 °C). Die Luftzahl ist konstant (2=0.25). Kohlenstoffpartikel werden auch un-
ter Vergasungsbedingungen im Freeboard umgesetzt, wobei die Reaktionskinetik
allerdings gegentiber der Verbrennung stark verlangsamt ist. Der Kohlenstoffumsatz

204




T

| O Tes00°C
O T=t00°C
8 ~0, O T=100°C

o 4
E 5
2

~ 4
=

0 — 7 M T T

)
0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.l35 0.40
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Abb. 4: Kaltgaswirkungsgrad in Abhéngigkeit der Luftzahl
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Tabelle II: ProzeBparameter

Prozeftemperatur, °C 700-900
Temperatur der vorgewérmter Luft, °C 500
Luftzahl 0.15-0.35
Partikelgrofe des Sandes, mm 0.50
Statische Betththe, mm 500
Luftgeschwindigkeit in der Wirbelschicht, cm s’ 30-40
Luftgeschwindigkeit im Freeboard, cms™ 38

nimmt mit zunehmender Reaktorhthe und damit zunehmender Verweilzeit zu. Die
maximale Verweilzeit im Freeboard betrégt ungefahr 4 s. Die Kurven von n¢ zeigen
im rechten Teil der Abbildung eine asymptotische Tendenz. Die Umsetzung der
Kohlenstoffpartikel findet also hauptséchlich am Beginn des Freeboards statt. Der
Kohlenstoffumsatz hangt stark von der ProzeBtemperatur ab. Der groBte Wert
(nc = 97.5) wird bei 900 °C am Reaktoraustritt erreicht.

Abbildung 6 zeigt die Abhangigkeit des Kohlenstoffumsatzes n¢ von der Luftzah!
(2=0.15, 0.25 und 0.35) bei einer Temperatur von 800 °C. Die Verlaufe sind &hnlich
denen in Abb. 5. Der Kohlenstoffumsatz wird mit zunehmender Luftzahl groRer.

Da im Freeboard kein molekularer Sauerstoff zur Verfilgung steht, findet die Verga-
sung von Kohlenstoff mit CO, und H,0 statt. Die Steigerung der Temperatur erhht
dabei sowohl die Reaktionskinetik als auch die Diffusion. Bei zunehmender Luftzahl
steigt das Angebot an CO,. Bei 800 °C und einer Luftzahl von 0.35 nimmt der Koh-
lenstoffumsatz ab einer Reaktorhthe von 1.8 m nicht mehr zu, bei einer Luftzahl von
'0.15 hingegen wird ein dhnlich guter Wert erst am Reaktoraustritt erreicht.

Abbildung 7 zeigt die Verteilung des Kohlenstoffes (P.) auf die verschiedenen Parti-
kelfraktionen bei 700 °C und einer Luftzahl von 0.25. Die Partikel sind vorwiegend
kleiner als 300 um. Dabei ist zu erkennen, daR der Durchmesser der Kohlenstoffpar-
tikel mit zunehmender Héhe z abnimmt. In der Hohe 1.2 m werden von der Sonde
teilweise noch grole Partikel aufgefangen die durch aufplatzende Blasen aus dem
Bett geschleudert werden, aber vom Gasstrom nicht ausgetragen werden kénnen.
Aulerdem werden Feinstiube (< 120 pm) durch perkolativen Zerfall erzeugt, wenn
Kohelenstoffpartikel im Freeboard umgesetzt werden.

5 SchluBfolgerungen

Die Proze@parameter haben einen starken Einflu® auf die Qualitat des Produkigases
und die Reaktorleistung. Durch eine Optimierung der ProzeBparameter kann ein Gas
erzeugt werden, welches den Anforderungen von Motoren und Turbinen hinsichtlich
des Heizwertes gentigt.

Die Ergebnisse der Partikelmessungen bestitigen, daB wahrend der Vergasung
Kornzersetzungs- und Austragsvorgénge eine wichtige Rolle spielen. Der mechani-
sche Abrieb und der perkolative Zerfall sind fir die Stauberzeugung verantwortlich.
Um eine gute Umsetzung des Kohlenstoffs zu erreichen, ist daher eine Umsetzung
des Feinanteils im Freeboard erforderlich. Da dieser Umsatz unter Vergasungsbe-
dingungen relativ langsam ablauft, ist eine ausreichende Dimensionierung des Free-
boards notwendig.
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Biomasse wird als einer der wesentlichen Hoffnungstriiger unter den emeuerbaren Energien
fiir eine umwelt- und klimavertréiglichere Energieversorgung angesehen /1/. Dies gilt sowohl
fiir die Bereitstellung von Wirme als auch fiir die Erzeugung von Strom. Wihrend jedoch die
Wirmenachfrage in Deutschland und in der EU in den letzten Jahren keine nennenswerten
Zuwachsraten verzeichnet hat, stieg der Bedarf an elektrischer Energie weiter an. Dies liegt
im wesentlichen in den universalen Einsatzmoglichkeiten dieses Endenergietrdgers begriin-
det. Strom ist einfach handhabbar, problemlos zu transportieren und kann unmittelbar in na-
hezu jede andere Nutzenergieform iiberfithrt werden.

1 Einleitung

Biomasse kann in elektrische Energie durch direkte Verbrennung (oder Verbrennung der Pro-
duktgase aus der Biomassevergasung) und Nutzung der dabei entstehenden Wirme zur
Dampferzeugung und zur Stromgewinnung in einem Dampfmotor oder einer Dampflurbine
genutzt werden (Abbildung 1). Damit lassen sich in kleinen und mittleren Gegendruckanla-
gen jedoch nur relativ geringe elektrische Wirkungsgrade von 15 bis 18 % erzielen. Deutlich
héhere elektrische Wirkungsgrade von etwa 22 bis 37 % sind durch eine Biomassevergasung
mit anschlieBender Gasnutzung in Gasmotoren oder Gasturbinen mdglich. Noch héhere
Stromwirkungsgrade konnen durch die Gasnutzung in Brennstoffzellen erreicht werden.

.

Biomasse- Dampferzeugung »| Dampfiurbine
verbrennung l
A 4 Strom/Wirme
Biomasse- Gasreini Gasmotor
vergasung | 7| asteinigilg >  Gasturbine T
Brennstoffzelle -
Dampfiurbine
Abbildung 1 Wege der Stromerzeugung aus Biomasse

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
209




Die nachfolgenden Ausfihrungen besch#ftigen sich mit ausgewihlten Systemen, mit denen
diese Bandbreite mdglicher Techniken beschriecben werden kann. Neben einem BHKW mit
Gasmotor und Festbettvergasung (Festbettvergaser und Gasmotor) wird eine GuD-Anlage mit
integrierter Wirbelschichtvergasung (Wirbelschichtvergaser und Gasturbine) und eine Brenn-
stofizelle mit allothermer Dampf-Wirbelschichtvergasung (allothermer Wirbelschichtvergaser
und Brennstofizelle) betrachtet, da diese Moglichkeiten aus gegenwiirtiger Sicht am vielver-
sprechendsten erscheinen. Die genannten unterschiedlichen Vergasungssysteme fiir Biomasse
zur Strombereitstellung mit Kraft-Wirme-Kopplung sollen anhand ihres potentiellen Anwen-
dungsbereichs, ihrer Eignung zur Vergasung unterschiedlicher Biobrennstoffe, ihrer techni-
schen Reife bzw. Marktnihe sowie anhand ausgewihlter konomischer und umweltrelevanter
Kenngrofien analysiert werden.

2 Anwendungsbereich

Festbettvergaser mit Gasmotor. Durch den Einsatz von Schwachgasen aus der Biomasse-
vergasung in Gasmotoren kdnnen im Bereich 100 kW,, bis etwa 2 bis 5 MW, bessere elektri-
sche Wirkungsgrade erzielt werden als durch deren Nutzung in Gasturbinen. Da Gasturbinen
in diesem Leistungsbereich relativ geringe Wirkungsgrade aufweisen, erscheint die motori-
sche Nutzung von Produktgasen aus der Biomassevergasung aus gegenwirtiger Sicht als in-
teressante Variante fiir eine dezentrale Strom- und Wirmeerzeugung. Eine Kombination mit
Festbettvergasen wird dabei als geeigneter angesehen als mit einem Wirbelschichtvergaser,
da Festbettvergaser eher im unteren Leistungsbereich (100 kW, bis 10 MW,;) und Wirbel-
schichtvergaser iberwiegend im oberen Leistungsbereich (iiber 20 MW,,) eingesetzt werden.

Wirbelschichtvergaser mit Gasturbine. Im Falle einer Strom- und Wirmegewinnung aus
Biomasse-im Leistungsbereich 5 bis 20 MW,, sind Heizkraftwerke mit Gasturbinen, Gastur-+
binen mit Dampfinjektion (Cheng-Kreislauf) und Anlagen mit einem Gas- und Dampfturbi-
nen-Kreislauf (GuD) aufgrund ihrer hoheren elektrischen Wirkungsgrade vorteilhafter als
BHKW mit Gasmotoren. In dieser Gro8enklasse besitzt die Biomassevergasung in stationd-
ren oder zirkulierenden Wirbelschichtvergasern Kostenvorteile gegeniiber Festbettreaktoren.

Allothermer Wirbelschichtvergaser mit Brennstoffzelle. Brennstoffzellen eignen sich auf-
grund ihres modularen Aufbaus fiir einen Einsatz in dezentralen BHKW und in grofien HKW
oder GuD-Anlagen. Sie haben ein gutes Teillastverhalten und kommen grundsitzlich auch fiir
die Nutzung von Produktgasen aus der Biomassevergasung in Frage. Zum Betrieb mit
Schwachgasen aus der Biomassevergasung mit Luft (3 bis 5 MJ/m,J%) sind sie allerdings we-
niger gut geeignet. Die potentiell hohen elektrischen Wirkungsgrade lassen sich nur bei ei-
nem Einsatz wasserstoffreicher mittelkaloriger Gase (12 bis 17 MJ/m,’) realisieren. Um so!-
che Rohgase zu erzeugen, miissen Vergaser verwendet werden, die mit Sauerstoff angerei-
cherter Vergasungsluft arbeiten, oder allotherme Vergaser, die Wasserdampf als Verga-
sungsmittel verwenden (wie z. B. die Vergaser von DMT, Batelle oder ThermoChem).

3 Brennstoffspektrum

Die Vergasung von naturbelassenem Holz in Festbettvergasern und die Vergasung von holz-
artigen Rickstdnden und Abfallstoffen in Wirbelschichtvergasern ist Stand der Technik. Das
Gas wird jedoch bisher nur zur Wirme- und Dampferzeugung und zur Befeuerung von Kalk-
und Zementsfen genutzt,

Im Gegensatz dazu befindet sich die technisch deutlich schwierigere Vergasung von Stroh
und anderen halmartigen Biobrennstoffen wegen ihrer fiir Festbettreaktoren ungeeigneten
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Stiickigkeit sowie ihrer im Vergleich zu Holz hSheren Konzentrationen an Stickstoff, Schwe-
fel, Chlor und Alkalimetallen noch in einer frithen Forschungs- und Entwicklungsphase. Ein
zentrales Problem hierbei ist, dal manche dieser-Biomassefraktionen wegen ihres hohen Ka-
liumgehalts und des daraus resultierenden relativ niedrigen Ascheerweichungspunktes bei
Vergasungstemperaturen um 800 °C zu Schlackenbildungen neigen. Deshalb wird in den
vorhandenen Vergasungsanlagen nahezu ausschlieBlich Holz als Brennstoff eingesetzt. Ande-
re Bioenergietriiger wurden zwar vereinzelt in Rahmen von Forschungs- und Entwicklungs-
vorhaben untersucht, haben aber noch keine grofiere Bedeutung erlangt.

4 Stand der Technik

Marktgéngige Biomasse-Vergasungssysteme fiir einen Einsatz zur Stromerzeugung existieren
auch fiir Holz noch nicht. Es sind jedoch einige Anlagen zur (kommerziellen) Demonstration

der Wirbelschichtvergasung von Holz und Holzabfillen mit anschlieBender Gasnutzung zur
Stromerzeugung in Gasturbinen oder Gasmotoren vorhanden bzw. geplant /2/.

Festbettvergaser mit Gasmotor. Grundsétzlich sind Ziindstrahldieselmotoren und auf
Fremdziindung (Ziindkerzen) umgebaute Dieselmotoren sowie Ottomotoren zur Nutzung von
Schwachgasen aus der Biomassevergasung geeignet. Die gegenwiirtig verfiigbaren Gasmoto-
ren bendgtigen allerdings ein Gas, das moglichst wenig kondensierbare Teerverbindungen und
Partikel enthilt, weil diese zu Verklebungen bzw. Erosionen der Ventilsitze und Zuleitungen
fuhren kénnen. Einen Festbettreaktor zur Vergasung von Biomasse, der die von den Gasmo-
torenherstellern geforderten hohen Gasqualititen erzeugen kann, gibt es jedoch (noch) nicht.
Die kommerziell verfligbaren Vergasertypen haben Vor- und Nachteile im Hinblick auf die
jeweils zu vergasende Biomasse, die gewiinschte Gasqualitit und die Investitions- bzw. Be-
triebskosten. Gleichstromvergaser sind aufgrund des deutlich geringeren Teergehalts im er-
zeugten Produktgas prinzipiell besser geeignet fiir die Gasbereitstellung zur motorischen Nut-
zung als Gegenstromvergaser (Tabelle 1). Dies gilt fiir Holz als Brennstoff, aber aufgrund der
diskutierten Probleme nicht im gleichen Mafe fiir halmartige Biobrennstoffe.

Tabelle I Charakteristische Merkmale von Festbett- und Wirbelschichtvergaser /3, 4, 5, 6/

Festbettvergaser Wirbelschichtvergaser

Gegenstrom Gleichstrom stationdr zirkulierend
Brennstoffanforderungen :
Stiickigkeit in cm 0,5-20 2-20 0,2-5
Feuchtegehalt in % <40 5-25 <40
Vergaserleistung .
Kapazitit in MW 0,1-10 0,1-2 >5-10
Verweilzeit in h 0,5-1 <0,l
Rohgasqualitdt
Gastemperatur in °C 75 - 500 300 - 700 700 - 950
Paml\el in g/m gq 0,1-3(1) 0,01-8(1) 1-100¢4) 1-200(20)
Teereb in g/my 10 - 100 (50) 0.01-6(0.5) 8-100(20) 1-30(8)

aVerweilzeit des Brennstoffs im Reaktor: bSpanne, Mittelwert in Klammem

In den vergangenen Jahren sind neue Vergasungskonzepte entwickelt worden, die ein Rohgas
von vergleichsweise hoher Qualitit (d. h. mit geringen Teer- und Partikelgehalten) erzeugen
sollen. Es handelt sich dabei um
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e cinstufige Verfahren, bei denen Kombinationen von Gleichstrom- und Gegenstromverga-
sungsverfahren in einem Reaktorbehilter stattfinden (z. B. der Zweizonen-Vergaser von
Jickel und der Wamsler Thermoprozessor) und um

o mehrstufige Verfahren, bei denen zwei oder drei riumlich getrennte Reaktorbehlter ein-
gesetzt werden, um die verschiedenen Stufen der Vergasung von Biomasse ihren jeweili-
gen, besonderen Anforderungen entsprechend gut regulieren zu kdnnen (z. B. der Mi-
chel-Kim-Vergaser).

Diese Weiterentwicklungen kénnen z. T. auf gute Versuchsergebnisse hinweisen; jedoch

konnte bislang keiner von den auf dem Markt angebotenen Festbettvergasern in Verbindung

mit anschlieBender motorischer Gasnutzung seine Funktionsfithigkeit im Dauerbetrieb erfolg-
reich unter Beweis stellen.

Die Qualitéit des Rohgases aus der Biomassevergasung wird nicht nur vom Vergasertyp, son-
dern auch von den Vergasungsbedingungen (insbesondere vom Vergasungsmittel) und den
Eigenschaften des Brennstoffs bestimmt. Von diesen Faktoren hingt auch der Gehalt an un-
erwiinschten Verunreinigungen im erzeugten Produktgas ab. Um Erosionen, Korrosionen
oder Ablagerungen in nachgelagerten Anlagenteilen und emissionsseitige Umweltbelastun-
gen durch Partikel, Alkalien, Teer-, Schwefel-, Halogen- und Stickstoffverbindungen zu mi-
nimieren, muB3 vor der motorischen Gasnutzung ein teilweise erheblicher technischer Auf-
wand zur Gasreinigung betrieben werden. Trotz der in den letzten Jahren erreichten Fort-
schritte gibt es noch kein optimales Gasreinigungsverfahren. Mit konventionellen Gas-
wiischern kdnnen Partikel, hydrophile Teere und andere wasserldsliche Verunreinigungen
(z. B. NH;) aus dem Rohgas entfernt werden. Das Verfahren ist jedoch aus 8konomischer und
okologischer Sicht wenig befriedigend.

Wirbelschichtvergaser mit Gasturbine. Die Verwendung von Schwachgasen aus der Bio-
massevergasung in fiir den stationéren Betrieb mit Erdgas entwickelten Industrieturbinen oder
in fur Flugzeuge konzipierten Gasturbinen ist technisch méglich. Fiir den Einsatz von
Schwachgas in diesen Turbinen ist bei gleicher Leistung ein deutlich hoherer Brenngasvolu-
menstrom im Vergleich zu Erdgas notwendig, der der Brennkammer der Turbine zugefiihrt
werden muB. Eine Anpassung der Brenner der Gasturbinen an den geringen Heizwert der
Schwachgase ist deshalb zwingend erforderlich.

Voraussetzung fiir eine dauerhaft erfolgreiche Gasnutzung in derart modifizierten Gasturbi-
nen ist eine sorgfiltige Reinigung der Produktgase. Bei der Reduktion des Gehaltes an Fein-
staub und Alkalien durch zweilagige Keramikfilter konnten in den letzten Jahren nennens-
werte Fortschritte erzielt werden (Tabelle 2). Bei einer atmosphirischen Wirbelschichtverga-
sung sind Teerverbindungen im Produktgas ebenfalls unerwiinscht, da diese wihrend der Ab-
kuhlung (auf unter 100 °C) und Verdichtung des Gases kondensieren und im nachgelagerten
Kompressor zu Verklebungs- und Korrosionserscheinungen fithren kénnen. Eine beschleu-
nigte Abnutzung und ein hherer Wartungs- und Instandhaltungsaufvand sind die Folge.
Durch eine ErhShung der Gastemperatur oder durch den Einsatz von Katalysatoren (Dolomit
und Nickel) kann der Teergehalt im Gas inzwischen wirksam verringert werden. Bei der Ver-
gasung von halmartigen Biobrennstoffen konnten moglicherweise zusitzliche MaBnahmen
zur Gasreinigung erforderlich sein, um den Gehalt an Schwefel- und Halogenverbindungen
im Produktgas auf ein fiir Gasturbinen ertrdgliches MaB zu verringern.

Vor der Nutzung des gereinigten Gases ist meist noch eine Druckanpassung an den Ausle-
gungsdruck der Gasturbine notwendig. Sofern es sich um fiir Erdgas entwickelte Gasturbinen
handelt, ist eine Gaskompression auf etwa 10 bis 20 bar erforderlich. Auf diese Gasverdich-
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tung kann verzichtet werden, wenn die Wirbelschichtvergasung unter erh6htem Druck (20 bis
30 bar) erfolgt. Bei der druckaufgeladenen Vergasung sind Teerverbindungen im Produktgas
wenig problematisch, sofern die Gastemperatur bis zum Eintritt in die Gasturbine oberhalb
450 bis 550 °C bleibt, da dann eine Kondensation der Teere vermieden werden kann. Vorteile
der Wirbelschichtvergasung unter erhdhtem Druck sind die verringerten ReaktorausmaBe bei
gleicher Leistung und die hoheren elektrischen Gesamtwirkungsgrade im Vergleich zur Ver-
gasung unter atmosphirischem Druck. Dem steht jedoch ein gréfierer technischer Aufivand
zum Eintrag der Biomasse in den Vergaser und mgliche Schwierigkeiten bei der Gasreini-
gung gegenliber, der aus Skonomischen Griinden erst bei Anlagen mit {iber 20 bis 30 MW,
gerechtfertigt erscheint. Solche Anlagen kommen wegen der Probleme bei der Brennstoffbe-
schaffung und Logistik fiir die Biomassevergasung in Deutschland und anderen mittel- und
insbesondere stideuropéischen Lindern jedoch kaum in Frage.

Tabelle2 Gasverunreinigungen, deren Problematik, Verfahren zu ihrer Verringerung und
Anforderungen unterschiedlicher Gasnutzungsarten an die Gasreinheit /4, 5, 6/

Artder Verun- Forderungen an die Gasreinheit

reinigung Problem Reinigungsverfahren T o Brenn
motor  turbine stoffzelle
Partikel (Staub,  Erosion, Schddenin Zyklon, Gewebe-, Elek- 5-50 <2-30 ?
Asche, Bettma- GM, GT, BZ tro-, Keramik-, Sandfil- ppm
terial) ter, Gaswiische
Kondensierbare ~ Ablagerungen, Ver-  Therm. ZerstSrung bei keine kondensierba-
organische Ver-  klebungen, Verstop- 800 - 1 000 °C, Nickel-/ ren Kohlenwasser-
bindungen (Tee- fungenin GM, GT,  Dolomitkatalysatoren, stoffe
re) wT Gaswiische
Alkalimetalle HeiBgaskorrosion an  Kondensation an Parti- 0,05-1 ?
(Na,K) undde- GT, Ablagerungvon  keln bei 500-600 °C ppm Na,
ren Salze Alkalisalzen an WT K
Stickstoff NOy-Bildung (bei ~ Gaswische, allotherme ? <10 ppm
(N2, NH3, HCN)  Verbrennungder  Vergasung oder Verga-
Gase) sung mit Oy
Halogene Korrosion, Emissio- Gaswiische 100 - 400 ? <0.1
(HCI, HF) nen ppm ppm
Schwefel (H3S,  Deaktivierung von Kalkzugabe 1200- 20ppm <0,1-
COS, CS2) Katalysatoren, 2000 50 ppm
Emissionen ppm

GM=Gasmotor, GT=Gasturbine, BZ=Brennstoffzelle, WT=Wirmetauscher

Allothermer Wirbelschichtvergaser mit Brennstoffzelle. Unter den bisher entwickelten
Typen von Brennstoffzellen erscheinen die Molten Carbonate Fuel Cell (MCFC) und die So-
lid Oxide Fuel Cell (SOFC) wegen der moglichen hoheren elektrischen Gesamtwirkungsgra-
de langfristig attraktiver als die Phosphoric Acid Fuel Cell (PAFC) und die Solid Polymer
Fuel Cell (SPFC). Auflerdem kann bei einer Stromerzeugung in diesen Hochtemperatur-
Brennstoffzellen Abwérme auf einem hohen Temperaturniveau ausgekoppelt werden (Tabelle
3). Ein weiterer Vorteil der MCFC und SOFC ist, daBB die Gasreformierung innerhalb der
Zelle erfolgen und deshalb auf eine apparativ getrennte CO-Shiftreaktion vor dem Gaseintritt
in die Brennstoffzelle verzichtet werden kann. Obwohl die Anforderungen an die Gasreinheit
geringer sind als bei der PAFC und SPFC konnen Schwefel- und Halogenverbindungen im
Produktgas auch in der MCFC und SOFC zu Reaktionshemmungen fiihren.
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Tabelle3 KenngroBen der verschiedenen Typen von Brennstoffzellen

PAFC SPFC MCFC SOFC
Betriebstemp. in °C 190 - 210 60 - 90 600 - 700 750 -1 000
Betriebsdruck in bar 1-8 1 1-5 1-10
Brennstoff H2 (reform. Erdgas, Methanol) Hy , CO, Erdgas, KW-Gase
Oxidationsmittel Luft Luft/Op Luft
Sekundire Brenn- Externe Konditionierung Interne Reformierung
stoffaufbereitung und Reformierung
Stand der Marktein-  Kleinserien- Kommerzialisie- bis bis
fihrung fertigung rung 2005 2005 - 2010
GroBte realisierte 11 0,075 1,8 0,15
Einheit in MWg| (Prototyp) (Prototyp)
Einsatzgebiet BHKW, HKW BHKW, Verkehr BHKW, HKW, Kraftwerke
Elek. Wirkungsgrad 37-43 ca. 40 48 -53 50-55

(Hy) in %

5 Okonomische KenngriéBen

Uber die Investitions-, Betriebs- und Wartungskosten, den Wirkungsgrad und die Lebensdau-
er von Systemen zur Stromerzeugung mit integrierter Biomassevergasung liegen nur wenig
verldBliche Informationen vor, da die bisher realisierten Anlagen im Rahmen von For-
schungs- und Entwicklungsvorhaben errichtet wurden bzw. als solche geplant sind.

Festbettvergaser mit Gasmotor. Berechnungen zeigen, daB} die spezifischen Investitionen
fiir Festbettvergaser mit motorischer Gasnutzung bei wenigen zu realisierenden Anlagen zwi-
schen 5 000 und 10 000 DM/kW, fiir Anlagen mit Leistungen zwischen 100 und 200 kW,
und zwischen 4 000 und 6 000 DM/kW,, fiir Anlagen mit 1,5 bis 3 MW,, liegen diirfien /7, 8/.
Bei einer Kleinserienfertigung kénnten die Kosten um rund ein Viertel gesenkt werden.

Wirbelschichtvergaser mit Gasturbine. Die spezifischen Investitionen fiir Demonstrations-
anlagen mit integrierter Biomasse-Wirbelschichtvergasung und GuD-Kreisldufen (Leistungs-
bereich 6 bis 12 MW,)) liegen zwischen 4 200 und 5 300 DM/kW,, bei einer atmosphérischen
Vergasung und zwischen 9 500 und 10 700 DM/kW,, bei der druckaufgeladenen Vergasung
/9/. Die verglichen mit der Druckvergasung héheren Kosten fiir die Kaltgasreinigung und die
Gaskompression werden bei der atmosphérischen Vergasung im hier diskutierten Leistungs-
bereich mehr als aufgewogen durch die niedrigeren Kosten fiir den Vergaser und die Brenn-
stoffzufiihrung,

Allothermer Wirbelschichtvergaser mit Brennstoffzelle. Angesichts des sehr frithen Ent-
wicklungsstandes bei Systemen mit Brennstoffzellen und Biomassevergasung sind nur sehr
grobe Schétzungen der zu erwartenden Kosten maglich. Die Gréfienordnung fiir ein System
mit allothermer Dampf-Wirbelschichtvergasung (2 000 bis 3 000 DM/kW,), Gasreinigung
und -reformierung (ca. 2 000 DM/kW,) und Brennstoffzelle (2 000 DM/kW,)) diirfte unter
giinstigen Bedingungen zwischen 6 000 und 8 000 DM/kW,, liegen /3/. Hierbei ist zu beriick-
sichtigen, daf} bei den Kosten fiir die Brennstoffzellen von Preisen ausgegangen wurde, die
einer Serienfertigung der Brennstoffzellen entsprechen. Die genannten Preise diirften deshalb

erst langfristig erreicht werden kénnen,
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6 Umweltaspekte

Durch die Biomassevergasung und die anschlieBende Gasnutzung in Gasmotoren, Gasturbi-
nen oder Brennstoffzellen kann aufgrund der potentiell hSheren Wirkungsgrade mehr CO,
pro verbrauchter Brennstoffeinheit substituiert werden als im Falle einer Stromerzeugung mit
einem konventionellen Dampfproze, der durch eine Biomasseverbrennung gespeist wird.
Damit hat die Biomassevergasung und die anschlieBende Verstromung des Schwachgases
unter Klimaschutzaspekten eindeutige Vorteile im Vergleich zu anderen Méglichkeiten der
Strombereitstellung aus Biomasse.

Die NO,-Emissionen aus der motorischen Gasnutzung kénnen stark schwanken, da sie u. a.
vom Stickstoffgehalt des Biobrennstoffs, vom Vergasungsmittel, vom Gasgemisch und
Ziindzeitpunkt abhéngig sind. Entsprechend den bisher verfiigbaren Informationen liegen die
NO,-Emissionen bei der motorischen Nutzung von Holzgas meist deutlich unter dem Grenz-
wert der TA Luft, wihrend die CO-Emissionen um den Faktor 3 bis 5 hoher liegen kdnnen
/6/. Ebenfalls niedrige NO,-Emissionen sind bei der Nutzung von niederkalorigem Schwach-
gas in einer Gasturbine zu erwarten, da der Anteil an thermischen NO,-Emissionen aufgrund
der relativ niedrigen Flammentemperatur gering ist. Insbesondere beim Einsatz des Schwach-
gases in Brennstoffzellen fihrt der hier erreichbare hohere Wirkungsgrad in Verbindung mit
der vor der Gasumwandlung erforderlichen Gasreinigung und der flammenlosen Energieum-
wandlung zu NO,-Emissionen, die um eine GrdBenordnung niedriger sind als die zukiinftig
erwartbaren Emissionswerte von Gasmotoren und Gasturbinen; dies gilt auch fiir die CO- und
Kohlenwasserstoffemissionen.

Bei der Absenkung der Temperatur der Produktgase vor ihrer Nutzung in Gasmotoren oder
Gasturbinen (im Falle einer Komprimierung) fallen, je nach Restfeuchte des eingesetzten
Brennstoffs und Menge an zugegebenem Wasserdampf, unterschiedliche Kondensatmengen
an, Die Aufarbeitung und umweltgerechte Entsorgung der mit Teerverbindungen belasteten
Kondensatabwisser ist mit teilweise hohen Kosten verbunden, die bei kleineren Vergasungs-
systemen meist nicht wirtschaftlich sind. Eine direkte Einleitung der Kondensate ins Abwas-
sersystem ist wegen ihrer Belastung mit organischen Verbindungen und Ammonium nur im
Falle einer vorausgegangenen guten Gasreinigung moglich.

7 Restimee

In Verbindung mit Gasmotoren oder Gasturbinen kénnen durch die Biomassevergasung
deutlich hohere elektrische Wirkungsgrade (etwa 22 bis 37 %) im Vergleich zu einer Biomas-
severbrennung mit nachgeschalteter Dampferzeugung und Dampfturbine (etwa 15 bis 18 % in
Gegendruckanlagen) erreicht werden. Dies macht die Biomassevergasung zu einem Hoff-
nungstriger fiir die geplante deutlich weitergehende Biomassenutzung in Europa. Trotz der in
den letzten Jahren erreichten Fortschritte ist der Stand der Technik bei den derzeit verfiigba-
ren Biomasse-Vergasungsanlagen mit anschlieBender Gasnutzung zur Stromerzeugung noch
unbefriedigend. Deshalb sollten verstirkt F,E&D-Anstrengungen zur erfolgreichen Realisie-
rung der folgenden, aus gegenwirtiger Sicht interessanten Konzepte unternommen werden:

Fiir BHKW unter 2 bis 5 MW,, ist die Festbettvergasung und die anschlieBende Gasnutzung
in Gasmotoren interessanter als in Gasturbinen. Fiir Anlagen mit Leistungen zwischen 3 und
20 MW, erscheint die Stromerzeugung iiber Gasturbinen oder in GuD-Anlagen mit vorge-
schalteter Biomasse-Wirbelschichtvergasung unter atmosphirischem Druck aus technisch-
Skonomischer Sicht die derzeit aussichtsreichste Technik. Langfristig kénnte eine Verstrom-
ung in Brennstoffzellen eine vielversprechende Perspektive darstellen. Die Kosten fiir Gas-
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motoren-BHKW bzw. GuD-Anlagen mit integrierter Biomassevergasung liegen aus gegen-
wiirtiger Sicht zwischen 4 000 und 6 000 DM/kW,, und sind damit deutlich niedriger als die
Kosten fiir eine Biomassevergasung mit anschlieBender Gasnutzung in Brennstoffzellen. Dies
kannte sich jedoch durch weitere Fortschritte in der Entwicklung von Brennstoffzellen in den
nﬁghsten 10 Jahren &ndern.

Zusammenfassend kann festgehalten werden, daB die Biomassevergasung mit anschlieBender
Verstromung des Schwachgases einen nennenswerten Beitrag zu einer umwelt- und klima-
vertrdglicheren Energiebereitstellung in Europa leisten kann. Dies gilt insbesondere vor dem
Hintergrund der erreichbaren hohen Stromwirkungsgrade und der vielversprechenden Um-
weltkenngrofien, durch die diese Technik gekennzeichnet ist. Um die Vorteile der Biomasse-
vergasung realisieren zu kdnnen, miissen jedoch noch verschiedene technische Probleme ge-
16st und nicht technische Hindernisse-46/“aus dem Weg geriumt werden. Dies konnte im
Rahmen einer gemeinsamen europdischen Aktion im Bereich Forschung, Entwicklung und
Demonstration von Biomassevergasungsanlagen geschehen. Dabet sollte eine Konzentration
auf die hier diskutierten Konzepte erwogen werden, um zumindest fiir diese Verfahren einen
Marktdurchbruch zu erreichen. Das Ziel der Aktion sollte sein, die Technik der Biomassever-
gasung dahingehend weiterzuentwickeln, daB sie technisch verfiigbar und problemlos ein-
setzbar ist. Parallel dazu miiBten auch entsprechende MafBnahmen getroffen werden, damit
eine erfolgreiche Markteinfithrung sichergestellt werden kann und die genannten Umwelt-
Quellen

vorteile zum Tragen kommen.
< —a. 142)
/11 EU-Kommission (1997). WeiBpapier der EU-Kommission

12/ Kaltschmitt, M., Résch, Ch., Dinkelbach, L. (eds.) (1998) Biomass Gasification in Eu-
rope. EU-Bericht (in Druck)

13/ Solantausta, Y., Bridgwater, T., Beckman, D. (1996). Electricity production by advanced
biomass power systems. VTT Technical Research Centre of Finland, Espoo

/4] Rosch, Ch., Wintzer, D. (1997). Vergasung und Pyrolyse von Biomasse. TAB Arbeitsbe-
richt Nr. 49, Bonn

/5/ Biihler, R. (1998). Internal Combustion (IC) Engines for Biomass Gasifiers. In: IC Engi-
nes for LCV Gas from Biomass Gasifiers. Proceedings of the IEA Thermal gasification
Seminar in Ziirich, S. 7-13

/6/ Wagner, M. (1998). Utilization of Producer Gas in Jenbacher Gas Engines. In: IC Engi-
nes for LCV Gas from Biomass Gasifiers. Proceedings of the IEA Thermal gasification
Seminar in Zirich, S. 81-95

17/ Steinbrecher, N. (1996). Bereitstellung von Strom aus fester Biomasse und dessen Be-
deutung fiir die Energieversorgung unter Beriicksichtigung der Nutzung von Restholz in
BHKW im Bereich 0,5-5 MW. Institut fiir Elektrische Energieversorgung Darmstadt

18/ Juch, P. (1998). The Juch Gasifier in Espenhain. In: Proceedings of the workshop ,,Bio-
mass Market Introduction* (in Druck)

9/ Beenackers, A.A.C.M., Maniatis, K. (1996). Gasification technologies for heat and po-
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Problemstellung

Die Qualitat von Rostaschen wird durch den Rest-
kohlenstoffgehalt, den Gehalt I&slicher Neutralsalze
und die eluierbare Schwermetallfracht ausgedriickt.
Die Kriterien fir eine umfassende Verwertung der
Aschen entsprechend der gesetzlichen Vorgaben
werden nicht immer vollstandig erfiillt.

Um die Absatzchancen fir Rostaschen zu erh&hen
und die Kosten der Entsorgung sowie der Aufberei-
tung zu senken, bieten sich thermische (Schmelz-
verfahren, Sinterung) oder chemisch/physikalische
(Laugung, Alterung) Verfahren an, die integriert
oder additiv zum VerbrennungsprozeB ausgefiihrt
sein kdnnen.

Die einzelnen MaBnahmen sind jedoch beziglich
Energieverbrauch und erreichbarer Aschequalitat
unterschiedlich zu bewerten.

Vorgehensweise

Ausgehend von einer Analyse des thermischen
Prozesses (Abb. 1) wurden unterschiedliche
Verfahren (Sinterung, Laugung, Alterung) bewer-
tet.

Anhand von Laborversuchen wurden wesentliche
EinfuBparameter, die die Elution von Schadstof-
fen bestimmen, ermittelt und ein MaBnahme-
katalog zur Optimierung der untersuchten Ver-
fahren erarbeitet.

EinfluBgrilen gesetzliche

Vorgaben

Elution unter
genormten
8edingungen

Verbrennung

Kalkbrennen
Metate |
—

loneastirke

pH-Wert

Oberfi3che/
Sleblinie

8ildung efner
Stlikatmatrix

SM-Einbindung
In Matrin/Gitter

Systemanalyse Verbrennungsproze im
Hinblick auf die Anforderungen der TASI
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Ergebnisse

Die untersuchten Maglichkeiten zur Qualitatsver-
besserung von Rostaschen zeigen, daB verfah-
rensspezifisch Verbesserungen méglich sind (Abb.
2). Eine umfassende Qualititsverbesserung ist
allein durch thermische Verfahren, die jedoch
energetisch entsprechend aufwendig sind, rea-
lisierbar. Die derzeitig praktizierte 3-monatige
Alterung bietet dagegen nur eine eingeschrénkte
Qualitatsverbesserung.

Thermische Verfahren

o Schmelzen P
o Sintern Chlond: g Schwerrnetalle: &
hemisch-ohysikalische Verfah

« Laugung Chlond ,,Q Schwermetalle 5
~

Chiond. ; Schwermetalle g !

* Alterung

Abb. 2:  Bewertung von integrierten und additiven

Aschebehandlungsverfahren

Zur Beschleunigung der Alterung ist eine Carbo-
natisierung der gesamten Asche-durch Begasung
oder Berieselung des Materials mit CO2-haltigen
Medien wie gasférmiges CO2 oder synthetisches
Rauchgas denkbar. Die prinzipielle Machbarkeit
konnte im Rahmen der Untersuchungen gezeigt
werden (Abb. 3).

10 Vol-%
CO2 N2

M 100 Vol-%
co;

Begasungszest [m:n]

Abb. 3:  Dre Begasung von Aschen fiihrt zu emner
Abnahme das pH-Wertes im Eluat nach
DEV S4 und somit zu emer Vernngeruna

der SchwermetallSslichkeit
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EXPERIMENTELLE UNTERSUCHUNG UND MATHEMATISCHE MODELLIE-
RUNG DER VERBRENNUNG VON BRAUNKOHLE, ABFALLSTOFFEN UND
MISCHBRENNSTOFFEN IN EINER ZIRKULIERENDEN WIRBELSCHICHT-
FEUERUNG

Abstrakt

An dem Lehrstuhl fiir Kraftwerkstechnik der TU Dresden werden seit Anfang der 90-iger Jah-
re umfangreiche experimentelle Untersuchungen zur Verbrennung von Bio- und Reststoffen
in Wirbelschicht- und Staubfeuerungen durchgefithrt 47,727. Dabei war vor allem die Zufeue-
rung dieser Stoffe in Wirmeerzeugeranlagen auf Braunkohlenbasis von besonderem Interesse.
Experimentell konnte nachgewiesen werden, dai sowohl Biobrennstoffe als auch Abfille in
zirkulierenden Wirbelschichtfeuerungen umweltschonend zur Wirmeerzeugung eingesetzt
werden kénnen. Als Beispiel wird das an Hand von Braunkohle-Klirschlammgemischen so-
wie Bagasse- und Holz-Braunkohlegemischen gezeigt.

Neben den experimentellen Untersuchungen bietet die Modellierung der Verbrennungsvor-
ginge ein geeignetes Mittel um Voraussagen zu anderen Mischungsanteilen sowie anderen
geometrischen Abmessungen machen zu kénnen. Seit Anfang 1997 wird dazu ein vom BMBF
und der Firma Lurgi gefSrdertes Forschungsvorhaben /3#* bearbeitet. Ein von der Universitiit
Gesamthochschule Siegen fitr die Braunkohleverbrennung konzipiertes Zellenmodel-/4Z wird
auf die neuen Brennstoffgemische erweitert. Da grundsitzlich andere Stoffzusammensetzun-
gen vorliegen, wurden an einem Batch-Reaktor Voruntersuchungen zum Pyrolyseverhalten
der Brennstoffe durchgefithrt. Erste durchgefilhrte Testrechnungen liegen vor. Die Arbeiten
am Modell sind aber noch im vollen Gange.:

1_Einfiihrung

Die gemeinsame Verbrennung von Abfillen und fossilen Energietriigern verbindet auf wirt-
schaftliche Weise die Vorteile einer thermischen Entsorgung mit einer ressourcenschonenden
Energieerzeugung. Gerade vor dem Hintergrund des Inkrafitretens der Technischen Anleitung
Siedlungsabfall (TA Si) /5/ im Jahre 2005 wird deutlich, dafl eine groBere Anzahil von Ania-
genkapazititen bendtigt wird, um alle anfallenden Abfille thermisch behandeln zu kdnnen.

* Vorhaben wird mit Mitteln des BMBF unter dem FSrdervorhaben 0326818A gefordert
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Die Akzeptanz fiir die Errichtung neuer Abfallverbrennungsanlagen ist in der Bevélkerung
recht gering und Genehmigungen ziehen sich zeitlich sehr in die Linge. Eine Alternative
kénnte dazu die Zufeuerung von Abfallstoffen in konventionellen Kraftwerksanlagen sein. An
Investitionskosten wiirden hier Kosten fiir Abfallager, -transport und -dosierung sowie even-
tuell zusitzliche Filtertechnik anfallen.

Als bewihrtes Feuerungskonzept wilrde sich u.a. die Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung an-
bieten. Diese Feuerung ist in der Lage, bei entsprechender Anpassung ein breites Brennstoff-
band zu nutzen. In einem breit angelegten vom BMBF und der Firma Lurgi Umwelt unter-
stiitzten Forschungsprogramm wird dazu an der TU Dresden die Mitverbrennung von diversen
Abfalistoffen in kohlegefeuerten ZWSF - Anlagen systematisch untersucht.

Neben den experimentellen Untersuchungen wird ein filr Braunkohle entwickeltes mathema-
tisches Zellenmodell auf die neuen Brennstoffe und vor allem Brennstoffgemische erweitert.

2_Beschreibung der ZWSF - Pilotanlage der TU Dresden
Die ZWSF - Pilotanlage der TU Dresden (Bild 1) 148t sich in folgenden Baugruppen einteilen:

- Zirkulationssystem - Lufisystem
- Brennstoffzufithrung - . Rauchgasreinigung
- MeBwerterfassung

Das Zirkulationsystem besteht aus einem thermisch - isolierten 6,7 m hohen Verbrennungs-
reaktor, einem luftgekilhlten Abscheidezyklon und einem wassergekithlten Siphon (Bild 2).
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Bild 1: Baugruppenanordnung der ZWSF- Pilotanlage Bild 2: Das Zirkulationssystem

220




- e Al

Der Reaktor hat einen Durchmesser von 320 mm und ist zum Dilsenboden hin konisch auf
200 mm eingezogen. Neben der Priméirlufizugabe ist eine Sekundirluftzugabe Ober drei Ho-
fien moglich.

Das Luftversorgungssystem wird von einem drehzahlgeregelten Drehkolbengeblise ge-
speist. In die Hauptlufileitung ist ein elektrisch beheizter Luftvorwirmer mit einer Anschiufi-
leistung von 68 kW integriert. Damit 146t sich die Verbrennungsluft auf tiber 400°C vorwir-
men,

o Zur Brennstoffzufiihrung gehdren neben Transportbehilter und Hebezeug eine Dosierband-
: : waage und eine Zellradschleuse. Zusitzlich steht eine Dosierschnecke zur Verfiigung.

Das Rauchgasreinigungssystem besteht aus einem Ktlhler, einem Patronenasche- und einem
S Aktivkoksfilter sowie dem Saugltifter.

s Dic MeBiwerterfassung umfaBit 51 MeBaufnehmer (T emperatur, Druck sowie Mengenstr8-
me). Femner gehdren zwei Rauchgasanalysesysteme dazu. Alle MeBwerte werden online ge-
messen, auf einem PC zur Anzeige gebracht und gespeichert.

4 mm e et b ok

£ s 3 Das mathematische Simulationsprogramm

T Das Simulationsmodell ist als eindimensionales Zellenmodell konzipiert. Die Geometriedaten
werden dabei von der ZWSF - Pilotanlage (ibernommen. Die Zelleneinteilung der Anlage er-
folgt gem4B Bild 3 in 24 Zellen. Dem Reaktor werden dazu 17 Zellen, dem Querzug 1 Zelle,

; dem Zyklon 3 Zellen und der Siphon in 2 Zellen zugewiesen. Fiir jede Zelle werden 22 Bi-
o . lanzgleichungen fiir 12 Feststoffe, 9 Gasbestandteile und den Energiestrom formuliert. Die
gasfrmigen Stoffe bestehen aus CO2, CO, H;0, SO;, N;, NO, NH;, Oz und C;Hy und bewe-
S gen sich nur in Strémungsrichtung. Fir die Feststoffe, bestehend aus 10 Kokspartikelklassen,
IR Ca0 und CaSO;, ist innerhalb des Reaktors eine Ritckvermischung vorgesehen. Im Bild 4 ist

BT fiir eine Zelle beispielhaft die Bilanzierung fiir eine Kokspartikelklasse dargestellt.
SR Als Ergebnis der Bilanzierung erhilt man ein nichtlineares Gleichungssystem, da8 iterativ mit
I einem Newton - Verfahren geldst wird.
R 7] % 3 : ﬁ!c.-a.cu‘xl ﬁ!mm‘j]
’ s
: EN 4 ) 28| Mcrai
y 11 3 Mendi| 7,
12 | N
= e e
P_ll: Rauchgas Casseli
-——l 3 Flugasche m Cavgji l
Sefe:zdar. | 16 ’
83 2=y 17 . .
v 3 m: Massenstrom
ff&"’z"‘f’_‘:'. 12 T]2] Asckeabeg 2u; zugefihrter Strom
B2 z==xf) 15 | 7 rez: rezitkulienter Strom
t 20 Hil aus: austretender Strom
Brerestalt I il aul: Aufwinsstrom
e r.u ab: Abwirtssirom
Seicuedar. 2 Siphoclufe R: gesamte Reaktionsrate
o LT3 ac: Abdeb -
" i Zellennuramer
4 : —y . ¢j: Panikelklasse
DO g
) ¢1]
T Bild 3: Zelleneinteilung der Bild 4: Bilanzierung einer Kokspartikelklasse fiir
! ZWSF - Pilotanlage den Bilanzraum i

O 221

.y -

.,‘,..._,.._4.,_




4_Voruntersuchungen zum Pyrolyseverhalten verschiedener Brennstoffe

Die neu zu untersuchenden Brennstoffe unterscheiden sich in ihrer Zusammensetzung zum
Teil erheblich von Braunkohle. Vor allem die Stoffe, die wihrend der Pyrolysephase freige-
setzt werden, differieren erheblich. Hinzu kommt ein erheblicher EinfluB der Temperatur so-
wohl auf die Stoffausbeute, als auch auf die Zusammensetzung der Produkte bei der Pyrolyse.
Um fiir die Modellierung eine sichere Datengrundlage fiir die Pyrolysegas der verschiedenen
Brennstoffe und Brennstoffgemische zu erhalten, wurden Versuche an einem Pyrolysereaktor
der Universitit Gesamthochschule Siegen durchgefithrt /6/. Dazu wurden tiber 200 Proben bei
unterschiedlichen Temperaturen untersucht. Ein Ergebnis war die Aufieilung der Pyrolysebe-
standteile in einer gasformigen, flissigen und feste Komponente fiir die einzelne Ausgangs-
brennstoffe. In den Bildern 5 und 6 ist das Pyrolysegas und der Restkoks dargestelit. Der
Temperatureinflu8 ist in beiden Bildern deutlich zu erkennen, Weiterhin ist zu bemerken, daBl
bis auf Braunkohle die Restkoksgehalte aller anderen Brennstoffe ab 450 °C unter 25 Masse-
prozent liegen.

Gasanteil bei der Pyrolyse Restkoks bei der Pys ®Braunkohls |
—_—— rBagases \
{# Braunkohle AHausmall 1) ]
80!’n Bagases - 60 - - ] - Sar-nﬂll(ll) :
. xHolz H

14 :gg;:(ﬁ; — * | e Kikrschlamm

- 50 » 1 + Teerrlick d
. golXHoiz % ‘\"r\(\&—_’
f. Kléirschlamm B * %

Gaw, % waf,

Gasantoil, Gow.% wal.,

0 :
350 450 850 650 750 850 350 450 550 650 750 850
Temperatur, °C Temperatur, °C
Bild 5: Pyrolysegasanteil fiir verschiedene Biid 6: Anteil des Pyrolysekokes
Brennstoffe in Abhiingigkeit der fiir verschiedene Brennstoffe in
Temperatur Abhiingigkeit der Temperatur

Ein Beispiel fiir die Pyrolysegaszusammensetzung der Brennstoffgemische, bestehend aus
Braunkohle und Holz, soll Bild 7 verdeutlichen. Dabei ist der Energieanteil der Stoffe Holz
und Braunkohle variiert worden. ‘

Auf der linken Seite des Diagramms ist der Holzanteil 100% und der Kohleanteil 0 %. Auf
der rechten Bildseite ist das Verhiltis genau entgegengesetzt. Man erkennt sehr deutlich die
nicht lineare Abnahme des CO - Ausbeute mit steigende Braunkohleanteil. Bis auf CO,, was
bei 60 % Braunkohle ein leichtes Maximum durchliuft, fallen alle weiteren gemessenen Gas-
bestandteile mit steigendem Braunkohleanteil geringfiigig.
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Bild 7: Zusammensetzung der Pyrolysegase fiir verschiedene Braunkohle - Holzgemische

5 Zusammensetzung der untersuchten Brennstoffe und Brennstoffgemische

Bei ersten Versuchen in der ZWSF-Pilotanlage sowie bei den ersten Simulationsrechnungen
wurden folgende Brennstoffimischungen (Tabelle 8) eingesetzt:

Masseanteil Braunkohle Masseanteil Zusatzbrennstoff
75 Masseprozent 25 Masseprozent Holz
54 Masseprozent 46 Masseprozent Holz
31 Masseprozent 69 Masseprozent Holz
52 Masseprozent 48 Masseprozent Hausmilll

Tabelle 8: MassemiiBige Zusammensetzung der Brenustoﬂ‘gemis;:he

Beim Holz handelt es sich um Holzhackschnitze! aus Kiefemholz. Hausmilll war aufbereitet,
das heifit er war zerkleinert, getrocknet, yon Metallteilen befreit und pelletiert.
Die Elementarzusammensetzung der Ausgangsbrennstoffe ist aus Tabelle 9 zu entnchmen.

Bestandteile Braunkohle Holz Hausmall
Wasser 27,8 22 5,6
Asche 3,9 0,9 44,7
Kohlenstoff 46,6 35,7 23,7
Wasserstoff 3,3 4,7 3,16
Stickstoff 0,5 0,7 1,0
Schwefel 0,6 0,1 0,4

Tabelle 9; Elementarzusammensetzung der Ausgangsbrennstoffe
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Neben den Elementarzusammensetzungen sind weiterhin die Flichtigengehalte und die Heiz-
werte der Ausgangsbrennstoffe interessant. Die dazugehBrigen Werte sind in Tabelle 10 ent-
halten.

Braunkohle Holz Hausmtill
| Flachtigengehalt in % 379 552 41,7
Heizwert inkJ/kg 16.918 11.1970 8.697

_ Tabelle 10: Fliichtigengehalte und Heizwerte der Ausgangsbrennstoffe

6_Ergebnisse aus Experiment und mathematischem Modell

Da die Arbeiten an der Erweiterung des Simulationsprogrammes noch im vollem Umfang lau-
fen, kénnen nur erste Simulationsergebnisse zum Gemisch Braunkohle - Holz prisentiert wer-
den.

Als erstes soll die Temperaturverteilung iiber dem Reaktor zwischen den Versuchspunkten
und der Simulationsrechnung verglichen werden.

Es wird dabei ein Versuchspunkt mit dem Brennstoffgemisch Braunkohle und Holz mit einem
Massenverhiltnis von 31/69 niher betrachtet. Als Versuchsrandbedingungen wurden die
‘Werte nach Tabelle 11 eingestellt : ’

Versuchsparameter Gemisch Kohle/Holz 31/69
thermische Leistung in kW 252
Luftverhiitnis 1,22
Primirluft / Gesamtluft 0,44
Lufitemperatur in °C 22

Tabelle 11: Versuchsparameter fiir die Verbrennungsversuche und die Simulationsrechnung

Der gemessene und berechnete Temperaturverlauf fiir den Versuchspunkt ist im Bild 13 ent-
halten. Das Bild 12 soll verdeutlichen, an welchen Stellen Stoffstréme in den Reaktor einge-
bracht werden.

Der Temperaturverlauf zeigt deutliche Abweichungen zwischen Messung und Rechnung im
unteren Reaktorteil (0 - 1,5 m Hohe). Der nachfolgende Verlauf wird deutlich besser wieder-
gegeben.

Als Emissionswerte sollen die NO,- Werte niher betrachtet werden, die im Bild 14 iiber dem
Luftverhiltnis aufgetragen wurden.

Bei den NO,- Werten ist fiir die gesamten Gemische der EinfluB des Luftiiberschusses er-
kennbar. Fiir einen Holzanteil von 46 Masseprozent werden die geringsten Emissionen er-
reicht. Sie sind noch geringer als fiir die reine Kohleverbrennung. Erhoht man die Holzzugabe
auf 69 Masseprozent, erhilt man etwas hshere Emissionswerte.

Als nichstes soll der Zugabeort des Holzes innerhalb des Reaktors variiert werden. Das wiirde
quasi einer Brennstoffstufung entsprechen. Erste positive Erfahrungen wurden damit bereits
bei Verbrennungsuntersuchungen mit Bagasse gesammelt. Bei Versuchen fiir einen dgypti-
schen Aspiranten mit der Verbrennung von Bagasse in der ZWSF.- Pilotanlage traten recht
interessante Effekte auf.

1. Durch die Zugabe der Bagasse direkt in den Reaktor (1,5 m iiber Diisenboden)
wurde eine ungeniigende Temperaturverteilung erreicht.

224




]
‘

2. Durch den hohen Flilchtigengehalt des Brennstoffes und der Verbrennungsreaktion,
erst oberhalb der letzten Sekundirluftzugabe, wurden hohe NO,- Werte gemessen.
3. Bei der zushitzlichen Zugabe von Braunkohle wurde das Temperaturprofil avsgegli-

o 3 chener und die NO,- Emissionen sanken.
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- “d Bild 14: Gemessene und berechnete NO,- Emissionen fiir Braunkohle/Holz und
Braunkohle/Hausm{ill Gemische

; ] Die Bilder 15 und 16 und die Tabelle 17 sollen die Verhiltnisse bei der Bagasseverbrennung
’ und den gemessenen NO- Werten verdeutlichen.
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Bild 15: Schematische Bild 16: Gemessene und berechnete
Reaktoransicht Temperaturverliufe fiir Kohle,
mit Bagasseeintrag Bagasse und Kohle + Bagasse

7_Zusammenfassung, SchluBfolgerungen und Ausblicke

Ein von der Universitit Gesamthochschule Siegen fiir die Braunkohleverbrennung konzipier-
tes Zellenmodell wird auf die neuen Brennstoffgemische erweitert. Da grundsitzlich andere
Stoffzusammensetzungen vorliegen, wurden an einem Batch-Reaktor Voruntersuchungen zum
Pyrolyseverhalten der Brennstoffe durchgefiihrt.

Erste durchgefiihrte Testrechnungen zur Verbrennung von Braunkohle/Holz liegen vor. Die
Arbeiten am Modell sind aber noch in vollem Gange und werden bis Ende 1998 abgeschlos-
sen. Als weitere Stoffe sollen Hausmiill, Kliirschlimme, Papierschlimme sowie Teerriickstin-
de untersucht werden. Der Eintragsort der Zusatzbrennstoffe soll dabei variiert werden.

Aus Sicht der Autoren bietet die Modellierung damit die Moglichkeit, neben den experimen-
tellen Untersuchungen der Verbrennungsvorginge Voraussagen zu neuen Brennstoffgemi-
schen machen zu kdnnen. Weiterhin kann mit dem Modell leicht mit anderen geometrischen
Anlagenabmessungen gerechnet werden.
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DGMK-fachbereichstagung
Energetische und stoffliche Nutzung von Abfallen und nachwachsenden Rohstoffen®
vom 20. bis 22. April 1998 in Velen/Westfalen

J. Burgorf
Saarberg-Oekotechnic GmbH, Hafenstr. 25, D-66111 Saarbriicken

KOSTENGUNSTIGE THERMISCHE ABFALLVERWERTUNG UND
KREISLAUFWIRTSCHAFTSGESETZ AUS BETREIBERSICHT

o

Einflihrung -

Das im Oktober 1996 in Kraft getretene Kreislaufwirtschafts- und Abfallgesetz (Krw-
/ADbfG) schreibt in den Grundsétzen der Kreislaufwirtschaft fest, dafl Abfélle in erster
Linie zu vermeiden und in zweiter Linie stofflich oder energetisch zu verwerten sind.
Die Beseitigung von Abfiflen - und darunter fallt auch die .klassische* Miillverbren-
nung - ist nur dann zugefassen, wenn sie gegentiber der Verwertung die umweltver-
tréglichere Losung darstelit.

Far die thermische Behandlung von Abfallen definiert das KrW-JAbfG deshalb zwei
Wege mit unterschiedlichen Ansétzen: Zum einen die thermische Behandlung von
.Abfillen zur Beseitigung®, wie sie bisher in vielen Anlagen zur Mallverbrennung reali-
siert worden ist und zum anderen die energetische Nutzung von ,Abféllen zur Ver-
wertung®. .

Der vorliegende Beitrag soll die Auswirkung dieser Vorgabe auf zukiinftige Abfallwirt-
schaftskonzepte unter Beriicksichtigung der derzeitigen Situation der thermischen
Restabfallbehandlung darstellen.

Thermische Abfallbehandlung oder energetische Verwertung?

In der Technischen Anleitung Siedlungsabfall (TASI) ist festgelegt, daR Abfalle nur
nach Inertisierung abgelagert werden diirfen. Diese Forderung wird z. Z nur durch
thermische Verfahren erfiillt. Das KtW-/AbfG unterscheidet dariiber hinaus zwischen
der zu bevorzugenden energetischen Verwertung und der thermischen Abfallbe-
handlung.

Um eine energetische Verwertung von Abfallen zuzulassen, verlangt das KrW-/AbfG
die Einhaltung bestimmter Voraussetzungen. Anders als bei der herkémmlichen
thermischen Abfallbehandlung, wo die Reduktion von Abfalimengen und Schadstoffen
im Vordergrund steht, ist bei einer energetischen Verwertung die Energienutzung der

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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eigentliche Zweck der MaRnahme. Als Bedingungen der energetischen Verwertung
werden im KrW-/AbG genannt:

o Der Heizwert des einzelnen Abfalls, ohﬁe Vermischung mit anderen Stoffen, be-
trégt mindestens 11000 kJ/kg.

o Es wird ein Feuerungswirkungsgrad von mindestens 75 % erzielt.
 Entstehende Restwérme wird selbst genutzt oder an Dritte abgegeben.

» Die verbleibenden Reststoffe sollen jedoch ohne weitere Behandlung abgela gert
werden kénnen.

Abfélle werden in diesem Sinne als Ersatzbrennstoffe aufgefaitt, und miissen typi-
sche Eigenschaften eines Brennstoffs aufweisen. Dazu geh6rt neben einem Heizwert
{iber 11 MJ/kg auch die Lager- und Transporistabilitat. Typische Abfalle, die diese
Forderung erfiillen, kénnen z. B. Altholz, Papier und Pappe, aber auch Kunststoffe,
Gummi und Altél sein. Unklar ist dagegen, inwieweit heizwertreiche Fraktionen, die
durch Aufbereitung gernischtgesammeiter Siedlungsabfélle gewonnen werden, in die
Kategorie Ersatzbrennstoff aufgenommen und somit zu Abféllen zur Verwertung wer-
den.

Das Gebot der energetischen Verwertung der Abfalle beinhaltet auch die Verpflich-
tung, die bei der Abfaliverwertung erzeugte Warme effizient und kontinuierlich zu nut-
zen. Aufgrund der Standortsituation ist bei vielen existierenden Mullverbrennungsan-
lagen jedoch eine Wéarmenutzung nicht bzw. nicht umfassend méglich oder nicht wirt-
schatftlich. Das Hauptaugenmerk beziglich der Anwendungstechnik richtet sich dem-
geman verstérkt auf industrielle Anwendungen. Betriebe mit eigenem Abfallpotential
und entsprechendem Energiebedarf bieten sicher ginstigere Voraussetzungen fir
eine thermische Verwertung heizwertreicher Abfélle,

Der im KrW-/AbfG fir die energetische Verwertung geforderte Feuerungswirkungs-
grad von {tber 75 % stellt schon fiir die klassische Mullverbrennung kein Problem dar.
Realisiert sind in heute bereits Feuerungswirkungsgrade von 85 - 90 %. Zur Zeit sind
an verschiedenen Standorten Uberlegungen im Gange, ehemalige Miiliverbrennungs-
linien, die aufgrund des Anlagenalters oder der vorhandenen Technik den heutigen
Anforderungen an eine thermische Abfallbehandlung nach dem Stand der Technik
nicht mehr entsprechen, auf die thermische Verwertung von Abféllen, wie z. B. Altholz
umzustellen. Aber auch fiir speziell auf die thermische Verwertung von Abféllen aus-
gelegte Verbrennungseinheiten in z. B. Wirbelschicht- oder Drehrohrtechnik sollte die
Forderung eines 75 %igen Feuerungswirkunggrades kein Problem darstellen.

Die Forderung, daR die Verbrennungsreste ohne weitere Behandlung abzulagern sein
missen, erfordert eine vollsténdige Umsetzung der organischen Substanz und ent-
spricht in dieser Hinsicht auch dem Grundgedanken der TA Siedlungsabfall. In den
heute verwendeten Verbrennungstechniken ist die Erfiillung dieser Forderung nor-
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malerweise kein Problem. Allerdings ist aus dieser Forderung auch der gebotene
Verzicht auf eine reine Pyrolysetechnologie ableitbar.

Da weder das Auffinden geeigneter Abfalle, noch die Realisierung des notwendigen
Feuerungswirkungsgrades oder die Anforderungen an die Reststoffe emsthafte Pro-
bleme fiir die Realisierung darstellen, verbleiben die Verpflichtung zur tats&chlichen
thermischen Nutzung im eigenen Prozefl oder durch Energieabgabe an Dritte und
ihre Darstellung in wirtschaftiicher Weise als die zu Gberwindenden Hirden. Wie in
der Abfallwirtschaft bereits bisher {iblich wird auch dem Ersatzbrennstoff eine Ko-
stendeckungsfunktion zugewiesen. Vor allem bei schlechten Brennstoffqualitaten wird
wegen des fir die Verbrennung und Rauchgasreinigung notwendigen erhShten Auf-
wandes Oberwiegend die Zuzahlung auf den Ersatzbrennstoff und nicht der Energie-
erlés der Kostendeckung dienen.

Nur wenn es gelingt, die Energie in hochwertiger Form auszubinden und nahezu voll-
sténdig zu verwerten, kdnnen sich auch Eridse aus dem Energieverkauf nachhaltig
glinstig in einer Wirtschattlichkeitsrechnung darstellen.

Logistik und Technik zur thermischen Verwertung heizwertreicher Abfélle

Aufgrund der sehr groen Palette an einsatzfahigen Abféllen zu thermischen Ver-
wertung ist auch eine entsprechende Anzahl von Verbrennungstechniken erforderlich.
Sie reicht fiir Feststoffe vom Staubbrenner Ober Rostverbrennungsanlagen, Dreh-
rohranlagen und Wirbelschichtverbrennungsanlagen bis hin zu den sogenannten in-
novativen Verfahren unter Einschiufl einer Pyrolyse- oder Vergasungsstufe. Bezig-
lich ihrer Eignung zur thermischen Abfallverwertung sind im Einzelfall jeweils die
chemisch/physikalischen Parameter des Brennstoffes hinsichtlich Zindfahigkeit,
Flammenbild, Rauchgaskorrosivitat und Flugascheerweichungspunkt zu priifen.

Fiir die Beurteilung der erforderlichen Rauchgasreinigung gelten hauptiséchlich die
Schadstoffinhalte als MaRstab. Besonders bei Einstoffverbrennungsanlagen‘hat sich
bereits in der Vergangenheit gezeigt, dal - unabhéngig von der Erfiillung der Anfor-
derung gem. 17. BImSchV - hierfir in der Regel nicht der ibliche Umfang der Rauch-
gasreinigungsanlage einer normalen Millverbrennungsanlage notwendig ist. Mitunter
werden aber auch bei komplex vorliegender Schadstoffmatrix Ausnahmen von der
17. BImSchV diskutiert und zugelassen, wenn wie z. B. in Zementwerken die Einhal-
tung der geforderten Grenzwerte Probleme bereitet.

Aus dem vorgenannten ist bereits ersichtlich, daR die Verbrennung heizwertreicher
Fraktionen sich hauptséchlich fir kommunale und industrielle Kraft- und Wérmeer-
zeugungsanlagen sowie produktionsintegrierte Anlagen anbietet. Neben Krafiwerken
und Fernheizwerken sind vor allem industrielle Anlagen mit einem hohen und gleich-
méRigen Strom- und. Warmebedarf interessant. Hier bietet sie sich z. B. fir Papier-
werke, Chemieanlagen und andere grofle Produktionsbetriebe in besonderer Weise

~
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an, weil oft schon das Vorhandensein einer geniigend groBen eigenen Abfallmenge
die Grundiast fir eine Abfallverbrennungsanlage darstellt.

In Verbindung mit bereits vorhandenen Strom- und Wiarmeerzeugungsaniagen auf
der Grundlage fossiler Energietrager ergibt sich durch thermische Verwertung heiz-
wertreicher Abfille die Maglichkeit sowohl einer kostengiinstigen Abfallverwertung als
auch einer kostengiinstigen Energiebereitstellung. Es ist in solchen Fallen sicherlich
konsequent, wenn das in diesen Betrieben gewonnene Know-how und die bereits
getétigten Vorleistungen genutzt werden, um auch Abfélle Dritter in den eigenen An-
lagen thermisch zu verwerten. Das Potential dieser Anlagen ist selbst dann beacht-
lich, wenn der Anteil an Ersatzbrennstoffen gem. §1, Abs. 2 BimschG auf 25 % be-
schrankt wird, um in den GenuR gewisser Erleichterungen zu kommen.

Mehr oder weniger ausschlieRlich zur thermischen Verwertung von Dritten angelie-
ferter Abfélle sind die produktionsintegriert arbeitenden Zementwerke oder Anlagen
der Ziegelindustrie, die kaum heizwertreiche Abfélle in nennenswerter Menge selbst
erzeugen. Leider arbeiten viele dieser Anlagen lediglich saisonorientert und benétigen
die Energie nur Uber einen gewissen Teil des Jahres.

Sowoh! die Verbrennungstechnik als auch die betrieblichen Besonderheiten (z. B.
Einsatz zur jahreszeitlich gezielten Energieproduktion ) stellen besondere Anforde-
rungen an die Bereitstellung der Ersatzbrennstoffe. Hier unterscheiden sich die kom-
munale Abfaliverbrennung und die industrielle Verwertung heizwertreicher Abfélle
grundlegend. So wird im allgemeinen von Ersatzbrennstoffen eine gewisse Schittgut-
oder FlieBguteigenschaft und eine Speicherfahigkeit Gber einige Monate bei neutralen
Lagerungsbedingungen erwartet. Je nach Abfallstoff bedeutet dies eine mehr oder
weniger intensive Varbehandlung in Form einer Klassierung, Granulierung, Pelletie-
rung oder auch einer weitergehenden Behandlung wie Verpackung oder dhnliches.

Der Einsatz von Ersatzbrennstoffen in einer Staubfeuerung erfordert eine staubfeine
Aufmahlung, die mit den in Kraftwerken vorhandenen Anlagen nicht immer zu be-
werkstelligen ist. Eigene Versuche mit BRAM aus der Siedlungsabfallaufbereitung
haben beststigt, daf hierzu auch an die BRAM-Herstellung besondere Anforderungen
zu stellen sind. Fir den Einsatz in Wirbelschichtverbrennungsanlagen wird beispiels-
weise eine homogene Kornverteilung bei gleichmaBigem spezifischem Gewicht ver-
langt, um optimale Fluidisierungsbedingungen in der Wirbelschicht zu erreichen. Fir
Abfille, die in Zementwerken oder anderen Industrieanlagen eingesetzt werden sol-
len, sind in der Regel aus platz- und betriebstechnischen Griinden die Lagerung und
Bevorratung in Siloanlagen erforderlich. Das Einspeichern und Ausspeichemn aus die-
sen Siloanlagen erfordert @blicherweise ebenfalls ein Produkt mit Schiittgut-
eigenschaften.

Unabhéangig von der Art der Abfélle zur Verwertung fithrt ihre von der &ffentlichen

Entsorgung abgekoppelte Bewirtschaftung zu gravierenden Verdnderungen bzgl.
Menge und Zusammensetzung der Restabfalle. Wahrend der heute verschiedentiich
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bereits festgestellte Riickgang der kommmunal zu entsorgenden Abfalle auch noch
andere Ursachen hat, so ist doch zumindest ein Hinweis gegeben, wie sich eine von
der kommunalen Entsorgung getrennte industrielle Verwertung heizwertreicher Ab-
falle auf den Restabfall auswirkt.

Da vor allem der giinstigere Preis den Ausschlag fir die thermische Verwertung
heizwertreicher Abfille gibt, werden sie zur Handelsware und somit den bisherigen
Entsorgungsstrukturen entzogen. Gelingt es dann den betroffenen Gebietskdrper-
schaften nicht, die entstandenen Auslastungsiiicken durch gleichwertigen Ersatz zu
schlieRen, sind Steigerungen in den Behandlungskosten fir die verbleibenden Abfélle
unvermeidbar. Probleme dieser Art wurden in den letzten Monaten bereits zur Gend-
ge in der Offentlichkeit diskutiert. ’

Aber nicht nur das Mengenproblem kann zum Stolperstein fiir heute noch intakte Ent-
sorgungslosungen werden. Mit dem Abzug relevanter Mengen heizwertreicher Abfalle
aus der kommunalen Entsorgung gerét auch die energieseitige Optimierung einer
Miliverbrennungsanlage aus dem Gleichgewicht. Besonders gravierend ist dies dann
fir Mullverbrennungsanlagen, die in regionale Energiekonzepte eingebunden sind
und zur ersatzweisen Erfiillung von Energielieferverpflichtungen Primérenergie ein-
setzen miissen.

In Gebietskdrperschaften, in denen noch keine thermische Behandiungsanlage vor-
handen ist, kann der mégliche Heizwert- und Mengenverlust in vorsichtigen Anlagen-
auslegungen beriicksichtigt werden. Es zeigt sich derzeit in verschiedenen Anlagen,
dafl bei einem Absinken des unteren Heizwertes auf unter 2 000 kWhit zur Errei-
chung der vorgeschriebenen Mindesttemperatur von 850 °C eine regelmatige Zu-
schaltung der Stutzbrenner erforderlich wird.

Voraussetzungen fiir technisch/wirtschaftlich erfolgversprechende Losungen

Es ist als selbstversténdlich vorausszusetzen, daR auch die industrielle Verwertung
heizwertreicher Abfélle nach den einschldgigen gesetzlichen Regelungen erfolgt, um
eine unzuldssige Beeintrachtigung der Umwelt zu vermeiden. Dennoch bieten indu-
strielle Anwendungen Optimierungsmaglichkeiten, die ohne Aufgabe okologischer
Positionen auch bei vergleichsweise kleinen Anlagen zu technischiwirtschaftlich ak-
zeptablen L&sungen fiihren.

Ein erster Ansatzpunkt ist die Standortwahl zur Vermeidung unnétiger Transportauf-
wendungen. Es bleibt zu hoffen, daf} die industriellen Verwerter heizwertreicher Ab-
fille bevorzugt die in der umgebenden Region anfallenden geeigneten Abfélle Gber-
nehmen. Ein Milltourismus, wie er derzeit noch aufgrund geringer Verwertungskapa-
zitaten stattfindet, solite in der Zukunft vermieden werden.
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Ein wesentliches Merkmal der industriellen Anlagen ist die normalerweise streng
zweckoptimierte Bauweise. Architektonische Gesichtspunkte miissen nicht véllig ver-
nachlassigt werden. Sie treten aus Wirtschaftlichkeitsgesichtspunkten jedoch meist in
den Hintergrund. Reprasentative Bauten oder Baubesonderheiten ohne Funktionalitét
dienen in kommunalen Anlagen meist der Férderung der Akzeptanz und sind im indu-
striellen Umfeld verzichtbar.

Entscheidender als die Bauwerkskosten sind die Anlagenkosten. Industrielle Anlagen
werden exakt nach dem Bedarf geplant. Uberkapazititen werden méglichst vermie-
den und Reserveenergieerzeuger in kostenglinstigerer Technik mit fossilen Energie-
tragem realisiert. Diese Planungsmaxime sichert eine Vollauslastung der instaliierten
Kapazitéten und damit ein wirtschaftliches Optimum. Von der Entsorgungsverplich-
tung schwankender Abfallmengen ist eine solche Anlage befreit. Das volle Durch-
schlagen giinstiger Herstellungskosten auf die Wirtschaftlichkeit wird oft jedoch durch
konjunkturabhéngig kurze Abschreibungszeiten unterbunden.

Durch die Realisierung eines Anlagenverbundes innerhalb mehrerer Energieerzeu-
gungsanlagen eines Industriebetriebes kann fir die thermische Verwertung heizwer-
treicher Abfalle mitunter auf die Errichtung einer eigenen Stromerzeugungsanlage
verzichtet werden. Damit sind solche Installationen hinsichtlich der Energieabgabe
ahnlich ginstig zu bewerten, wie Abfallverbrennnungsanlagen zur ProzeRdampfer-
zeugung. Bei Stromvergiitungen von 4 - 6 Pfennig je kWh ist selbst fiir gréRere Ab-
fallheizkraftwerke die Erzeugung von Kondensationsstrom kaum wirtschaftlich.

Werden heizwertreiche Abfalle zur thermischen Verwertung in bereits vorhandenen,
z. B. nach der GroRfeuerungsanlagenverordnung oder der TA Luft genehmigten An-
lagen eingesetzt, kénnen sehr glinstige spezifische Anlagenbaukosten bezogen auf
die eingesetzte Abfallmenge erreicht werden. Verbrennungs- und Rauchgasreini-
gungseinrichtungen sind vielfach bereits ausreichend vorhanden und die Anlagen-

baukosten konzentrieren sich somit im wesentlichen auf die Abfallvorbehandlung und
die Logistik.

Im Bereich der Betriebskosten wirken sich vor allem Synergismen im Personalbereich
bei Bedienung, Wartung und Reparatur, eine andere Tarifstruktur und die bedarfsori-
entierte Fahrweise der Anlagen kostensenkend aus. Die Auswah! der Ersatzbrenn-
stoffe ermdglicht einen verschleiBarmen und korrosionsreduzierten Betrieb der Ver-
brennungsanlage. Bei ndherer Betrachtung der Kostenstruktur bestehender Abfall-
verbrennungsanlagen kommt gerade dieser Kostenposition eine oft unterschétzte
Bedeutung zu.

Nach Vorgabe des KrW-/AbfG ist der Hauptzweck der Verbrennung auf die Gewin-
nung und den Einsatz des in den Abféllen enthaltenen Energiepotentials auszurich-
ten. Die energiebedarfsorientierte Fahrweise bei GroRanlagen und die Einbettung der
Energieerzeugung einer kieineren Anlage in ein groes Abnahmepotential sind ideale
Voraussetzung fiir einen gesetzeskonformen und wirtschaftlichen Anlagenbetrieb.
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Wihrend bei Abfallverbrennungsanlagen im Kondensationsbetrieb lediglich ca. 30 %
der enthaltenen Energie genutzt werden konnen, ist je nach Abnehmerstruktur im
Kraft-/Wirme-Koppelungsbetrieb oder im reinen Wérmebetrieb eine Energienutzung
bis 85 % denkbar.

Weil Abfallheizkraftwerke aufgrund ihrer Aufgabensteflung rund um die Uhr und fast
gleichmaBig zu allen Jahreszeiten ohne Berticksichtigung eines Energiebedarfes in
der Abnehmerstruktur produzieren missen, werden in aller Regel nur geringe Ver-
gltungen fir die erzeugte Energie bezahlt. Bedarfsorientiert eingesetzte Anlagen zur
Verwertung heizwertreicher Abfalle dagegen kénnen in Zeiten einer Energieliberpro-
duktion abgeschaltet oder leistungsreduziert gefahren werden und kénnen durch die
Substituierung eines Energiezukaufs oder eines Priméarenergieeinsatzes wesentliche
Erlésbeitrage liefern.

Letztlich tragt auch die Reststoffentsorgung oder Reststoffverwertung zu ginstigeren
Konditionen der thermischen Verwertung heizwertreicher Abfélle bei. Zum Teil sind es
die geringen Aschengehalte, teils die geringeren Schadstoffanteile, die in Summe zu
geringeren Aufwendungen fir die Reststoffentsorgung oder Reststoffverwertung fiih-
ren kénnen.

Vom Aufwand fiir die Reststoffseite nahezu freigestellt sind die produktionsintegriert
arbeitenden Verfahren wie z. B. beim BRAM-Einsatz in der Zementindustrie. Hierbei
werden Stoffe, die in Abfallheizkraftwerken in Form von Flugstaub oder Rauchgasrei-
nigungsprodukten teuer zu entsorgen sind, ins Produkt eingebunden. Inwieweit
BRAM aus Siedlungsabfallen uneingeschrankt in der Zementindustrie einsetzbar sein
wird mufl abgewartet werden. In frilheren Versuchen; entsprechende Vertrage abzu-
schlieRen, war meist ein in der BRAM-Herstellung unvermeidbarer Chlorgehalt von
tiber 1% ein AusschluBkriterium.

Langfristigkeit der Lésungen, Entsorgungssicherheit

Der Einsatz von Ersatzbrennstoffen in Kraftwerken und Heizwerken fiir kommunale
oder private Femwarmeanlagen ist hinsichtlich der erreichbaren Vertragslaufzeiten
ahnlich zu bewerten wie eine Abfallbehandlung in kommunalen Abfaliheizkraftwerken.
Dafiir sprechen die zu tétigenden Investitionen, die Gblichen Abschreibungszeiten und
die Vertragsstrukturen auf der Energieseite. Damit bieten sich diese Verwerter insbe-
sondere als Partner der abfallbeseitigungspflichtigen Gebietskorperschaften an, de-
ren Ubernahmeverpflichtung weder von der Konjunktur einer bestimmten Branche
noch von Wettbewerbstiberlegungen abhéngt und die zur sicheren Gebiihrenkalkula-
tion an langeren Vertragslaufzeiten interessiert sind.

Ganzlich anders stelit sich die Situation in echten industriellen Anwendungen dar. Die
giinstige Energiebereitstellung durch die Verwertung heizwertreicher Abfalle tragt im
allgemeinen zur Standortsicherung bei. Sie allein kann eine langfristige Sicherung
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jedoch nicht bewerkstelligen. In Zeiten der Globalisierung der Mérkte sind auch groRe
Produktionsstatten nicht frei bestimmbaren Sicherungsparametern unterworfen.

Andererseits sind gerade Gewerbebetriebe und Industrieproduktionen die potenten
Erzeuger heizwertreicher Abfélle zur thermischen Verwertung. Es ist durchaus davon
auszugehen, daB in vielen Fallen auch kirzere Vertragslaufzeiten sowohl vom Abfall-
produzenten als auch vom Abfaliverwerter gewiinscht sind und sich somit eine funk-
tionierende Abfallwirtschaft unter dem Dach des neuen KrW-/AbfG entwickelt. Es ist
zu erwarten, daB eine Vielzahl kleinerer Verwertungsanlagen eine ahnliche Sicherheit
bietet wie wenige GroRanlagen.

Ausblick

Die Realisierung einer thermischen Verwertung heizwertreicher Abfille stellt eine
gleichermaBen technische wie organisatorische Herausforderung dar. Die eigenver-
antwortliche Abfallbewirtschaftung in und zwischen Gewerbe- und Industricbetrieben
ist grundsétzlich geeignet, die &ffentliche Entsorgung mengenméRig nachhaltig zu
entlasten. Fir bestehende, 6ffentliche Abfallverbrennungsaniagen bedeutet der damit
verbundene Riickgang der Anliefermengen die Notwendigkeit, durch Gberregionale
Kooperationen die Auslastung zu sichern.

Es wére wenig sinnvoll, wenn durch durch den Entzug relevanter Mengen mit gleich-
zeitig beachtlichem Energiepotential in bestehenden Abfallverbrennungsaniagen Pri-
mérenergie zur permanenten Stiitzung des Verbrennungsprozesses oder zur Erfll-
lung von Energielieferverpflichtungen erforderlich ware.

Fir die Aufbereitung geeigneter Abfalle zu Ersatzbrennstoffen sind vereinzelt Verfah-
ren verfugbar. Im Hinblick auf die Anforderungen durch die Verwendungsstelien in
Kraftwerken, Zementwerken, Ziegelwerken oder dhnlichen Industrieanlagen sind al-
lerdings jeweils Einzelbetrachtungen erforderlich, die auch die Bereiche der Logistik
und der ggf. saisonalen Zwischenlagerung erfassen. Die grundsatzliche Machbarkeit
ist in zahireichen Pilotprojekten nachgewiesen worden,

Fiir eine breitere Anwendung dieser Abfallverwertung ist in der Zukunft insbesondere
auch die Bereitschaft der potentiellen Verwerter gefragt. Sie haben zumindest in der
Vergangenheit zumeist mit dem Argument des mit der Abfallbehandlung schiechthin
verbundenen negativen Image eine Offnung ihrer Anlagen fir die thermische Ver-
wertung von Ersatzbrennstoffen aus heizwertreichen Abféllen abgelehnt. Die mit der
Inkraftsetzung des KrW-/AbfG geschaffene klarere Rechtsgrundlage hat fiir ein
Uberdenken dieser Haltung ein positives Signal gesetzt.
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Introduction S DE011716339

Plastics recycling has become a major challenge because either resources are
restricted or because of the increasing problems of waste disposal management,
which nowadays is deeply linked to environmental aspects. Various routes have
been invented and are actually in use, covering the range from material recycling,
chemical recycling, to energy recycling.

In this contribution a thermal method for crude oil mobilization and in-situ
liquefaction of coal is discussed, which will finally yield more organic material, as
which has been put in from plastics waste originally into the process. The conversion
product from thermal treatment is pumped down into exhausted crude oil reservoirs,
where the hydrogen can degrade the residual high viscous oil to cause it to become
more prone to flow so that it can be recovered. Such a process will envision two

goals:

1. more organic raw material (as crude oil) will be recovered then is initially put
in as waste product.

2. atmospheric pollutants from the conversion plant will be trapped in the

reservoir, which simplifies the construction of the plant.

An analogous process may be performed with coal seams. Coal seams with their
high porosity and large specific surface are believed to be in particular useful to filter
atmospheric pollutants. Depending on the type of coal the mobilization of organic
material by this process may be in the background. ' (@\({X { S\Q 3

The conversion of plastics materials into synthesis gas has already been
established. Also injection of hydrogen into wells for enhanced oil recovery has been
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described. The combination of both processes has not been applied hitherto. This
contribution will give a critical discussion of this complex concept.

On the other hand enhanced oil recovery is not of major interest at the moment,
because the oil price is down and resources are estimated to be sufficient for the
next decades. It is believed that the situation will change in time, however. Certainly
it would be an economical benefit for the petroleum industry, if exhausted wells could
be used as a sink for waste material, moreover if there could be a chance in near
future in increasing the potential resources of raw material.

Basic Concepts of Plastics Recycling Coupled with
Enhanced Oil Recovery and or In-situ Coal Conversion

The underlying basic ideas to achieve a positive mass balance are simple, once
enumerated.

1. Convert plastics waste thermally under the influence of oxygen so that it will be
converted mainly into synthesis gas, i. e. carbon monoxide and hydrogen. Minor
other components will be hydrogen chloride, from polyvinylchloride, and some
organic impurities.

2. Inject the crude mixture of synthesis gas into an exhausted crude oil well or in
deep coal seams. In an oil reservoir in general a lot of high molecular organic
material is inside, which cannot be recovered readily with common methods.
Hydrogen itself will crack the long chains of the sticking organics and will make it
more prone to flow due to conversion into smaller fragments. In this way enhanced
recovery of geopolymers can be achieved together with plastics waste disposal by
oxidative pyrolysis, followed by in-situ degradative hydrogenation of geopolymers.

3. The concept should be applicable both to coal and oil reservoirs.

Thus in the process two degradative thermal conversion steps are involved. The
first is oxidative degradation of plastics, and the second is a degradative in-situ
hydrogenation.

Flow Diagram of the Process

" The method is best illustrated in aflow chart figure (Fig. 1).
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Recovery and Total Oil Resources

Hitherto, in the technical age, some 1.1*1012 bb! of crude oil have been produced
with an average recovery yield, including enhanced oil recovery, of ca. 60 %. For
example the reserves in the North Sea (60 109 bbl) are assumed to be recovered to
an extent of 35 to 42% by primary and secondary recovery methods, and some 5 %
to 40 % of the original oil in place can be recovered by enhanced oil recovery. This
means that still some 4*1011 bbl of crude oil can be withdrawn by suitable methods.
This is more than the amount expected to be discovered in the future.

Pressure and Temperature Conditions in Reservoirs

Table 1: Dependence of Temperature and Pressure and Thermodynamic Free
Energy Correction in Relation to Depth

Depth (km) Temperature (K) Pressure (MPa) RTin(p/pg)
: (kJ*mol-1)

1 300 10 11.6

2 330 20 14.6

3 360 30 171

AP GV SV VI NN,

- (A5 P USRI SN . S NN S U PN

The properties regarding pressure and temperature in various depths are listed in
Table 1. The temperature will increase with depth at ca. 30 K/km and the hydrostatic
pressure will increase at the rate of 10 MPa/km (~ 100 at/km).

Structure of Geopolymers

The structure of geopolymers is given in the literature [1,2).The composition
varies from reservoir to reservoir. The main constituents are hydrocarbons up to 97
%. Further there are linkages with contributions from heater elements as sulfur,
nitrogen and oxygen. Also metallic compounds are found. Olefins, which would give
undesired side reactions with hydrogen, are found rarely if at all in natural
petroleum. Aromatic compounds are reported, however. There is a certain
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resemblance in chemical structure between geopolymers and some manmade
polymers.

Thermodynamic considerations

A chemical reaction is likely from thermodynamics, if the Gibbs function is
negative. The inversion temperature is defined as
AG, = AH, -TAS,
AHo .
AS, Eq. 1

=

The inversion temperature is that temperature at which the Gibbs function
changes its sign from positive to negative. Thus the inversion temperature gives an
idea in which temperature range a reaction might occur or not.

Table 2: Important Reactions in In-situ Degradation

Reaction AG,(J) Inversion
Temperature (K)

-CH2-NH-CH2- + Hp — -CHg-NHo + -70 500-24.5*T -
CHs-

-CH2-O-CHg- + Hp — -CHo-OH + CHz- | -80000 -27*T -

-CH=CHg +HCI - -CHCI-CH3 -65 700+147*T 446
-CH=CH-+HCI — -CH2-CHCI- -56 700+146*T 388
-CH=CH- + 2Hp — -CH3 + H3C- -168 000+114*T 1470
Bgnzene-x- 2Ho — Cyclohexane -210 000+386"T 540
-CHg-CHyp- + Hp — -CH3 + CH3- -48000 -14'T -

- equilibrium is on the side of products at any temperature

The temperature will not be sufficiently high to initiate thermal degradation of
polymeric chains by carbon-carbon bond scission. This is reasonable, because
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otherwise crude oil would not occur at such depths. Pressure changes are
appreciable, but the pressures required to change equilibrium are logarithmic in
nature, Table 1 is sufficient to illustrate the conditions in a reservoir, which can be
used to give an idea, of which reactions are possible on the basis of thermodynamic
considerations. The term RTin(p/p,) may be interpreted also as the energy of
compression of one mo! of ideal gas, which is irreversibly consumed when the gas is
pumped down into the well. This energy is small, but not negigible in comparison to
the energy obtained from the conversion of aliphatic chains into synthesis gas.

Special Aspects for Oil Reservoirs

Viscosity Breaking due to Carbon-Carbon Scission

To estimate the potential of in-situ degradation of heavy ails, it is worthwhile to
have a closer look to similar procedures that are already performed in chemical
processes. Actually there are depolymerization processes described in the literature
that use hydrogen as a reagent [3]. It is indicated that waste plastics material can be
undergo viscosity breaking, i. e. depolymerization in the presence of hydrogen at
pressures at 20 MPa and temperatures of 530 K to 690 K. Typical residence times
are about 5 hours. Because of basic similarities in structure between geopolymers
and plastics, it can be expected that the conclusions obtained from plastics viscosity
breaking can be adapted also to geopolymers. The pressure obtained in the reactor
simulates the conditions in a reservoir, but the temperature is significant lower. This
will cause longer reaction times. In contrast to an industrial plant, however, there is
basically no need for degradation to be very rapid. If times to achieve sufficient
conversion would be in the range of several months, this would not cause a problem.
There are no data available to give a more accurate picture.

. In-Situ Hydrogenation

In-situ hydrogenation is described in the patent [iterature [4]. Also combined
processes are described. The authors propose a two-step process. In the first step
in-situ combustion is performed, and afterwards in-situ hydrogenation [5] is carried
out,
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Special Aspects for Coal Seams

Coal is definitely known to be highly active as filter material for environmental
pollutants that are expected in the raw products of thermal conversion of wastes.
Therefore coal seams are ready to be used for filtering raw gases of pyrolysis. Coal
seams on the other hand are not as much closed to their environment than oil
reservoirs. Therefore the chance for pollutants to migrate is enhanced in this case.
The porosity of coals in deep coal seams may be reduced because of the high
tectonic pressure. These points are open for experimental investigation.

With respect to in-situ conversion the Fischer-Tropsch process is well known long
ago, but has never found application as in-situ method. Besides of high pressure
and high temperature the hydrogen content of coals is lower in comparison with
crude oil. Therefore the yield of additional organic material by in-situ conversion may
lower in comparison to oil reservoirs.

Conclusions - Advantages and Disadvantages of the
Combined Process

The combination of plastics conversion combined with enhanced oil recovery
meets fwo requirements, waste disposal with a minimum atmospheric pollution and
its simultaneous use in increasing the crude oil balance. Coal seams may act in first
line as filters for pollutants.

There are some conditions that need to be met in order to expect success of the
method, even when the basic principles are reasonable. Suitable reservoirs must be
preselected. According to the concept a deep reservoir with heavy oil would be
required, even when these demands are somewhat contradictory, because most
heavy oils are found in reservoirs of low depth. It seems desirable to introduce heat
into the reservoir. Transport of plastics waste to a conversion unit, which should be
near a suitable well is required. This transport must be achieved economically. So it
would be most favorable, for a suitable reservoir to be in vicinity of a location where

waste would accumulate.

The concept described here does not require cleaning of the end products of
pyrolysis, because they will essentially not come into contact with atmosphere. The
mass balance of organics will be positive. The primary advantage would be to save
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organic raw material for future use, because for energy production there are other
methods available besides fossil fuel combustion.

On the other hand the oil price is very low today, so that the economic advantage

would not be realized by industry. For this reason the main goal of the project is the
disposal of waste in a safe way.

Companies may have potential interest to gain profit with their exhausted wells or
not economic coal reservoirs for waste management and environmental protection
purpose even when the production aspect is in the background. Moreover it is
expected that within the next few decades the oil price will be increase sufficiently,
so that the interest in the second opportunity of the concept, i. e. enhanced oil
recovery will be become dominant.

There is a void however in experimental experience for some of these concepts,
even on a laboratory scale.
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MECHANISMS OF FORMATION AND DESTRUCTION OF NITROGEN OXIDES
DURING POLYAMIDE INCINERATION IN A FLUIDIZED BED

1. Abstract.

In order to study the incineration of nitrogen-containing polymers, a fluidized bed has
been built, This paper reports the results for polyamide 6-6 incineration. The main nitrogen
containing species have been identified, and the axial profiles of concentration of nitrogen
oxides, HCN and NH3 have been measured. The main steps of decomposition of the
polyamide were identified. ’ .

We present an experimental investigation of the influence of operating parameters
(temperature, excess air) on the formation and reduction of polymer combustion products.
The yields of conversion of nitrogen to the different N-species have been calculated as a
function of excess air in the fluidized bed.

2, Introduction,

Combustion of plastic materials is an suitable economical way of valorisation of this
type of waste because it allow the recuperation of its important energetic content. These
wastes are nevertheless an important source of pollutants if the combustion is not controlled.
Among the different burner types, fluidized bed can be used because it allows a good contro}
of combustion parameters (temperature, residence time, etc. ). These advantages can be
used at a laboratory scale, a fluidized bed allow the combustion of an amount of waste which
is sufficient to be representative in well defined experimental conditions. The GRE laboratory
has build a fluidized bed in order to study waste incineration, and used it to study fuel-
nitrogen behaviour during nitrogen-containing polymer incineration.

Fluidized bed has been successful for the reduction of NO emissions during
combustion and incineration, but important emissions of N,O have been reported [1,2,3].
This pollutant increases greenhouse effect and contributes to the destruction of the
stratospheric ozone layer. NOx and N, O emissions depend upon fuel characteristics and
experimental conditions [4,5], and many homogeneous and heterogeneous reactions
influence the formation of these pollutant species [6).

In order to obtain a better knowledge of the complex mechanism of NOx and N,O
formation, we studied the incineration of polyamide 6-6 in a fluidized bed. The main topic of
this work was the conversion of the plastic material to cyanide and ammonia, and then to
nitrogen oxides and N,.

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
245

-y




4

NS T T SUUURL I

Most studies done on polyamide combustion were related to toxicological effects
during fire, and they emphasized on the formation of toxic species (mainly HCN) during
pyrolysis or rich combustion [7,8]. Only few authors reported formation of nitrogen oxides
during polyamide combustion, and this formation was not considered important because
most of fuel-nitrogen was converted to N, [9].

During the combustion of organic nitrogen containing species, the primary
decomposition of the molecule is a pyrolysis step, nitrogen is converted to simple species.
Aromatics will lead mainly to cyanides, and amines to ammonia. Degradation experiments at
low temperature (400 °C) showed that the main praduct is ammonia, and small quantities of
mono- and di- cyanides were observed [10]. Above 600°C, the decomposition of the polymer
is complete. Some studies were performed at higher temperatures, up to 1000 °C, amide
functional group was detected. The dehydration of these species lead to cyanides, and then
to HCN [11]. Temperature or oxygen content of the gas doesn't seem to have a great
influence on the first steps of decomposition of the polymer, including HCN formation [12].

The mechanism of transformation of the N-species during the oxidative step of the
combustion is complex, and has been the aim of many studies during the last two decades.
Extensive reviews of the homogeneous and heterogeneous reactions have been presented
[6,13,14]. Because of the complexity of the mechanisms, and of the lack of kinetic data, it is
not possible to obtain reliable prediction of NO and N,O emissions over a wide range of
operating conditions.

3. Experimental set-up

The fluidized bed used in our experiments is shown in Figure 1, the reactor is a
refractory stainless steel cylindrical tube with a height of 2.4 m and an internal diameter of
106 mm, The range of experimental combustion conditions are :

* temperature : up to 1000 °C

= gas velocity : 0.8 to 1.3 m/s

« fuel feed rate : 0.3 to 1 kg/h of polyamide

« inert solid : 2 kg of sand, particle size ranging from 80 to 320 um

The gas feed of the burner can be preheated-by a 6 kW electrical furnace, the
temperature obtained at the entry of the fluidized bed is typically 650 °C, which is sufficient
to allow the ignition of plastic particles. At nominal operating conditions, this preheating can
be removed.

The fuel feed if controlled.by an endless screw volumetric feeder, and plastic particles
are injected in the reactor through a water cooled probe. The fuel is injected with a
secondary air stream at 375 mm above the distribution plate. For all the experiments, the
secondary to total air ratio was fixed at 0.115. A second solid feeder can be used to inject
sand or calcium carbonate in the bed. The fuel is polyamide 6-6, the nitrogen content of this
fuel is 12.4 % on a mass basis, particle size is ranging between 2 and 4 mm.

The entrained particles are separated from the exhaust gases by a cyclone. 16 type-K
thermocouples allow the measurement of temperature profiles in the bed, and pressure drop
is also controlled. The gas analysis can be done through five probes in the bed, and one
after the cyclone. All the measurements are done in the axis of the reactor. After filtration, a
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part of the gas Is injected through a heated line in the gas cell of an on-line FT-IR
spectrometer ( Bruker IFS 28 ). This allows the identification, and the quantification of
intermediate species like HCN, NH,, cyanides and hydrocarbons. The other part of the gas is
cooled, separated from water by a permeation tube, and injected in on-line analysers : NDIR
for carbon oxides, chemi-luminescent for NOx, paramagnetic for oxygen.
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4. Results.

4,1, Identification of species

The FTIR spectrometer allows us to record high resolution spectra between 4000 and
600 cm, a spectrum is shown on Figure 2. Carbon oxides and water were of course
detected, and we were able to identify nitrogen oxides: NO and N,0O, light hydrocarbons like
CH, and C,H,, and N-species : HCN, NH,, and cyanides like acetonitrile (CH,CN) or
acrylonitrile (CH,CHCN ). NO, was not detected in our experiments.
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In order to identify the mechanisms of decomposition of the polyamide, we have done
experiments in fuel rich conditions. The measurements along the height of the reactor
showed a maximum concentration of cyanides and ammonia in the injection zone of the bed.
Then, the molar fraction of these species decreases, cyanides species are converted to light
hydrocarbons like acetylene and HCN. An important result is that only a small fraction of fuel
nitrogen is converted to cyanide species, the major decomposition product in the injection
zone is ammonia, this correlates well with results obtained on different experimental set-up
[10].
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The evolution of concentration of NO and N,O is shown in Figure 3, NO formed in the
injection zone Is partially converted to N20 at the top of the reactor. This result was already
noticed by Amand et al. in experiments of coal combustion In circulating fluidized bed [2,3].
This reduction can be the consequence of an heterogeneous reaction. The main product of
this conversion of NO is N,. in Figure 4, we observe a similar behaviour for non oxidised
species like HCN and NH,. A correlation between NH, decrease and NO evolution can be
done, NH, can reduce NO to N, by the thermal deNOx mechanism.
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The decomposition of polyamide in the fluidized bed can be divided in three
mechanisms :

« primary thermal decomposition leads to hydracarbons, cyanides species and
ammonia.

» hydrocarbons are then converted to smaller organic molecules like methane,
ethylene. Nitrogen containing species are transformed to acetonitrile or acrylonitrile, and in a
second step to HCN and acetylene.

« transformation of HCN and NH, to nitrogen oxides and N, is the consequence of a
fuel-NO mechanism.

43. Influence of temperature on fuel-N conversion

The effect of combustion temperature on the NOx and N,O emission is shown in
Figure 5, we called bed temperature the mean value between the distribution plate and a
height of 675 mm. The measurement of concentrations was done at the top of the reactor. It
can be seen that the NOx emissions increase and N,O emissions decrease when the
temperature increases. This behaviour had been noticed in coal combustion experiments
[3,15).

The mechanism of N,O decrease is not elucidated, some authors believe that N,O
result from heterogeneous reduction of NO by the char, an increase of temperature leads to
a decrease in char concentration inside the bed, and then to higher emissions of N,O [3]. On
the other hand, it was suggested from gas phase kinetic modelling that N,O resulted from
NCO chemistry. An increase of temperature resulted in an oxidation of NCO to NO rather
than to N,O [16].
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De Diego et al. [15] supposed that the evolution of NO emissions with increasing
temperature was related to the lower concentration of char and CO in the bed. In our
experiments, we observed a decrease of CO emission with increasing bed temperature. In
Figure 6, it can be seen that NO cormelates with the molar fraction of CO. The global
behaviour of NO is the result of this homogeneous mechanism, and of the increase of NCO
oxidation to NO.
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4.4, [nfluence of excess alr on fuel-N conversion

The vyield of fuel-N transformation to nitrogen oxides has been determined as a
function of excess air of the bed. In the two following experiments, the excess air was 26 and
54 %. The bed temperatures were respectively 1180 and 1217 K. The results are shown in
table 1. The increase of NO and N,O with increasing excess air was also been observed
during coal combustion {15).

26 % 54 %
fuel-N <> NO (%) 1.0 1.7
fuel-N > N,O (%) 1.8 3.0

iable 1: fuel-N ion vield function of ;

The increase in NO emission can be related to the reduction of CO and char
concentration in the reactor at higher oxygen molar fraction. O, concentrations were
respectively 4.6 and 8.2 % for the two experiments. As pointed out by de Diego [15], the
increase in N O concentration shows that the formation of nitrous oxide through NO
reduction is not the only mechanism.
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5. Conclusion’

A fluidized bed has been built to study the combustion of wastes at temperatures
between 750 and 1000 °C. It was used to study the influence of excess air and bed
temperature on fuel nitrogen conversion during polyamide incineration.

The main decomposition products were identified, and concentration profiles along the
riser were measured. The main part of NOx formed in the bottom of the reactor is gradually
reduced along the riser, and leads partially to N,O formation. This behaviour was observed
whatever the operating conditions. The results show that NOx emissions increase and N,O
decrease with increasing temperatures. Both the NOx and N,O concentrations increase
when the excess air is increased.

All the results show that homogeneous gas-phase reaction has a great influence on
nittogen oxides evolution. Further work will include kinetic modeliing to improve our
understanding of these phenomena.
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1. INTRODUCTION s

The liquidation of waste dumps on the surface of mining enterprises and
realization of measures by environment protection of air and aquatic basins are
connected to the complex processing of mining mass. The main directions of
utilization of mining rocks and coal wastes realized in Ukraine industry are:
-filling of mines worked-out area by grouting solutions [1];

-ceramic brick, porous filling maretials and binding materials production;
-road-making, construction of hydrostructures and industrial objects;

-output of concrete items predominantly for using in mining conditions .

The peculiarity of wastes using in above-mentioned fields is the possibility of
their mass application in quantities commensurable with valumes of their yields.
The experience of enterprises work which process mining rocks into building
materials by burning method (ceramic brick, porous aggregates of concretes as
aggloporite, expanded clay aggregate) has shown that unconstant and, as the
rule, exceeding norms content of carbon and sulphur in the rock results to
deterioration of products quality and technological factors of production.
Unstability of carbon content in raw material makes the burning process hardly
operated. Obtained products having residual carbon in the view of coke residue
are often characterized by lower physical-mechanical characteristics [2]. éd

That is why to obtain high-quality products on the basis of unstable
carboncontaining raw material it is needed the creation of raw material mixture
with given and constant carbon content on the stage of preparation. It has been
established by our investigations and experience of burnt materials production
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that the carbon content in mixtures on the basis of mining rocks should be 8-10
% to obtain high-quality ceramic brick and aggloporite and should not exceed
1,5-2 % at the moment of bloating at obtaining of expanded clay aggregate [3].
The resources of fresh mining rocks with a such carbon content in Donbas are
sharply limited. It was the reason of carrying out of our investigations and
development of methods of raw material mixtures with given and constant
carbon content creation on the stage of preparation and also the stabilization of
raw material mineralogical composition.

2. EXPERIMENTAL
The objects of investigation were coal enrichment wastes, run-in-mine coal
rocks, bumnt rocks of refuse dumps, rocks thermal oxidized in furnaces of

fluidized bed, rocks with addition of alkali- and ferrocontaining additives.. The
chemical composition of raw material are shown in Table 1.

Table 1. Chemical composition of wastes

Waste C,% Qxides content, %
SlOz A|203 F8203 FeO CaO MgO NaZO Kzo SO: i

Run-in-mine

rock 143 549 280 90 12 14 16 04 14 1,1
Burnt rock of

refusedump 12 569 262 79 15 30 1,7 10 14 08
High-carbon

fraction of rack

(0-15 mm) therm.

oxidized 08 -544 276 90 30 18 1,7 12 12 02

The ceramic mixtures from rock samples were prepared by the method of semi-
dry pression. The rock varieties were mixed in needed ratio and grinded in the
mill to size less than 2 mm. From the charge humidificated to 7-8 % the samples
were pressed at specific pressure of 25 MPa.

3. RESULTS AND DISCUSSION

For regulation of carbon content in charge it is needed the studying of
regularities of its distribution in raw material and establishment the factors
exerted the most influence on this index. The creation of raw material mixtures
with a needed carbon content can be realized by following methods: rock re-
enrichment; addition of rock burned in natural conditions in refuse dumps or
mixing with a high-carbon fractions of rock thermally treated in furnaces of
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fluidized bed.The carbon distribution in mining rock in dependence from its size
has been investigated. The samples of anthracite enrichment waste were selected
during 15 days for establishment of the possible fluctuations of carbon content
in the samples of run-in-mine rock of enrichment and in samples fractionated on
size. The curves of carbon content change in daily average samples are shown in
Figure 1.

C,%

36

30_ wz
24}

18 /\.//\/\//—//\\;/Ji

12

0 2 4 6 8 10 12 14 16
T.days

Figure 1. The curves of carbon content change in daily average run-in-mine and
fractionated on size coal enrichment waste samples:

1-run-in-mine sample; 2-fraction 0-5 mm; 3-fraction 5-15 mm; 4-fraction 15-40
mm; 5-fraction 40-80 mm; 6-fraction >80mm.

It is clear from curves that the carbon content in run-in-mine samples (curve 1)
is exposed to considerable variations. It is connected with imperfection of

coal enrichment methods in Ukraine. In the same time the fluctuations of carbon
content in separating rock fractions of certain size is considerably lower. The
main part of carboncontaining material is in rock fractions of small size because
coal and coal shales as the more brittle materials are exposed to larger grinding
at extraction and enrichment than clayey and sand-clayey materials. From the
curves it is seen that raw material can be stabilize on carbon content by division
of waste on size and we can use the fractions of certain size or the mixtures of
fractions in the technology of ceramic products provided the needed carbon
content in mixture.So, for the waste of Ukraine concentrating mills it is
expediently the separation of fractions larger thanl5 mm that provides carbon
content in mixture 8-10 %, satisfied the conditions of wall ceramic materials and
aggloporite buming. For technology of expanded clay aggregate gravel
production it’is expediently to separate of waste fraction larger than 80 mm. The
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high-carbon waste fractions of size less than 15 mm can be used as low-grade
fuel or combustible additions in wall ceramic makes production from clayey raw
material.

In that work the possibilities of technological properties improvement of coal
enrichment wastes by the way of their mixing with bumt rock of refuse dumps
and high-carbon rock fractions thermal oxidized in furnaces of fluidized bed are
considered. The compositions and physical-mechanical properties of bumnt
samples are shown in Table 2.

Table 2. Compositions and physical-mechanical properties of ceramic samples

Charge composition,%  Physical-mechanical sample properties
Initial Thermal Burnt Density, Water Compres-  Air Frost
rock oxidized rock kg/m® absorption sive strength, shrin- resistance

rock . % MPa kage,% cycle
30 70 - 1780 7.6 452 4.5 25
40 60 - 1710 79 35.6 4.6 25
50 50 - 1640 8.2 334 49 25
70 30 - 1590 125 26.5 5.1 25
30 - 70 1720 73 424 5.2 25
50 - 50 1630 8.5 434 5.0 25
40 - 60 1710 7.7 46.7 42 25
70 - 30 1580 11.3 34.6 6.2 25

From data of Table 2 it is seen that it were obtained the high- strength ceramic
samples from raw material mixtures «fresh rock+bumt rock or thermally
oxidized rock», physical-mechanical properties of which are satisfied to needed
standards. The utilization of such systems in ceramic materials production has
series of advantages the main of which are:

-the possibility of raw material charges obtaining with needed and constant
carbon content;

-the possibility of shaped brick buming on traditional regimes of burning which
used in technology of brick obtaining by semi-dry method;

-the simplicity of binding of fluidized, bed installation for thermal oxidation of
high-carbon rock fraction to technology;

-the possibility of efficacious heat utilization for raw material drying at grinding.

The results of investigations of rock bloating in natural view show that the
bloating of granules happens irregulary in consequence of structure stratification
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and rock composmon inhomogeneity. The density of burnt samples was from
0.6 to 1.0 glem’. The imegularity of expanded clay aggregate bloating is
excluded completely at powder preparation of rocks. For decreasing of density
of expanded clay aggregate gravel the rock composition was corrected by alkali-
and ferrocontaining additives such as alkaline waste of phenol plant and waste
of steelmaking production (open-hearth slag and converter slag).The
experiments were carried out on the granules with diameter of 8 and 10 mm for
estimation of granule size influence. The results of tests of rock bloating by
powder mean of preparation (rock grinding, granulation, decarbonization and
granules bummg) are shown in Figure 2.

¥, gfem®
1.2k

1.0
08¢

0.6}

0.4 : . . ‘- ;
10 20 30 40 50 60

Time of thermal preparation at 900 C°,
Figure 2. The influence of time of thermal preparatlon and additives on density

of expanded clay aggregate obtained from waste granules of different diameter:
1-100 % of rock; 2-98 % of rock+2 % of alkaline additive; 3-97 % of rock+3 %
of alkaline additive; 4-96 % of rock+4 % of alkaline additive; 5-97 % of rock+
3 % of ferrocontaining additive;

diameter of granule is 8 mm;
~e---—--—-—~ diameter of granule is 10 mm.

Data of Figure 2 show that granules obtained from grinding rock w1thout
preliminary thermal preparation do not bloat. After preliminary bummg at 900°
C for 20-40 minutes the granules density decreases to 0.87 g/cm’. Such raw
material in natural composition is estimated as low-bloating,

The addition of 3 % of alkaline additives leads to considerable decreasing of

expanded clay aggregate density from 0.87 g/em® to 0.55 g/em® and provides
the uniform porosity of samples. The next increase of alkaline additives content
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"to 4 % results to decrease of granules density to 0.45 g/om’ but it is
accompanied by considerable reduction of expanded clay agpregate strength in
consequence of coarse-porous structure formation. Granule diameter does not
effect considerably on its bloating but the strength of expanded clay aggregate
obtained from granules of diameter 8 mm is in 1,5-2 times higher than expanded
clay aggregate from granules 10 mm. It has been investigated the bloating of
granules obtained from mining rock thermally oxidized in natural conditions and
comrecting by ferrocontaining additives such as waste of metallurgical
production. Results of experiments are shown in Figure 3.

Bloating coefficient
4.0

35¢

3.0

2.5

0 2 4 6 8 10 12
Additive quantity, %

Figure 3. Dependence of bloating coefficient of burnt rock from content of
ferrocontaining additives in charge: 1-metal-oil scale; 2-open-hearth slag; 3-
converter slag.

As it is seen from Figure 3 the addition of ferrocontaining components allows to
rise the coefficient of rock bloating to 3,5-4. The best results were obtained for
addition of organo-mineral additive such as metal-oil scale. Its composition
is: 18 % of oil matters with addition of surface-active matters; mineral part is
represented by gematite, magnetite and calcite. The addition of ferrocontaining
components intensifies the melt formation in which the quartz dissolutes
intensively.The oxides of alkaline-earth metals which are involved in the melt
at burning exert the active influence on melt formation.

Results obtained in laboratory conditions were completely confirmed at

industrial tests of developed compositions on production technological lines and
formed the basis for series of projects of enterprises on brick, aggloporite and
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expanded clay aggregate production. There is brick factory in Donbas which
processes raw material mixture «fresh rock-+bumnt rock of refuse dumps».

4. CONCLUSIONS

1.0n the basis of coal enrichment wastes it has been elaborated the compositions
of ceramic charges for production of burnt wall materials and porous fillers on
resourcesaving technologies.

2.1t has been shown that the application of simple technological method such as
division of rock by size could essentially improve the homogeneity of raw
material on carbon content and obtain raw material fractions with needed carbon
content.

3.1t has been shown the possibility of obtaining of high-quality ceramic wall
products from raw material mixtures «fresh rock+bumnt rock or thermally
oxidized rocky.

4.The introduction of correcting alcali- and ferrocontaining additives in coal
enrichment wastes allow to increase of rock bloating at burning and to obtain the
expanded clay aggregate gravel of bulk density to 500 kg/m’.
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GESTUFTE PYROLYSE VON KUNSTSTOFFGEMISCHEN -
PROZERINTEGRIERTE SCHADSTOFF- UND WERTSTOFFTRENNUNG

Einleitung und Problemstellung

Die Behandlung von Abfallstoffen ist zu einem wichtigen Thema der innenpolitischen
Diskussion geworden. Wachsende Abfallmengen, begrenzter Deponieraum und Akzep-
tanzprobleme von Miillverbrennungsanlagen haben fiir neue Wertbegriffe fiir die Entsor-
gung von Abfillen gesorgt. Nicht zuletzt ist auch der Riickgang und die Verknappung
der Erdélreserven dafiir verantwortlich, dal man heute Abfélle als Wertstoffe betrachtet
und sie als resourcenschonende Rohstoffe verwerten will.

Einer der Hauptgriinde, weshalb in der &ffentlichen Diskussion Kunststoffe im Vorder-
grund stehen, liegt darin, dafl - obwohl nur 8 Gew.-% des Hausmiills auf synthetische
Polymere zuriickgehen - dieser Anteil aufier durch sein Volumen gerade auch durch die
Bestiindigkeit der Materialien besonders auffillt. Diese Bestindigkeit und die geringe
Dichte sind aber zugleich Voraussetzungen fiir den Einsatz moderner Kunststoffe. Die
Kunststoffproduktion ist in der Vergangenheit stetig gestiegen und wird in Zukunft die
Menge an Kunststoffabfillen erhhen.

Gesetzliche Regelungen, wie die Verpackungsverordnung und die noch zu verabschie-
dende Elektronikschrottverordnung und Altauto-Riicknahmepflicht stellen die Rahmen-
bedingungen fiir den zukiinftigen Umgang mit Abfillen, speziell von Kunststoffabfillen,
dar. Dadurch werden die Anforderungen an die bestehenden Verwertungsverfahren
hoher und der Einsatz neuer Verfahren notwendig.

Grenzen der mechanisch-thermischen Verfahren hinsichtlich auftretender Qualitiitsein-
bufien, z. B. durch Verschmutzungen und strukturelle Schadigungen des Polymers.
bzw. aufwendige Vorsortierung von Kunststoffgemischen in einzelne Fraktionen ma-
chen es notwendig, chemische Wiederverwertungsverfahren verstirkt anzuwenden und
im Sinne des Kreislaufwirtschaftsgesetzes neue Verwertungszyklen zu schaffen. Hierbei
ist zu iiberpriifen, inwieweit cine chemische Umsetzung der Polymere in ihre Monomere
bzw. in Chemierohstoffe moglich und Skonomisch ist. Eine erste grobe Einschiitzung
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des 8kologischen und skonomischen Sinns von Material- oder Rohstoffrecycling bei ver-
schiedenen Kunststoffen ist aus ihrer Stellung in der Wertschopfungskette zu erhalten.
Durchlduft ein Kunststoff bis zu seiner Herstellung sehr viele Stufen in der
Wertschopfungskette, sind Wiederverwertungsverfahren innerhalb der letzten Stufe
(Materialrecycling) oder innerhalb der letzten Synthesestufen (rohstoffliches Recycling)
dkologisch und Skonomisch sinnvoll. Beispiele fiir solche Kunststoffe sind Polyamid 6
und Polymethylmethacrylate (Plexiglas). Polystyrol ist ein Grenzfall, bei dem je nach
Marktsituation das rohstoffliche Recycling bzw. das Materialrecycling 6konomisch sinn-
voll sein kann bzw. eine thermische Verwertung giinstiger ist.

Im Gegensatz dazu sind wiedergewonnene Rohstoffe aus Verwertungsverfahren
fir Kunststoffe, wie Polyethylen und Polypropylen, die nur wenige Stufen der

Wertschopfungskette durchlaufen haben, gegeniiber Rohstoffen der Petrochemie, die

in wenigen Schritten aus Erdél erhalten werden, nicht konkurrenzfdhig. Fiir solche
Kunststoffe ist ein sinnvoller Weg die Verwendung als Brennstoffe bzw. die Vergasung.

Verwertungsverfahren miissen beriicksichtigen, daff in der Regel Kunststoffgemische auf-
zuarbeiten sind. Aus einer Studie der Gesellschaft fiir Verpackungsmarktforschung von
1991 [1] geht hervor, daB8 bei Verpackungen ca. 5 % PVC, 12,6 % PS, 14,3 % PP und 62,9
% PE eingesetzt werden. Davon fallen nach der Sortierung der Kunststoffverpackungen
des Dualen Systems etwa 60 % als Mischkunststoff an, diese Abfallfraktion wird zur
Zeit noch iiberwiegend exportiert {1]. Wenn weiterhin die politischen Rahmenbedin-
gungen hohe Verwertungsquoten fiir Kunststoffabfille bei gleichzeitiger Einschrankung
der rein thermischen Verwertung vorschreiben, kann nur ein rohstoffliches Recycling fiir
diese Fraktion in Betracht gezogen werden, da sich die Aufarbeitung mit mechanisch-
thermischen Verfahren verbietet. Derzeit angewendete Verfahren sind zum einen die
Hydrierung [2] und zum anderen die Vergasung [3.4] sowie die Zugabe von Kunststof-
fabfillen als Schwerdl im Hochofenproze8 [5]. All diesen Verfahren ist gemeinsam, daf§
die Kunststoffe unter duflerst drastischen Reaktionsbedingungen zu chemischen Roh-
stoffen umgesetzt werden bzw. als Substituenten fiir den Eintrag von Reduktionsmitteln
beim Hochofenproze8 dienen. Mit Blick auf die Wertschopfungskette ist festzustellen,
da8 sich die erhaltenen Produkte (Hydrierung: Olfraktion, Vergasung: Synthesegas) im
Vergleich zu den Kunststoffen auf einem sehr niedrigen Wertschopfungsniveau befin-
den, also die Wertschépfung der Kunststoffsynthese zunichte gemacht wird. Bei Ein-
satz weniger drastischer Reaktionsbedingung hingegen kénnen hdherwertige Produkte
erhalten werden. Die einfachste chemische Reaktion hierbei ist die Niedrigtempera-

turpyrolyse. Ein optimales rohstoffliches Verwertungskonzept solcher Mischkunststoffe
wire daher, die wertvollen Kunststoffe (z. B. Polyamid 6, Polystyrol) einer Mischung
durch die Niedrigtemperaturpyrolyse in Monomere zu zerlegen und die minderwertigen

262




Kunststoffe oder deren Pyrolysate selektiv einer konomischen Umsetzung, wie z. B.
der Verbrennung oder Vergasung zuzufiihren. Dabei miissen natiirlich Schadstoffe, wie
sie bei der Polyvinylchlorid-Pyrolyse anfallen, abgetrennt werden.

Die Ermittlung formalkinetischer Parameter der thermischen Zersetzung von Kunst-
stoffen und die Aufklidrung der Reaktionsmechanismen ist daher die Grundlage fiir die
Entwicklung von Verfahren, die ganz gezielt durch fraktionierte Pyrolyse von Kunst-
stoffgemischen wertvolle Polymere zu Monomeren umsetzen und von minderwertigen
Zersetzungsprodukten und Schadstoffen trennen. Im Rahmen von Arbeiten am Institut
filr Chemische Technik der Universidt Karlsruhe konnte gezeigt werden, da88 die unter-
schiedliche Temperaturabhiingigkeit der thermischen Zersetzung einzelner Kunststoffe
ausreicht, um eben diese Trennung eines Kunststoffgemisches in Wertstoffe, Schadstoffe
und minderwertige Reststoffe zu realisieren. An Hand der ermittelten formalkineti-
schen Daten lassen sich die Umsatzkurven eines Kunststoffgemisches fiir eine tempera-
turprogrammierte Pyrolyse bestimmen. Abbildung 1 zeigt die mit Hilfe der gemessenen
formalkinetischen Parameter vorausberechneten Umsitze in einer temperaturprogram-
mierten Pyrolyse einer Mischung aus Polyvinylchlorid, Polystyrol und Polyethylen in
drei Stufen. Es wird deutlich, dal die Temperaturabhiingigkeit der thermischen Zer-
setzung der einzelnen Kunststoffe so unterschiedlich ist. daB eine fraktionierte Pyrolyse
von Kunststoffmischungen moglich ist.

— Gesamtumsatz
——— PVC, Dehydrochlorierung — — - Polystyrol
..... PVC, 2, Abbaustufe ——-.-- Polyethylen
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Abbildung 1: Umsatz fiir eine Mischung aus Polyvinylchlorid, Polystyrol und Poly-
cthylen fiir eine temperaturprogrammierte Pyrolyse bei 330 °C, 380 °C und 440 °C




In einer mit 330 °C angenommenen ersten Stufe findet die Dehydrochlorierung von
Polyvinylchlorid sowie eine ca. 10 %ige Zersetzung von Polystyrol statt. Es werden
Chlorwasserstoff und geringe Mengen Benzol aus der Polyvinylchlorid Zersetzung frei-
gesetzt sowie Styrolmonomer. In der mit 380 °C angenommenen zweiten Stufe findet
die vollstindige Umsetzung von Polystyrol, hauptséchlich zu Styrolmonomer, statt. In
untergeordnetem Ma8 findet der thermische Abbau der dehydrochlorierten Polyenkette
des Polyvinylchlorids und kaum nennenswert der thermische Abbau von Polyethylen
statt. Diese Polymere zersetzen sich nahezu vollstéindig in der dritten Stufe bei 440 °C
(Bildung von aliphatischen Verbindungen).

Experimenteller Aufbau

Um das Verfahrenskonzept einer fraktionierten Pyrolyse zur chemischen Wiederverwer-
tung von Kunststoffmischungen in den Labormafstab umzusetzen, kommt es auf die
genaue Kontrolle der Verweilzeiten und der Temperaturen in den einzelnen Stufen an.
Daher wurde eine dreistufige Reaktorkaskade [5-10] im Labormafistab entwickelt. in
der der Kunststoffeintrag und die Schmelzeférderung zwischen den einzelnen Reakto-
ren durch Extruder geregelt werden. Die zum Einsatz kommenden Pyrolysereaktoren
(Kugelkreislaufreaktoren) wurden eigens fiir die thermische Zersetzung von viskosen
und hochviskosen Kunststoffgemischen entwickelt [6,7). Ein Hauptkonstruktionsmerk-
mal der Reaktoren ist ein innerer Kugelumlauf. Die Kugeln werden am Reaktorboden
durch eine spezielle Forderschnecke eingezogen und durch eine Heizzone hindurch nach
oben transportiert, um dann wieder aufgeheizt auf das Kugelbett zu fallen. Durch
diese Kugeln wird der Energieeintrag in den Reaktor verbessert und eine fast ideale
Durchmischung der Kunststoffschmelze erzielt.

Mit Hilfe der dreistufigen Reaktorenkaskade (maximaler Eintrag: 3 kg/h) ist dic
prozeBintegrierte Trennung der Pyrolyseprodukte analog Abbildung 1 in Schadstoffe.
Wertstoffe (Monomere) und Rohstoffe (Ole, Wachse) méglich.

Ergebnisse

ProzeBinterierte Schadstoffabtennung

In kontinuierlichen Vorversuchen mit Kunstoffgemischen aus PVC:PS:PE im Massen-
verhiltnis 1:6:3 und PVC:PS:PE im Massenverhiltnis 1,5:4,5:4 wurde getestet, welche
Reaktionszeiten bei einer Temperatur von 330 °C im ersten Reaktor erforderlich sind.
damit die Chlorwasserstofffreisetzung stationiir verliuft bzw. wie sich diese Zeit durch
einen verinderlichen PVC-Anteil veriindert. Der aus dem ersten Reaktor austretende
Chlorwasserstoff wird zunéchst {iber einen mit Glaswolle gefiillten Adsorber geleitet. um
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organische Bestandteile wie Styrolmonomer zu entfernen, und anschliefend in Wasch-
flaschen absorbiert und potentiometrisch quantifiziert.

Nachdem der Reaktor mit 170 g Polystyrol beschickt ist, wird nach 20 min Gesamtreak-
tionszeit das PVC-haltige Kunststoffgemisch eingetragen, der Chlorwasserstoffaustrag
ist 15 min spiter, also ab 35 min Gesamtreaktionszeit stationdr, siche Abbildung 2.
Am Ausgang des zweiten Extruders kann kein Chlorwasserstoff im Produktgas detek-
tiert werden.
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Abbildung 2: Chlorwasserstoff-Austrag aus der ersten Reaktorkaskadenstufe fiir zwei
Kunststoffgemische (PVC:PS:PE im Massenverhiltnis 1:6:3 und PVC:PS:PE im Mas-
senverhiltnis 1,5:4,5:4), Reaktionstemperatur 330°C

Fiir die kontinuierlichen Versuche mit einer Mischung aus PVC:PS:PE im Masscn-
verhiltnis 1:6:3 ergibt sich die in Abbildung 3 dargestellte Gesamtbilanz fiir Chlor iiber
die drei Reaktoren. Die Dehydrochlorierung von PVC im ersten Reaktor erfolgt wie
zuvor bei 330 °C mit einer Verweilzeit fiir die Schimelze von 26 min. Das verwendete
Kunststoffgemisch mit einem Anteil von 10 Gew.-% Polyvinylchlorid weist einen Clilo-
reintrag in die Kaskade von 57 g pro Kilogramm auf. Fiir die Produkte der zweiten
Kaskadenstufe wird ein Chloranteil von 0,021 Gew.-% bestimmt. Fiir diec Produkte der
dritten Kaskadenstufe ein Chloranteil von 0,0044 Gew.-%. Der Chlorgehalt des Reak-
torriickstandes aus der dritten Stufe betriigt 0.2 Gew.-%. Hieraus berechnet sich der
Grad der Dehydrochlorierung zu 99,6 %. Fiir die Mischung mit 15 Gew.-% PVC crgeben

sich analoge Werte.

265




Chlorwasserstoff

Dehydrochlorierung
99,6 %ig

Chiorfracht
210 mg/kg
0,021 Gew.-%
dritte Kaskadenstule
Betriebstemperatur

440C

Chlorracht
44 mg/kg
v 0,0044 Gew.-%

Chlorfracht -

o 20w
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Abbildung 3: Gesamtchlorbilanz fiir den kontinuierlichen Betrieb der Kaskade aus
Kugelkreislaufreaktoren; Polyvinylchlorid, Polystyrol, Polyethylen im Massenverhiltnis

1:6:3

Wertstoffgewinnung

In den Abbildungen 4 und 5 wird die mit Hilfe von GC/MS analysierte Produktvertei-
lung des zweiten Reaktors fiir Mischungen aus PVC:PS:PE im Massenverhiltnis 1:6:3
und PVC:PS:PE im Mlassenverhiltnis 1,5:4,5:4 dargestellt. Der zweite Reaktor wird
mit 380 °C und einer Verweilzeit fiir die Schmelze von 26 min betricben. In dieser Stufe
erfolgt die Gewinnung des Wertstoffes Styrol. Der ermittelte Molanteil von Styrol von
ca. 60 Mol-% entspricht der Umsetzung von reinem Polystyrol. Das gebildete Ethylben-
zol neben dem Styroldimer bzw. Trimer kann cbenfalls als Wertstoff betrachtet werden,
da es durch eine katalytische Dehydrierung an Eisen-Katalysatoren in Styrol tiberfiihrt
werden kann. Dieser Proze8 ist ohnehin Element der reguliiren Styrolsynthese. Es
werden keine Zersetzungsprodukte des Polyethylen detektiert.
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Abbildung 4: Produkte der Pyrolyse eines Gemisches aus Polyvinylchlorid, Polyethy-
len und Polystyrol (im Massenverhiltnis 1:3:6), zweite Kaskadenstufe, 380 °C
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Abbildung 5: Produkte der Pyrolyse eines Gemisches aus Polyvinylchlorid. Polyethy-

len und Polystyrol (im Massenverhiiltnis 1,5:4:4.5), zweite Kaskadenstufe. 330 °C
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Reststoffabtrennung

Der dritte Reaktor wird bei 440 °C betrieben und dient der Abtrennung der Reststoffe
aus der Polyethylenpyrolyse vom Wertstoff Styrol. In der Abbildung 6 ist das Ergebnis
einer Destillation der aufgefangenen Pyrolyseprodukte der dritten Reaktorstufe fiir cine
Mischung (PS : PE : PA 6, im Massenverhiltnis 3:1:1), die 20 % Polyethylen enthiilt,
zu sehen. In diesem Fall lassen sich GC/MS-Chromatogramme auf Grund der grofien
Vielzahl an aliphatischen Verbindungen nicht mit Standardeichsubstanzen quantifizie-
ren. Es ergibt sich ein Anteil an Polyethylenpyrolysat von 58 Gew.-%. Dies entspricht
einer Anreicherung des Polyethylens um den Faktor 2.9. Der Anteil des Styroltrimer
betrigt 25,9 Gew.-%. Das Styrolmonomer hingegen ist mit 5.7 Gew.-% gut in der
vorangegangenen Stufe abgetrennt worden.

O Styrolmonomer

M ethyibenzol
Styroldimer
DSlyrollrlmer

El 1,3-Diphenylpropan
Caprolactam

El Polyethylenpyrolysat

Abbildung 6: Zusammensetzung der Pyrolyseproduktes der dritten Reaktorstufe

Insgesamt ergibt sich der Effekt, daBl mit Erhshung der Verweilzeit im zweiten Reaktor
eine Erh6hung der Kohlenstoffzahl in den aliphatischen Produkten cinhergeht. siche
Abbildung 7.
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Abblidung 7: Pyrolyseproduktverteilung der dritten Reaktorstufe mit Erhhung der
Verweilzeit in Stufe 2 und 3

Zusammenfassung

Es konnte ein neues rohstoffliches Verwertungskonzept fiir Mischkunststoffe projektiert
werden, in dem wertvolle Kunststoffe (z. B. Polystyrol) einer Mischung durch Niedrig-
temperaturpyrolyse in Monomere zerlegt und von den Zersetzungsprodukten der min-
derwertigen Kunststoffe getrennt werden. Diese minderwertigen Pyrolysate konnten
selektiv einer Skonomischen Umsetzung, wie z.B. der Verbrennung oder Vergasung zu-
gefiihrt werden. Die Abtrennung von Schadstoffen, wie sie bei der Polyvinylchlorid-
Pyrolyse anfallen, erfolgt prozefintegiert in der ersten Kaskadenstufe.
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CO-PYROLYSIS OF CARBOCHEMICAL COMPOUNDS WITH WASTE PLASTIC
MATERIALS

There are about 60 000 tons per year of plastic based waste in the Czech Republic.
Industrial recycling of such an amount of waste is neither technically not economically
feasible, apart from the fact, that this waste is mostly unsorted and polluted by various
substances.

A hypotheses to utilise waste plastic materials at co-pyrolysis with higher aromatic
substances has been verified by laboratory tests. To that end high temperature coal tar
and pitch mixed with a choice of waste has been employed. This paper presents results
of comparison of products of standard tar and pitch pyrolysis and that of co-pyrolysis with
waste plastic. :

The laboratory experimental equipment illustrates Fig. 1.

9 10 1

o) =1
—

—

w

Fig. 1  Experimental equipment diagram

1 - Furnace, 2 - Retort, 3 - Retort lid, 4 - Specimen duct and thermometer,
5 - Thermometer, 6 - Inert gas duct, 7 - Gas fractions exhaust, 8 - Cooling water,
9 - Cooler, 10 - Filter, 11 - Valve, 12 - Gas outlet, 13 - Gas sample container
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These in-put materials were used:

coal pitch (s. p. 95 °C / Mettler, TI 27.3 %, QI 9.9 %),

package polystyrene,
melamine,
phenol-formaldehyde resin.

They were added to the pitch always in the ratio 25 or 5 %. Such mixtures were heated
to the final temperature of 800 °C.
The specimen likeness illustrates Fig. 2.

t
!
!
Fig. 2 The specimen likeness

A - 100 % pitch
B - 75 % pitch, 25 % polystyrene
C - 75 % pitch, 25 % phenol - formaldehyde R - 212
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Material balances of experiments are given in Tab. 1.

Products Mixture 1 | Mixture 2 § Mixture 3 | Mixture 4 | Mixture 5 | Mixture 6 | Pitch

Solid 61,33 72,8 57,6 73,3 68,6 72,8 74,52

Liquid 34,66 22,37 23,89 16,6 21,49 24,82 11837
Gas and Losses 4,01 4,33 18,51 10,07 9,91 2,38 711
M 166 | 177 197 | 198 | 209 214 ] 258

Tab. 1 Process Material Balances

M - Mean molecule mass of liquid products
Mixture 1: 75 % pitch, 25 % phenol-formaldehyde N - 70
Mixture 2: 95 % pitch, 5 % phenol-formaldehyde N - 70
Mixture 3: 75 % pitch, 25 % melamine

Mixture 4: 95 % pitch, 5 % melamine

Mixture 5: 95 % pitch, 5 % polystyrene

Mixture 6: 93 % pitch, 3 % phenol-formaldehyde R - 212

In expectancy accordance, an admixture of plastic results in the increase of liquid
and gaseous products output. Solid residue output decreases.

Apart from process balances, the products formed have been evaluated as follows:

A Solid pyrolytic residue - apart from the chemical composition, physical properties
have been detailed. A positive influence of plastic waste
admixture on anisotropy degree of the solid residue has
been estabilished from the microscopic analysis. Some
examples are illustrated by Fig. 3.

A Condensate - apart from hydrocarbons, typical for coal tar and pitch.
also products of decomposition as precursors of plastic
waste employed, have been identified of which the
subsequent isolation seems to be purpose.

Interesting results have been yielded by IR analysis evaluation. For comparison. Fig. 4
illustrates IR spectra of some mixtures. The data are subject to further scrutiny.

273




Pitch structure ) Structure of mixture pitch + melamine

LK e mag R

Rl A Y £

XIS

PUTCTRRNIRPAPRNINE YT )

Fig.3  Example results of microscopic evaluation of solid residues
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Fig. 4 IR spectra of pyrolysis mixtures

I - pitch, 2 - mixture 1, 3 - mixture 4, 4 - mixture 5, 5 - mixture 6
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Elementary analysis of liquid fractions is summarised in Tab. 2.

Elements | Mixture 1 | Mixture 2 | Mixture 3 | Mixture 4 | Mixture 5 | Mixture 6 ]  Pitch
C [%] 83,04 87,84 87,76 91,02 92,74 88,96 90,98
H [%] 6,32 4,99 5,02 4,97 5,63 6,12 5,20
N [%] 0,76 2,54 3,22 3,42 1,58 1,37 1,20

Tab. 2 Elementary analysis of liquid fractions

Capillary GLC with FID detection further proved the following facts:

¢ In all specimens analysed, aromatic hydrocarbons typical for coal tar and pitch are present.

¢ In specimens with an polystyrene admixture, its decomposition residues have been
identified: toluene, ethylbenzene, styrene, isopropylbenzene, isomeric styrene dimers. Their
content increases with increasing admixture of polystyrene,

¢ In specimens with an admixture of phenolformaldehyde resin, these substances have been
identified: phenol, isomeric cresol and xylenol.

A Pyrolytic gas - admixture of plastic waste initiates, in comparison to the
results of pyrolysis of original pitch. a higher occurrence
of some valuable saturated and non-saturated
hydrocarbons. Also some new, for carbochemistry
untypical components, do not occur.

Appearing gases have been sampled after reaching the temperature of 500 and 800 °C.
Tab. 3 shows the results.
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Components | 100% Pitch | 75%Pitch | 75%Pitch | 95%Pitch | 75 % Pitch
25%R 212 25%PS 5%R212 25%N 70
[g.m”] |500°C}800°C|500°C]800°C]500°C | 800°C]500°C|800°C]500°C|800°C
Hj 0 176,70 | 60,00 | 88,74 | 28,04 | 85,00 } 7,75 | 81,15} 32,65 | 86,20
CH, 66,90 | 18,37 | 28,96 | 9,61 | 41,95 12,83 | 69,89 | 14,95 | 51,78 | 10.60
Co 428 | 0,75 ] 1,51 | 0,58 | 444 | 046 | 4,45 | 0,40 ] 3,05 | 055
CO, 9,47 | 0,64 ] 3,02 ] 0,29 | 6,75 | 0,19 | 3,63 | 0,18 | 2,77 | 0.13
C;Hs 15,36 | 2,78 § 340 | 0,48 113,12 1,02 } 9,95 | 0,99 | 5,05 | 0,34
C:H, 1,63 ] 0,23 1 0,38 1 0,04 { 1,75 | 0,08 | 1,64 } 0,09 | 0,76 | 0,04
C3Hg 196 | 035050 004 ] 1,76 | 0,11 | 2,14 | 0,11 | 0,76 | 0,01
CsHs 0.64 <0.01
CsHio 0,32 | 0.06 } 0,01 { 0,01 | 0,83 § 003 | 035 | 0,02 | 0,14 1<0.01
CsHn 0 0,01 | 0,01 0 0,18 { 0,01 | 0,08 <0,01] 0.01 0
CeHs 0 2,37 112301 0.78 | 2,80 | 240 | 1,72 | 1,91 | 24.15| 2.6]
Sum 99,92 | 99,78 | 97,80 | 99,79 | 99.28 | 99,73 } 99,78 | 97.89 { 97.01 | 97.87

Conclusions

bl ol A

anisotrophy.

Tab.3 Composition of gaseous products of mixture pyrolysis.

The co-pyrolysis of carbochemical products with waste plastic is technicaly feasible.
Plastic admixture influences the yield of liquid and gaseous products of co-pyrolysis.

A more detailed research of liquid co-pyrolysis products is worth while,

A microscopic research of carbon products have shown the increase of matter
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PYROLOYSE,VON ERDOLRUCKSTANDEN UNTER NUTZUNG DES
WASSERS/OFFPOTENTIALS VON POLYMERABFALLEN

Problemstellung
In den letzten Jahren wurden in zunehmendem MaBe die zur Energieerzeugung eingesetzten
schweren Erdélfraktionen durch andere Energietriger substituiert. Eine weitere Verstirkung
des Anfalls dieser Fraktionen ergibt sich aus der Tatsache, daB sich die Welterd6lforderung
trendmiBig zu schwereren Provenienzen verschiebt. Um diesem UberschuB an schweren
Prozefirohstoffen und einem Defizit an leichten Mineral6lerzeugnissen entgegenzuwirken, ist
es dringend erforderlich neue Konversions-Verfahren, die eine Umwandlung schwerer
Erdolfraktionen in leichte Produkte (Treibstoffe, petrochemische Grundstoffe) erméglichen,
zu entwickeln,
Schwere Erdolriickstinde konnen allerdings ohne Wasserstoffzufuhr nur begrenzt in
Kohlenwasserstoffraktionen des Benzin- und Dieselkraftstoff-Siedebereiches umgewandelt
werden, Bei einer unzureichenden Verfiigbarkeit von Wasserstoff wihrend der Reaktion
kommt es zu einer verstirkten Koksbildung und dies kann zu Problemen im industriellen
~Verfahrensablauf fithren (Wandablagerungen, Katalysatordeaktivierung, v.4.).
Ein groBer Teil des Haus- bzw. Industriemiills besteht aus Kunststoffabfillen (z.B.
Polyethylen, Polypropylen und Polystyrol), die aufgrund des Kreislaufwirtschafts-/
Abfallgesetzes wiederverwertet werden miissen.
Basierend auf dieser Problematik stellt sich die Frage, ob eine gemeinsame Verarbeitung der
Sekundirrohstoffe Erddldestillationsriickstand und Kunststoffabfall in einem Cocracking-
Proze8 &kologisch und okonomisch sinnvoll ist. Hierbei soll der Kunststoff als
Wasserstoffdonor fungieren und zu einer verbesserten Ruckstandsspaltung ohne
kostenintensive Fremdwasserstoffzufuhr fithren, verbunden mit einer erhéhten Bildung
leichter Produkte im Siedebereich der Treibstoffe.

Zielstellung

Ziel dieses Vorhabens ist es, das in den Kunststoffabfillen vorhandene Wasserstoffpotential
optimal fur eine tiefergehende Spaltung der Erdolriickstinde nutzbar zu machen. Durch eine
homogene Verteilung der Kunststoffpartikel im Erdélriickstand soll ein méglichst kurzer
Transportweg zwischen Wasserstoff-Donor und -Akkzeptor, eine ausreichend groBe
Reaktionsoberfliche und eine fiir weitere Verarbeitungsschritte notwendige stabile Mischung
erreicht werden.

Ebenso interessant wie die Homogenitat solcher Gemische ist auch der EinfluB der
eingemengten Polymerteilchen auf die Kolloidstabilitit des Erdolrickstandes und die
physikalisch-chemischen Eigenschaften der Mischungen.

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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Im Hinblick auf eine technische Weiterverarbeitung werden die Gemische besonders auf ihre
Stabilitht bei erhohten Temperaturen (HeiBlagerstabilitit), ihr FlieBverhalten sowie ihr
Reaktionsverhalten withrend der Pyrolyse untersucht. 0| )

Herstellung von Mischungen aus Erd{lriickstinden und Polymerabfillen

Weder bei Erddiriickstinden noch bei Polymerldsungen handelt es sich um echte Losungen,
“deren #uBere Eigenschaften durch das Anteilsverhiltnis ihrer Komponenten eindeutig
vorgegeben wiren. Sowohl die Riickstinde als auch Polymerlésungen sind komplexe
kolloiddisperse Systeme und als solche submikroskopisch letztlich inhomogen, &uBerlich
allenfalls ,,quasihomogen®. .

Da sich Kunststoffe nicht vollstindig in Erdélrickstinden I5sen lassen, konnten mit Hilfe
eines speziell gefertigten Rithrwerks bei Rihrgeschwindigkeiten von 650 - 1500 U/min,
Rithrzeiten zwischen 4,5 und 6 Stunden und in einem Temperaturbereich von 200 - 280°C
Polyethylen (PE), Polypropylen (PP) und Polystyrol (PS) mit unterschiedlichen Gehalten (5 -
25 Gew.%) in den Erdolriickstinden dispergiert werden.

HeiBllagerstabilitit

Technisch wichtige Aspekte der Riickstands-Polymer-Mischungen wie Streuung des
Dispersititsgrades, Verdnderungen der beiden dispersen Phasen Asphaltene und Polymere
durch Wechselwirkung mit der Intermicellarphase (Maltene) des Destillationsriickstandes,
Aufschwimmen und Sedimentieren und damit die Zeitabhingigkeit des Zustandes der
Mischung, sind eng mit deren Stabilitét verkniipft.

Stabilitatsuntersuchungen bieten einen Einstieg in den strukturellen Wirkungsmechanismus
der im Riickstand dispergierten Polymere. Sie sind geeignet, das Phasenverhalten der
Mischung beider Komponenten zu erkléren.

Um die HeiBlagerstabilitit von Riickstands-Polymer-Proben zu testen, wird das Tuben-
Verfahren nach Zenke [1] angewandt. Hierfiir wird die Mischung kurz nach ihrer Herstellung
blasenfrei in Aluminiumtuben gegossen. Danach wird sie ohne Lufteinschliisse verfalzt und
senkrecht 1 bis 14 Tage lang in einem Trockenschrank bei 160°C gelagert.

Zur Vorwegprifung auf Entmischungseffekte legt man das Priifgut bei Raumtemperatur auf
eine ebene Unterlage. Optisch ist bereits am Fliefbild eine Entmischung zu erkennen, wenn
sich durch das dichtebedingte Aufrahmen der dispergierten Polymere ein
Htischtennisschligerartiges* FlieBbild zeigt. Erginzend zu den FlieSbildern wird die
Entmischung der Proben, also die unterschiedlichen Polymergehalte der oberen und unteren
Tubendrittel, mittels dynamischer Differenzkalorimetrie (DSC) bestimmt.

In Abbildung 1 ist die HeiBlagerstabilitit in Abhingigkeit vom Polyethylengehalt eines harten
und eines weichen Erdolriickstandes dargestellt.
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Abbildung 1: HeiBlagerstabilitit von Erdélrickstands-Polyethylen-Mischungen

Je hoher der Anteil an eingemengtem Polyethylen ist, umso mehr erhoht sich die Stabilitat der
Mischungen unabhingig von der Art des Riickstandes. Die Gemische des hirteren
Ritckstandes weisen eine lingere HeiBlagerstabilitit als die des weichen Riickstandes auf.
Dies basiert auf der hoheren Viskositit des harten Erdélriickstandes. Hierdurch wird ein
schnelleres Aufrahmen der Kunststoffpartike! verhindert.

Diese Ergebnisse zeigen deutlich, daB die HeiBlagerstabilitdt der Mischungen, besonders jene
mit hohem Polymergehalt, kein einschrinkender Faktor fur die Verarbeitung solcher
Gemische in der Industrie darstellt.

FlieBverhalten

Fir die technische Weiterverarbeitung von Mischungen aus Erddlrickstinden und
Polymerabfillen ist es von groBer Bedeutung, inwieweit das FlieBverhalten der Riickstidnde
durch den Zusatz von Kunststoffen beeinfluBt oder sogar soweit verdndert wird, daB es
zwischen dem Mischbehilter und dem Crackreaktor zu Transportproblemen im
Rohrleitungssystem der Anlage kommen kann.

Das  FlieBverhalten von  Stoffen wird durch jhre  Viskositit bestimmt.
Viskositatsuntersuchungen im fir die Technik relevanten Temperaturbereich konnen
AufschluB dber méglicherweise auftretende Schwierigkeiten bei der Verpumpbarkeit der
Gemische geben.

In Abbildung 2 und 3 ist der EinfluBl des Rithrprozesses bei der Mischungsherstellung und der
Zusatz von 5 - 25 Gew.-% Polyethylen bzw. Polypropylen auf die Viskositiit eines harten
bzw. weichen Erdolriickstandes (hRS bzw. wRS) dargestellt.
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Abbildung 2: Viskositit des urspriinglichen (urspr) und des gerithrten (RV) harten
Erdolriickstandes (hRS) und dessen Gemischen mit Polyethylen
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Abbildung 3: Viskositdt des urspriinglichen (urspr) und des geriihrten (RV) weichen
Erdblriickstandes (wRS) und dessen Gemischen mit Polypropylen

Es ist klar erkennbar, daB die Viskosititswerte der Proben mit zunehmendem Polymergehalt
ansteigen und das sie innerhalb eines Gemisches mit steigender Temperatur abnehmen.
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Bei einer Temperatur von 140°C liegen die Viskosititen der Mischungen in einem Bereich
von 1000 bis 16000 mPas. Pumpen, die in der heutigen Technik eingesetzt werden, kénnen
hochviskose Medien mit Viskosititen bis zu 50000 mPas zuverlissig fordern, so daB bei der
o0.g. Temperatur weder bei Gemischen aus Erdolriickstinden und Polyethylen noch den mit
Polypropylen versetzten Rickstinden Schwierigkeiten bei der Verpumpbarkeit zu erwarten
sind.

Pyrolyse

Das Cracken von Erdélriickstinden verlduft tiber Radikalreaktionen. Die entstehenden

Kohlenwasserstoffradikale kénnen durch Wasserstoffumlagerungen zu ungesittigten oder

durch Wasserstoffanlagerungen zu kiirzerkettigen gesittigten Verbindungen reagieren. Der

hierbei benotigte Wasserstoff wird in sekundiren Crackreaktionen gebildet. Zusitzlich
konnen die radikalischen Bruchstiicke cyclische Verbindungen ausbilden und durch
nachfolgende Dehydrierung und Kondensation Aromaten, Asphaltene und letztendlich Koks
produzieren. Diese unerwiinschte Koksbildung kann durch ausreichend vorhandenen

Wasserstoff oder zur Verfiigung stehende Wasserstoffdonoren reduziert werden.

Die Kunststoffabfille aus Polyethylen, Polypropylen und Polystyrol weisen ein giinstigeres

H/C-Verhiltnis als Erdolriickstinde auf. Beim Cracken dieser Polymere wird Wasserstoff’

frei, der bei Cracken des Rickstandes, einer Erhohung der Koksproduktion entgegenwirken

und zu einer verbesserten Ausbeute an leichten Erdélprodukten fiihren kann.

Um auftretende synergetische Effekte wihrend der Pyrolyse von Erdélrickstand-Kunststoff-

Mischungen beobachten zu konnen, werden thermogravimetrische Untersuchungen

durchgefuhrt. Der untersuchte Temperaturbereich liegt zwischen 25 und 800°C.

Die Auswertung dieser Messungen ergab folgende Resultate:

1) Die Temperatur des maximalen Reaktionsumsatzes der Gemische liegt nicht wie erwartet
zwischen den Temperaturmaxima der beiden reinen Ausgangssubstanzen Erdolriickstand
und Kunststoff, sondern sie ist zu héheren Werten verschoben.

2) Der bei 600°C gemessene Crackriickstand der Mischungen liegt niedriger als die zuvor
theoretisch angenommenen Werte.

Sowoh! die geringeren Rickstandsmengen der Erdolriickstands-Polyethylen-Mischungen als

auch die Verschiebung der Temperaturen des maximalen Reaktionsumsatzes verglichen mit

denen der Ausgangstoffe, weisen auf eine chemische Reaktion zwischen Erdélriickstand und

Polyethylen wihrend des Crackprozesses hin. Wiirde es sich um zwei voneinander

unabhingig ablaufende Abbaureaktionen handeln, so wire die daraus resultierende

theoretische Riickstandsmenge bei 600°C wesentlich groBer als die des experimentell
ermittelten Riickstandes. Diesen Sachverhalt verdeutlicht die Abbildung 4, in der die
theoretisch (schraffierte Balken) und experimentell (weiBe Balken) bestimmten

Riickstandsmengen bei 600°C miteinander verglichen werden.
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Abbildung 4: Vergleich der theoretisch und experimentell bestimmten Riickstande von
Gemischen aus hartem Erdolnickstand und Polyethylen bei 600°C

Lige also eine Additivitit der Crackprozesse der Einzelkomponenten vor, so wiren die
schraffierten Balken zu erwarten. Die Differenz zwischen der theoretischen und der aus den
Ergebnissen der Thermogravimetrie resultierenden experimentellen Balkenhohe zeigt jedoch
ganz deutlich ein Aufireten von synergetischen Effekten 2zwischen den beiden
Sekundérrohstoffen. Diese Effekte verringem die unerwiinschte Bildung von Riickstand
(Koks), so daB gréBere Mengen fliissiger Produkte zu erwarten sind.

Diese Ergebnisse kdnnen auch beim Vergleich der theoretisch und experimentell bestimmten
Crackriickstinde von Gemischen aus Erdolriickstinden mit dem Kunststoff Polypropylen
beobachtet werden wie in Abbildung 5 dargestellt ist.
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Abbildung 5: Vergleich der theoretisch und experimentell bestimmten Riickstinde von
Gemischen aus hartem Erdélnickstand und Polypropylen bei 600°C

Bei einem Zusatz von Polyethylen zum Erdolrickstand und anschlieBender Pyrolyse der

Mischungen zeigt sich ein stirkerer synergetischer Effekt als bei Verwendung von

Polypropylen als Kunststoffkomponente. Bereits bei einem 5 Gew.-%igen PE-Gehalt liegt die

experimentell gemessene Riickstandsmenge deutlich unter dem theoretischen Wert. Bei den

Erdélriickstands-PP-Mischungen ist dies erst ab einem 20 Gew.-%igen Kunststoff-Anteil

erkennbar, Bei einem 10 bzw. 15 Gew.-%igen PP-Gehalt liegen die experimentell ermittelten

Riickstinde sogar iiber dem theoretischen Wert. Diese Ergebnisse konnen zwei Ursachen

haben:

a) Polyethylen hat ein groBeres H/C-Verhiltnis als Polypropylen. Damit steht wihrend der
Crackreaktion mehr Wasserstoff zur Verfiigung, um die radikalischen Bruchstiicke der
Erdélriickstandskomponente abzusittigen. Somit werden vermehrt leichterfliichtige
Produkte gebildet und die Riickstandsmenge nimmt stirker ab als bei den Erdélriickstands-
PP-Proben.

b) Schirfere Herstellungsbedingungen fiir Erdolriickstands-PP-Proben forcieren die Bildung
von asphaltenartigen Produkten durch Oxidationsreaktionen infolge des Luftzutritts beim
Riihren stirker als dies bei der Herstellung der Erdélriickstands-PE-Mischungen eintritt.
Dadurch steigt die experimentell ermittelte Riickstandsmenge bei einem geringeren PP-
Zusatz iiber den theoretischen Wert an. Mit steigendem PP-Gehalt wird ein synergetischer
Effekt beobachtet, da durch die zunehmende Menge an Kunststoff ein groBeres
Wasserstoffpotential zur Verfiigung steht, welches zur Bildung leichter Produkte fiihrt und
die Koksbildung verringert.
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Zusammenfassung

Die bisherigen Untersuchungen haben gezeigt,daB

- homogene PE- bzw. PP-Erdolnickstands-Mischungen mit einem Kunststoffanteil von 5 -
25 % hergestellt werden kénnen, ’

- die HeiBlagerstabilitit mit zunehmendem Polymergehalt der Mischungen wichst,

- die Verpumpbarkeit der Mischungen bei htsheren Temperaturen gewihrleistet ist und

- die Bildung von Koks bei der Pyrolyse der Gemische mit zunehmendem Kunststoffanteil
reduziert wird.

Literatur

[1] G.Zenke: Bitumen, 35, 11 (1973)
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SCHNELL-PYROLYSE MIT ZIRKULIERENDEN WARMETRAGERN
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EINFUHRUNG 7 /

Ausbeuten und Produktzusammensetzung von Pyrolyse-Reaktionen werden weitestgehend
durch die Art und Weise der Wirmezufuhr, das Temperaturniveau und die Verweilzeit bei
Reaktionstemperatur bestimmt.

Mit Hilfe des Prinzips heifier, umlaufender, komiger Wiarmetrdiger in Vermischung - fiir die
Pyrolyse-Reaktion - mit festen oder fliissigen Einsatzstoffen (z.B. biogene oder kohlenwasser-
stoffreiche Rest-/Abfallstoffe, Raffinerie-Riickstéinde) lassen sich folgende wichtige, hiufig
gewiinschte Vorgiinge realisieren:

¢ Trennung von Pyrolyse-Reaktion und Wirmeversorgung

o Temperaturgenaue Pyrolyse-Reaktion auf gewiinschtem, optimalem Niveau wihlbar
zwischen z.B, 500°C und 850°C

o Erhalt eines unverdiinnten, unvermischten Pyrolysegases

¢ Kurze Verweilzeiten des Pyrolysegases zur Unterdriickung von Sekundérreaktionen

DAS PRINZIP

Das Verfahren der Schnell-Pyrolyse mit zirkulierenden Warmetriigern 148t sich zuriickfiihren
auf das in den 50iger Jahren fiir den Kohle- und Benzineinsatz (Schnellentgasung, Fein-
kokserzeugung, ,,Sandcracker) kommerziell eingesetzte LR-Verfahren (Lurgi-Ruhrgas).

Koks, Asche aus dem Einsatzstoff oder mitzugefiihrte, kérnige Feststoffe (z.B. Sand) bilden
die Basis fiir den zirkulierenden Warmetragerkreislauf.

Das typische prinzipielle Verfahrensschema fiir den Einsatzfall bis 650°C zeigt die Abb. 1.
Als Pyrolyse-Reaktor kommt im Temperaturbereich bis 650°C ein mechanisches Mischwerk,
oberhalb 650 °C z.B. ein Riesel-Reaktor oder Drehrohr zum Einsatz.

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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Steigleitung

Abb. 1:
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Im Pyrolyse-Reaktor werden erhitzter Feinkorn-Wirmetriger in mehrfachem Verhaltnis mit
dem frischen Einsatzstoff in wenigen Sekunden sehr intensiv vermischt und die zur Pyrolyse
notwendige Wirme unmittelbar {ibertragen. Eine vorabbestimmte, einzuhaltende Pyrolyse-
Temperatur dient dabei als Steuergrdfie filr das zuzufithrende Volumen an heifem Wirmetra-
ger. .

Den Pyrolyse-Reaktor verldBt zum einen das unverdiinnte, sehr heizwertreiche Kohlenwasser-
stoff-Gas-Dampf-Gemisch, das - von Staub tiber Zyklone vorgereinigt - einer fraktionierenden
Kondensation, Reinigung und Komponenten-Trennung bzw. thermischen Nutzung zugefiihrt
wird,

Zum anderen gelangt der abgekithlte Wirmetriiger mitsamt frischgebildetem Koks aus dem
Pyrolyse-Reaktor in einen Nachentgasungsbunker und von dort in eine pneumatische Steig-
leitung,

In die Steigleitung wird von unten vorgewirmte Luft in einer solchen Menge zugefiihrt. daB
vom gebildeten Koks auf oder mit dem Wirmetriiger soviel verbrannt wird, da8 der Warme-
triger tiber die dabei freiwerdende Wirme unmittelbar wiedererhitzt und dabei simultan
pneumatisch in einen Sammelbunker zur Wieder-Bereitstellung als Warmetriger fiir den Py-
rolyse-ProzeB gelangt. Als Temperatur fiir den erhitzten Warmetrsiger ist nach Bedarf eine
Temperatur bis 950°C erzielbar.

Hierdurch schlieBt sich der Warmetriger-Kreislauf.

DIE ANWENDUNG

Konversion von Raffinerie-Vakuum-Riickstiinden

Raffinerie-Riickstdnde, z.B. Vakuum-Riickstinde, lassen sich sehr vorteilhaft bei einem mog-
lichst niedrigen Temperaturniveau (bis 550°C) mit Hilfe heifler, umlaufender Warmetriiger
verarbeiten. Hierbei treten zwei Effekte auf:

1. Eine Hochtemperatur-Schnell-Destillation
2. Eine simultane Verkokung nicht-destillierbarer Asphaltene.

Diese Effekte haben zur Folge:

1. Eine hohere Ausbeute destillierbarer, weiterverarbeitbarer Produktéle und niedrigere
Ausbeute von Koks und Gas im Vergleich mit bekannten konventionellen Konver-
tern (Cokern) oder Solvent-Extraktions-Prozessen

2. Eine Entasphaltinierung des Einsatzoles von 80% und mehr

3. Konzentration unerwiinschter Begleitstoffe aus dem Einsatzriickstand, wie Schwer-
metalle (Ni + V), Stickstoff und Schwefel, im aus der Entasphaltinierung gebildeten
Koks.
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Eine Ubersicht in Abhingigkeit von der Konversionstemperatur gibt Abb. 2 (1).

Eine erste technische Anlage fiir 52 t/h Einsatz von Vakuum-Riickstand ist zur Zeit in Bau.

Gaserzeugung aus getrocknetem Kliirschlamm

Getrockneter Klirschlamm 148t sich bei einer Temperatur zwischen 800 und 900°C mit Hilfe
umlaufender Warmetrdger hervorragend in ein Kohlenwasserstoffgas mit einem Heizwert von
mehr als 20 KJ/m® verwandeln. Der ProzeB 148t sehr wenig Ol entstehen, welches zudem bis
zur Extinktion und damit wieder Gas-Koks-Gewinnung rezirkuliert werden kann.

Eine typische Zusammensetzung des staubfreien Produktgases aus dem Reaktor ist (2)

H; 29.8 vol% .
cO 24.9 vol%
: CH, 19.0 vol%
C,* 12.3 vol%
CO, 12.0 vol%
N, 1.0 vol%
Ubrige 1.0 vol%
Total 100.0 vol %

Northumbrian Water (UK) und Lurgi planen zur Zeit die Errichtung einer ersten kommerziel-
len Einheit zur Gaserzeugung aus getrocknetem Klirschlamm und thermischen Nutzung des
Gases in einer Gas-Turbine,

Das Basis-Schema der geplanten Anlage (5 t/h) zeigt Abb. 3.

Pro Tonne Klarschlamm-Trockengut (Restfeuchte 7%) werden 1 MW Strom, 1,5 MW Wirme
sowie ca. 200 kg Asche gebildet.

Pvrolyse von Kunststoffen (DSD-MIX)

Die Pyrolyse von Kunststoffen mit Hilfe umlaufender Wérmetrdger stellt eine attraktive Lo-
sung bei der rohstofflichen Wiederverwertung von Abfall-Polymeren (Rein-Polymere, DSD-
Kunststoff-Mix) dar. Je nach Einsatzgut, Aufgabenstellung und Temperaturniveau wird der
Einsatz-Kunststoff tiberwiegend in seine Monomere, Olefine etc. (Einsaiz Rein-Polymere)
oder zu einem Gemisch aus kurzkettigen Kohlenwasserstoffen, Wasserstoff und Kohlenstoff-
oxiden gespalten (Einsatz DSD-Kunststoff-Mix). Ein kleiner Teil des Einsatzstoffes kann sich
in Koks umwandeln.
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Projekt Northumbrian Water/BranSands
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Abb. 4 zeigt den Einsatzfall der Pyrolyse mit umlaufenden Wiarmetréigern bei verschiedenen
Temperaturen filr ein DSD-Mix mit folgender Zusammensetzung:

Asche 4,40 Gew%
Organ. Kohlenstoff 80,50 Gew%
Wasserstoff 12,37 Gew%
Stickstoff 0,23 Gew%
Schwefel 0,03 Gew%
Chlor . 0,68 Gew%
Sauerstoff (Diff.) 1,79 Gew%
Total 100,00 Gew%

Im weiteren Prozeverlauf werden aus dem Pyrolysegas die kondensierbaren Anteile abge-
trennt. Hauptbestandteil des Kondensats sind Benzol/Naphthalin und deren Abkémmlinge.
Diese Stoffe konnen leicht abgetrennt und der verbleibende Riickstand in den ProzeB zuriick-
gefiihrt werden. Das Gas enthilt Wasserstoff, Methan, Ethan, Propan und C,-C4 Olefine. Die
Olefinausbeute kann durch die ProzeBtemperatur in weiten Grenzen variert werden. Mit stei-
gender Temperatur nimmt die Ausbeute an Wasserstoff, Methan und Benzol zu. Ethen er-
reicht bei 750°C ein Maximum und Benzol bei 800-850°C. Die Bildung von Propen, Cs-
Olefinen und Butadien wird dagegen im unteren Temperaturbereich (650°C) begiinstigt. Das
Pyrolysegas kann nach einer alkalischen Wische und anschlieBender Trocknung durch Tief-
temperaturdestillation bei mittleren Driicken in seine Komponenten zerlegt werden. Endpro-
dukte sind ein Wasserstoff/Methan Gemisch, Ethan, Ethen, Propan, Propen, Butadien und
eine Cs-Fraktion. Die Auftrennung in obige Chemierohstoffe ist besonders attraktiv, wenn
bereits eine Tieftemperaturdestillationsanlage zur Verarbeitung von LPG vorhanden ist.

AUSBLICK, PROJEKTE

Lurgi besitzt auf ihrem F&E-Gelinde eine Laboreinheit im 1-3 kg/h Mafistab fiir Versuche zur
Pyrolyse von verschiedenen Einsatzstoffen. Eine Pilot-Anlage im 50-100 kg/h Mafstab ist in
Planung. In diesen Anlagen kénnen Projekte fiir Einsatzfille auf Anfrage zur Auftragsreife
entwickelt werden.

Mehrere Projekte sind zur Zeit in Bearbeitung.

(1) H. Weiss, J. Schmalfeld
10" Refinery Technology Meeting, Feb. 11%-13", 1998, Mumbai, India

(2) H. Weiss, C.J. Hamilton
Treatment & Disposal of Sewage Sludge, Scien. Soc. Lect. Theatre, Oct. 14", 1997, London, UK
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GEWINNUNG VON OL UND KOKS AUS ORGANISCH BELASTETEN
SCHLAMMEN

1. Einleitung

In der Bundesrepublik Deutschland beschiftigt sich die Max Aicher Umwelttechnik GmbH in Ham-
merau seit Mitte der Achtzigerjahre mit der Niedertemperaturkonvertierung (Pyrolyse) von Klar-
schlamm. Versuche im Labor- und im halbtechnischen MaBstab fiihrten zur Realisierung einer be-
triebstechnischen Anlage mit den Komponenten Schlammtrocknung und Konvertierung. Ziel des
AICHER-SCHLAMM-RECYCLING-VERFAHRENS ist die Umwandlung der organischen Schlammfraktion
in stofflich und energetisch verwertbare Ole. Bei der Umwandlung entsteht fixer Kohlenstoff, der im
festen Riickstand (Konversionskoks) angereichert wird. Neben dem gewonnenen Ol ist auch der t
produzierte Koks verwertbar.

Einsatzstoffe fiir das Verfahren sind neben Klirschlamm aus der kommunalen Abwasserreinigung vor
allem industrielle Schlimme mit hohen organischen Anteilen z.B. Schlimme und Klarschlimme aus !
der Erddlverarbeitung. ;

2. Verfahrensbeschreibung .

Der Verfahrensablauf des AICHER-SCHLAMM-RECYCLING-VERFAHRENS zeigt Bild 1. Hauptaggregat
des Prozesses ist die Konvertierung. Weitere Verfahrensschritte sind zur Entwésserung des
Schlamms und zur Behandlung bzw. Speicherung der Produkte erforderlich. Da die mechanische )
Schlammentwisserung (z.B. durch Zentrifugen) in aller Regel in den Verfahrensablauf einer Kldran- T
lage eingebunden ist, wird das Verfahren als zweistufiger Proze aus den Schritten

o Trocknung
o Konvertierung

definiert. . i

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
295




Abgas

“Helfgas::;
-erzeuger.:, f—

y

Nagschi NAAN ] Trocken- A VAVAVAVE Konversions-

afschlam R A AN

—"b . Trocknung - i'-“—amm—-bKonvgartierung koks P
5 S BRIV S N AR

Kondensator] nicht kondensier- |Kondensator]
: bares Restgas )

OlWasser- Konversionst! >
Trennung

Abwasser- '
behandlung

Bild 1: Blockdiagramm des Verfahrens

2.1 Trocknung

Fiir die Trocknung des Konversionsgutes vor der Konvertierung wird ein Knettrockner eingesetzt
(Bild 2). Die Trocknung erfolgt im Vakuumbetrieb unter einem Druck von 200 - 300 mbar (abs.).

Fiir die Beheizung des Trockners wird HeiBwasser (Druckwasser) oder Niederdruckdampf einge-
setzt, Die Trocknungstemperatur betrigt 65 bis 70 °C. Die Temperatur des Heizmediums liegt im
Bereich von 130 bis 150 °C. Hiufig fillt solche Niedertemperaturenergie als Abfallenergie in indu-
striellen Anlagen an. Soweit am Standort vorhanden wird fiir die Trocknerbeheizung externe Abfall-
Energie auf diesem Temperaturniveau bezogen. Ansonsten wird fiir die Trocknerbeheizung ein han-
delsiiblicher HeiBwasserkessel (Druckwasserkessel) eingesetzt. Der thermische Energiebedarf be-
wegt sich um 3,0 MJ/kg verdampften Wassers.

Die aus dem Trockner austretenden Briiden werden unter Vakuum in einem Einspritzkondensator
kondensiert. Das nichtkondensierbare Briidenrestgas wird mittels einer Wasserringpumpe auf atmo-
sphirischen Druck verdichtet. Das Restgas wird von dort zum Hei8gaserzeuger der Konverterbehei-
zung gefihrt.
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Bild 2: Verfahrensschema der Trocknung

Die Baugréfie des Trockners wird in Abhiingigkeit vom Wassergehalt der zu behandelnden
Schlimme gewihlt. Ublich sind Trocknereinheiten mit einer Verdampfungsleistung von 1 t/h und
von 2,5 t/h.

2.2 Konvertierung

Der Konversionsreaktor ist als liegender Rohrreaktor ausgefiihrt (Bild 3). Die Umschichtung des
Konversionsgutes und die Férderung im Reaktor erfolgt durch eine zentrale Welle, die mit speziell
ausgebildeten Paddeln bestiickt ist. Die Reaktionstemperatur betrigt 420 bis 450 °C. Die
Reaktionen finden unter sauerstoffreien Bedingungen und unter atmosphirischem Druck statt. Der
spezifische Energieecinsatz liegt bei 1,5 MJ/kg Konversionsgut.

Der Konverter wird iiber einen Doppelmantel mit Heiflgas beheizt. Der Heizmantel ist entlang der
Reaktorachse in Einzelsegmente unterteilt. Die Temperaturregelung im Reaktor geschieht mittels
Temperaturfithlern im Reaktor durch kontinuierlich regelbare HeiBgasklappen im Abstrom des
Konverters. Die Heizgastemperatur im Zustrom zum Konverter betréigt 600 bis 650 °C. Das aus
dem Konverter mit einer Temperatur von 450 bis 500 °C austretende Abgas wird zur
Luftvorwirmung fiir den Heilgaserzeuger genutzt,
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Das pastse Konversionsgut wird dem Konverter {iber eine Exzenterschneckenpumpe eingetragen,
die gleichzeitig als Eingangsschleuse fungiert. Aus dem Konverter wird der feste Riickstand
(Konversionskoks) fiber ein Schleusensystem und tiber eine Kilhlschnecke abgezogen und in einem
mit Stickstoff inertisierten Kokssilo zwischengespeichert.

Die bei der Konvertierung entstehenden Schwelgase werden tiber einen Gasdom in einen Ein-
spritzkondensator abgezogen und bei Temperaturen zwischen 30 und 50 °C kondensiert. Die
Auftrennung des Kondensates in die Olphase (Konversionsél) und in die wiBrige Phase
(Schwelwasser) erfolgt in einer nachgeschalteten Zentrifuge. Zuriick bleibt hier ein geringer Anteil
einer Feststofffraktion (Zentrifugenschlamm), die sich insbesondere aus den aus dem Konverter
mitgerissenen Staubteilchen zusammensetzt. Nicht kondensierbare Anteile (Permanentgase) werden
am Kopf des Kondensators abgezogen und zum HeiBgaserzeuger der Konverterbeheizung gefithrt.
Der Heizwert dieser Gasfraktion wird dort thermisch genutzt.
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Bild 3: Verfahrensschema der Konvertierung

Der Konvertierungsreaktor wird standardisiert in einheitlichen BaugrsSen erstellt. Ubliche
Dimensionen fiir einen Durchsatz von 1 t/h Trockengut sind:

Innendurchmesser: 1100 mm
Linge: 9000 mm
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3. Massen- und Energiebilanz

In Bild 4 ist dic Massenbilanz des Verfahrens beispiethaft fiir den Einsatz von Kiarschlamm aus der

Abwasserrreinigung einer Raffinerie dargestellt.

NaBschlamm
100%

T ., Trockengut

] 248%
Trocknung | — >

Konvertierun

Koks
7.5%

Briidenkondensat
75 %

3 Resgas

0.2%

Bild 4: Massenbilanz des Verfahrens (Beispiel)

Energieeinsatz

—

N

Konversionsdl
14,1 %

Schwelwasser
2%

> Restgas

0.8 %

-———) Zentrifugenschlamm

04 %

Der Hauptteil der thermischen Energie wird zur Wasserverdampfung in der Trocknung verbraucht
(Bild 5). Der Aufand an thermischer Energie fiir die Konvertierung ist demgegeniiber gering.

Zu Vervollstindigung der Bilanz ist in der Darstellung der Energieinhalt der energetisch ver-
wertbaren Produkte Ol und Koks angegeben. Aus der Gegeniiberstellung der eingesetzten und der
als Sekundirrohstoff gewonnenen Energie ergibt sich eine Ausbeute um 740 kWh pro Tonne verar-

beiteten Klirschlamms.
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elektrisch, 70 kWh elektrisch, 40 kWh
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E {H,= 7 MJikg)
145 kWh

|

61
(H,= 40 MJkg)
1570 kWh

Bild 5: Energiebilanz einschlieBlich der Heizwerte der Produkte

4. Produkte
Charakteristik und Verwendung
Die Produkte das Verfahrens sind

¢ Konversionsol
o Konversionskoks.

Das Konversionsol findet derzeit als Ersatz fiir Regelbrennstoff (Heizd1 SA) im industriellen Einsatz
Verwendung. Die erforderlichen behdrdlichen Genehmigungen liegen vor.

In Tabelle 1 sind die Brennstoffparameter des Konversionsdls dargestellt. Mit Ausnahme des Flamm-
punkts werden simtliche Anforderungen erfiillt.

Tabelle 1: Brennstoffparameter der gewonnenen Ole

Parameter Dim. Konversionssl Heiz6] SA
(Anforderungen
nach DIN 51603)

Viskositat mm?¥/s 154 <50

Koksriickstand % 0,007 <17

Heizwert Mli/kg 42,1 2395

Aschegehalt % 0,007 <0,06

Flammpunkt °C 56 =80
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Der Konversionskoks stellt einen verwertbaren Sekundirrohstoff dar. Sein Ensatz hingt vom Koh-
lenstoffgehalt und damit vom organischen Anteil im Konversionsgut ab. Der Koks wird als Energie-
triiger bzw. Reduktionsmitte] und Schlackebildner bei der Stahlerzeugung eingesetzt. Eine weitere
Verwertung ist in der Ziegelindustrie als Porosierungsmittel gegeben.

Schadstoffverhalten

Aufgrund der niedrigen Behandlungstemperatur von ca. 450 °C verbleiben eingebrachte Schwerme-
talle mit einer Ausnahme im Feststoffpfad (Konversionskoks): Quecksilber und seine Verbindungen
liegen bei Konvertierungstemperatur dampfformig vor und werden zusammen mit dem Schwelgas
ausgetragen. Bei der Kondensation adsorbiert das Quecksilber an mitgerissenen Koksstaubpartikeln.
Schadstoffsenke fiir Quecksilber ist der bei der OVWasser-Trennung anfallende Zentrifugenschlamm,

Mit dem Feuchtschlamm eingebrachte halogenorganische Verbindungen werden in der ersten Stufe

des Verfahrens, der Trocknung, im Feststoff festgehalten. Wihrend der Konvertierung wird die Ha-
logenorganik nahezu quantitativ zerstdrt. Nicht abgebaute Restfraktionen finden sich adsorbiert am

Konversionskoks und im Zentrifugenschlamm.

Mit dem Konversionsgut polyzyklische aromatische Verbindungen werden zu einem groBen Anteil
aus dem Produktstrom entfernt. PAK finden sich im Konversions61 und in {iberdurchschnittlicher
Konzentration im Zentrifugenschlamm wieder.

Tabelle 2:
Bilanzierung kritischer Stoffe in der Konvertierung; Angaben in Gewichts-%

Trocken-gut :Konversions- :Konversions- iSchwel- was- :Zentrifugen- iKonv.- iSumme Kon-
koks 161 ser ‘schlamm ‘restgas ‘verticrung
PAK 100 0.7 :11.0 nb. 1.6 n.b. :16.3%)
AOX/TX 1100 117 1< 0,04 <035 10,02 i< 0,002 i1.57
Hg 100 i<0.1 <03 0.01 $109.5 0.003 100

*) ohne Restgas und Schwelwasser
n.b.: nicht bestimmt

5. Referenzanlagen, technische Umsetzung

Das AICHER-SCHLAMM-RECYCLING-VERFAHREN ist derzeit in zwei Anlagen umgesetzt (Stand Mirz
1998):

In der Anlage Hammeraw/Freilassing wird Klarschlamm aus der biologischen Abwasserreinigung von
Raffineriebetrieben verarbeitet. Die Kapazitit der Anlage belduft sich auf 10.000 t/a (entsprechend
1,3 t/h). Zur Reinigung des Briidenkondensates vor Einleitung in den Kanal wurde am Anlagen-
standort eine eigene biologische Abwasserreinigung (Festbettechnik) errichtet. Die Anlage ist seit
Juni 1997 in Betrieb.

Bis Februar 1998 wurden 3050 t Feuchtschlamm verarbeitet. In 1998 wird eine Steigerung der Be-

triebszeiten und Durchsatzmengen aufgrund feuerungstechnischer und apparatetechnischer Optimie-
rung erwartet. Die erzeugten Ole wurden als Brennstoff bei der Zementherstellung eingesetzt. Hier-
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fiir wurde der Max Aicher Umwelttechnik GmbH eine zollamtliche Anerkennung als mineral6lerzeu-
gender Betrieb erteilt,

Eine weitere Anlage befindet sich derzeit zur Sanierung eines Teersees in Thiiringen (Standort Ro-
sitz) im Bau. Die Anlage wird zweistraBig mit einem Gesamtdurchsatz von 8 t/h ausgefiihrt. Zur
Verarbeitung kommen dort pastose bis zahpastdse teer- und olhaltige Schlimme, die seit Mitte der
DreiBigerjahre als Abfailprodukte eines Teerverarbeitungswerks deponiert wurden.
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PYROLYSE VON KLARSCHLAMM ALS AUFBEREITUNGSVERFAHREN ZUR
THERMISCHEN NUTZUNG IN FEUERUNGSANLAGEN

AT

*DE011716393%

Einleitung . ,
Aufgrund verschérfter gesetzlicher Grenzwerte wird die Entsorgung und Verwertung von
Klarschlamm kiinftig einen verstarkten Einsatz thermischer Verfahren erfordern. Neben
der Mitverbrennung von Klgrschlamm in Feuerungsanlagen von Kraftwerken stellt hierbei
die Pyrolyse von Klarschlamm mit nachfolgendem Einsatz der Pyrolysegase und -teer-
dampfe in einer Feuerung einen Weg zur Verwertung dar. Dieses Verfahren weist neben
dem getrennten Anfall der Aschen auch die Mdglichkeit zur Entstickung von Rauchgasen
durch einen gestuften Einsatz der Brennstoffe auf.

Biogene Brennstoffe und organische Reststoffe, wie Kldrschlamm, tragen bei thermi-
scher Nutzung in Feuerungsanlagen zur CO, Reduktion bei. Bei der direkten Mitver-
brennung fester biogener Brennstoffe in herkémmlichen Kraftwerken kénnen Probleme
durch ungewiinschte Bestandteile der biogenen Einsatzstoffe auftreten, so z.B. durch
Schwermetalle, Alkalimetalle und Chlorverbindungen. Neben dem Umweltaspekt der
Luftverunreinigung durch Schadstoffemissionen treten auch betriebliche und wirtschaft-
liche Aspekte (Verschlackung und Korrosion, zuséatzliche Belastung der Asche) in den
Vordergrund.

Die thermische Vorbehandlung der biogenen Brennstoffe mittels Pyrolyse oder Ver-
gasung soll die Probleme der direkten Mitverbrennung minimieren. In diesem Vorbe-
handlungsprozeB wird der feste Einsatzstoff in ein energiereiches Gas und einen festen
Reststoff getrennt. Das Gas kann als Stufungsbrennstoff mit guten Eigenschaften zur
NO, Reduktion in Kohlekraftwerken eingesetzt werden, der Reststoff kann anderweitig
verwendet oder muR entsorgt werden. Ziel der thermischen Vorbehandlung ist die
Bindung der Problemstoffe in den festen Reststoff und um so eine Belastung des
Feuerungsanlage zu vemeiden. Weiterhin kann die in der Feuerungsanlage anfallende
Asche ohne zusatzliche Schadstoffbelastung auf dem herkémmlichen Weg abgesetzt
werden.

Am Institut fir Verfahrenstechnik und Dampfkesselwesen wurde die Pyrolyse verschie-
dener Klarschidmme hinsichtlich der NO, Reduktionswirkuny der Pyrolysegase und der
Freisetzung anorganischer Verbindungen untersucht. Die Versuche wurden an einer

DGMK-Tagungsbericht 9802, 1SBN 3-931850-40-4, 1998
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kleintechnischen Flugstromanlage unter inerter Atmosphére durchgefthrt, in Verbindung
mit einer atmospharischen Staubfeuerungsanlage zur Ermittiung der NO, Reduktions-
wirkung der Pyrolysegase.

Verfahrensbeschreibung

In Bild 1 ist das Verfahren der ther- Kizrschiamm (trocken ca. 50% Asche)
mischen Vorbehandiung von Kilar-

schlamm und der Brennstoffstufung mit — ¢
Pyrolysegas dargestellt. Die thermische 2] Pyroiyse
Vorbehandung besteht aus einem E {bel 800 °C)
PyrolyseprozeR in den der trockene o

biogene Brennstoff aufgegeben wird. Im >y ¢
beschriebenen Fall wird als Brennstoff 2, -

Klarschtamm mit einem Aschegehalt G| Heitgas

von ca. 50 % verwendet. Der Pyro- &

lyseprozef} kann sowohl in Wirbel-
schichtanlagen als auch in Flugstrom-  FPyolse g
reaktoren oder in anderen geeigneten  otiof (55%)
Reaktortypen ablaufen. Nach Abschiuf

Verbrennungsluft | Rohkohte

Pyrolyse Teere (10%)

" zone
muR} aufgrund der kondensierbaren 751 i

Kohlenwasserstoffe, die einen Grofiteil | i
des Heizwertes des Gases ausmachen, Asche (—-—l
in heifer Umgebung stattfinden. Rauchgase <€

In einem zweiten aus drei Zonen be- Bild 1:
stehenden Reaktor wird der zur ther- ¥
mischen Nutzung in Feuerungsanlagen
zur Verfugung stehende Teil des Klar-
schlamms, der sich auf ca. 45 % der trockenen Substanz belduft, in Form von Pyrolyse-
gas und -teer verbrannt. In der ersten Zone der Staubfeuerung, der Leitungsbrennzone,
wird Steinkohle liberstochiometrisch vollstandig verbrannt. In der zweiten Zone wird das
Pyrolysegas aus Klarschlamm ohne weitere Luftzugabe eingespritzt. Dadurch stellt sich
eine reduzierende Atmosphére ein, in der die in der Leistungsbrennzone entstandenen
Stickoxide auf ein sehr niedriges Niveau abgebaut werden. Zur Gewahrieistung eines
vollstéandigen Abbrandes der eingespritzten Pyrolysegase wird in einer weiteren Zone
Ausbrandluft zugegeben. Am Reaktoraustritt verbleiben die Kohleasche und die
Rauchgase.

=7
22
des Pyro!yseprozesges wird der_ feste Bl [ Temwngs: §§
Pyrolyseriickstand in der HeiRgas- Si | brennzone £3
reinigungseinheit vom Pyrolysegas und § A1 ,,%:
den Teerdampfen getrennt. Der 2 ¢ =
Pyrolyseriickstand, der einer weiteren 5 ,
Verwendung oder der Deponierung zu- SR t_
gefuhrt wird, besteht im wesentlichen - rel
aus den anorganischen Bestandteilen g
des Klérschlamms. Die Trennung der c
festen Bestandteile vom Pyrolysegas 2 Ausbrand- | { Ausbrandiult
2

ProzeRschema der thermischen
Vorbehandlung von Klarschlamm zur Mit-
verbrennung in Kohlestaubfeuerungen
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Versuchsaufbau und -beschreibung

Die fUr die beschriebene Arbeit verwendete Pyrolyseeinheit besteht aus einem kleintech-
nischen Flugstromreaktor. Fiir die NO, Reduktionsversuche steht am Institut fdr Verfah-
renstechnik und Dampfkesselwesen eine kleintechnische Staubfeuerung zur Verfiigung.
Das Schema der kombinierten Versuchsanlage ist in Bild 2 dargestellt.

Der biogene Brennstoff wird in den
Flugstrompyrolysereaktor durch einen
inerten Treibgasstrom von der gravi-
metrischen Dosiereinrichtung mit einer
Kapazitdt von 1-5 kg/h durch ein was-

= Treibgas (N,)

Vorwarmer Ziﬁ —— Traggas (N/Luft)

sergekChltes Rohr zum Brenner gefor- =_ Filter

dert. Im Brenner trifit der Brennstoff mit l HH|  Flugstromreaktor
dem auf Reaktionstemperatur vorge- 3P| (Pyrolyse/Vergasung)
heizten Traggas zusammen, das je Gas- und Teeranalyse
nach Betriebsweise aus Stickstoff oder . ) Koks

Luft besteht. Das Reaktionsrohr (CrNi- Heiligasfiltration

Stahl) wird auf Reaktionstemperatur l

beheizt, die sich zwischen 400 °C und Dosierung Luft

1200 °C variieren 14Rt. Die beheizte Prim3duft
Reaktionsstrecke betrdgt 2400 mm. ?2,‘;“;’,,‘?,{"’"

Das Rohr hat eine Gesamtldnge von — Verbrennungsreaktor
2700 mm, einen Innendurchmesser von Ausbrandiuft —s (Staubfeuerung)

90 mm und ist elektrisch beheizbar bis — zumKamin -~ .

Gasanalyse ]

1200 °C. Die Aufheizrate liegt nach

Berechnungen zufolge bei ca. 5000 K/s, Analysesonde Rauchgasfilter
die Verweilzeit des Brennstoffes betragt
2-5s abhéngig von der
Reaktionstemperatur, dem Trag-
gasvolumenstrom und der Partikel-
aréie.

In der Heigasfiltration werden die groben Partikel des festen Pyrolysereststoffs durch
einen Schwerkraftabscheider vom Pyrolysegas getrennt, fiir die kleineren Partikel wird
ein Zyklon verwendet. Als Sicherheitsfilter ist ein keramischer Kerzenfilter nachge-
schaltet. Die gesamte Heif3gasfiltration sowie die Leitungen zum Verbrennungsreaktor
sind zur Vermeidung von Teerkondensation auf 400 °C beheizt.

Der Verbrennungsreaktor fiir die Untersuchungen zur Stickoxidminderung in Kohle-
feuerungen besteht aus einem Keramikrohr mit einer Ladnge von 2,5m und einem
Durchmesser von 200 mm. Er kann auf voller Lénge bis zu 1350 °C elektrisch beheizt
werden. Fir die hier dargestellten Versuche wurden die Temperaturen in den Zonen der
Verbrennungskammer konstant auf 1300 °C gehalten. Der Leistungsbrennstoff, in
diesem Fall die Steinkohle Géttelborn, wird Uber eine gravimetrische Dosierung mit einer
Dosierleistung von 1-5 ka/h zum Brenner beférdert. Dort wird ebenfalls die Primar- und
Sekundériuft zugeftihrt. In der ersten Zone wird der Brennstoff voilstandig verbrannt. Die
Reduktionszone beginnt mit einem Abstand von 900 mm vom Brenner mit der Eindiisung
des Pyrolysegases. Die Ausbrandluft wird {iber eine von unten eingefiihrte Sonde
zugegeben, Somit 143t sich die Verweilzeit der Brennstoffe in der Reduktionszone
variabel im Bereich von 0,5 s und 6 s einstellen. In den dargesteliten Versuchen wurde
die Verweilzeit konstant auf 2 s eingestellt. Nahere Untersuchungen zum EinfluR der

Bild2: Versuchsanlage zur  Unter-
suchung von Pyrolyse und Brennstofftrenn-
stufung am IVD

305

‘._‘..4.“_,.....,..



Temperatur und der Verweilzeit auf die Reduktionswirkung sind in [1] dargestelit. Eine
genaue Beschreibung der gesamten Versuchsanlage ist in [1, 2] gegeben.

Durch den Aufbau der HeiRgasreinigung nach der Pyrolyseeinheit konnten fir die Ana-
lyse des Pyrolysereststoffes zwei Proben entnommen werden. Die Probe aus dem
Schwerkraftabscheider zeichnet sich durch Partikelgrofien Uber 40 ym aus, die Zyklon-
probe beinhaltet die kleineren Partikel. Ein weiterer Unterschied der beiden Proben be-
steht in der Aufenthaltszeit der Partikel in Pyrolysegasatmosphdre. Partikel kleiner 40 ym
werden nicht direkt nach Austritt aus dem Reaktionsrohr abgeschieden, sondern
befinden sich noch etwa
t(;ine wfei?org CSelgurllde in Tabelle 1:  Analysen der verwendeten Brennstoffe
er aul ° eheizten —
: it . Brennstoff Swiss Combi Saarber; Gottelborn
l-!elBgas!'elnlgung. . So_mlt Kidrschfamm Klarschlangm Steinkohle
sind in diesem Bereich eine

weitere Entgasung sowie Kurzanalyse

; ; %]

die Kondensation schon N

freigesetzter Komponenten Fixed C 26 7 57,0

auf den Reststoffpartikeln Fluchtige 510 45,2 339

und Rekombinationsreak- Asche 464 47,1 9,1

tionen nicht auszuschlie- Elementar-

RRen. analyse (%,

Es wurde neben der Gas- g 57271 5;25 851;:

zusammensetzung  auch ' § g

die Zusammensetzung des N 6.7 6.8 1.5

festen Reststoffes und S 21 1.9 1.0

somit die Freisetzung ver- cl 0,05 ‘ .

schiedener Komponenten O (diff.) 314 31.9 10,6

bei Pyrolysetemperaturen Feuchte [g/kg] 23 7.4 53

von 400 -1200°C unter- Partikelgrofie

sucht. Reststoffproben ds [Um] 28,6 33,5 58,8

wurden analysiert auf den Asche (%]

Glithverlust, Ascheanteil, Si0, 224 38,3 423

Elementarzusammenset-

zung hinsichtlich C, H, N, S IF\::%’ ;4'(:; 1;2 f‘:g

und die Aschezusammen- 273 ’ 4 .

setzung insbesondere im Ca0 - 125 91 6,5

Hinblick auf leichtfliichtige MgO 28 28 41

anorganische Komponen- K0 08 22 33

ten. SO, 2,6 1,1 6,6

in Tabelle 1 ist die Zu- Schwermetalle

sammensetzung der ver- (Mo/kQuscre]

wendeten  Klarschiamme Ba 419 1738 1087

und der Steinkohle Géttel- Pb <20 362 767

born gegeben. Cd 6,2 11,2 19,4
Cr 710 207 1049
Cu 1043 869 367
Ni 163 207 563
Hg <5 <5 <5
Zn 2139 4855 1039

* nicht bestimmt
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Versuchsergebnisse

Pyrolyse - thermische Aufbereitung von Klirschlamm

Pyrolysegas

Das Pyrolysegas setzt sich im wesent-
lichen zusammen aus den gasférmigen
Bestandteilen CO, CO,, H, und alipha-
tischen Kohlenwasserstoffen sowie aus
dampfférmigen aromatischen Kohlen-
wasserstoffen, die gemeinhin als Teere
bezeichnet werden. In Bild 3 sind die
Verldufe der Gase tber der Pyrolyse-
temperatur aufgetragen. Der Uber-
sichtlichkeit halber sind nur die Aus-
gleichskurven eingezeichnet. Kohlen-
wasserstoffe (CH, bis C;H,) weisen im
Temperaturbereich zwischen 700°C
und 900°C ein Maximum auf. Die ma-
ximal freigesetzte Menge an Kohlen-
wasserstoffen betragt 0,23 m®/kg,,,. Die
Wasserstoff- und Kohlenmonoxidfrei-
setzung steigt stetig mit der Pyroly-
setemperatur bis auf ca. 0,57 m3/kg,.,
bzw. 0,46 m*/kg,... Aufgrund des hohen
Sauerstoffgehalts im  Rohbrennstoff
werden Kohlenmonoxid und Kohlendi-
oxid vermehrt gebildet. Die CO, Pro-
duktion liegt im untersuchten Tempe-
raturbereich  zwischen 0,03 und
0,08 m¥kg,.

Der Verlauf der kondensierbaren Koh-
lenwasserstoffe (Teere) bei der Klar-
schlammpyrolyse ber der Temperatur
ist in Bild 4 dargestellt. Die Teere
kénnen in eine leichte Fraktion, die im
wesentlichen aus Benzol, Toluol, Xylol
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Bild 3: Gasbestandteile bei der Pyrolyse
von Klérschlamm im Flugstrom
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Bild4: Teere bei der Pyrolyse von Klar-
schlamm im Flugstrom

(BTX) und anderen einringigen Aromaten besteht, und in eine schwere Fraktion
(hshersiedende Aromaten) unterteilt werden. Mit steigender Temperatur nehmen die
Teere stetig ab, wobei die leichte Teerfraktion, &hnlich wie die aliphatischen Kohlen-
wasserstoffe, ein Maximum zwischen 700 °C und 800 °C aufweist. Die mit steigender
Temperatur zunehmende Zersetzung der Aromaten tragt mit zum steigenden Anteil der

leichen Gasbestandteiie H, und CO bei.
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Pyrolyseriickstinde

Die in Bild § dargestellte Kurzanalyse des Rohbrennstoffs und der Pyrolyserticksténde

gibt AufschluR tiber die Entgasungsrate
und somit {iber den Glithverlust bei ver-
schiedenen Temperaturen. Schon bei
Pyrolysetemperaturen von tiber 900 °C
wird ein Glithverlust von unter 5% er-
reicht. Dieser Wert ist allerdings stark
vom Gehalt des festgebundenen Koh-
lenstoffs im Klarschlamm abh#ngig. Bei
der Verwendung des Kl&rschlamms
Saarberg wird der Gliihverlust von 5 %
erst bei Temperaturen Gber 1000 °C
unterschritten.

Bild 6 zeigt das Verhalten von einigen
ausgesuchten Schwermetallen wahrend
der Pyrolyse von Klarschlamm. Bei
schwerfllichtigen Metallen ist keine
Freisetzung erkennbar, daher sind sie
nicht dargestellt. Erhthte Freisetzungs-
raten von allen Schwermetallen werden
erst bei Temperaturen grofer 1200 °C
erwartet [3]. Tendenzen lassen sich
aber schon anhand der dargesteliten
Elemente Zink, Mangan und Blei
erkennen. Erst bei hohen Temperaturen
ist eine Freisetzung erkennbar. Die
vollen Symbole markieren den Gehalt
der Elemente in der Probe, die dem
Schwerkraftabscheider entnommen
wurde. Hier ist bei 1000 °C und 1150 °C
ein geringerer Anteil der untersuchten
Schwermetalle zu erkennen als bei den
Proben, die dem Zyklon entnommen
wurden (offene Symbole). Daraus a3t
sich schlielen, daR freigesetzte Metalle
im Laufe der Gasreinigung auf Partikeln
wieder auskondensieren und somit
nicht mit dem Pyrolysegas in den
Verbrennungsreaktor gelangen.
Ausnahme hierbei ist das hochfliichtige
Quecksilber, von dem ca. 75 % im Gas
verbleibt. Quecksilber wird stetig mit
steigender Temperatur bis 800°C
ausgetrieben. Uber dieser Temperatur
bleibt die Freisetzungsrate konstant.
Eine Freisetzung von den
anorganischen  Klarschlammbestand-
teilen Eisen, Silizium, Kalzium, Alumi-

| ] entgast
SN Fiochtige
V7 Fixed-C

Antell [Gew.-%]
g

8

Roh - 600 800 900 1000 1200
Temperatury oo [*C]

Bild 5: Kurzanalyse von Rohbrennstoff
und Pyrolyseriickstanden
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Bild 6: Verhalten von einigen Schwer-
metallen wahrend der Pyrolyse von Klar-
schlamm
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In Bild 8 sind die NO, Emissionen einer 1600

Steinkohleflamme unter Einsatz von 1400 -%ﬁgm
Pyrolysegases als Reduktionsbrenn- 1200 | —#—700°C

stoff aufgetragen. Der Grundwert der ~ _ | ~575¢
Emissionen ohne Pyrolysegaszugabe %:"“ Te100C

liegt bei ca. 1400 mg/m? bei einer Luft- £ soof Brennstof: Stenkobie Gotelbom
zah! A von 1,15. Bei zunehmender Zu-  Q'eoo}

gabe von Pyrolysegasen in die Reduk- wob

nium und Magnesium konnte bei den Untersuchungen nicht festgestellt werden. Die
Freisetzung von Natrium und Kalium beginnt erst bei Pyrolysetemperaturen @ber 800°C

Eluatuntersuchungen nach DIN 38414 S4 (Bild 7) ergaben eine um 90 % verminderte
Eluierung von Mangan gegeniiber dem unbehandelten Kiirschlamm. Zink und Nickel
konnten in den Eluaten der Pyrolyseriickstande nicht nachgewiesen werden. Aus dem
Rohmaterial konnten diese Elemente nahezu vollstindig ausgewaschen werden. Bei
Chrom und Cadmium ergaben sich keine Verdnderungen durch die thermische Be-
handlung.

NO, Reduktion in Kohlestaubfeuerungen - thermische Nutzung der
Pyrolysegase

tionszone (abnehmende Luftzahlen)

200}
verringern sich die NO, Emissionen . - .
nahezu unabhéngig von der Pyrolyse- T 08 09 10 1 12
temperatur bei der der Klarschlamm Luftzaht in der Reduklionszone ‘
entgast wurde. Bild 8: Einsatz von Pyrolysegas aus
Es wird ein ausgeprigtes NO,-Emis- Klgrschiamm als Stufungsbrennstoff in einer

sionsminimum von unter 200 mg/m? Kohlenstaubfeuerung

bezogen auf 6% O, im Rauchgas

erreicht bei einer Luftzahl von ca. 0,92 in der Reduktionszone des Verbrennungs-
reaktors. Mit sinkender Luftzahl steigt die NO,-Emission durch die Nachverbrennung
unverbrannter stickstoffhaltiger Komponenten des Pyrolysegases in der Ausbrandzone
an. Einen wesentiichen Einflu auf die Reduktion haben nach Untersuchungen mit
Pyrolysegasen aus verschiedenen Steinkohlen die stickstoffhaltigen Verbindungen im
Pyrolysegas bzw. -teer [1]. Die Pyrolysetemperatur zeigt zwischen 500°C und 900°C
keinen signifikanten Einfluf auf die Lage des Emissionsminimums. Bei hohen Pyro-
lysetemperaturen ist ein etwas vermindertes NO,-Reduktionsverhalten festzustellen, was
sich méglicherweise mit dem unterschiedlichen Stickstoffgehalt und unterschiedlichen
Stickstoffverbindungen in den Pyrolysegasen bei niedrigen und hohen Pyrolysetem-
peraturen erklaren 14Rt. Die geringeren NO,-Emissionen bei sinkender Luftzahl unter
Einsatz von Pyrolysegas aus hohen Pyrolysetemperaturen 188t sich ebenfalls mit dem
Gehalt an Stickstoffverbindungen und unverbrannten Komponenten erklaren.
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Zusammenfassung

Mit steigender Pyrolysetemperatur steigt die Entgasungsrate der KlarschiZmme. Bei der

« Klarschlammpyrolyse wird schon bel Temperaturen ab 900°C ein Glthverlust von unter

5% erreicht. Die Pyrolysegaszusammensetzung &ndert sich mit steigender Temperatur
zugunsten von leichten Gasen wie Wasserstoff und Kohlenmonoxid. Aliphatische und
aromatische.Kohlenwasserstoffe.werden.bei hohen Temperaturen zersetzt.

Scﬁwerﬂnchtige anorganische Verbindungen werden wihrend der Pyrolyse nicht freige-
setzt. Leichtiliichtige anorganische Bestandteile zeigen ein unterschiedliches Verhalten,
bei-allen Komponenten besteht aber eine vermehrte Freisetzung bei hohen Temperatu-
ren. Abhéngigkeiten der Freisetzungsraten von der Brennstoffzusammensetzung (insb.
Chlorgehalt) werden derzeit untersucht.

Bei Eluierungsversuchen von Klarschlammpyrolyseresten wurde festgestellt, dal alle
untersuchten Komponenten fest in die Reststoffmatrix eingebunden werden und keine
Auswaschung erfolgte. In weiteren Untersuchungen wird das Verhalten der Brennstoffe
und der anorganischen Komponenten in Luft untersucht, um einen autothermen Prozef
2u realisieren.

Bei der thermischen Nutzung von Gasen aus der Kldrschlammpyrolyse als Reduktions-
brennstoff in Kohlefeuerungen kénnen NO, Emissionen von unter 200 mg/m?® erreicht
werden. Ein EinfluR der Pyrolysetemperatur auf die NO, Emissionen konnte nur bei nied-
rigen Luftzahlen festgestellt werden. Hier wiesen Gase, die bei hohen Pyrolysetempera-

turen entstanden, geringere Emissionen auf. ( & )

Die Forschung wurde teilweise mit Mitteln des Bundesministeriums ftir Wirtschaft durch
die Arbeitsgemeinschaft industrielle Forschung e.G. (Vorhaben Nr. 10640 N) und mit
Mitteln der Kommission der Europdischen Union, JOULE Il Forschungsprogramm
(JOR3-CT95-0057) unterstiitzt.
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VERGLEICH VERSCHIEDENER METHODEN ZUR BESTIMMUNG DES
TEERGEHALTS IN GASEN AUS DER HOLZVERGASUNG

Abstract

In dieser Arbeit wird ein am Institut far Verfahrenstechmk und Dampfkesselwesen
{IVD) entwickeltes Verfahren zur quasikontinuierlichen Online-Messung des Teerge-
halts im Gas aus der Biomassevergasung vorgestelit und mit anderen Methoden aus
der Literatur im Hinblick auf Zeitaufwand, Genauigkeit und Kosten verglichen. Unter-
sucht wurden dabei eine gravimetrische Methode, die naBchemische Bestimmung,
das Solid-Phase-Amino Adsorptionsverfahren (SPA), sowie die Online Analyse mit-
tels ProzeR-Gaschromatograph. Die Messungen wurden an der Wirbelschichtverga-
sungsanlage des IVD durchgefuhrt. Vergast wurde Holz bej 800 °C und einer Luft-
zah} von 0.25. Der mit den verschiedenen Verfahren ermittelte Teergehalt unter-
scheidet sich zum Teil erheblich. Es ergaben sich Werte zwischen 0.8 und 6.8 g/m?.{

—

1 Einleitung

Die Vergasung von Biomasse zum Betrieb eines Motors oder einer Turbine ver-
spricht gute elektrische Wirkungsgrade bei vergleichsweise geringem technischen
Aufwand und bietet sich daher insbesondere fur Anlagen kleinerer und mittlerer Lei-
stung an. Ein Haupthindemis fur die Verbreitung dieser Technik stelit nach wie vor
der relativ hohe Gehalt an kondensierbaren Kohlenwasserstoffen (Teeren) im Pro-
duktgas des Vergasers dar. Ohne eine aufwendige Gasaufbereitung kommt es zu
starken Verschmutzungen in den nachgeschalteten Anlagenteilen, und ein kontinu-
jerlicher Betrieb ist nicht moglich.

Unter Teeren werden in diesem Zusammenhang eine Vielzahl von Kohlenwasser-
stoffverbindungen zusammengefalt. In der Literatur existiert dabei keine einheitliche
Abgrenzung des Begriffs. Hiufig werden alle Verbindungen, deren Siedepunkt Gber
der Umgebungstemperatur liegt, als Teere bezeichnet. Nach dieser Definition gehért
beispielsweise auch Benzol zu den Teerverbindungen, obwohl es, aufgrund seines
hohen Dampfdrucks, auf den Betrieb von Gasturbienen und -motoren keinen
negativen Einfluf hat. in der Vorliegenden Arbeit bezieht sich die Bezeichnung Teer
auf die Kohlenwasserstoffkomponenten, die bei einer vergasertypischen Gaszusam-
mensetzung tatsdchlich auskondensieren und damit zu Problemen im
Anlagenbetrieb fithren. Ob eine Komponente Kondensat bildet, héngt neben der
Siedetemperatur vor allem von ihrer Konzentration und ihrem Dampfdruck ab. In
Abbildung 1 ist die Sattigungskonzentration in Stickstoff fiir einige Aromaten
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dargestellt. Man erkennt dabei, da® die Sattigungskonzentrationen von Benzol und
Toluol bei 20 °C dber 100 g/m*® betragen und damit um mehr als eine
GroBenordnung Ober der typischen Konzentration im Produktgas liegen.
Dreiringaromaten, wie z.B. Fluoren, haben hingegen eine S#ttigungskonzentration
von wenigen mg/m® Dazwischen liegen Komponenten wie Naphthalin und Phenol.
In dieser Arbeit wird eine Einteilung in BTX-Komponenten (Benzo!, Toluol, Xylol) und
in Teerkomponenten (Phenol und
mehrringige Aromaten) vorgenommen.
Wegen der Bedeutung der Teerproble-
matik, ist die Bestimmung des Teerge- 1000+
halts fitr Forschung, Entwicklung und 100]
Betrieb von Vergasem von grofer Be-
deutung. In der Literatur sind hierfir
verschiedene MeRverfahren zu finden,
die sich hinsichtlich Aufwand, Aussage
und Genauigkeit unterscheiden. Allen
Verfahren gemeinsam ist, daR das Er- 0014
gebnis erst mit erheblicher zeitlicher H
Verzigerung vorliegt und somit ein on- R 2 ey arroopt rpevps sear.
line-Monitoring des Teergehalts nicht Temperatur [°C]

mdglich ist. An der Universitét Stuttgart

wurde daher ein Verfahren entwickel, Abb. 1: Sattigungskonzentration einiger
das aufgrund der kurzen Analysendau- Aromaten in Stickstoff

er eine nahezu kontinuierliche Uberwa-

chung des Teergehalts erméglicht.

10000

lgm])

Séttigungskonzentration

2 Methoden zur Bestimmung des Teergehalts

Die in der Literatur beschrieben Probennahme- und MeBverfahren unterscheiden
sich zum Teil erheblich hinsichtlich des Aufwands und der Genauigkeit sowie der
Zielsetzung. Wahrend fiir den Betrieb von Anlagen die Gesamtbeladung an konden-
sierbaren Kohlenwasserstoffen von entscheidender Bedeutung ist, ist in der For-
schung haufig auch die genaue Zusammensetzung der Teere von Interesse. Die
Verfahren lassen sich einteilen in Online- und Offline-Verfahren. Bei den Offline-
Verfahren erfolgt eine Probennahme und eine anschlieRende Analyse der Probe im
Labor. Bei den Online-Verfahren wird das zu untersuchende Gas aus dem Vergaser
direkt in den Analysator geleitet und sofort analysiert.

Filter (Gravimetrisches Verfahren)

Beim gravimetrischen Verfahren wird ein Gasstrom tiber ein Filter gezogen. Dabei
kondensieren die Teer aus. Das Filter wird anschlieRend gewogen und aus der Ge-
wichtszunahme wird der Teergehalt des Gases errechnet. Diese Methode ist sehr
einfach und preiswert, weist allerdings gravierende Mangel auf. Um Kondensation
von Wasser zu verhindern, muf das Filter auf 110 °C gehalten werden. Bei dieser
Temperatur passiert allerdings ein betrachtlicher Anteil der Teere das Filter. Bei den
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hier vorgestellten Messungen wurde das Gas hinter dem Filter daher mit einem Pro-
zeB-GC (hier BTX-Proze-GC genannt) auf Aromaten analysiert /1/.

Tabelle 1: Verfahren zur Bestimmung des Teergehalts

Verfahren Analyse  Quali- Quanti-  Dauerder DauerAuf~ Material- Kosten
fizieung  fizierung ~ Proben-  bereitung/  kosten Gerate
nahme Analyse  pro Probe

gravimetrisch  Offline nein Wiegen 15 min 5 min 1,- Waage
. 10 000,-

naichemisch Offline ja Chromato- 30 min 3h 20,- GC-FID
graphie 45000,

SPA Offline ja dito 1-2min 2h 10.- GC-FID
45 000,-

ProzeR-GC Online ja dito 1 min 1h - GC-FID
’ 50 000,-
Differenz-FID Online nein Fid-Sigana! 0.5 min 1.5 min - 35000,-

NaRchemische Probennahme

In der Literatur werden eine Reihe von nalchemischen Probennahmeverfahren be-
schrieben. Sie arbeiten mit unterschiedlichen Losungsmitteln und bei unterschiedli-
chen Temperaturen, sind aber von der prinzipiellen Anordnung &hnlich. Fir diese
Arbeit wurde ein Verfahren dhnlich dem von VT T/Finnland angewandten benutzt /2/.
Das Gas wird iiber einen kurzen Teflonschlauch aus der Anlage entnommen und
durch vier, mit jeweils 50 ml Dichlormethan gefiilten Waschflaschen gefiihrt. Die
Waschflaschen befinden sich zur Kthlung in einem Bad aus Azeton, das durch Zu-
gabe von gefrorenem CO, (Trockeneis) unterhalb -50 °C gehalten wird. Uber ca. ei-
ne halbe Stunde werden 20 | Gas abgezogen. AnschlieBend wird der Teflonschlauch
ausgesplilt und der Inhalt der Waschflaschen zusammengeschiittet. Die Lésung wird
dann mit Gaschromatographie auf aromatische Kohlenwasserstoffe untersucht /3/.

SPA Methode

Die SPA-Methode basiert auf Festkérperadsorption (solid phase adsorption) an einer
Amino-Phase. Mit einer Spritze werden 100 mi Gas tber ein Probenrérchen mit einer
Packung aus 100 mg der Amino-Phase gezogen. Anschliefend erfolgt im Labor die
Extraktion und Analyse, wobei Aromate und Phenole getrennt analysiert werden. Die
Methode wurde von Brage et al. am Royal Institute for Technology (KTH) in Stock-
holm, Schweden entwickelt, die auch das Material fiir die im Rahmen dieser Arbeit
vorgesteliten Proben stellten und die Analyse durchfthrten. Eine ausfiihrliche Be-
schreibung der Methode und der verwendeten Chemikalien findet sich in /4/.

Prozeft-Gaschromatoaraph
Das Gas aus der Anlage wird in einer auf 300 °C beheizten Leitung direkt einem

Prozef3-GC zugefihrt. Dieser ist mit einem Hochtemperaturventil mit einer Gaspro-
benschleife von 2ml ausgestattet. Der Ventilofen ist ebenfalls auf 300 °C beheizt.
Der GC ist mit eine Kapillarsiule ausgestattet. Als Detektor dient ein Flammenioni-
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sationsdetektor. Die Analysendauer betréigt 60 Minuten, wobei der Saulenofen ein
Temperaturprogramm von 40 bis 300 °C ausfiihrt. Es werden Aromaten von Benzol
bis Benz(a)pyren aufgetrennt. Die Kalibrierung erfolgte mit Hilfe von Standardiésun-

gen mit jeweils 20 ng/pl pro Komponente.

3 Differenz-FID

Keines der beschrie- . ' el '
benen Verfahren er- i — te=——— FID2!

laubt eine kontinuier- ' ._()_L_;?-» - e---[) ;

liche  Uberwachung N #L !

des Teergehalts. An ' Pl ‘o '

der Universitat Stutt- ' )f Y feetiter )l\ﬁ " Bypass-
gart wurde daher ejn HefesGas . Ofen . . T ] o - PR
quantifizierendes vem e i - S
MeRverfahren entwik- - A L ..

kelt. Das MeRprinzip Abb. 2: Prinzipielle Anordnung des Differenz-FID

beruht auf dem Ver-

gleich der Messung des Gesamtgehalts an Kohlenwasserstoffen und des Gehalts an
nicht kondensierbaren Kohlenwasserstoffen, wobei zum Nachweis der Kohlenwas-
serstoffe ein Flammenionisations-Detektor dient. Wie in Abbildung 3 dargestelit, birgt
die Anordnung allerdings einige Probleme die eine direkte Umsetzung verhindern.
So bendtigen beide Detektoren einen identischen und konstanten DurchfluB. Da sich
aber durch das Auskondensieren von Wasser das Bezugsvolumen erheblich verén-
dert, kann dies nicht gewahrleistet werden. Zudem besteht zwischen den beiden
Detektoren ein Zeitverzug, der bei schwankenden Gaszusammensetzungen zu.
Fehimessungen fiihrt. Erschwert wird die Problematik dadurch, daR die Differenz der
beiden Messungen bei niedrigen Teergehalten sehr kiein ist im Vergleich zu ihrem
Absolutwert.

Basierend auf dem dargestellten Prinzip wurde das in Abbildung 3 dargestellte Ver-
fahren entwickelt, mit dem die oben genannten Probleme gel6st werden. Um fiir bei-
de Messungen identische Referenzvolumen zu garantieren, werden zwei Proben-
schlaufen gleichzeitig durch Ansaugen des heien Gases befiillt. Mittels Hochtempe-
raturventilen werden die Probenschieifen in den Gasweg zum Detektor gebracht.
Durch einen Traggasstrom wird nacheinander das Gas aus den Probenschleifen
dem Detektor zugefiihrt. Der Inhalt der zweiten Probenschleife wird dabei tiber die
Filterstrecke geleitet. Auf dem Filter werden die kondensierbaren Kohlenwasserstoffe
(sowie andere kondensierbare Gasbestandteile) abgeschieden. Die Filtertemperatur
wird mittels Peltier-Elementen auf einer definierten Temperatur gehalten (bei den
durchgefiihrten Messungen 25 °C). Bis auf die Kondensationsstrecke ist die gesamte
Anordnung auf 310 °C beheizt. Das Detektorsignal wird tiber den gesamten Zeitraum
aufgezeichnet und fiir beide Probenschlaufen getrennt integriert. Es ergibt sich der in
Abbildung 4 dargestelite Verlauf. Die so ermittelten Fléchen sind ein direktes MaB fiir
den Kohlenwasserstoffgehalt mit bzw. ohne kondensierbare Bestandteile. Aus der
Differenz 1at sich daher direkt der Gehalt an kondensierbaren Kohlenwasserstoffen
ermitteln. Eine Messung dauert dabei zwei Minuten.
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4 Versuchsdurchftihrung

Zum Vergleich der Methoden wurden Messungen an der stationdren Wirbelschicht-
versuchsanlage des IVD durchgefithrt /5/. Der Vergasungsreaktor besteht aus einem
hochtemperaturbestéindigen Stahlrohr mit einem Durchmesser von 110 mm. Durch
eine externe elektrische Beheizung kénnen unabhéngig von den ProzeBbedingun-
gen Temperaturen von bis zu 950 °C gefahren werden. Als Vergasungsmittel wurde
Luft eingesetzt. Die Brennstoffzufuhr erfolgte in den unteren Bettbereich. Brennstoff
waren zerkleinerte Holzhackschnitzel mit einer Feuchte von 20 %. Die Verga-
sungstemperatur war 800 °C bei einer Luftzahl von 0.25. Der Teilgasstrom (ca. 200
I/h) zur Bestimmung des Teergehalts wurde nach dem Feinstaubfilter der Anlage
(keramischer Kerzenfilter) entnommen und war daher nahezu frei von Partikeln. Uber
eine auf 300 °C beheizte Leitung wurde das Gas in den Mef8schrank geleitet, wo die
Probennahme fiir die unterschiedlichen Verfahren stattfand. Komponenten, die bei
300 °C bereits auskondensieren, wurden durch ein Filter aus Quarzwatte am Ende
der Leitung zuriickgehalten.

100 B i Benzol [mg/m®] 11016
-5' c ] - Toluol 2390
808 g <l 2 Naphthalin 2674
3 " £ .z Acenaphthylen 524
so| * g § E g < . 5 Acenaphthen 29
® 8| % £§ 2 2 Fluoren 225
Baq|l X% 5|8 82 8¢ 3 Anthracen 615
i 1e g I 2elz gk z Phenanthren 215
204 . I} i Tofl g2 Fluoranthen 221
f ] 'l I ' l l l 5‘. Pyren 295
0 -.I- - _'.,u -.__‘ul. IJ. ‘I..le‘.-.'...ll',I ,h.-'.'A...‘ - . Chrysen 23
i i y r i Benz(a)anthracen 134
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Abb. 5: Chromatogramm und Ergebnisse des ProzeR-GC
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4 Ergebnisse

Abbildung 5 zeigt ein Chromatogramm, das mit dem ProzeB-GC aufgezeichnet
wurde sowie die daraus ermittelten Konzentrationen fir einige BTX- und
Teerkomponenten. Es ist zu erkennen, daR sich der Teer aus einer Vielzah! von
Komponenten zusammensetzt. Der Benzolgehalt betrigt ungefdhr 10 g/m?.
Naphthalin stelit mit 3,6 g/m® rund ein Drittel der Teerverbindungen.
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Abb. 7: Vergleich der absoluten Werte fiir BTX~
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Abb. 8: Vergleich der relativen Verteilung der

Komponenten

In Abbildung 7 sind die Ergebnisse
der verschiedenen MeRmethoden
fur BTX (soweit mit der Methode
meBbar) und Teer dargestelit. Es
ergeben sich ganz erhebliche Un-
terschiede. Die naRchemische
Methode liegt bei den BTX mit Ab-
stand am niedrigsten. Der Prozef3-
GC liegt deutlich am héchsten.
SPA-Methode und der BTX-
ProzeB-GC ergaben  &hnliche
Werte.

Auch bei den Teerkomponenten
liefert die naBchemische Methode
deutlich geringere Werte als die
anderen Verfahren. Das gravime-
trische Verfahren, der Differenz-
FID und der ProzeB-GC liegen hier
relativ eng beieinander. Bei der
gravimetrischen Methode wurden
allerdings im Gas nach dem Filter
noch ca. 2.4 g/m® an Teerkompo-
nenten (hauptsachlich Naphthalin
und Inden) gefunden. Dies ent-
spricht ca. 30 % der gesamten
Teermenge (in Abb. 7 gestricheit
gezeichnet). Der tatsachliche
Teergehalt dirfte zwischen den
Werten der SPA-Methode und
dem Differenz-FID liegen.
Betrachtet man die relative Ver-
teilung der einzelnen Komponen-
ten (Abbildung 8), so ergibt sich
eine deutlich bessere Uberein-
stimmung der verschiedenen Ver-
fahren. Die Teerzusammenset-

zung wird also von den Verfahren jeweils sehr dhnlich wiedergegeben.
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Alle gezeigten Werte beruhen auf mindestens vier Messungen, wobei die Streuung
jeweils maximal 20 Prozent betrug. Die Unterschied sind also auf systematische

Fehler zurQickzufithren, Eine Reihe von Ursache ist denkbar:

- gravimetrisches Verfahren: Es werden auch Partikel und sich eventuell nach dem
Filter bildender RuBl miterfaRt. Ebenso werden Komponenten die aufgrund ihres Sie-
depunktes einer gaschromatographischen Analyse nicht zugénglich sind gemessen.
- NaRchemisches Verfahren: Maglicherweise kommt es zu einem Gasschiupf, so
daB nicht alle Komponenten in Lésung gehen.

- SPA-Verfahren: Die relativ geringen Teermengen auf dem Probenréhrchen lassen
sich méglicherweise bei der Probenaufbereitung nicht vollsténdig desorbieren. Dar-
tber hinaus wurden, anders als beim Proze-GC, wo nicht kalibrierte Komponenten
mit einem durchschnittlicher Responsfaktor berticksichtigt wurden, bei der SPA-
Methode nur die kalibrierten Komponenten ausgewertet. Eine weitere mdgliche
Fehlerquelle der SPA-Methode ist die Kondensation von hochsiedenden Kompo-
nenten bereits in der Spitzennadel. Eine Nade! wurde daher mit L6sungsmittel ge-
sptit. Die Analyse des Ldsungsmittel ergab allerdings nur sehr geringe Mengen von
Teer (0.03 g/m?).

- ProzeB-GC: Da Gasférmige Priifgase fiur die Teerkomponenten nicht erhéltlich
sind, wurde der GC durch einspritzen einer PAH-Kalibrierldsung kalibriert. Fehler
kénnen dabei durch Undichtigkeiten im Injektor und ungenaue Bestimmung der Ein-
sprizmenge entstehen.

- Differenz-FID: Die Kalibrierung des Differenz-FID wurde mit Methan durchgefihrt,
die Teerkomponenten diirften allerdings etwas abweichende Responsfaktoren auf-
weisen. Es werden auch hochsiedende Komponenten erfat die mit dem GC nicht
nachweisbar sind, sofern sie bei 300 °C in der Gasphase verbleiben.

5 Schiuifolgerungen

Das gravimetrische Verfahren ist von den Kosten deutlich am giinstigsten wobei
auch der zeitliche Aufwand mit ca. 20 min. pro Messung relativ gering ist. Gravieren-
der Nachteil ist, daB bei der Filtertemperatur von 110 °C eine groe Menge an Teer-
komponenten den Filter passiert. Mit abnehmendem Teergehalt wird dabei der pro-
zentuale Fehler immer gréBer. Die Methode eignet sich daher nur fiir sehr hohe
Teergehalte. BTX-Komponenten werden nicht registriert.

Bei den nallchemischen Verfahren ist der Aufwand fir Probenvorbereitung, Proben-
nahme und Probennachbereitung sehr hoch. Die Zah! der mdglichen Fehlerquellen
ist groB. Dardber hinaus wird eine betrachtliche Menge an Lésungsmittel verbraucht.
Bei den im Rahmen dieser Arbeit durchgefithrten Messungen lieferte das Verfahren
deutlich geringere Werte als die Gbrigen.

Beim SPA-Verfahren ist der zeitliche Aufwand fiir die Probennahme &duB8erst gering
und auch die Materialkosten sind mit rund 10,- DM pro Probe durchaus vertretbar.
Der zeitliche Aufwand fir die Probenaufbereitung ist ahnlich wie fir die naichemi-
sche Bestimmung, wobei der Verbrauch an Lésungsmittel sehr viel geringer ist.
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Mit dem ProzeR-GC lassen sich Teerzusammensetzung und -menge bestimmen,
wobei der Aufwand durch die online-Probennahme sehr gering ist. Nachteilig ist, daB
nur alle 90 Minuten eine Messung durchgefiihrt werden kann. Zudem fithren eventu-
ell nicht entfernte feine Partikel zu einer schnellen Verschlechterung der Trennlei-
stung der Séule. Fir Feldmessungen ist das System Aufgrund der Gré8e und des
Gewichts des GC nur bedingt geeignet.

Der Differenz-FID ist das einzige Verfahren, daB eine quasi-kontinuierliche Uberwa-
chung des Teergehalts erlaubt. Das System ist von den Abmessungen her auch fir
Feldmessungen geeignet. Es wird der Gehalt an kondensierbaren Kohlenwasser-
stoffen ermittelt und damit direkt der Gehalt an Komponenten die im Prozef Proble-
me bereiten. Allerdings liefert das Verfahren keine Information iber die Zusammen-
setzung.

Die starken Unterschiede der Messungen zeigt, daR die Bestimmung des Teerge-
halts nach wie vor schwierig ist. Die Teerzusammensetzung wird dagegen von den
qualifizierenden Verfahren mit guter Ubereinstimmung wiedergegeben. Die einzel-
nen Verfahren weisen jeweils Vor- und Nachteile auf. Aufgrund der einfachen Pro-
bennahme ist die SPA-Methode fiir Feldmessungen am besten geeignet. Da beim
ProzeB-GC eine Reihe von Fehlerquellen, die mit Probennahme und -aufbereitung
zusammenh&ngen entfalien, solite das Verfahren die genauesten Ergebnisse liefern.
Ist nur die Teermenge von Interesse, ist der Differenz-FID aufgrund der kurzen Mef3-
zeit am besten geeignet.

Zur genaueren Klarung der gefundenen Unterschiede sind weitere Mefireihen ge-
plant. :
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GASIFICATION OF BIOMASS AND COAL IN A PRESSURISED FLUIDISED BED
GASIFIER

Abstract

During a 3 year (1996-1998) multinational JOULE project, partly funded by the EU,
experimental and theoretical research is being done on co-gasification of biomass (pelletised
straw and Miscanthus) and coal in a pressurised fluidised bed reactor.

The influence of feedstock and operating conditions on gasification characteristics has been
studied using a 1.5 MWy gasifier, which has been operated at a pressure of 5 bar and
temperatures up to 900 °C.

The project and the test rig are described and results obtained in the first part of the project are
presented and analysed.

Introduction

Solid fuels (coal, biomass and waste) play an important role as primary fuel in present and
future energy supply systems. They can be converted into usable energy in an efficient, reliable,
environmentally benign- and sustainable way by gasification and subsequent conversion of the
product gas into electricity and heat.

Substitution of coal by biomass and organic waste decreases the net emissions of greenhouse
gases and helps to alleviate the growing waste disposal problem.

Air-blown fluidized bed gasification integrated with a gas- and steam turbine combined cycle
(BIGCC) is one of the ways to realize this.

There exist a number of technical uncertainties with regard to this option which have to be
understood better and in more detail before industrial-scale systems can be designed,
optimized, controlled and assessed with regard to technical feasibility and costs. Some of the
design choices which cannot be made convincingly on the basis of currently available
knowledge are: atmospheric versus pressurized gasification, bubbling versus circulating
fluidized bed, dry versus wet gas cleaning, in-bed or ex-bed tar removal, required gas turbine
modifications.

All of these choices have an impact on issues like the fate of nitrogen components (NOx
emissions), tars (fouling), alkalies (fouling), trace components (ash-utilization, air toxics), gas
turbine combustion (LCV fuel gas), dynamic behaviour and control (integration gasifier -
gasturbine, part-load behaviour). To be able to predict the influence of the system choices on
these issues, one needs validated, reliable and possibly mechanistic models, simulating the
relevant processes.

The section Thermal Power Engineering of the Delft University of Technology is doing
theoretical and experimental research in the area of energy production from biomass and
organic waste with the aim to assist in solving the uncertainties mentioned above.
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A 1S MWy, Process Development Unit is used to obtain experimental data which are needed
to develop and validate the models. The size of the PDU is such that at the one hand the
experimental results are applicable to industrial-size installations and that on the other hand the
experiments can be done under well-controlled and well-defined conditions, Because the main
‘active’ components of a BIGCC are included in the PDU, one can obtain experimental
information about the fate of different gaseous, solid and liquid components during their
passage through the system.

The PDU basically consists of a dedicated compressed air-supply system, a solids mixing
system (coal, biomass and sorbent), a pneumatic solids feed system, a pressurized bubbling
fluidized bed gasifier, a high temperature ceramic filter and a gas turbine combustion section
which includes a pressurized heated air supply system, simulating compressor air.

The test rig is equipped with a high temperature ceramic filter, because in this way the product
gas can be presented in a flexible way to the gas turbine combustion section (hot pressurized-
direct, ‘warm’ pressurized-controlled, cold pressurized controlled, cold re-pressurized
controlled). In this way a number of possible BIGCC configurations can be simulated
realistically with regard to integration of the gasifier and the gas turbine. In the current
configuration the hot pressurized gas, coming from the hot ceramic filter, is directly entering
the gas turbine combustor. The experiments described in this paper have been carried out
before the ceramic filter was installed.

Scope

The influence of feedstock and operating conditions on the gasification of biomass (pelletised
straw and Miscanthus) and coal in a pressurised bubbling fluidised bed reactor has been
experimentally studied using a 1.5 MWy, gasifier, which has been operated at a pressure of 5
bar and temperatures up to 900 °C. The results obtained in the first part of the experimental
programme are presented and analysed.

Installation

A schematic of the Delft pressurized process development unit is show in figure 1. The main
components: a pressurized bubbling fluidized bed gasifier (which can also be operated as a
combustor), a high temperature ceramic filter and a gas turbine combustor are shown in more
detail in figure 2. The installation is equipped with two dedicated diesel-driven air-
compressors, a solids-feed system enabling independent metering of three solids streams into
the gasifier (coal, pelletized biomass and sorbent material like limestone or dolomite), a
pressurized wet scrubber which cleans and cools the combustion gas coming out of the gas
turbine combustor before it is either depressurized or recirculated using a booster compressor
which sends a controllable part of the flue gas to the gasifier, the gas turbine combustor or the
scrubber. Combustible components in the depressurized fuel gas can be incinerated at
atmospheric pressure using a natural gas-assisted internal flare before being vented into the
atmosphere.

A hot slipstream, downstream of the high temperature ceramic filter, with a capacity of up to
30 % of the total energy input, can be used for simultaneously for research on processes
involving a (hot) dust-free, low calorific value, fuel gas (gas cleaning, DLE combustion,
catalytic combustion, electrochemical conversion).
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Figure 1. Schematic of the Delft PDU.
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Figure 2. Main components of the Delft PDU.
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The gasifier
The main design data of the gasifier are given in table 1.

Bed diameter 0.38 m
Bed height 2 m
Freeboard diameter 0.485 m
Freeboard height 4 m
Operating pressure 03-038 MPa
Maximum bed temperature 950 °C
Fluidization velocity 05-1.0 m/s
Maximum thermal capacity 1.5 MWy

Table 1. Main design data of the pressurized fluidized bed gasifier.

The gasifier consists of 2 sections: a cylindrical bed section which is cooled by an annular heat
exchanger which preheats the fluidization air and a thermally insulated cylindrical freeboard
section. The bed- and freeboard sections are placed in a pressure vessel. The air and steam
enter the bed through a central nozzle with a large number of small holes at the bottom of the
bed section. The premixed coal, biomass and sorbent material are injected pneumatically into
the bottom of the bed through a pipe which extends vertically upward into the bottom of the
bed through the air distributor plate. The bed content is kept constant during the experiments
by an automatic bed material removal system, instalied at the bottom of the bed. Secondary air
and nitrogen can be injected into the lower part of the freeboard. The freeboard region is
equipped with a number of traversible probes at different heights above the bottom plate,
which are used to determine axial and radial gas-concentration and temperature profiles,

The ceramic filter :

The test rig is equipped with a high temperature ceramic filter, because in this way a the
product gas can be presented in a flexible way to the gas turbine combustion section (hot
pressurized-direct, warm pressurized-controlled, cold pressurized controlled, cold re-
pressurized controlled). In this way a number of possible BIGCC configurations can be
simulated realistically with regard to integration of the gasifier and the gas turbine.

A single cylindrical filter vessel houses three identical cylindrical filter elements, each with its
own pulse cleaning system. The nitrogen used as pulse cleaning medium is obtained at a
pressure of 16 bar from the central nitrogen supply system and heated to 250 °C in vessel
mounted on top of the gas cleaning vessel.

Combustor section

The hot, dust-free, low calorific value fuel gas enters a pressure vessel which houses a gas
turbine combustor. Two different combustors are being used. The first combustor is designed
in-house, and consists of a burner specially designed for the combustion of low calorific value
fuel gas which is mounted in a slightly modified GE frame 5 combustor can. A more detailed
description of this combustor is given in [1]. The second combustor is designed by European
Gas Turbines Ltd. and is a modified Typhoon combustor can which is scaled down to 5 bars.
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Experimental results
Table 2 shows the composition of the coal and pelletized biomass fuels: straw and miscanthus
respectively. )

Fuel Daw Straw Miscanthus
Mill
Coal
fwt  [wt%] [wt%]
%)
Moisture 34 7.6 7.9
Volatiles (dry) 356 68.8 78.8
Ash (dry) 13.5 10.1 1.9
Carbon (dry) 694 434 489
Hydrogen(dry) 44 4.2 4.6
. Nitrogen (dry) 12 06 04
- Oxyg (dry,calc.) 10.0 40.3 45.7
Sulphur (dry) 1.6 0.2 0.1

Table 2. Composition of the fuels used.

Gasification experiments were carried out at a pressure of 5 bar and fluidisation velocities of
0.8 m/s during stable periods of 1 to 4 hours.

The air factor, A is defined as the actual air/fuel ratio divided by the stoichiometric air/fuel
ratio. Three series of experiments were performed: one with miscanthus (M1-M16); a second
series with miscanthus/coal (MC1-MCS3, using 15-25% coal on thermal basis); and a third
series using coalfstraw (CS1-CS3, using coal and CS4 with 15% straw on thermal basis). Sand
was used as bed material. Up to 5% limestone was added to the fuel mix on mass basis. In
experiment CS4, SiC was used as the main bed material, as it is considered to be less
problematic regarding sintering in combination with straw ash.

Experiments with pure miscanthus and miscanthus-coal mixtures were performed with the in-
bed heat exchanger. This piece of equipment was removed before the third series of
experiments. Pressurised product gas combustion was performed during the experiments CS3
and CS4, see [1] and [2]. In Table 3 a summary of the process conditions is presented.

Figures 3,4 and 5 show CO, H,, CH; and C;H; concentrations as a function of the air factor.
These figures indicate that gasification of pure biomass produces higher concentrations of
combustible product gases than gasification of coal-biomass mixtures. This can be explained by
the higher reactivity of bjomass with respect to devolatilisation processes and the main
gasification reactions. During co-gasification the concentrations of CH; and CHj in the
product gas are lower than for gasification of pure miscanthus for the same air factor. This
indicates that concentrations of hydrocarbons in general, e.g. light tars, as benzene, and heavy
tars, like PAH’s, are lower. Sampling and analysis of these components have not been
performed so far. Figure 6 depicts the lower heating value (LHV) of the product gas as a
function of the air factor. The LHV of miscanthus derived gas follows the same extrapolated
trend as observed for pressurised gasification of peat, carried out at lower air factors by
Kurkela and St3hlberg [3]. The gas obtained during the miscanthus gasification experiments, in
the lower air factor range, is suitable for combustion in a modern gas turbine combustion
chamber, although somewhat higher values are recommended for this application (of the order
of 4-6 MI/Nm’).
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Exp. |Tbe |T Eq. H20/fuel | Sec.air/
d top |Ratio |inratio |[prair
Q) | (O | O) (kg/kg | ratio
deh | (keks) |
Ml 830 (902 1097 |0.09 0.00
M2 836 874 1087 |0.09 0.00
M3 840 (846 [076 {0.09 0.00
M4 846 | 808 1095 |0.09 0.00
M5 833 758 [0.75 {0.09 0.00
M6 823 |715 {059 |0.09 0.00
M7 827 1802 |0.66 |{0.09 0.12
M8 802 |741 |0.60 ]0.09 0.00
M9 829 {847 10.69 (0.09 0.18
Mi10 [839 |868 [0.75 [0.09 0.18
Mil 1868 [883 {073 |0.09 0.19
Mi12 824 |747 1063 |0.09 0.00
Mi3 764 1802 |0.69 |0.44 0.00
Ml4 (766 |746 |0.61 [045 0.00
Mi5 1682 1677 [0.51 ]0.76 0.00
Mi6 |682 {771 |0.61 |[0.77 0.20
MCl 789 |772 ]10.56 ]0.39 0.00
MC2 {772 [803 [0.64 |0.54 0.23
MC3 | 817 |820 |0.59 |0.34 0.22
MC4 808 |816 |0.56 [0.33 0.22
MC5 |886 1859 1045 {040 0.00
CS1 (905 |875 |0.86 12.06 0.00
CS2 {902 {846 {0.70 |1.70 0.00
CS3 1906 {852 (059 [144 0.00
CS4 (81 |846 [051 097 0.00
Table 3. Experimental conditions.
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Figure 3. CO concentration vs air factor.
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Figure 4. H; concentration vs air factor.
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Figure 7. NHj; concentration vs air factor.  Figure 8. Conversion of fuel-bound nitrogen.

Figures 7 and 8 show the NH; concentration in wet product gas and the conversion of fuel
bound nitrogen into NH; versus the air factor, respectively. These results indicate a decreasing
conversion of fuel bound nitrogen into NH; when applying biomass and coal in mixtures. For
miscanthus gasification values of around 70 wt% are observed in the lower air factor range.
This is comparable to results obtained for peat gasification at frecboard temperatures in the
range of 800 - 900 °C (see {4] and [5]). For pure coal (exp. CS1-3) values of about 50-60 %
conversion to NH; are observed. For temperatures around 900 °C, fuel-nitrogen conversions
to NH; of around 60 % are expected, extrapolating VIT data [S] from the range of 950 -
1000 °C freeboard temperatures. The lower fuel-nitrogen conversion to NH;, observed for
coal, can be explained by the fact that a relatively large part of the fuel nitrogen is maintained
in the char, whereas for biomass the fuel nitrogen is readily released during the initial
devolatifisation step, see e.g. [6]. Also, more direct NHj release is reported to be formed by
biomass gasification [6). This is due to the fact that in biomass species proteins and aminoacids
are present leading to direct ammonia formation during devolatilisation. Coal consists of
pyrrolic and pyridinic structures releasing nitrogen into the gas phase more in HCN than NH;
form. Further experiments are needed, in which also other nitrogen products are considered:
HCN and higher N- containing hydrocarbons. The resuits will be used to validate a steady-
state mathematical model for prediction of (pressurised) fluidised bed emissions of main gas
components, sulphur and nitrogen species as a function of process conditions (pressure,
temperature, air stoichiometry, secondary/primary air ratio and steam/air ratio), feedstock and
site specific parameters (bed contents, fluidisation velocity).
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Conclusions and future work

e Miscanthus, miscanthus/coal and coal/straw mixtures were converted by pressurised
fluidised bed gasification. The gas quality was reasonably good in line with experiments
observed in PFBG experiments by other investigators, although our experiments have been
carried out at higher air factors.

¢ The heating value of the gas was just suitable for combustion in a gas turbine combustor.

* No sintering was observed.

® To attain lower air factors, the fluidisation velocity will be lowered and also a new parallel
feeding system will be installed.

¢ A tar sampling system will be used to study synergistic effects of co-gasification on the
formation of tars, also HCN will be analysed by FTIR spectroscopy to study the fate of fuel-
bound nitrogen.

¢ Finally, prolonged test series concerning co-gasification of coal and straw, of coal and
miscanthus and gasification of pure biomass, will be performed.
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EINFLUS VON TEMPERATUR, DURCHMISCHUNG UND VERWEILZEIT AUF DEN
ABBAU ORGANISCHER SPURENSTOFFE BEI DER THERMISCHEN
BEHANDLUNG VON ABFALLHOLZ

1 EINLEITUNG

Abfallhdlzer, wie z.B. Fensterrahmen oder mit Steinkohlenteerpech behandelte Ei-
senbahnschwellen, werden nach Zerkleinerung und Abtrennung von Wert- und Stor-
stoffen (Glas, Metalle usw.) héufig in Rostsystemen thermisch behandelt. Bei_der
Diskussion der ProzeBbedingungen liegt ein besonderer Schwerpunkt in der Frage-
stellung nach geeigneten Abbaubedingungen fiir organische Spurenstoffe wie polya-
romatische Kohlenwasserstoffe (PAK), polychlorierte Biphenyle (PCB), Chlorbenzo-
le, polychlorierte Dibenzodioxine (PCDD) und polychlorierte Dibenzofurane (PCDF)
im NachverbrennungsprozeB. . e | 9(2,>

Insgesamt sind bei der thermischen Behandlung von stiickigen Abfallen mehrere
Teilaufgaben zu beriicksichtigen, die u.a. den Ausbrand und die Eluateigenschaften
der Asche, die Minderung von Stickstoffoxiden sowie den Ausbrand insgesamt in der
Gasphase betreffen. Bei Rostsystemen sind diesbeziiglich eine Reihe von Maglich-
keiten zur Steuerung der HaupteinfluBgroBen und damit zur Optimierung gegeben.
Die mit dem Feststoffumsatz auf dem Rost (1. Einheit) und mit dem Nachverbren-
nungsprozef (2. Einheit) zusammenhangenden Teilaufgaben lassen sich um so bes-
ser optimieren, je deutlicher die beiden Einheiten voneinander entkoppelt sind. Bei
einer solchen getrennten ProzeBiihrung kénnen der Feststoffumsatz auf dem Rost
unterstéchiometrisch (Vergasung) und der NachverbrennungsprozeB als eigenstan-
dige Feuerung betrieben werden [1). Bei Anwendung von PrimdrmaBnahmen in der
Nachverbrennungseinheit zum Abbau organischer Spurenschadstoffe miissen eben-
so wie zur Minderung von NO usw. die HaupteinfluBgr6Ben Temperatur, Sauer-
stoffkonzentration, Verweilzeit und Verweilzeitverhalten (Durchmischung) im Zu-
sammenhang betrachtet werden. Dabei ist auch der Einflu der MaBnahmen unter-
einander auf die jeweils anderen Schadstoffe zu beriicksichtigen. Die Betrachtung
nur einer HaupteinfluBgroBe flr sich allein — wie 2.B. die Temperatur (9= 1200 °C)
im Zusammenhang mit dem Abbau organischer Spurenstoffe — ist fiir interpretatio-
nen nicht ausreichend. Untersuchungen an industriellen Anlagen zur Sonderabfall-
behandlung zeigen hierzu, daB sich unter entsprechend optimierten Verbrennungs-
bedingungen z.B. bei 9= 1050 °C keine héheren Emissionen an PCDD/F, PAK, PCB
und gesamtem organischen Kohlenstoff als bei 9= 1200 °C ergeben {2].

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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Fiir die Behandlung o.g. Abfallhdlzer in Rostsystemen miissen systematische Unter-
suchungen zur Beurteilung geeigneter ProzeBbedingungen fiir den Abbau organi-
scher Spurenstoffe in der Nachverbrennungseinheit noch erbracht werden. Die hier
dargestellten Ergebnisse sollen in diesem Zusammenhang einen Beitrag liefern. Die
Untersuchungen wurden an einer Rost-Pilotanlage (0,5 MW:) mit unabhéngigem
Brennkammersystem, unter Vergasungsbedingungen auf dem Rost, mit Abfallhdl-
zern durchgefihrt. Im Hinblick auf die Diskussion der o.g. HaupteinfluBgroBen wer-
den zunachst jeweils kurz die Bildungs- und Abbaupfade organischer Spurenstoffe
zusammengefaBt und eine Beschreibung der Versuchsanlage mit zugehdriger Ana-
Iytik vorangestellt.

2 ABBAU ORGANISCHER SPURENSTOFFE IN FEUERUNGEN

Besonderes Augenmerk bei der Optimierung der Nachverbrennung ist auf die Kom-
ponenten zu legen, deren Abbaukinetik deutlich langsamer als die von CO ist. Hierzu
gehdren Verbindungen der Chlorbenzole, PCB und PCDD/F. Als sehr stabile Kom-
ponenten sind insbesondere Hexachlorbenzol und Tetrachlordibenzodioxin anzuse-
hen. Bekanntlich kdnnen fiir das Auftreten von organischen Spurenstoffen und spe-
ziell von PCDD/F im Abgas einer thermischen Behandlungsanlage im wesentlichen
folgende Ursachen in Betracht gezogen werden:

o Die Verbindungen liegen im Abfall bereits vor und werden durch unzurei-
chende Reaktionsbedingungen wahrend des Verbrennungsprozesses nicht
in entsprechendem MaBe abgebaut.

 In der Nachverbrennung liegen keine optimierten Reaktionsbedingungen vor,
so daB die aus Vorlaufersubstanzen (z.B. PCB) wahrend des Verbrennungs-
prozesses neu gebildeten Verbindungen nur ungentigend zerstort werden.

» Dioxine und Furane kdnnen im Niedertemperaturbereich unterhalb 500 °C
durch Oxychlorierung von partikuldrem Kohlenstoff und durch oberflachen-
katalysierte Reaktionen aus Vorlauferverbindungen neu gebildet werden.

In dem hier gesteckten Rahmen soll weniger auf die einzelnen Bildungs- und Ab-

baumechanismen eingegangen werden, hierzu wird auf das Schrifttum verwiesen
[z.B. 3 bis 7). Vielmehr sei vor dem Hintergrund der durchgefihrten Untersuchungen
zusammenfassend auf den EinfluB der ProzeBbedingungen in dem Nachverbren-
nungsprozeB auf den Abbau der organischen Spurenstoffe eingegangen.

Betrachtet man zunichst die Temperatur als EinfluBgréBe getrennt, so fihrt eine
TemperaturerhShung zu einer Steigerung der Reaktionsgeschwindigkeit, d.h., sowohl
die Abbaureaktionen (C«Hy, Brennstoff-NO) als auch Bildungsreaktionen (z.B. Ther-
misches NO) werden beschleunigt. Bei den organischen Spurenstoffen spielt die
Temperaturabhangigkeit fir die Radikalbildung als Vorstufe fir die Bildung
(Rekombination) und fir den Abbau z.B. von PCDD/F und deren Precurser eine
Rolle. Dardiber hinaus erhdht sich mit der Temperatur die Zahigkeit der Gase, was
bei gleicher Mischungsleistung eine Verschlechterung der Durchmischung zur Folge
haben kann. Aus Laboruntersuchungen und Berechnungen ist bekannt, da8 bereits
Temperaturen von 9= 950 °C fiir den Abbau von chlorierten Kohlenwasserstoifen
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ausreichend erscheinen [8], sofern die Vermischungs- und Verweilzeitverhiitnisse
entsprechend abgestimmt sind. Der Einflu8 der Sauerstoffkonzentration auf den Ab-
bau von chlorierten organischen Verbindungen ist eher als gering einzustufen. Der
EinfluB der Sauerstoffkonzentration auf den Abbau von TCDD und Pentachlorbi-
phenyl bei verschiedenen Temperaturen ist u.a. in [8] beschrieben. In einem fir den
Nachverbrennungsprozef Gblichen Bereich der Sauerstoffkonzentration von wo2=5
Vol.-% bis yo2~ 10 Vol.-% zeigt sich fiir einen vorgegebenen Abbaugrad bei gleicher
Verweilzeit nur ein geringer Einflu der Sauerstoffkonzentration.

Wichtig fir den Aus- 100

brand bzw. den Abbau s ]/l
organischer  Spuren-
stoffe sind weiter die
Verweilzeit und das
Verweilzeitverhalten.
Der EinfluB der Reak-
torcharakteristik ~ auf
den Abbaugrad von
TCDD in Abhangigkeit
von der Verweilzeit ist
in Bild 1 dargestelft. L (e m .
Bei einer Temperatur o .

von 8 = 1000 oC Wird 090 0.2 0.4 08 08 1.0 i 12 14 1.6 1.8 20
nach einer Verweilzeit _ Verwellzeit  []

von r=0,5s i.n einem Bild 1. l']rrr:grit:ésaﬁlgg gg;‘s}it::;% E/gt}n TCDD im idealen Rohrreaktor
Rohrreaktor ein nahe-

zu vollstandiger, in einem Rihrkesselreaktor jedoch erst ein ca. 90 %-iger Abbau er-
reicht [8]. Um bei Eintritt in den Rohrreaktor eine gleichmaBige Verteilung der Kom-
ponenten tiber dem Querschnitt zu erhalten, ist eine intensive Durchmischung (Rahr-
kesselelement) erforderlich, was z.B. Uber Injektorfreistrahlen aus Sekundarluft und/
oder riickgefithrtem Abgas oder durch entsprechende Drallstrdmung erreicht werden
kann. ZusammengefaBt sollte sich daher aus reaktionstechnischer Sicht an ein Rihr-
kesselelement eine beruhigte Strémungsstrecke (Rohrreaktor) anschlieBen.

Zur Vermeidung einer PCDD/F- Neubildung ist weiter auf eine Minimierung und auf
einen hohen Ausbrand des Flugstaubes zu achten. Dabei besitzen die Feinstaube
ein deutlich hbheres Bildungspotential fir die De-Novo Synthese als die Grobfrak-
tionen [9]. Der Ausbrand der Flugstaube wird jedoch in &hnlicher Weise wie bereits
erldutert von den HaupteinfluBgréBen Temperatur, Sauerstoffkonzentration, Verweil-
zeit und Verweilzeitverhalten beeinfluBt.

Die v.g. Gesichtspunkte sollen zeigen, wie wichtig es ist, auch hinter Rostsystemen
den NachverbrennungsprozeB wie eine eigenstédndige Feuerung zu gestalten, um
damit entsprechende Mdglichkeiten zur Minderung der Schadstoffe zu erhalten. Das
Bild 2 zeigt schematisch diese Moglichkeiten bei einer getrennten ProzeBfihrung
[10}.

o idealer Rithrkessel

701

“"Nidealer Rohreaktor

Zerstorungsgrad c/cg [%)
8
i
1
]
i
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3 PILOTANLAGE, MESS- UND ANALYSENTECHNIK, PARAMETERVARIATIONEN

Pilotanlage

Der Aufbau der Rost-Pilotanlage mit getrenntem Nachbrennkammersystem ent-
spricht der in Bild 2 schematisch dargestellten ProzeBfiithrung.

ogf. Zusatz- Die Anlage setzt sich aus
Brennstoff
den Hauptkomponenten
g23 (Lot .
—a—lm'wm et Wine ¢ 5-Zonen Rickschubrost,
. PrS——— w} ’-"l ot sz 3-Zonen.Vorschubrost
IVargasung oy : (wahlweise),
ati ] T M 5% o Brennkammersystem,
ditly tragung -
! Eighet v | U __2Eihet i o Warmetauscher und
—— |“ ":I"H‘] £l l ' « Abgasreinigung
gas (Luh) 15§ ] .
' R — -ﬁhrung i zusammen [11]. Bei der
Gl i POy .
Iy o m unterstdchiometrischen Be-
Do andpastser it ¢ triebsweise des Rostpro-

o asitamisl v memevmaam

zesses (Vergasung) wird
ein Brenngas erzeugt, wel-
ches zusammen mit dem nicht vermeidbaren Flugstaub aus der Rostanlage einem
Brennkammersystem zur eigensténdigen, mehrstufigen Verbrennung zugefithrt wird.
Abhéangig von den zu untersuchenden PrimarmaBnahmen im Bereich der Brenn-
kammeranlage kann man zur Einstellung gewiinschter Temperatur-, Konzentrations-
und Verweilzeitverhdltnisse entlang des Reaktionsweges eine Luft- und, falls erfor-
derlich, Brennstoffstufung sowie eine Abgasriickfihrung vorsehen. Die Zuflihrung der
Verbrennungsluft bzw. des riickgefihrten Abgases erfolgt radial und/oder tangential.
Die thermische Leistung bis zu ca. 0,5 MW gestattet eine Ubertragung der ermittelten
Versuchsergebnisse auf die Verhaltnisse industrieller Systeme.

MeB- und Analysentechnik

Hinsichtlich des Betriebes und der Bilanzierung werden u.a. folgende MeBgroBen
erfaBt [11]: Rost: Massenstrom Einsatzstoff; Temperaturen im Feuerraum, im
Brennbett und der Roststabe; Brenngas (Vergasung): Temperatur; Gaskonzentra-
tionen: COz, Oz, CO, Hz, CH4, NO, SO2; Massenstrom Gas; Brennkammersystem:
Temperaturen im Feuerraum; Gaskonzentrationen: COz, Oz, CO, NO, SO;, HCI.

Die Probenahme fiir die PCDD/F- Bestimmung und weiterer organischer Kompo-
nenten (PAH, PCB, Polychlorierte Benzole) im Brennkammersystem wurde entspre-
chend der VDI-Richtlinie 3499, Blatt 3, durchgeftihrt. Zur Absorption wurden ein Kon-
densatsammelgefaB und zwei parallel geschaltete WaschflaschenstraBen mit je drei
Impinger mit Methoxyethanol als Absorptionsiosung verwendet. Die Analyse des
Probenmaterials erfolgte durch das GSF' Forschungszentrum Institut fiir Okologi-

Bild 2. Schematische Darstellung der getrennten ProzeBfiihrung.

' An dieser Stelle machten wir uns fir die Zusammenarbeit bei den Herren Zimmermann, Schramm
und Blumenstock der GSF bedanken.
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sche Chemie, Minchen. Die Bestimmung der PCDD/F-Konzentrationen im Proben-
material wurde nach entsprechendem clean up mittels GC-MS durchgefiihrt.

Die PCDD/F-Konzentrationen im Abgas ergeben sich aus den in Toxizit&tsaquiva-

lente (ng TE) umgerechneten Analysenwerten des Probenmaterials, bezogen auf das
abgesaugte, trockene Gasvolumen im Normzustand (m3(i.N.tr.)).

Parametervariationen [ Tabelle 1. Variationen der Versuche V1 bis V5 (Erklarung im Text). [
Im Rahmen erster
Tastversuche sollte zu-
nachst der Einflu
deutlich unterschiedli-
cher Bedingungen im

IVersuch Nummer |+ ] 2] s ] a1 5|

ep |kom] 60 | 60 | 60 | 80 | e0
ey |Bghl| 110 | 150 | 130 | 200 | 120

M, nexa | (kgml| O 0 145 0 145
Nachverbrennungspro- -
zeB auf den Abbau or- Munecz |KoMl) 195 | 60 | S5 | 315 | 280
ganischer Substanzen gezeigt werden. Insgesamt wurden finf verschiedene Ein-
steflungen (Tabelle 1) vorgesehen. Bei der vorgegebenen Geometrie der Brenn-
kammer sind die EinfluBgréBen Temperatur, St8chiometrie, Verweilzeit usw. ent-
sprechend miteinander gekoppelt.

Bei einer ersten Einstellung (V1) mit nahstéchiometrischen Bedingungen im Brenn-
kammerkopf wurde eine Temperatur von §= 1200 °C angestrebt. Mit dem Ziel, die
Vermischung im Brennkammerkopf zu verbessern, ist in einem zweiten Versuch die
Prim&riuftzufuhr erhdht (V2) worden. Zur Verbesserung der Vermischung wurde dann
Stickstoff zur Simulation einer Abgasriickflihrung der Primérluft beigemischt (V3). In
den beiden letzten Versuchen war durch Erhdhung der Luftzufuhr (V4) und durch zu-
sétzliche Stickstoffzufuhr (V5) eine Absenkung der Temperaturen beabsichtigt.

Der vorgeschaltete RostprozeB wurde unverandert (gleiche Last, 2 = 0,6) jeweils fur
V1 bis V3 und fir V4 und V5 mit zerkleinertem Abfallholz (Mischung aus beschichte-
ten Holzern, Paletten, Kunststoff, Fensterholz usw.) als Vergasung betrieben.

4 DISKUSSION DER HAUPTEINFLUSSGROSSEN (TEMPERATUR, VERWEILZEIT,
VERMISCHUNG)

Die Ergebnisse der [ Tabelle 2. Ausgewahlte Ergebnisse der Versuche V1 bis V5 {Erkl&rung im Text). ]

v.g. Parameterval:la- I —— T 1] 2 | » T ] s
tionen (Tabe,,e1) sind Temperatur 3 et [°'C] 1200 1050 | 1050 | 1050 | 750
in der Tabelle 2 zU- [naer S ez | PC] | 950 | 1000 | 850 | 750 | 750
sammengestellt.  Die [Nachbrennkammer 9 s | [C] 900 | 900 | 900 | 700 | 750
angegebenen Tempe_ Verwellzeit T [s] 28 3,1 22 2 2,4
raturen wurden in der Mischindex 8 [-] 0,61 0,85 1,63 1,00 1,33
) 0,-Konzentation W conpx | [Vol-%] | 434 | 431 | 276 | 10,2 | 647
Mitte der B.rennkam- CO-Konzentration ¥ cone | [mgimY) <10 <i0 <10 <10 <10
mer (9nsx1), in der An- jro xonzentration W woonax | Imgint) | 265 | 357 | 254 | 408 | 297
schluBgeometrie nach [pcookomentration |y pcoonee| [pg/m] | 224 | 201 | 204 | 1045 | 89
der Sekundariuftzufuhr |PcoF-Kenzentration | ¢ poprnex [pg/m] 333 180 605 | 2322 | 2774
. PCDD/F-Konzentration |4 prpne nad Jgglm’] 556 381 810 | 3368 | 2862

(SNBKz) und am Austritt PCOOF (TEQ) w .,CDDFNB,J {pg/mi 21 10 20 59 32
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der AnschluBgeometrie (9nsk3) bestimmt. Die Gaskonzentrationen wurden ebenfalls
am Austritt der AnschluBgeometrie ermittelt. Zur Beschreibung der Mischungs-
intensitat im Brennkammerkopf wird hier vereinfacht ein Verh&linis § aus der Summe
des Priméarluft- und des Stickstoffmassenstromes bezogen auf den Massenstrom des
Brenngases vom Rost gebildet.

2undchst sei festgehalten, daB alle PCDD/F- Konzentrationen, unabhangig der
durchgeflihrten Einstellungen, unterhalb von 0,1 ngTE/m3 liegen. Weiterhin kdnnen
die Werte flr die Versuche V7 bis V3 und fiir V4, V5 als nahezu auf demselben Ni-
veau innerhalb einer vertretbaren Schwankungsbreite angesehen werden. Die unter
deutlichen Parameterdnderungen aus den Tastversuchen erhaltenen Ergebnisse
zeigen, daB bei der Vergasung/Verbrennung von Abfallholz flr die Zerstdrung der
organischen Komponenten auch Temperaturen von $=950 °C bei entsprechend
abgestimmten Verweilzeitverh&ltnissen (insbesondere Durchmischung) ausreichend
sind. Die hier ermittelten PCDD/F-Konzentrationen liegen in derselben GréBenord-
nung wie bei Einsatz von mit Teerd! getrénkten Eisenbahnschwellen [12].

Ausgehend von V7 wird bei V2 im Brennkammerkopf eine Erhdhung der Primériuft-
zufuhr vorgenommen. Es ergeben sich im Fall V1, bezogen auf den Nachverbren-
nungsprozeB des Brenngases, in dieser Stufe leicht unterstdchiometrische Bedin-
gungen (Anekivi = 0,9) wihrend fir V2 dann mit Anskivz = 1,2 Gberstdchiometrische
Bedingungen vorliegen. Dabei stellt sich eine Temperatursenkung von
Snekr,vi = 1200 °C auf 9npkrvz= 1050 °C ein. Das Massenstromverhélinis erhdht
sich von 8yy = 0,6 auf dvz = 0,8. Im Hinblick auf den Abbau der organischen Spuren-
stoffe kann die Temperatursenkung im vorliegenden Fall durch eine Verbesserung
der Vermischung kompensiert werden. Der Ubergang von unter- zu iberstéchiome-
trischen Bedingungen in der ersten Stufe wirkt sich jedoch nachteilig auf die NO-
Konzentrationen aus, diese steigen von ywozvr = 265 mg/m® auf wwoz vz = 360 mg/m®
an. Die zusitzliche Zufuhr von Stickstoff in die Primérstufe der Brennkammer
(Simulation einer Abgasrezirkulation) fuhrt bei Versuch V3 zu einer deutlichen Ver-
besserung der Durchmischung (Svs ~ 1,8). Dabei wird die Primarluft gleichzeitig ab-
gesenkt, so daB sich in der ersten Stufe nahstdchiometrische Bedingungen
{(*nek1va = 1,0) einstellen. Durch den zusatzlichen Stickstoffmassenstrom ergibt sich
eine entsprechende Verkiirzung der Verweilzeit gegeniiber den v.g. Einstellungen
von tyivzx 3 s auf rva= 2 s. Die genannten Anderungen haben wie erwihnt keinen
EinfluB auf das PCDD/F- Niveau, wirken sich jedoch positiv auf die NO-
Konzentrationen aus (wwozvs=~ 255 mg/m?3). Bei entsprechender Optimierung z.B.
durch weitere Absenkung der Stdchiometrie in der ersten Stufe (z.B. Anski = 0,5)
kénnen die NO-Konzentrationen deutlich unter wyoz= 200 mg/m® gesenkt werden
[13]. Eine solche Optimierung war im Rahmen der hier erfolgten Tastversuche nicht
beabsichtigt. Zun&chst kann anhand der Ergebnisse gezeigt werden, da3 auch bei
der Vergasung/Verbrennung kontaminierter Holzer die EinfluBgrdBen Temperatur,
Verweilzeit, Verweilzeitverhalten gleichermaBen zum Abbau der organischen Spu-
renstoffe beitragen.

Die Sensibilitét der MeBmethode und die damit verbundene Aussagekraft der Unter-
suchungen sei anhand der Ergebnisse der Versuche V4 und V5 diskutiert. In beiden
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Féllen sind die Nachver-
brennungsbedingungen

durch Herabsetzung der
Temperatur, der Verweilzeit
und der Vermischungs-
leistung (insbesondere ge-
genitber V3) deutlich un-
ginstiger als in den vg.
Beispielen. Obwohl die
PCDD/F-TE Werte fur die
Versuche V4 und V5 wie-
derum unterhalb von
0,1 ng/m® liegen, zeigt sich
bei den PCDD/F- Sum-
menwerten im Vergleich zu
den Versuchen V1 bis V3
ein Anstieg um nahezu den
Faktor Zehn. Betrachtet
man die Verteilungsmuster der PCDD/F in Bild 3, so weisen die Muster der Versuche
V1 bis V4 die fir die Abfallverbrennung typische Verteilung mit einem Maximum der
héherchiorierten Dibenzodioxine und der niederchlorierten Dibenzofurane auf. Im
Versuch V5 ergibt sich bei den Dioxinen ein umgekehrter Verlauf mit einem Maxi-
mum der niedrig chlorierten Dioxine. Mdglicherweise ist die Ursache dafir in dem bei
V5 insgesamt sehr niedrigen Temperaturniveau (9nsk1,2.3,vs <800 °C) zu sehen.

Bisher ist der Abbau der organischen Spurenstoffe im Zusammenhang mit den
PCDD/F-Konzentrationen betrachtet worden. Wie eingangs erwahnt sind als weitere
organische Verbindungen insbesondere die Chlorbenzole und die Polychlorierten Bi-
phenyle interessant. Zwischen den PCDD/F und den Chiorbenzolen besteht ein di-
rekter Zusammenhang, der u.a. im Hinblick auf die Ermittlung sogenannter Leitkom-
ponenten genutzt wird
und auch, wie das Bild 4
deutlich macht, bei den
hier in Rede stehenden
Untersuchungen  gege-
ben ist. Hinsichtlich der
Polychlorierten Biphenyle
sei erwdhnt, daB diese
fir alle Versuche in ei-
nem Bereich von ca.
1000 bis 3000 ng/m® lie-
gen, wobei keine Abhén- 0 —

g,gke,t von den hier be- 0 1000 2000 3000 4000 5000
trachteten Parameterva- Konzentration PCDD/F [pg/m® .N.Ar. bei 11 Vol.-% O,

ot H Bild 4. Chlorbenzole in Abhangigkeit von PCDD/F (Versuch 1 bis 5
i .
riationen erkennbar ist und zusétzliche, hier nicht weiter erwahnte Einstellungen).

Konzentration PCDD/F
[pg/m®] LN.tr. bet 11 Vol-% O,

Bild 3. Venteilungsmuster der PCDD/F (Versuch 1 bis 5).

1000

00+

[pg/m’] LN.tr. bel 11 Vol-% O,

8

Konzentration Chlarbenzole

R?= 0,89
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5 SYMBOLVERZEICHNIS

Symbole Indices

AGR Abgasreinigung B Brennstoff

T Temperatur [K] G Brenngas/Abgas

v Versuche V1 bis V5 ges gesamt

5 Massenstromverhdlitnis LN.tr. im Normzustand, trocken

8 Temperatur [°C}] NBK Nachbrennkammer (Stufe 1, 2, 3)
A Luftzah! R Rost

T Verweilzeit RG Reaktionsgas

W Konzentration (auf Volumen v Versuch V1 bis V5

bezogen, alle Schadstoffe auf
11 Vol.-% O2 i.N.tr. bezogen )
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MATHEMATISCHE MODELLIERUNG DER VERGASUNG ZELLULOSEHALTIGER

BIOMASSE MIT HILFE EINES ZONENMODELLS i mmmmm“mm“

"~ ¥DEO011716437%

-

Einleitung

Neben einer rationellen Nutzung der Energie aus herkémmlichen Primarenergie-
tragern wie Kohle, Erdol oder Gas ist die Substitution fossiler durch regenerative
Energietrager eine Maglichkeit, den Erschépfungszeitraum der Vorrdte zu verlan-
gern und die Kohlendioxidemissionen zu senken. Ein grofes energetisches Po-
tential besitzt dabei zellulosehaltige Biomasse, wie 2. B. Holz. Sie kann durch ther-
mochemische Konversionsverfahren zu gasformigen Energietrdgern wie Synthe-
segas oder Schwachgas und zu fliissigen Energietrdgern wie z B. Methanol ver-
arbeitet werden. Diese Sekundarenergietrdger sind zur Substitution von fossilen
Energietrdgern in verschiedenen Endenergieverbrauchssektoren geeignet, wie z
B. in der Methanolsynthese, der Wasserstofferzeugung oder zur direkten Ver-
stromung.

Einen wesentlichen ProzeBschritt der thermochemischen Konversion stellt der
Vergasungsproze dar, da die Zusammensetzung des erhaltenen Gases fiir die
weiteren ProzefRschritte von entscheidender Bedeutung ist. Im Gegensatz zur Ver-
gasung von Kohle, die bereits seit fast 100 Jahren untersucht wird, besteht bei der

“Vergasung von Biomasse ein starker Nachholbedarf in Bezug auf das theoretische

und experimentelle Detailwissen. In diesem Beitrag wird im Rahmen eines
mathematischen Modells ein Ansatz vorgestellt, in dem der Gleichstrom-Festbett-
vergaser, der bisher meist als ,blackbox” betrachtet wurde, weiter aufgeschliisselt

wird. CQ/&‘ 1933)

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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Zielsetzung

Ziel der Arbeit ist die Untersuchung der Gaszusammensetzung bei der Gleich-
strom-Festbettvergasung als Funktion der Vergasungsparameter Druck, Tempe-
ratur, Art des Vergasungsmittels sowie der Zusammensetzung der Biomasse und
dem Massenverhéltnis des Vergasungsmittels zur Biomasse. Durch die Analyse
dieser Abhangigkeiten soll die Mdglichkeit gegeben werden, auf eine Modifikation
der Anlagenkonfiguration oder auch z. B. auf einen Storfall mit einer Neukaikulation
der Gaszusammensetzung zu reagieren und die Betriebsparameter entsprechend
anzupassen. Weiterhin kann auf der Grundlage der ermittelten Gaszu-
sammensetzung eine Beurteilung der Weiterverwendung des erzeugten Schwach-
bzw. Synthesegases erfolgen, was bei unverdnderlichen technischen
Gegebenheiten (wie z B. bei vorgegebenem Reaktordruck) oder bei festgelegten
physikalisch-chemischen Randbedingungen (wie z. B. bei Vorgabe des Verga-
sungsmittels oder einer bestimmten Biomassezusammensetzung) zur Anwen-
dung kommen kann.

Vorgehensweise

Die meisten Biomassevergasungsanlagen befinden sich noch im Versuchssta-
dium; deshalb kann im Regelfall nicht auf genligend zuverléssige empirische Da-
ten zuriickgegriffen werden. Aus diesem Grund werden hier nur die physikalisch-
chemischen Gréfen und Vorgdnge im Vergaser betrachtet, um die Gaszusam-
mensetzung am Reaktorausgang bestimmen zu kénnen.

Der Gleichstrom-Festbettvergaser wird hierzu in vier Zonen aufgeteilt: Trocknung,
Pyrolyse, Oxidation und Reduktion. In der Trocknungszone wird die in der Bio-
masse enthaltene Feuchte verdampft, wobei vorausgesetzt wird, daB es sich bei
der Gutsfeuchte des Holzes um reines Wasser handelt. Die Entgasung der Bio-
masse sowie die weiteren heterogenen Gas-/Feststoff- und homogenen Gasreak-
tionen im Vergaser werden durch die theoretischen Reaktionsmdglichkeiten der
Pyrolyse-, Oxidations- und Reduktionszone beschrieben. Auf der Basis des che-
mischen Gleichgewichts kann hieraus die Gaszusammensetzung am Reaktor-
ausgang ermittelt werden. Die Berechnung der Energiebilanz erfolgt auf der Basis
der verschiedenen Reaktions- und Bildungsenthalpien der Komponenten. Zur Ver-
deutlichung der Vorgange im Vergaser sind in Bild 1 die Zonen mit den zugehori-
gen Massen- und Energiestrdmen sowie den beriicksichtigten Reaktionsglei-
chungen dargestelit.
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nen Zonen eines Festbettvergasers
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| Fiir die mathematische Beschreibung der Biomassevergasung werden einige An-
- nahmen zugrundegelegt. Die strémungsdynamischen Vorgange im Festbett und
-’ die Reaktorgeometrie werden nicht miteinbezogen; es werden z B. Wandverluste
durch Haftung von Stoffmolekiilen an der Reaktorwand nicht beriicksichtigt. Die
y Teerbildung wahrend der Pyrolyse wird quantitativ durch die Entstehung einer
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Teerkomponente beschrieben, die im weiteren Vergasungsverlauf als inert ange-
sehen wird und schlielich als Schadstoff im Kondensat anfillt. Ein evt. durch eine
Begrenzung der Verweildauer im Reaktor resultierendes Ungleichgewicht wird
nicht betrachtet, es wird davon ausgegangen, daf alle Reaktionen bis zum
Erreichen des chemischen Gleichgewichts ablaufen kénnen. Ebenso werden die
Reaktionskinetiken nicht beriicksichtigt, so dafi die Geschwindigkeit bzw. auch die
Reihenfolge des Reaktionsablaufs fiir die Berechnung keine Rolle spielen. Diese
vereinfachenden Annahmen sind zuldssig, da es sich bei dem betrachteten
Reaktor um einen Gleichstrom-Festbettreaktor handelt, der sowohl eine dulerst
lange Verweildauer der Biomasse im Reaktor sowie eine geringe Teerbildung
aufweist /Reed et al. 1981/.

Spurengase wie z. B. Ammoniak, Schwefelwasserstoff, Kohlenoxisulfid oder auch
Schwefeldioxid sowie hohersiedende Kohlenwasserstoffe wie z B. Teere werden
nicht detailliert betrachtet, da sie bei Erreichen des chemischen Gleichgewichts
nicht als Produkte vorkommen bzw. die berechnete Menge nicht der tatsichlich im
Reaktor auftretenden GréRenordnung entspricht.

Da die Berechnung der Gleichgewichtszusammensetzung einen erheblichen Re-
chenaufwand darstelit, werden die Gleichungen in einen dafiir konzipierten ma-
thematischen Algorithmus eingebunden. Somit kann der Einflul einer Variation
der Inputgréfen oder der ProzeRparameter auf die Outputgréfen durch ein rech-
nergestiitztes Modell ermittelt werden, Bild 2.

- B Vers 3
lnpélct’g:gﬁen lﬁ‘ T mmmel
(Edukte) Elementar- mT
n analyse Zusammen-
Vevggéulngs-
mittel-
Gerate-/ " " bedarf
Prozefparameter E
Vergasungs- _ Vergasungs-
v o modell |
Vergasungsdruck
Vergasungsmittel-
i zugagbe fastet
Y
Rohgas Asche
OutputgréBen MmoT =
Zusammen-
(Produkte) setzung
Bild 2: Input- und Outputgréen sowie Prozeflparameter fiir das ProzeRmo-

dell eines Biomassevergasers
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Nach Eingabe des Brennstoffmassenstroms, der Brennstoffzusammensetzung,
der Vergasungsparameter Druck und Temperatur sowie dem Volumenstrom des
Vergasungsmittels wird mit Hilfe der Relaxationsmethode die jeweilige .Gleichge-
wichtszusammensetzung des Produktes am Zonenausgang durch das Modell
berechnet.

Ergebnisse und Diskussion

Die Validierung des Modells erfolgt auf der Basis von Mefidaten. Die aus der Si-
mulationsrechnung fiir die Gleichgewichtszusammensetzung des Rohgases her-
vorgehenden Werte zeigen eine gute Ubereinstimmung mit verschiedenen MeR-
werten aus der Praxis /Beenackers et al. 1984; Reed et al. 1981/, Tabelle 1.

Tabelle 1: Validierung des Modells anhand von MeRwerten
Vergasungsmittel MeBwerte nach eigene Werte || MeBwerte nach eigene Werte
100 % Saverstoff; || /Beenackers et al. [Reed et al. (Feuchte Rohgas
A, =043 1984/ 1981/ x= 10,4 vol.-%)

'iloe'?‘f:' Einheit {Rohgas, feucht) (Rohgas, trocken)

CcO vol.-% 43,3 38,3 48 49,3

CO2 vol.-% 12,7 13,8 15 12,9

Ha vol.-% 26,7 33,3 32 37,1

No vol.-% 2,4 0,05 3 1,29.107

CHy4 vol.-% 2,4 0,007 2 1, 27107

Ho0 vol.-% 10,5 14,1 k. A. -

HaS* vol.-ppm k. A. 3,4.103 k. A. -

S02” vol.-ppm k. A. 176,0 k. A. 132,6

NH3 vol.-ppm k. A. 2,0-107 k. A. -

S2 vol.-ppm k. A. 3,1.103 k. A. -

cOSs* vol.-ppm k. A. 0,2 k. A. -

* Lediglich /Hasler et al. 1994/ macht Angaben zum Anteil an Spurengasen im Rohgas von
Gleichstrom-Festbettvergasern mit Sauerstoff als Vergasungsmittel: H.S: 6,2 ppm,
SOz 130 ppm sowie COS: 20 ppm.

' Der aus Tabelle 1 ersichtliche zu niedrig berechnete Methangehalt ergibt sich

daraus, daf das wahrend der Pyrolyse gebildete Methan im Reaktor nicht bis zum
Erreichen des Gleichgewichts mit Wasser zu Kohlenmonoxid und molekularem
Wasserstoff umgesetzt wird. Aus diesem Grund weist das Rohgas der Modell-
rechnung auch hohere Wasser und Wasserstoffgehalte auf als die Melkampa-
gnen. Der héhere Stickstoffgehalt bei /Beenackers 1984/ und /Reed 1981/ kann auf
die unterschiedliche Elementarzusammensetzung der eingegebenen Biomasse
oder auch des Vergasungsmittels zurlickgefiihrt werden.
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Die fiir die Modellzonen berechneten Enthalpiedifferenzen ergeben sich aus der
Summe der fiihlbaren Warmen der Einzelgase und der Reaktionsenthalpien,
Bild 3. Negative Werte bezeichnen hierbei die bei Ablauf der (exothermen) Reak-
tionen freigesetzte Warme, und positive Enthalpiedifferenzen kennzeichnen die
Wérme, die zum Ablauf der (endothermen) Reaktionen benétigt wird.

Biomasse CHo,764700,3363N0,000350,0009
Feuchte x=91%
Druck 0,1 MPa
Vergasungsmitte! 100 % Sauerstoff
Bildungsenthalpie  h ;o =-120,20 kifmol  f
Heizwert Hy,Bio = 18,83 MJkgTs J
1.5 Sauerstoffverhdlinis 45 =10,323 1.5
4 o ey - ] ’
R ] endo-
1,0 £7 1190 therm
+ % ; ]
Enthalpie- 0,5 [ 1:095——— - - o omem e 10,5
differenz E 0,03 k
in - 40
MJ  kagio o ]
-0,5 F 3-0,5
E ] exo-
-1,0 41-1,0 therm
A5F 3-1.5
2,0 ¢ 3-2,0
o (/3 & & ()
Peo e o e S
st Q‘\‘O\"Lo‘\ 01-_\6'5‘\ K
Bild 3: Enthalpiedifferenzen am Ausgang der einzelnen Vergaserzonen und

thermischer Gesamtverlust bei der Biomassevergasung mit
Sauerstoff

Die hohe Energieaufwendung in der Trocknungszone ist auf den Energiebedarf,
der zur Verdampfung des in der Biomasse enthaltenen Wassers notig ist, zuriick-
zufiihren. Durch die geringe Bildungsenthalpie der Biomasse und den hohen Sau-
erstoffgehalt wird in der Pyrolysezone Energie frei. Die Energiebilanz in der Oxidati-
onszone ist nahezu ausgeglichen, da die in den Oxidationsreaktionen freiwer-
dende Energie zur Erwdrmung des Vergasungsmittels und der Pyrolyseprodukte
auf Reaktionstemperatur bendtigt werden. Aufgrund der sinkenden Temperatur im
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Verlauf der Reduktionszone wird dort ebenfalls Energie frei. Die Summe der Ent-
halpiedifferenzen der vier Zonen decken den angenocmmenen thermischen Verlust.

In Bild 4 ist die Abhangigkeit verschiedener Kenngréfen von der Vergasungstem-
peratur dargestelit. So wird deutlich, daR bei 720°C das Rohgas den héchsten
Heizwert besitzt, da der Kohlenstoffumsatz groftenteils abgeschlossen ist. Aus
diesem Grund nimmt auch der Gasvolumenstrom ab dieser Temperatur nicht
mehr nennenswert zu. Das steigende Sauerstoffverhaltnis, das zum Erreichen der
héheren Vergasungstemperaturen benttigt wird, bewirkt eine Senkung des
Heizwertes des Gases, da bereits im Reaktor ein Teil der brennbaren Substanzen

oxidiert wird.

16,0 |
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Heizwert Hy rG
in 10,0
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Bild 4:

- qv= 1,555 MJ/ kggio

Biomasse  CHp,764700,3363N0,000350,0000
Feuchte x=91%

Druck 0,1 MPa

Vergasungsmitiel 100 % Sauerstoff
Bildungsenthalpie  hb;,, =-157.70 kJ/mol
Heizwert Hy gio = 17,29 MJ/kgrs

Sauersloffverhaltnis Ag = Mg,/ Moy volist Verbr.
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Vergasungstemperatur (Parameter: Warmeverlust qy)
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Zusammenfassung und Ausblick

Das erstellte Modell ist geeignet zur Berechnung der Gaszusammensetzung nach
der Gleichstrom-Festbettvergasung. Weiterhin kdnnen mit Hilfe des Modells der
Anteil an Restkohlenstoff, der Rohgasvolumenstrom, die zur Vergasung bendtigte
Masse an Vergasungsmittel sowie der resultierende Heizwert des Rohgases be-
stimmt werden. Das Modell kann somit entweder zur Anpassung der Betriebspa-
rameter bei einer gewlinschten Gaszusammensetzung genutzt werden oder bei
vorgegebenen Vergasungsparametern zur Bestimmung der Gaszusammenset-
zung. Somit kann die Simulationsrechnung ein Entscheidungskriterium bieten zur
Weiterverarbeitung bzw. zum spéteren Einsatzgebiet des Gases bei gegebenen
Anlagendaten undf/oder Biomassezusammensetzung. Die entstehenden Teere
werden quantitativ anhand eines Modellteeres in Abhangigkeit der eingesetzten
Biomasse bestimmt.

Ziel der Modellweiterentwicklung ist die Erhéhung der Genauigkeit der Simulati-
onsrechnung durch z. B. Korrelation mit empirischen Daten, wobei speziell die
Methanblldung beriicksichtigt werden soll. Effekte wie das Ungleichgewicht der
chemischen Reaktionen oder auch die Bildung hohersiedender Kohlenwasser-
stoffe in Abhéngigkeit der Belriebsparameter sollen durch die Einflihrung von Kor-
rekturfunktionen erfaBt und somit genauer bestimmt werden.
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SIMULATION DES EINFLUSSES DER TEERBILDUNG BEI DER VERGASUNG
VON HOLZ AUF DIE KOSTEN DES GEREINIGTEN PRODUKTGASES

A

1. Einleitung —~ ¥DE011716446%

—_—

Bei der Vergasung von, Biomasse entsteht bei allen bekarinten Vergéédngsver-
fahren und Vergasungsmitteln ein Rohgas, welches kondensierbare hohere
Kohlenwasserstoffe, Giblicherweise als Teer bezeichnet, enthilt. Der Teergehalt des
Rohgases weicht bei den verschiedenen Vergasungsverfahren stark voneinander
ab, Generell gilt, daB der Gleichstrom-Festbetireaktor die geringste Teerbildung
' aufweist und der Gegenstrom-Festbettreakior die hochste Teerbildung, Tabelle 1.
o Wirbelschichtreaktor und bzw. Reaktoren mit anderen Strémungsfiihrungen liegen
e : zwischen diesen beiden Reaktortypen. Die Mechanismen der Teerbildung bei der
‘ / , Vergasung von Biomasse sind noch nicht geklart [1]. Versuche deuten darauf hin,
: daB Lignin an der Teerbildung entscheidend beteiligt ist [2]. Bei der Vergasung von
L kohlenstoffhaltigen Brennstoffen scheint Kalzium einen positiven EinfluB auf das
A o katalytische Cracken von Teer [3] zu zeigen. Holz hat im Vergleich zu Kohle einen
. niedrigen Kalziumgehalt, dies fohrt dazu, der Teergehalt im Rohgas bei der Verga-
I sung von Holz wesentlich héher ist als bei der Vergasung von Kohle bzw. bei der

' Mitvergasung von Holz mit Kohle. Die Ergebnisse zeigen, daB mit steigender Ver-
NCE gasungstemperatur der Teergehalt des Rohgases abnimmt.

S . Tabelle 1: Teergehalt des Rohgases verschiedener Vergasertypen
i (‘ Teergehalt im Rohgas
R Quelle 4] 5]
Sy Reaktortyp g/m3(Vy) gm3Vi)
Gleichstrom- 0,05-1,0 0,05-6,0
A Festbett
Gegenstrom- 5,0-10,0 10,0 - 100,0
: Festbett
- Wirbelschicht k. A. 2,0- 20,0
. zirkulierende k. A. 1,0-30,0
Wirbelschicht

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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Die thermische Zersetzung von Teer erfolgt ab Temperaturen von 1.100 °C bis
1.300 °C [6]. Eine MaBnahme im Vergasungsreaklor zur Verminderung des Teer-
gehalts im Rohgas ist die Wahl einer hohen Vergasungstemperatur. Der soge-
nannte Juch-Vergaser arbeitet in der Oxidationszone mit Temperaturen {ber
1.500 °C und eignet sich auch zur Vergasung von kontaminertem Holz [7]. In einer
Demonstrationsanlage konnte der Teergehalt im Rohgas auf 0,085 g/m3(Vy) bei
trockenem Brennstoff (Brennstoffeuchtigkeit 6 %) gesenkt werden. Neuere
Forschungsvorhaben beschaftigen sich mit dem katalytischen Cracken des Teers
an Holzkohle innerhalb des Vergasungsreaktors {8, 9]. .
Trotz dieser MaBnahmen und selbst beim Einsatz von Sauerstoff als Ver-
gasungsmittel ist mit einer Teerbildung bei der Holzvergasung zu rechnen {10]. Fir
eine weitere Verwendung des Rohgases beispielsweise als Synthesegas fiir eine
Methanolsynthese ist deshalb eine Entfernung des Teers aus dem Rohgas erfor-
derlich. Das einfachste Verfahren zur Teerabscheidung ist die Kihlung des Roh-
gases, damit die hoheren Kohlenwasserstoffe kondensieren und fliissig aus dem
Rohgas entfemnt werden kdnnen. Bei einer indirekten Kiithlung Gber einen Warme-
Ubertrager besteht die Gefahr, daB sich Kohlenwasserstoffe auf den Ubertragerfla-
chen ablagem. Aus diesem Grund wird dieses Verfahren, das eine Warmertickge-
winnung erméglicht, nicht weiter betrachtet. Damit kann das Rohgas nur in einer
Quench gekiihlt werden. Der kondensierte Teer wird mit dem Waschwasser abge-
fohrt und in einem Aktivkohlefilter aus dem Waschwasser entfernt. Andere Verfah-
_ren zur Abwasseraufbereitung werden nicht betrachtet.
Mit Hilfe von ProzeBmodellen wird untersucht, welchen Einflu3 das Vergasungsver-
fahren und die damit verbundene Teerbildung mit entsprechenden Reinigungsver-
fahren auf die Produktionskosten des gereiniglen Produktgases besitzt. Hierfir
werden die Prozesse der Vergasung, Gasreinigung und adsorptiven Abwasserauf-
bereitung hinsichtlich verfahrenstechnischer Zusammenhange und Kosten mathe-
matisch modelliert. Durch Simulation des Gesamtprozesses werden quantitativ die
Kosten des Produktgases in Abhéngigkeit von ProzeBBparametern wie Vergasun s-

verfahren und Teerbildung ermittelt. ( d J %
ung

2. ProzeBikonfiguration und Grundlagen der Modellbil

Das verfahrenstechnische FlieBbild zur Erzeugung eines teerfreien Gases aus Holz
ist in Bild 1 dargestellt. Vor der Vergasung werden die angelieferten Holzhack-
schnitzel in einem Trommeltrockner auf eine Feuchte von u = 10 % getrocknet. Als
Brenngas fir den Trockner wird ein Teil des erzeugten Rohgases verwendet. Im
Hinblick auf eine spétere Nutzung des erzeugten Rohgases zur Methanolsynthese
ist eine Vergasung der Holzhackschnitzel mil Sauerstoff erforderlich, damit der
Inertgasanteil im Synthesegas moglichst gering ist. In der Quench wird das Rohgas
auf ca. 50 °C gekiihlt, damit der Teer kondensiert und mit dem Waschwasser in den
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Aktivkohlefilter transportiert werden kann. Der Teer wird in einem Reaklivierungs-
ofen von der Aklivkohle entfernt und zusammen mit dem Abgas zum Brenner des
Trockners gefiihrt und dort verbrannt. Bei der Reaktivierung wird angenoramen, daf3
die Aktivkohle volistandig_reakliviert werden kann und dabei ca. 5 % mit verbren-
nen. Die Entschwefelung des Rohgases erfolgt in einem Aktivkohlefilter. Zur
Sauerstoffproduktion wird eine adsorptive Luftzerlegungsanlage eingesetzt.

e . L CeRReTIe = N deaag
LS -.:??K“;,’_'.fgjvi,;\:f‘!h Prle T < g

Sauerstoff

Gas, Tesr, *

“w-lur.

rlug

Vergasung

O oer -
BT L

S E Abwasséraufbereltung -
gereinigtes Rohgas e

. L ende et

Bild 1: FlieBbild des angenommenen Prozesses zur Erzeugung eines
teerfreien Synthesegases aus Holz
s

Das Modell eines Aggregats ist aufgeteilt in ein verfahrenstechnisches Modell und
ein Kostenmodell [11]. Das verfahrenstechnische Modell basiert auf den Gleichge-
wichtsbeziehungen in chemischen Reaktionen sowie auf den Massen- und Ener-
giebilanzen. Reaktionskinetiken und Speichereffekie beziiglich der Massen- und
Energiebilanz werden nicht beriicksichtigt. Das verfahrenstechnische Modell des
Vergasungsreaktors beschreibt die Massen- und Energiebilanz in Abhéngigkeit der
Vergasungstemperatur und des Vergasungsdrucks [12). In Bild 2 sind die ange-
nommenen Reaktionen im Vergasungsreaktor dargestellt. Als Modellsubstanz far
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Teer wird im Modell Phenol CeHgO angenommen. Vor den Berechnungen muB im
Modell die Teerbildungsrate vorgegeben werden. Aus der Energiebilanz wird der
zum Erreichen der vorgegebenen Vergasungstemperatur bendtigte Sauerstoff
berechnet.

Zur Berechnung der Produktionskosten werden in jedem ProzeBmodell aus dem
Investment, der Nutzungsdauer und dem kalkulatorischen Zins die Kapitalkosten
berechnet. Die variablen Kosten ergeben sich aus dem Bedarf an Energie oder
Einsatzstoffen und werden zu Fixkosten addiert. In der ProzeB3kette kann der Anteil
eines jeden Prozesses an den Gesamtkoslen ausgewiesen werden.

Cs+0502 === CO Cs+2Hs == CHs
No+3Hs ==2NH3 CO2+Cs == CO
Ss+02 —=S802 Cs+ 02 == CO2
0,5Ss+Hp ===HoS Sg ==.82
CH4 +H20 === 3Ho+CO
28242 HoO —= 2H2S +0O2
Cs+0502+0582 ==COS
COS + HoO ===H5S + CO2

Bild 2: Betrachtete chemische Modellreaktionen zur Berechnung der
Rohgaszusammensetzung

3. Ergebnisse

Die Auslegungsdaten der Anlage sind in Tabelle 1 aufgefiihit. Die Simulation
zeigt, daB fir die Vergasung von 2,0 trg/h Holz in einem Gleichstromvergaser die
Sauerstoffproduktionsanlage auf eine Kapazitdt von 20 t/d ausgelegt sein muf3.
Der Teergehalt des Rohgases soll im Auslegungspunkt far die Gleichstromver-
gasung 1,0 g/m3(Vn) , bei der Gegenstromvergasung 10,0 g¢/m3(Vy) betragen.

Tabelle 1: Auslegungspunkt der Vergasungsanlage

Feuchte der Holzhackschnitzel %o 60,0
Vergaserleistung| trs/h 2,0
Holzfeuchte vor Vergaser % 10,0
Vergasungstemperatur c 800,0
thermische Verlusle (bezogen % 4,0
auf Heizwert der Biomasse)
Teergehalt Rohgas g/m3(Vy)
Gleichstromvergasung 1,0
Gegenstromvergasung 10,0
Temperatur gereinigtes Gas c 50,0




e o

Das angenommene Investment fir diese Anlage mit den finanzmathematischen

Rahmenbedingungen zur Berechnung der Kosten fiir das produzierte Gas sind in
Tabelle 2 dargestellt. Bei dem Vergleich von Gegen- und Gleichstromvergasung
werden die Investitionskosten fiir Gebaude, Lagerung und Inbetriebnahme nicht
berticksichtigt. Far die weiteren Rechnungen wird angenommen, daB fiir die
angelieferte Biomasse ein Festpreis fir die *Trockensubstanz® von 96,0 DMATs
vergitet wird. Fir angelieferte Biomasse mit einer Feuchte von u = 60 % wird fir
die Tonne Biomasse somit 60,0 DM/tgjo bezahilt.

Tabelle 2: Angenommene Investmentkosten und finanzmathematische
Rahmenbedingungen

Investment
Mio. DM
Auibereitung, Trocknung 1.4
Vergasung, Gasreinigung, Gebaude elc. 7.7
Abwasseraufbereitung 1,4
Sauerstoffproduktion 2,0
Summe 12,5

finanzmathematische Rahmenbedingungen

kalkulatorischer Zins % 10,0
Nutzungsdauer a 10,0 .
Restwert DM 0,0
Instandhaltung %la 3,0
Personalkosten DWa 700.000,--
Kosten fiir Biomasse| DMATs 96,--
Stromkosten| DM/KWh 0,12

In Bild 3 sind die spez. Energieausbeuten fiir die Gleichstrom- und Gegenstrom-
vergasung in Abhangigkeit der Teerbildungsrate und der Feuchte der angelieferten
Biomasse gegenibergestellt. Es zeigt sich, daf3 die Gegenstromvergasung durch
die “inteme" Warmeriickgewinnung eine hohere Energieausbeute besitzt. Damit ist
zu erwarten, daB die Produktionskosten bezogen auf den Energieinhalt des Roh-
gases bei der Gleichstromvergasung hdher sind als bei der Gegenstromvergasung.
In Bild 4 sind die spez. Produktionskosten des Rohgases fir die Gleich- und
Gegenstromvergasung dargestellt. Hier zeigt sich, daB die Produktionskosten fir
das Rohgas bei der Gleichstromvergasung geringfiigig um ca. 0,06 DM/kWh héher
sind als bei der Gegenstromvergasung. Im Teillastbetrieb steigen die Produktions-
kosten bei beiden Vergasungsverfahren iberproportional an. Der Teergehalt des
Rohgases nach dem Vergaser besitzt einen relativ kleinen EinfluB} auf die Produk-
tionskosten.
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Bild 4: Vergleich der spez. Produktionskosten fir die Gleich- und Gegen-
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4. Technisch-wirtschaftliche Bewertung

Neuere Entwicklung auf dem Gebiet der Holzvergasungstechnik haben zum Ziel,
den Teergehalt des Rohgases zu senken. Trotz dieser MaBBnahmen ist jedoch nicht
absehbar, daf3 das entstehende Rohgas aus der Holzvergasung teerfrei sein wird.
Fir den Einsatz des produzierten Rohgases als Synthesegas fiir die Methanolsyn-
these wird eine Reinigung erforderlich bleiben. Es stellt sich die Frage, welchen
Einflu3 der Teergehalt des Rohgases auf die Kosten der Gaserzeugung besitzt.

Mit Hilfe der ProzeBkettenanalyse und der mathematischen Modellbildung werden
die Kosten der Gaserzeugung fir die Gleich- und Gegenstromvergasung mit
reinem Sauerstoff bei einem Durchsatz an Holz von 2,0 trg/h bestimmt. Die Gas-
reinigung erfolgt in einer Quench. Bei den Berechnungen wurde angenommen,
daB die Investitionskosten zur Aufbereitung des Waschwassers fiur beide Ver-
gasungsverfahren gleich sind. Die geringeren Produktionskosten bei der Gegen-
stromvergasung von 0,06 DM/kWh bedeuten, daf3 die Investitionskosten insgesamt
um ca. 20 % bzw. um 2,5 Mio. DM gegeniiber der Gleichstromvergasung hoher
liegen darfen, damit der Kostenvorteil auf Grund des hoheren Vergasungswir-
kungsgrads nicht aufgebraucht ist. Die Investitionskosten fiir die Abwasseraufberei-
tung dirfen demnach bei der Gegenstromvergasung ca. 3,9 Mio. DM anstelle der
angenommenen 1,4 Mio. DM betragen.

Die Investitionskosten flir die Abwasseraufbereitung betragen im angenommenen
Fall ca. 12 % des Gesamtinvestments. Bei Vergasungsverfahren, die ein teerfreies
Rohgas liefern, wirden sich durch den Wegfall der Abwasseraufbereitung die Pro-
duktionskosten fir das Rohgas um ca. 5 % vermindem.

Bei der angenommenen ProzeBkonfiguration besitzt der Teergehalt im Rohgas
einen linearen EinfluB auf die Produktionskosten des gereinigten Rohgases. Unter
der Voraussetzung, daB bei gleichem Investment fiir die Abwasseraufbereitung der
Teergehalt im Rohgas direkt nach dem Vergaser um ca. 50 % gesenkt werden
kann, werden die Kosten fiir das Produktgas um ca. 3 % geringer. Die MaBnahmen
dirfen jedoch nur Mehrkosten im Gesamtinvestment von 5§ % (ca. 0,65 Mio. DM)
verursachen, damit bei gleichem Investment fiir die Abwasseraufbereitung die Pro-
duktionskosten sinken. Unter Beriicksichtigung einer Verminderung der Investiti-
onskosten fiir die Abwasseraufbereitung von ca. 30 % sinkt das Gesamtinvestment
um ca. 4 %. MaBnahmen zur Reduzierung des Teergehalts im Rohgas direkt nach
dem Vergaser dirfen dann insgesamt Mehrkosten flir die Vergasung von ca.
1,0 Mio. DM nicht Gberschreiten, um eine Senkung der Produktionskosten zu
bewirken.
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5. Zusammenfassung

Fur die Vergasung von Holz mit Sauerstoff wird mit Hilfe der mathematischen
Modellbildung der EinfluB des Teergehalts im Rohgas auf die Produktionskosten
des Synthesegases untersucht. Es zeigt sich, der Teergehalt im Rohgas nur von
untergeordneter Bedeutung fiir die Produktionskosten ist. Die relativ geringen
Kosten der Abwasseraufbereitung engen den Kostenrahmen fir MaBnahmen zur
Verminderung des Teergehalts im Rohgas nach dem Vergaser entscheidend ein.
Eine wesentliche Senkung der Produktionskosten von Synthesegas bei der Verga-
sung von Holz mit Sauerstoff ist von einer generellen Senkung der Investitions-
kosten zu erwarten. Beim Betrieb ist darauf zu achten, daf3 der Anlage kontinuierli-
chen im Auslegungspunkt der Anlage betrieben wird, da im Teillastbereich die
Produktionskosten Giberproportional ansteigen.
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DIE KINETIK DER VERGASUNG UND VERBRENNUNG UNTERSCHIEDLICHER
ABFALLE, BIOMASSEN UND KOHLEN IN DER BLASENBILDENDEN

WIRBELSCHICHT

Kurzfassung

Das Verbrennungs- und Vergasungsverhalten
von Rheinischer Braunkohle, Hausmiill,
Restkunststoff, Holz und Klirschlamm wurde
in ciner blasenbildenden, atmosphirischen
Laborwirbelschicht untersucht. Die Einsatz-
stoffc wurden in der mit Stickstoff fiuidisier-
ten Wirbcelschicht pyrolysiert. Der verblei-
bende Restkoks wurde anschlicBend unter
Variation der Betricbsparameter mit Sauer-
stoff verbrannt oder mit Kohlendioxid ver-
gast. Die unterschiedlichen Einsatzstoffe
wurden durch globale Verbrennungsraten
charakterisiert, Fiir dic Restkoksverbrennung
wurden Kinetische Parameter ermittelt.

1 Einlcitung

Dic Wirbelschichttechnologic stellt cine cffi-
ziente Methode zur Verbrennung und Verga-
sung von Biomassen, Abfillen, minderwerti-
gen Brennstoffen und Kohlen dar, Dic Pla-
nung ncuer Anlagen wird zunchmend durch
dic Verwendung mathematischer Modclle
unterstiitzt, welche die verschiedenen im Re-
aktor ablaufenden physikalischen und chemi-
schen Vorgiinge beriicksichtigen. Um die
Verbrennungs- und Vergasungsphiinomene
sowic den Brennstoffumsatz im - Wirbel-
schichtreaktor modellicren zu konnen, sind
Informationen iiber das Pyrolyseverhalten, die
Kenntnis kinetischer Parameter cbenso wic
dic Wahl geeigneter Reaktionsmodelle fiir
den jeweiligen Brennstoff von besonderer Be-
deutung. Dic Reaktionsmodelie beriicksichti-
gen verschicdene Vorgiinge, wic Wirme- und
Stoffiibergang zwischen Wirbelschicht und

Brennstoffpartikel, Transport des Saucrstoffs
oder Vergasungsmittels an die Reakti-
onsoberfliche und chemische Reaktion. Dic
Anwendbarkeit solcher Reaktionsmodelle ist
abhiingig von den Reaktionsbedingungen im
Reaktor, wic z.B. Strémungsmechanik und
Temperatur. Uber Brennstoffeigenschaften
wic Partikeldurchmesser, Fliichtigen- und
Wassergehalt sowie dic Brennstoffstruktur
miisscn ebenfalls Informationen vorlicgen.
Wiihrend die Verbrennung von Kohlen im
wesentlichen durch den Umsatz des entgasten

Kokses bestimmt wird, kommt dem Entga- -

sungsprozeB bei den meisten Biomassen und
Reststoffen eine groBere Bedeutung zu.

In dieser Arbeit werden Braunkohle, Holzab-
fille, Restkunststoff, Hausmiill und Klir-
schlamm anhand ihres Verbrennungs- und
Vergasungsverhalten in der blasenbildenden
Wirbelschicht charakterisiert. Mit Hilfe von
globalen Verbrennungraten wird die Brenn-
stoffumsetzung in der Wirbelschicht be-
schricben. Insbesondere wird dic Umsctzung
des aus der Pyrolyse verblicbenen Restkokses
bei der Verbrennung und der Kohlendioxid-
vergasung untersucht. Die Verbrennung des
Restkokses wird mit bekannten Koksabbrand-
modcllen beschricben und fiir die genannten
Stoffe werden zugchorige kinetische Para-
meter bestimmt. Die Anwendbarkeit dicser
Reaktionsmodelle auf dic Beschreibung der
Verbrennung von Koksen aus Biomassen und
Reststoffen wird diskutiert. Weiterhin wird
die Vergasung der verschicdencn Restkokse
in Kohlendioxidatmosphiire untersucht.
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2 Aufbau der Versuchsanlage

Die Experimente wurden in einer atmosphiiri-
schen, blasenbildenden Wirbelschicht im
LabormaBstab durchgefithit. Die Wirbel-
schicht wird im Batch-Modus betrieben, Da-
bei wird eine genau eingewogene Masse
Brennstoff iber den Einwurf im Freiraum zu-
gefiihrt und die Gaskonzentrationen werden
bis zur vollstindigen Umsetzung des Brenn-
stoffs aufgezeichnet. Der Innendurchmesser
des Reaktors im Bereich des Wirbelbettes be-
tragt 54 mm und erweitert sich auf 110 mm
im Freiraum. Die Hohe der expandierten Wir-
belschicht betriigt ctwa 80 mm. Es konnen
Leerrohrgeschwindigkeiten bis 1,5 m/s und
Wirbelschichttemperaturen bis 950°C cinge-
stellt werden. Als Bettmaterial wurde Quarz-
sand mit Partikcldurchmessern zwischen 0,35
und 0.5 mm verwendet. Das der Wirbel-
schicht zugefiihrie Fluidisicrungsgas kann aus
Luft, Stickstoff, Kohlendioxid oder aus Mi-
schungen daraus zusammengesetzt werden.
Das Wirbelgas wird iiber cine u-férmig ange-
ordncte elcktrische Heizung crhitzt. Der erste
Schenkel des U-Rohres ist mit cinem innen-
licgenden Keramikrohr mit  Heizdraht-
wicklung verschen. Der zweite Schenkel ist,
cbenso wic das Wirbelbett, mit aufienliegen-
den Strahlungsheizelementen umgeben. Zur
Verbesserung des Wiirmeiibergangs an das
Wirbelgas ist der zweite Schenkel mit einer
Schiittung aus feuerfestem Schamottewerk-
stoff gefiillt. Dic MeBgasentnahme findet 800
mm iiber dem Diisenboden stat. In cinem
beheizten Zyklon (= 250°C) wird das McBgas
von ausgetragenen Partikeln und in ecinem
weiteren cbenfalls beheizten Filter (= 170°C)
von verbliebcnem Flugstaub befreit. In der
Gasanalyse werden die Konzentrationen von
CO. CO;, 02. NO,. CH4. CzH.x. 803 und C,,,g
gemessen und mit ciner Takirate von 1 Hz in
cinem PC gespeichert. Bild | zcigt cine sche-
matische Darstellung der Versuchsanlage.

2.1 Brennstoffe

Bei den untersuchten Brennstoffen handelt es
sich im cinzelnen um Rheinische Trocken-
braunkohle mit Korndurchmessern bis 6 mm,
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Bild 1: Schematische Darstellung der La-
borwirbelschichtanlage

Restkunststoff aus der DSD-Sammlung. der
bereits zerkleinert und in Pelletform it
Durchmessern von ca. 5 - 10 mm gepreBt vor-
lag, Hausmilil, der cbenfalls zerkleinert und
in Pelletform (ca. 10 - 30 mm) gepreBt vor-
lag, Klirschlamm, der ausgefault war, mit
Zentrifugenverfahren getrocknet wurde, mit
Flockungsmittel und Stcinmehl versetzt und
zur Deponierung vorgeschen war und Holz.
Bei dem Holz handelt es sich um Abfall aus
der Mébelproduktion. Der Staub und dic
Spiine sctzen sich aus Kiefer und Tropenhil-
zern zusammen und sind in Pelletform ge-
preBt. *Fiir die Versuche wurden dic Rest-
kunststoffpellets auf einen Durchmesser von
ca. 4 mm und dic Hausmiillpellets auf ca. 8
mm zerkleinert. Die aus mchreren Proben
jeweils ermittelte Zusammensecizung ist in
Tabelle 1 angegeben.

3 Globale Verbrennungsraten

Zur Charakterisicrung des Verbrennungsver-
haltens der verschiedenen Stoffe in der bla-
scnbildenden Wirbelschicht wurden unter Va-
riation der Wirbelschichttemperatur, der Ein-
gangssaucrstoffkonzentration und der Lecer-
rohrgeschwindigkeit dic globalen Verbren-




Tabelle 1: Analyse der untersuchten Brennstoffe

Brennstoff (Wasser |Asche  |Flichtige’ [ C~ | H~ [|S~ |N” o

Rhein. Braunkohle 10,8 3,49 45,97 66,85 4,77 0,38] 0,60 27,40
Restkunststoff 2,0 10,72 82,67 75,39] 9,02 0,29] 0,70| 14,60
Hausmiill 1,5 11,94 76,44 56,60 7,68] 0,32] 0,70] 34,70
Holz 8,9 0,51 70,79 52,25| 594] 0,02] 0,04] 41,75
Kldrschlamm 57,57 32,82 3,77 15,24] 2,81 048] 2,06 79,41

in Gew.-% bezogen auf die analysenfeuchte Probe

:. in Gew.-% bezogen auf die wasser- und aschefreie Probe (waf)
“** in Gew.-% bezogen auf dic und aschefreic Probe (waf) ermittelt aus der Differenz

nungsraten ermittelt. Im Falle der untersuch-
ten Rheinischen Trockenbraunkohle wurde
als weiterer Parameter der Partikeldurch-
messer ‘variiert. Eine fiir alle Versuche glei-
che Brennstoffmenge von 2,5 g, Zustand nach
Tab. 1, wird in die Wirbelschicht einge-
worfen, die mit voreingestellter Temperatur
und Oz-Konzentration betrieben wird. Die ge-
messenen Gaskonzentrationen werden bis zur
vollstindigen Umsetzung des Brennstoffs
aufgezeichnet. Die globale Verbrennungsrate
ist definiert als die inverse Zeit, nach der 90
Gew.-% der eingesetzten Brennstoffmenge
umgesetzt wurde [1]:

k= ]'90 W
Bei den Verbrennungsexperimenten wurde
die Wirbelschichttemperatur zwischen 500
und 900°C, die O.-Konzentration im Wirbel-
gas zwischen 5 und 21 Vol.-% und die Leer-
rohrgeschwindigkeit zwischen 0,6 und 1,3
m/s variiert. Im Falle der Braunkohle wurde
der Partikeldurchmesser zwischen 1,0 und 4,0
mm untersucht. Bild 2 zeigt globale Verbren-
nungsraten fiir eine Os-Konzentration von 21
Vol.-% im Wirbelgas. Die globalen Verbren-
nungsraten zeigen deutlich den Einflug des
Gehaltes an fliichtigen Bestandteilen. Die
Umsetzung von Restkunststoff und Holz ist
im Vergleich zu Braunkohle und Klir-
schlamm schnell. Die bendtigte Zeit zur Ver-
brennung von Braunkohle sinkt erwartungs-
gemiiB mit geringeren Partikeldurchmessern.
Trotz des hohen Gehaltes an fliichtigen Be-
standteilen ist die globale Verbrennungsrate
von Hausmiill dhnlich der von Braunkohle.

ORbhein, Braunk. 1,0 <d,<20mm  AHausmill
4 Rhein. Braunk. 2,0 <d,<4,0mm OHolz

@ +¥larschlamm ausgefault DRestkunst.
B 0:025 1 Ty
] oA Bl
go,udu 'ﬁé O
€ 0 | ! 0
\ . H N

£ 0,015 ’ﬁg +o——A-2
8 4 1+ .I : . . :
20,010
> e T
3 1A P
a 0,005 (43
° | ] T
=) [

0 ! .

500 600 700 800  SCO
Wirbelschichttemperatur in °C

Bild 2: Globale Verbrennungsraten ver-

schiedener Brennstoffe in Abhéngigkeit der

Wirbelschichttemperatur f{iir eine 0,-Kon-

zentration von 21 Vol.-% in der Wirbelluft

Ein Grund dafiir scheint zu sein, daB der
Hausmiill von allen untersuchten Reststoffen
die groBten Partikeldurchmesser und gleich-
zeitig die Pellets im Vergleich zu Restkunst-
stoff und Holz die hochste Verdichtung auf-
wiesen.

Die experimentellen Ergebnisse der globalen
Verbrennungsraten werden mit den unter-
suchten Parametern in Anlehnung an Wirsum
[1] mit folgendem Ausdruck korreliert:

1
e X — . X3
k=x(co, ) exp( _TB) g @

Die fiir Gleichung (2) ermittelten Koeffizi-
enten (Tab. 2) sind fiir die untersuchten
Brennstoffe, mit der in Tab. 1 beschriebenen
Zusammensetzung, giiltig. Bild 3 zeigt die
nach Gl. (2) berechncten globalen Verbren-

(2)
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nungsraten im Vergleich zu den experimen-
tell ermittelten.

Tabelle 2: Koeffizienten der Gleichung (2)
X1 X2 | x3 | x4

Rhein. Braunk.]2,538-10" [0,7296 [0,886 J0,658
Restkunststoff |4.809-10" [0,5050[2,970 {0

Hausmill  |1,353-107 |0,8049[2,721 o

Holz 3,636-10™ 10,6064 [2,062 |0

Klirschlamm [6,064-10> 0,2311 0,782 [0

2 7] 2

g 0,02 éo.cz 3

g g F

g 0,01 g 0,01 O ‘

2 Rheinische | & Rest-

x 0 Braunkohle| < 0 kunststoff
[} 001 0,02 [} 0,01 0,02

kgemessenin 1/s k gemessenin 1/s

2 I 2

= =

._E 0,02 ° 'E 0,02

g °I | E
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o o [s)

= o Holz | ¢ o Hausmatl
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=

002
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Q
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Bild 3: Vergleich der nach Gleichung (2)
berechneten mit den experimentell ermit-
telten globalen Verbrennungsraten

4 Kinetik der Restkoksverbrennung

Aus der Literatur ist eine Vielzahl experi-
menteller Untersuchungen zur Bestimmung
von Kkinetischen Parametern der Koksver-
brennung in verschiedenen Laborreaktoren
bekannt. Eine Ubersicht tiber experimentelle
Arbeiten ist z.B. in van der Honing [2] zu
finden. In dieser Arbeit wird kein Versuch
unternommen ein neues Koksabbrandmodeil
abzuleiten sondern es werden bekannte Mo-
delle verwendet, die in der Simulation von
Verbrennungsprozessen vielfach Anwendung
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finden. Anhand eigener MeBergebnisse wird

die Ubertragbarkeit dieser Modelle auf die

Verbrennung der beschriebenen Brennstoffe

unter Wirbelschichtbedingungen untersucht

und die kinetischen Parameter ermittelt.

Die eingewogene Masse Brennstoff wird bei

verschiedenen Temperaturen in die mit Stick-

stoff fluidisierte Wirbelschicht eingebracht.

Der Verlauf der Pyrolyse wird anhand der

gemessenen Gaskonzentrationen  verfolgt.

Nach beendeter Pyrolyse wird anstelle des

Stickstoffs auf Verbrennungsluft mit vorein-

gestellter O,-Konzentration umgeschaltet und

der Verlauf der Verbrennung des verbliebe-
nen Restkokses aufgezeichnet. Durch Inte-
gration der zeitlichen Verldufe der CO- und

COs:-Konzentrationen kann der zeitliche Um-

satz an Kohlenstoff direkt ermittelt werden.

Untersuchungen von Weber [3] und Wirsum

[1] ergaben, daB unter den gewihlten Ver-

suchsbedingungen die Restkoksverbrennung

vorzugsweise an der Oberfliche eines stetig
schrumpfenden brennbaren Kerns abliuft.

Die Asche verbleibt nach dieser Modelivor-

stellung (Kunii, Levenspiel [4]) entweder als

Hiille mit zunehmender Schichtdicke um den

Kokskemn (,,shrinking-core*), wodurch der

AuBlendurchmesser des Partikels konstant

bleibt oder wird vollstindig abgetragen

(.shrinking-particle*). Es wird weiterhin be-

riicksichtigt:

» Diffusion von Sauerstoff aus der Emulsi-
onsphase der Wirbelschicht durch die den
Partikel umgebende Grenzschicht zur Re-
aktionsoberfliche und im Falle des
»shrinking-core“-Ansatzes durch die Asche-
schicht

e Wiirmetransport zwischen Partikel und
Emulsionsphase zur Abschiitzung der Parti-
keliibertemperatur

o chemische Reaktion an der als kugelformig

angenommenen Koksoberfliche.

Fiir die Berechnung der chemischen Reakti-

onsgeschwindigkeit wird ein Arrhenius-
Ansatz gewihlt:

E 1l
ln(kd,)=ln(k0)——R'—7T -
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Bild 4: Arrheniusdiagr. der Restkoksver-

brennung Rheinischer Braunkohle fiir

»Shrinking-core* Modell mit einer Reakti-
onsordnung von n = 0,5 beziigl. Sauerstoff.

ws$ 02 Tws 02
f°C]  {vol.-%] [°’C)  [Vol.-%)
O 530 9,5 m 707 9,3
X 529 9,3 + 708 9,7
A 530 21 - 704 21
Inkch * 530 21 ©o 699 21
0,0 -
R b
-1,01 7 [
| i

-2,0-
3,0 |———
4,04[E =53kJ/mol
ko =48 (kmol/s? m)>S
-5,0
{iHolz
-6,0

07 08 09 10 11 12
Mg (x1000)

Bild 5: Arrheniusdiagr. der Restkoksver-

brennung von Holz. ,Shrinking-particle

Modell mit einer Reaktionsordnung von

n=0,5 beziigl, Sauerstoff.

]

Dic Berechnung der Ubertemperatur Te des
brennenden Partikels wird nach einem Vor-
schlag von La Nauze [5] aus dem thermi-
schen Gleichgewicht zwischen Reaktionsent-

halpie der Oberflichenreaktion und Wiirme-
abgabe durch Konvektion und Strahlung er-
mittelt. Unter Vernachlissigung eines Tempe-
raturgradienten innerhalb des Partikels gilt im
stationdren Zustand: (&)

R.Ahg, "'Apo‘p.s(z:’TB)"‘Ap("‘:p(n4 ’73)
Eine detaillierte Beschreibung der verwende-
ten Gleichungen findet sich bei Wirsum [1].
Aus den gemessenen Reaktionsumsiitzen, der
Temperatur sowie O;-Konzentration in der
Wirbelschicht und der mit den Modellglei-
chungen berechneten Partikeliibertemperatur,
der berechneten O.-Konzentration an der Re-
aktionsoberfliche wird die chemische Reak-
tionsrate ke, ermittelt. Die Bilder 4 bis 8 zei-
gen fiir jeweils mehrere Versuche eines
Brennstoffs die chemische Reaktionsrate iiber
der zugehorigen inversen Partikeliibertempe-
ratur aufgetragen. Zwischen zwei Punkten
eines Versuchs liegt jeweils ein Zeitintervall
von At=2s. Jeder Versuch wird zwischen ei-
nem Restkoksumsatz von 10% und 80% aus-
gewertet. Da Aktivierungsenergie und Fre-
quenzfaktor als brennstoffspezifische GroBSen
betrachtet werden und unabhiingig von den
Verbrennungsbedingungen sind, miissen die
Ergebnisse aller Versuche in einem Arrheni-
usdiagramm nach Gl. (4) durch eine Aus-
gleichgerade zusammengefaSt werden kon-
nen. Dadurch. daBl nahezu der gesamte Be-
reich der Restkoksverbrennung ausgewertet
wurde, ist die Abweichung der experimen-
tellen Daten von der Ausgleichgeraden ein
MaB fiir die Anwendbarkeit der gewiihlten
Modelansiitze.

4.1 Ergebnisse und Diskussion

Untersuchungen von Weber [3] und Wirsum
{11 haben in Ubereinstimmung mit Ergebnis-
sen von Lorenz [6] gezeigt, daB die Rest-
koksverbrennung von Braunkohle mit einem
wshrinking-core* Ansatz beschrieben werden
kann. Diese Untersuchungen zeigen weiter,
daBl dic MeBwerte am besten durch cin
wshrinking-core* Modell mit einer Reaktions-
ordnung von n = 0,5 beziiglich Sauerstoff
nachgebildet werden konnen. Bild 4 zeigt die
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in ein Arrheniusdiagramm eingetragenen ex-
perimentellen Ergebnisse der chemischen
Reaktionsrate fiir die untersuchte Rheinische
Trockenbraunkohle sowie die aus der Aus-
gleichsgeraden ermittelten kinetischen Para-
meter.

Fiir Holz, Restkunststoff und Hausmiill wur-
de mit einem ,,shrinking-particle” Ansatz eine
geringfiigig bessere Ubereinstimmung als mit
der Berechnung nach ,,shrinking-core* erzielt.
Der ausgefaulte Kldrschlamm wurde dagegen
aufgrund des hohen Ascheanteils mit einem
wshrinking-core* Ansatz ausgewertet. Fiir alle
Brennstoffe fithrt die Wahl einer Reaktion-
sordnung von n = 1 zu einer starken Streuung
um die Ausgleichsgerade. Die getroffene An-
nahme, daB die GroBe des Restkokspartikels
der GriBe des Brennstoffpartikels entspricht,
liefert bei der Auswertung der Versuche mit
Braunkohle gute Ergebnisse (Bild 4). Diese
Annahme wirft insbesondere bei den zerklei-
nerten und anschlieBend gepreSten Proben
Probleme auf, da keine Informationen iiber
die tatsiichliche Grofie des durch Wirbel-
schichtpyrolyse erzeugten Kokses vorliegen.
Die Wahl von kleineren Koksdurchmessern
fiihrt bei der Auswertung bereits zu einer er-
heblichen Streuung um die Ausgleichgerade.
Bei den betrachteten Reststoffen wurde als
Kokspartikeldurchmesser der aus der einge-
worfenen rohen Probe abgeschiitzte mittlere
Durchmesser zugrundegelegt. Besonders die
heterogene Zusammensetzung des Hausmiills
und Restkunststoffs (Bild 6) fiihrt hier zu
einer entsprechenden Streuung. Tabelle 3
enthilt die ermittelten kinetischen Parameter
und den verwendeten Modellansatz.

5 Restkoksvergasung in CO,

Zur Beschreibung der Vorginge und Ele-
mentarschritte bei der Vergasung von Koh-
lenstoffen mit Kohlendioxid sind zahlreiche
Untersuchungen durchgefiihrt worden. Eine
Ubersicht und neuere Ergebnisse enthalten
z.B. Nill [7] und Nattermann [8].

Die Durchfiihrung der CO,-Vergasung des
Restkokses erfolgt analog zur Vorgehenswei-
se bei der Untersuchung der Restkoksver-
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Tww O, Te O,
['C}  [Vol-%] FCl  [Voi-%]
o 504 21 X 697 5
X 592 4,7 m 686 10
o 610 21 + 795 47
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Bild 6: Arrheniusdiagr. der Restkoksver-
brennung Restkunststoff. ,,Shrinking-
particle Modell mit einer Reaktionsord-
nung von n=0,5 beziigl. Sauerstoff.

Tabelle 3: Experimentell ermittelte kineti-
sche Parameter der Restkoksverbrennung

E | ke Modell
Rhein. Braunk. | 50 | 39 shrinking-core
Klirschlamm || 63 | 103 shrinking-core
Restkunststoff | 63 | 69 | shrinking-particle
Hausmiill 50 | 40 | shrinking-particle]
Holz 53 | 48 [ shrinking-particle

brennung. Es wird zuniichst durch Wirbel-
schichtpyrolyse in Inertatmosphire durchge-
fiihrt. Der verbleibende Restkoks wird an-
schlieBend mit einem CO,-Stickstoffgemisch
vergast. Die CO;-Konzentrationen der unter-
schiedlichen Versuche variierten zwischen
10 und 40 Vol.-% CO; im Fluidisierungsgas.
Die Wirbelschichttemperatur ist tiber den
gesamten Vergasungsverlauf eines Versuches
als konstant anzusehen. Das in verschiedenen
Versuchen untersuchte Temperaturintervall
lag zwischen 800 und 950°C. Durch Integra-
tion des zeitlichen Verlaufs der CO-Konzen-




trationen kann der Umsatz an Kohlenstoff
dirckt ermittelt werden.

Zur Beschreibung der Verdnderung des festen
Reaktionspartners im Laufe der fortschreiten-
den Vergasung finden Reaktionsordnungs-,
Teilchen- oder Porenmodelle Anwendung.
Bei der Vergasung von Kohlen tragen nicht
nur, wie in den meisten Modellen angenom-
men, die Verdnderung der inneren und dufe-
ren Reaktionsoberfliche zu einer sich mit
dem Vergasungsfortschritt ndernden Reakti-
onsgeschwindigkeit bei. Sondern es spielen
beispielsweise auch die unterschiedliche
Strukturen, Einfliisse katalytisch aktiver Be-
standteile und bei Kohlekoksen der Verlauf
der Pyrolyse eine wichtige Rolle. Fiir die
Vorausberechnung der Reaktivitit von Koh-
len ist derzeit noch keine zuverlissige Bezie-
hung bekannt. Daher wird fiir die Simulation
von Vergasungsreaktoren hiiufig auf die Kor-
relation experimenteller Ergebnisse, die unter
vergleichbaren Bedingungen erzielt wurden,
zuriickgegriffen (Weeda [9]). Fiir die nach-
triigliche Beschreibung der experimentell er-
mittelten Vergasungsverliufe von Kohlen-
stoff und Kohlekoksen hat sich das Porenmo-
dell von Bhatia und Perlmutter [10] als ge-
cignet erwiesen (Weeda [10], Merdes [11]).
Untersuchungen zur Vergasung von Braun-
kohlekoksen in der Druckwirbelschicht zei-
gen, daB sich die experimentell bestimmten
Vergasungsverliiufe mit einem Volumenmo-
dell beschreiben lassen (Hegermann [12]).
Bild 7 zeigt eigene Ergebnisse zur Vergasung
von Koks aus Rheinischer Braunkohle in der
blasenbildenden Wirbelschicht. Die Approxi-
mation der MeBergebnisse mit Hilfe eines
Teilchenmodells liefert iiber den untersuchten
Temperaturbereich von 800 bis 950°C bei
CO,-Gehalten von 10 bis 40 Vol.-% im Flui-
disierungsgas die besten Anpassungen:

dX -
e =_d,_c=rc.0(l"'xc)n ©

Wobei die Ermittlung des Exponenten n, der
von einigen Autoren als Formfaktor von an-
deren als Reaktionsordnung interpretiert wird,
Werte im Bereich von 0,5 bis 0,6 liefert.

W [°C] €O, [Vol.-%)

A 905 30
(X10'3) O 898 20
P :
6.0 912 9
5ol TS
B, 4
c
T
0, 0- Rheinische Braunkohle
00 02 04 06 08 10
Kohlenstoffumsatz X

Bild 7: Gemessene Reaktionsgeschwindig-
keiten der CO,-Vergasung in Abhiingigkeit
des Kohlenstoffumsatzes im Restkoks. Ab-
stand der MeBwerte betrigt At = 2s.
Approximation der Mefwerte nach Glei-
chung (6) dem Exponenten n:

An=0,57; D n=0,57; On=0,52

T, [°C] CO, [Vol.-%]
A 908 9,5
(X 103 ) O 890 18,5

75 O 900 30
] : I Koks aus Hausmull
% o]
o
92&0_
> ]
£ ]
¢>a5‘
|
0,0

00 02 04 06 08 1,0
Kohlenstoffumsatz X

Bild 8: Gemessene Reaktionsgeschwindigkei-

ten der CO,-Vergasung in Abhiingigkeit des

Kohlenstoffumsatzes im Restkoks. Abstand

der Mefwerte betriigt At = 2s.
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Die in Bild 8 dargesteliten Ergebnisse zum
Vergasungsverlauf von Koks aus Hausmiill
zeigen eine anfidnglich hohere Reaktivitit als
die des Braunkohlenkokses (Bild 7). Die Ver-
gasungsgeschwindigkeit nimmt mit zuneh-
mendem Umsatz schnell ab. Der Vergasungs-
verlauf des Kokses aus Restkunststoff verhilt
sich dhnlich dem des Braunkohlenkokses,
allerdings mit etwa halb so groBen Reaktions-
geschwindigkeiten.

Aufgrund der stark unterschiedlichen Zu-
sammensetzung der Reststoffproben in Ver-
bindung mit den geringen eingesetzten Men-
gen je Verbrennungs- oder Vergasungsver-
such ist erwartungsgemiB starke Streuung der
erzielten Ergebnisse festzustellen.

6 Zusammenfassung

In dieser Arbeit wurde das Verbrennungs-
und Vergasungsverhalten verschiedener Rest-
stoffe und Rheinischer Braunkohle in der
blasenbildenden Wirbelschicht untersucht.
Die Verbrennung des in der Wirbelschicht
erzeugten Restkokses wurde mit bekannten
und in der Simulation von Feuerungsanlagen
hiufig angewendeten Koksabbrandmodellen
(,,shrinking-core”, ,shrinking-particle) be-
schrieben. Es hat sich gezeigt, daB die Rest-
koksverbrennung der untersuchten Stoffe
durch die genannten Modelle beschrieben
werden kann. Die Ermittlung von, fiir die
Simulation geeigneten, gemittelten Kkine-
tischen Parametern, erfordert fiir die Kokse
aus Reststoffen aufgrund deren heterogener
Zusammensetzung entsprechend umfangrei-
chere Untersuchungen.

Symbolverzeichnis )
A, mittlere Oberfliche der Ascheschicht m’
A, Reaktionsoberfliche des Kokses m’

mZ

Ap uBere Partikeloberfliche

Co2. Eintritts  Ox-Konzentration des Vol.-%
Wirbelgases

d, mittlerer  Brennstoffpartikeldurch- mm
messer

E  Aktivierungsenergie kJ/mol

k  globale Verbrennungsrate /s
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chemische (kmoVm’s)-(m>kmol)®
Reaktionsrate

ko [Frequenzfaktor

ken
(kmol/m’s)-(m’fkmol)®

m., Anfangskohlenstoffmasse d. Kokses kg
my(1) Zur Zeit t vorhandene Masse Kohlen- kg
stoff im Koks
n  Reaktionsordnung -
r.  Kohlenstoffreaktionsrate kg/(kgo 5)
r.o Anfangskohlenstoffreaktionsrate  kg/(kgo s)
R allgemeine Gaskonstante J/(mol K)
R. Kohlenstoffreaktionsrate kmol/s
? Zeit s
Tp Temperatur des Wirbelbettes K
T. Partikeliibertemperatur K
ttp  Leerrohrgeschwindigkeit m/s

meo—m(1) -

X. Kohlenstoffumsatz Mag

gaskonvektiver Wirmeiibergangs- W/Am’K)
koeffizient
g, Emissionskoeffizient -

¢ Stefan-Boltzmann-Konstante ~ W/Am’K*)

.5
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ZUSAMMENFASSUNG

Die fir die Kohleverfliissigung entwickelte Sumpfphasenhydrierung bietet die
Méglichkeit, die Flussigprodukte der Pyrolyse von Biomassen zu hochwertigen
Vergaserkraftstoffen zu veredeln. Im Hydriertechnikum der DMT wurde hierzu ein
Demonstrationsversuch durchgefihrt. Die Anlage ist fur einen Kohledurchsatz von
10 kg/h ausgelegt. In einem kontinuierlichen Versuchslauf wurde mit dieser Anlage
die technische Machbarkeit der Hydrierung von Bio-Olen demonstriert. In dem
vorliegenden Beitrag werden die Versuchsbedingungen, Ausbeuten und Produkt-

qualitaten vorgestelit.

EINLEITUNG

Die Verfahren zur energetischen Nutzung von Biomassen orientieren sich weitge-
hend an den Verfahren der Kohleumwandlung. Zur Herstellung synthetischer,
flissiger Brennstoffe ist die auch in der Kohleveredelung erprobte Schnell-Pyrolyse
ein geeignetes Verfahren. Bis zu 70 % der trockenen.Biomasse kénnen als Flissig-
produkt gewonnen werden. Eine Nutzung der flissigen Pyrolyseprodukte als Brenn-
stoff erfordert in der Regel eine Nachbehandlung. Der Aufwand dieser
Nachbehandlung resultiert aus der Qualitét, die an den Brennstoff gestellt wird. Eine
Méglichkeit der Nachbehandlung ist die fiir Kohle und Teer entwickelte
Sumpfphasenhydrierung. Durch Einsatz der IGOR"-Technik kénnen die Pyrolyse-
fliissigkeiten zu hochwertigen Heizélen und Vergaserbrennstoffen veredelt werden.

DGMK-Tagungsbericht 9802, ISBN 3-931850-40-4, 1998
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ENTWICKLUNG DER HYDRIERTECHNIK

Die Kohlehydrierung geht auf eine Entwicklung von Friedrich Bergius zurlick, der
1913 in Autoklavenversuchen Kohle zu &lhaltigen Verbindungen hydrierte. Durch
Matthias Pier wurden die Erfahrungen aus der katalytischen Hochdrucksynthese, wie
Ammoniak- oder Methanolsynthese in das Verfahren eingebracht. 1927 wurde die
erste GroBanlage in Leuna in Betrieb genommen. Bis zum Ende des zweiten
Weltkrieges wurden insgesamt 12 Anlagen zur Hydrierung von Braunkohle,
Steinkohle sowie Teer und Pech betrieben. Die jahrliche Benzinproduktion betrug
1944 ca. 4 Mio. Tonnen.

Nach dem zweiten Weltkrieg wurde in den USA versucht, Kohleverflissigungs-
anlagen aufzubauen. Durch die rasche Verbreitung des Erddls zu Anfang der
funfziger Jahre wurden diese Arbeiten eingestellt.

Die Olkrise der 70er Jahre und die damaligen Prognosen (iber die nutzbaren Erdél-
reserven hatten zu einer intensiven Forschung und Entwicklung auf dem Gebiet der
chemischen Kohleveredelung gefiihrt. Eine Entwicklungslinie war die direkte Ver-
flissigung von Kohle durch die Sumpfphasenhydrierung.

Durch die Nutzung moderner verfahrens- und anlagentechnischer Kenntnisse konnte
das hohe Entwicklungspotential gegentiber der Altanlagen ausgeschopft werden.
Hierdurch gelang eine deutliche Steigerung von Ausbeute und Qualitat der
Produktdle und Senkung der Kosten insbesondere durch einen niedrigeren
ProzeRdruck und einen erhdhten spezifischen Kohledurchsatz.

Ein wichtiger Schritt innerhalb dieser Entwicklung war der Bau und der Betrieb eines
kleintechnischen Hydriertechnikums. Diese Anlage wird seit mehr als 20 Jahren von
der DMT-Gesellschaft fiir Forschung und Priifung mbH in Essen betrieben. Die
Auslegung und der Betrieb der Anlage erfolgt fiir einen Durchsatz von 200 kg Kohle
pro Tag. Mit dieser flexiblen Anlage wurden die Grundlagen fir den Bau und
betriebliche Anderungen der KOHLEOEL-Anlage Bottrop geschaffen. Die
KOHLEOEL-Anlage Bottrop ist fir einen Kohledurchsatz von 200 t/d ausgelegt; sie
wird heute zur kommerziellen Hydrierung von Altkunststoffen betrieben.

Verfahrenskonzepte

Deutsche Technologie

Die erste Entwicklungsstufe der kleintechnischen Versuchsanlage war das als
“Deutsche Technologie - DT” realisierte Anlagenkonzept /1/.

Die Zusammensetzung des so nach dem DT-Verfahren erzeugten Kohledls hat fiir
die notwendige Weiterverarbeitung entscheidende Nachteile. Der Anteil der
Heteroatome (Sauerstoff, Stickstoff und Schwefel) ist mit mehr als ca. 35.000 mg/kg
zu hoch, um das O durch Hydrocracken und Reformieren zu Vergaserkraftstoff zu
veredeln, da die verwendeten hochaktiven Katalysatoren gegen die im Kohleél vor-
handenen Heteroatome empfindlich sind. Die daher notwendige Raffination auf
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einem Heteroatomgehalt von wenigen mg/kg wird dadurch erschwert, daB sich aus
basischen Stickstoff- und sauren Sauerstoffverbindungen in wenigen Tagen
hochmolekulare Addukte bilden, die wiederum auch eine Raffination.unmdglich
machen. Die Herstellung von Vergaserkraftstoffen aus Kohled! setzt also eine direkte
Raffination des Ols voraus.

Integrierte Raffination

Als Mafinahme zur Verbesserung der Lagerstabilitit des Kohledls wurden ver-
schiedene Konzepte zur Raffination entwickelt und erprobt, die an den ProzeR an-
gebunden oder in den Proze® integriert sind. Die Lésung die hierbei entstand und
1985 in der Technikums-Anlage umgesetzt wurde, ist die Integrierte Gesamtol
Raffination (IGOR’). Durch die Einfiihrung der IGOR'-Fahrweise gelang eine ent-
scheidende Verbesserung der Kohlehydrierung, und es enistand ein bis heute be-
stehender Vorsprung gegeniiber Konkurrenzverfahren.

Das Produkt der Kohleverflissigung ist ein lagerstabiles Ol mit weniger als 10 ppm
Heteroatomen, d.h. die Konzentration der Heteroatome liegt unterhalb der
Mindestanforderungen aller internationaler Normen fir Diesel- und Benzin-
Treibstoffe. Als glinstiges Nebenergebnis fallt bei der Integrierten Raffination das
ProzeBwasser phenolfrei an /2/.

Diese IGOR*-Technik wurde fiir die hier beschriebene Hydrierung von Bio-Ol
eingesetzt.

HYDRIERUNG VON BIO-6L

Einsatzmaterial

Fur die Untersuchungen zur Hydrierung von Bio-Ol wurde eine Probe der WFPP
Pyrolyse Anlage der Union Fenosa, Spanien, bereitgestellt. Die Ergebnisse der
Analysen sind in der Tabelle 1 zusammengestellt.

Tabelle 1: Analysenergebnisse des Ausgangsmaterials

Wasser 204 %
Dichte {20 °C) 1,258 glem?®
Viskositat (20 °C) 8578 mm3s
Elementaranalyse .
Kohlenstoff 46,0 %
Wasserstoff 69 %
Sauerstoff (420 %)
Stickstoff 352 mg/kg
Schwefel 57 mg/kg

361

- o i pm iy




Versuchsanlage zur Hydrierung von Bio-Ol

Ein FlieBbild der zur Hydrierung von Bio-Ol eingesetzten Anlagenkonfiguration ist im
Bild 1 schematisch dargestelit.

Hy Kreisgas

Y
A

raffiniertes raffiniertes
Schwerdl Mitteld! Leichts!
Katalysator 1 Sumpfphasenreaktor

2 Heillabscheider
3 Gasphasenreaktor |

e A 4 Zwischenabscheider
5 Gasphasenreaktor i
Bio-0l 6 Kaltabscheider

Bild 1: KOHLEOL-Versuchsanlage der DMT mit integrierter zweistufiger
Raffination

Das Ausgangsmaterial wird faBweise homogenisiert und mit einem pulverférmigen
Katalysator versehen. Fiur diese Versuche wurde ein in der Kohlehydrierung
bewahrter NiMo-Katalysator eingesetzt, bei dem es sich um einen gebrauchten
Gasphasenkatalysator einer Raffinerie handelt. Mit Rotmasse oder Eisenoxiden
werden vergleichbare Ergebnisse erzielt. Die Suspension wird in Chargen
bereitgestellt, die fiir einen Versuchszyklus von 12 Stunden ausreichen. Nach 12
Stunden wird auf einen 2. Vorratsbehélter umgeschaltet, so dat die Anlage mit
Ausnahme der Herstellung der Suspension kontinuierlich arbeitet. Die Suspension
wird mit Kreislaufgas und Wasserstoff auf den Reaktionsdruck von 300 bar
verdichtet und in einen Sumpfphasenreaktor gepumpt. Dies ist ein 2,0 m langer
Rohrreaktor aus hochlegiertem Stahl mit einem Léngen/Durchmesser Verhéltnis von
20. Ein Hubriihrer verhindert die Sedimentation der Feststoffe aus der niedrig-
viskosen Suspension. Die exotherme Umsetzung findet bei 300 bar und etwa
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375 °C statt. Das Reaktionsgemisch wird anschlieBend in mehreren Stufen getrennt.
Noch unter Druck und Reaktionstemperatur werden in einem Heiabscheider die
schweren und nichtflichtigen Ole zusammen mit den Feststoffen (Asche und
Katalysator) von den leichtflichtigen Reaktionsprodukten getrennt. Der feststoff-
haltige Raickstand enthalt noch Ole, um das Material flieBfshig zu halten. Diese Ole
kénnen zur Erhdhung der Ausbeute in den ProzeB zuriickgefiihrt werden. An den
HeiBabscheider schlieft sich ein Reaktor mit einem Katalysator-Festbett an, der die
dampfférmigen Sumpfphasenprodukte praktisch unmittelbar weiterhydriert. Darauf
folgt eine Teilkondensation bei 290 °C, wobei der dampfférmig bleibende, leichtere
Olanteil als Produktel abgezweigt wird. Der auskondensierte, schwerere Olanteil wird
tiber den Hochdruck-Zwischenabscheider abgetrennt und im Kohlebetrieb als
Kreislaufél in die Sumpfphase zuriickgefiihrt. Im Bio-Ol-Betrieb bildet dieser
Teilstrom ein Nebenprodukt. In einem zweiten Katalysator-Festbett zur Hydrierung
des Produktéls wird ein Produkt mit einem geringen Heteroatomanteil erzeugt. Durch
weiteres Abkithlen und Entspannen wird das aus Leichtdl und Mittels! bestehende
Produkt sowie das Hydrierwasser abgeschieden. Das Restgas wird nach einer
Olwasche als wasserstofireiches Hochdruckkreislaufgas zum Reaktor zuriickgefthrt.

Betriebsbedingungen

Der Versuchsbetrieb in der Technikumsanlage der DMT war im Marz 1997 fiir einen
Zeitraum von 2 Wochen geplant, worin eine kontinuierliche Betriebsphase von
mindestens 3 Tagen demonstriert werden sollte. Bei ersten Tastversuchen traten
Schwierigkeiten auf, da das Material bei zu niedrigen Temperaturen, bzw. zu
niedrigem Wasserstoffpartialdruck zur Verbackung neigt. Nach einem milungenen
Versuchsstart muBte der Rektor ausgebaut werden, um die Verbackungen
mechanisch zu entfernen.

Nach Ermittlung geeigneter Versuchsbedingungen konnte ein kontinuierlicher,
stérungsfreier Lauf von 6 Tagen realisiert werden. Die Betriebsbedingungen sind in
der Tabelle 2 aufgefiihrt.

Tabelle 2: Betriebsbedingungen

Bio-Ql Dosierrate 11 kg/Std.
Reaktorvolumen 11 dm?®
Spezifische Dosierrate 1 kg/dm*h
Gesamtdruck 30,0 MPa
Reaktionstemperatur 380 °C
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Produkte

Die Hydrierung von Bio-Ol filhrt zu verschiedenen Produkten, deren Anteile sich
durch entsprechende Wahl der Betriebsparameter in gewissen Grenzen steuern
lassen. Von einem &lhaltigen Riickstand Uber ein Mitteldestillat, bis zum
benzin#hnlichen Leichtd! reicht die Palette der Ole. Daneben entstehen Gase und
Wasser. Die Entscheidung dariiber, welches Ol als Hauptprodukt gewonnen werden
soll, ist eher von der Wirschaftlichkeit abh#ngig, als von der technischen
Machbarkeit.

In der Tabelle 3 sind die auf das wasserfreie Ausgangsdl bezogenen Massenstréme
der Aufgabe und der Produkte zusammengestellt.

Tabelle 3: Massenbilanz

Basis: wasserireies Bio-Ol
INPUT
Bio-Ql (waf) 100
Wasser 259
Asche 0,5
Katalysator 1,2
Wasserstoff 9,1
OUTPUT
Raffiniertes Leichtd! 33,9
Raffiniertes Mitteld! 3,9
“Schwerg!" 53
Fester Riickstand 1,3
Wasser 60,2
C,-C,KW-Gase 15,5
Cs' KW-Gase 9,7
CO, Gase 0,1
Wasserstoff 1,0

Der hohe Wassergehalt der Produkte ergibt sich aus dem Wasser des
Ausgangsmaterials und dem aus dem Sauerstoff des Bio-Ols gebildeten Wassers.

Der Bilanzveriust von ca. 8 %-abs. ist im Vergleich zum Kohlebetrieb sehr hoch. im
Kohlebetrieb konnten in der Regel Bilanzverluste von weniger als 2 % realisiert
werden. Der Grund fiir den hohen Bilanzverlust liegt in der Uberlastung der
Gaswasche, die fir niedrigere Gasmengen des Kohlebetriebs ausgelegt ist. Nach
der Entspannung des Ols wurde eine Nachentgasung festgestellt, bei der es sich in
erster Linie um C, und C,-Kohlenwassergase handeln wird.
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Destillatéle

Die Gesamttlausbeute, welche die Cs* KW-Gase einschliefit, betrug 52,8 % bezogen
auf die wasser- und aschefreie Masse des Bio-Ols. 43,6 % des Ols besteht aus
zweifach raffinietem Produktsl. Durch Rickfithrung der schwereren Ole aus den
vorgeschalteten Abscheidern kdnnte dieser Anteil weiter gesteigert werden. In der
Tabelle 4 sind die Ergebnisse der Produktcharakterisierung des raffinierten Leichtéls
zusammengestelit.

Tabelle 4: Charakterisierung des raffinierten Leichtols

Dichte (20 °C) 0,801 g/em®

Viskositat (20 °C) 1,35 mm?s
Pourpoint <-35 °C
Ztindtemperatur <6 °C
Heizwert 43,7 Mdkg
Koksriickstand (Conradson) o %
Asche 0 %
Wasser <005 %
Siedeverlauf

Siedebeginn 40 °C

50 % 263 °C

95 % 349 °C
Elementaranalyse

Kohlenstoff 873 %

Wasserstoff 127 %

Sauerstoff <01 %

Stickstoff 2 mg/kg

Schwefe! 32 mg/kg
Gase

Bei der Hydrierung ist die Gasbildung hauptséchlich deshalb unerwiinscht, weil im
Gas, das selbst keinen ausreichenden wirtschaftlichen Anreiz bietet, eine
unverhaltnisméRig hohe Menge an Wasserstoff gebunden wird. Im besprochenen
Versuch betragt die Gasbildung an Kohlenwasserstoffen etwa 20 %. Zusatzlich muB
ein Teil des Bilanzverlustes diesem Teilstrom zugerechnet werden.
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AUSBLICK

Durch den Demonstrationsversuch in der Versuchsanlage KOHLEOL der DMT
konnte die technische Machbarkeit der Hydrierung von Bio-Olen belegt werden.
Charakteristische Merkmale dieser Bio-Ole sind der hohe Wassergehalt sowie der
hohe Sauerstoffgehalt des wasserireien Ols. Der hierdurch zwangstaufig anfallende
hohe Wassergehalt der Produkte ist sicherlich ein Nachteil des Verfahrens. Durch
die Flexibilitdt des IGOR*-Verfahrens kénnen trotz der schwierigen
Randbedingungen Produkitle erzeugt werden, welche die Anforderungen fiir
Heizéle und Vergaserkraftstoffe erfillen. Durch Anderungen der Betriebs-
bedingungen, insbesondere der Temperaturen der Abscheider und durch eine
Rickfiihrung der Zwischenprodukte kann zur weiteren Optimierung Einflu auf die
Produktzusammensetzung genommen werden. Die hier gewonnenen Daten kénnen
die Grundlage fur eine Beurteilung der wirtschaftlichen Machbarkeit des Prozesses
bilden. Unter Einbeziehung von Standortdaten sowie Konzepten zur Nutzung der
Gase fir die Wiarmeerzeugung und Verwendung der Riickstande zur
Wasserstofferzeugung kann hiermit eine Entscheidungshilfe fiir den Bau einer
Demonstrationsanlage bereitgestellt werden.
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BEHANDLUNG VON BIOMASSERESTSTOFFEN IM MIKROWELLENFELD
1. Einleitung

Die verstérkte zukinftige Nutzung nachwachsender Rohstoffe in der chemischen Industrie
148t die Entwicklung neuer kostengtinstiger Technologien erwarten. Dabei ist es notwendig,
die dkonomischen und kologischen Vorteile des Einsatzes nachwachsender Rohstoffe bei
ihrer Gewinnung, Verarbeitung und Reststoffverwertung nachhaitig zu nutzen [1]. Die wert-
schdpfende Verarbeitung und Nutzung von insbesondere Biomassereststoffen und Abféllen
wird mehr und mehr in den Blickpunkt des Interesses von Chemikem, Biochemikem und
Verfahrenstechnikern riicken, da gesetzliche Vorgaben (Kreistaufwirtschaftsgesetz) ihre
Verwertung verlangen {2].

Seit etwa zehn Jahren gibt es Bestrebungen, mikrowellenassistierte Niedertemperatursyn-
thesen zu etablieren. Hierzu werden Reaktionsmedien unter Verwendung von Mikrowellen-
strahlung dissipativ angeregt [3-6]. Aus wirtschaftlichen und historischen Griinden kommen
in erster Linie Mikrowellengeréte der Frequenz 2,45 GHz zum Einsatz [6]. Bei der dissipati-
ven Anregung im Mikrowellenfeld werden polare Molekiile (neben Wasser z. B. Alkohole
und Ketone) zur Rotation sowie lonen zu Pendelbewegungen angeregt, und auf diese
Weise Energie in Reaktionssysteme eingebracht. Durch ,molekulare® Reibung wird kineti-
sche Energie in Warmeenergie umgewandelt, was sich makroskopisch als Temperaturer-
hdhung des Systems manifestiert. In Tabelle 1 sind die Aufheizzeiten fiir hdufig verwendete
Lésungsmittel zusammengefasst.

Tabelle 1: Aufheizzeiten oft genutzter Ldsungsmitte! bei Behandlung im
Mikrowellenfeld ¥

Substanz Aufheizzeit [min]
Dimethylformamid 1:10
Dimethylsulfoxid 1:22
Isopropanol 1:29
Methanol 1:34
Wasser 2:33
Tetrahydrofuran 2:35
Methylenchlorid 2:51
Essigsdureethylester 3:51
Methyl-tert-butylether 4:06
Diethylether 11:29
Toluen a

1 200 mi Losungsmittel, 750 W, 22°C - 130°C, MEGA 1200 mit HPR 3000/1 .K",
Fa. MLS Leutkirch / Aligau
2 nach 15 min. 107 *C erreicht
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Far die teilweise betréchtlichen Steigerungen der Reaktionsgeschwindigkeit bei Prozessen
im Mikrowellenfeld sind neben der Erwarmung offenbar weitere Phinomene verantwortlich.
Zusétzlich zur Brownschen Molekularbewegung kommt es zum einen auch durch die 0. g.
Rotation zu StéRen zwischen den Molekiilen, welche Reaktionen auslésen. Zum anderen
fihrt die Lageverdnderung der Molekile zueinander (ginstige Orbitaliiberlappungen!)
ebenfalls zu vermehrten Reaktionen. Weiterhin entstehen durch Reflexion von Mikrowellen
an Grenzfldchen Zonen mit hoher Mikrowellendichte, die sogenannten ,hot-spots”. Diese
fiihren zu Verschiebungen im chemischen Gleichgewicht bei einer Vielzah! von Reaktionen.

2. Eingesetzte Mikrowellengeréte

Die Ergebnisse wurden vorzugsweise in Versuchsanordnungen der Fa. MLS Leut-
kirch/Allgdu erhalten (Tab. 2). im Gegensatz zur Mehrzah! bekannt gewordener Experimen-
te [7] erlauben diese MW-Geréte (2.45 GHz), die Reaktionsbedingungen reproduzierbar
einzustellen und PC-gesttzt zu protokollieren.

Tabelle 2: Eingesetzte Mikrowellengerate und ihre Kurzcharakteristik

Mikrowellengerat Reaktortyp Grenzparameter
LAVIS® RickfluBapparatur  Siedepunkt des Reaktionsgemisches,
Normaldruck, KPG-Rihrer
MEGA 1200* HPR 1000/6 280 °C, 80 bar, 6 x 50 ml
HPR 3000/1 ,K* 250 °C, 30 bar, 250 m!
ETHOS* RackfluRapparatur  Siedepunkt des Reaktionsgemisches,
Normaldruck, KPG-Rihrer
HPR 1000/6 280 °C, 80 bar, 6 x 50 ml

HPR 3000/1 ,K* 250 °C, 30 bar, 250 ml, Magnetrithrer
Durchfluireaktor 160 °C, 50 bar, max.1,6 l/Std.
Glasreaktor 250 °C, 3 bar, 500 ml, Magnetrihrer

ECOCLAV® 320 °C, 200 bar, 6 x 50 ml oder 2,51

3. Reaktionen im Mikrowellenfeld
3.1  AufschiuB von Restoffen mit hohem Lignocelluloseanteil

Reststoffe, wie Stroh, Mihlenriickstdnde oder Restholz, zéhlen zu den Biomassereststof-
fen, die in groBen Mengen anfallen, fur die aber noch zu wenige Verwendungsmaglichkei-
ten bekannt sind. Auf Grund ihrer Struktur sind Getreidehalme oder Holzschnitzel nicht oh-
ne weiteres fur technische, mikrobiologische oder enzymatische Prozesse verfiigbar, da
eine Ligninschicht die verwertbare Cellulosefaser umschlieBt [8]. Neben der rein energeti-
schen Nutzung solcher Reststoffe sind Prozesse mit dem Ziel entwickelt worden, Lignocellu-
losen als Energietrager, fur die Tieremahrung und / oder als chemischen Rohstoff zu nut-
zen [9).

Da bekannte Verfahren (z. B. Steam-Explosion [10]) technisch relativ anspruchsvoll und
zeitaufwendig sind und sich bisher am Markt nur bedingt durchsetzen konnten, tGberpriiften
wir am Beispiel von Gerstenstroh die Moglichkeit der Vorbehandlung von Getreidereststof-
fen im Mikrowellenfeld. Dazu kamen die Mikrowellengerdte MEGA 1200 und ECOCLAV
zum Einsatz. Die Versuche wurden entweder als Aufschldmmung von Strohhéacksel in
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Wasser (10 g Stroh auf 150 ml Wasser) oder mit Gber Nacht vor'gequollenem Stroh (20 g

" Stroh auf 105 ml Wasser; ECOCLAV bei 60 bar Ladedruck) durchgefithrt. Die vorbehandel-

ten Proben wurden im Anschlu® gezielt enzymatisch aufgeschlossen (T. reesei-Cellulase)
und auf ihren Gehalt an reduzierenden Zuckem und Glucose untersucht. in Abbildung 1
sowie in Tabelle 3 sind voriéufige Ergebnisse zusammengefaRt.

Abb. 1; Bildung reduzierender Zucker nach enzymatischem Aufschiu® (T. reesei-
Cellulase) von im Mikrowellenfeld vorbehandeltem Gerstenstroh
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Tabelle 3; Glucosebildung nach enzymatischem Aufschiu® (T. reesei-Cellulase) von im
Mikrowellenfeld vorbehandeltem Gerstenstroh

Reaktionsansatz Temperatur Glucosegehalt [g/l} nach enzym. Aufschiuf
im Reaktionsgefal 0Oh 3h 24h
ohne Vorbehandlung - 0 0,1 03
Mikrowellengerat
MEGA 1200 150 °C 0,25 1,2 36
mit HPR 3000/1"K" 180 °C 0,20 1,2 3,9
200 °C 0,1 1,0 3.5
Mikrowellengerat
ECOCLAV 180 °C 0,3 0,5 1,8
200 °C 0.1 0.4 3.5

Getreidereststoffe lassen sich somit durcgh die Kombination des Mikrowellenaufschlusses
mit nachfolgender enzymatischer Transformation kostengtinstig wandeln. Der Anfall an re-
duzierenden Zuckern ist durch Optimierung allerdings noch zu verbessem.

3.2, Oxidativer Abbau von zucker-und starkehaltiger Reststoffe

Die Nutzung organischer Sauren als Komplexbildner zur Behandiung schwermetallbelaste-
ter Boden wurde an einer Reihe von Beispielen erfolgreich getestet [11]. Dabei kam ein
Oxidationsprodukt aus Zuckerribenmelasse zum Einsatz, welches durch konventionelle
Oxidation von Melasse mit Salpetersdure erhalten wurde. In diesem Zusammenhang sollte
die Wirksamkeit von anderen Oxidationsmitteln auf die Bildung organischer Carbonsauren
und die Mdglichkeit einer Gewinnung einzelner wertvoller Verbindungen Gberpriift werden.

369




Die Oxidationsversuche im Mikrowellenfeld erfolgten im Gerdt MEGA 1200 und soliten erste
Erkenntnisse zur Machbarkeit dieser Reaktion erbringen. Ausgewdhite Ergebnisse sind in
Tabelle 4 zusammengefalit.

Tabelle 4: Produkte der Oxidation von Melasse-Wasser-Mischungen unter verschiede-
nen Reaktionsbedingungen ( 1g Melasse in 30 ml Wasser, alle Angaben in

mmolf)
Oxidationsmittel
Verbindung
10 Ma% Wasser- 5 Ma% Natrium-  konventionell,
ohne stoffperoxid ? peroxodisulfat®  Salperersiure

Ameisens3ure 0 130 8,7 22
Essigsdure 5 55 10,3 17
Glykolsédure 0,4 0 3 34
Milchsdure 13 35 21 49
Gluconsdure 33 6,7 2,4 0
Glucarsdure 0 0 1 120
Weinsdure 0 0 0 14
Glycerin 0,8 1.5 23 39

Y 10 min, 80 °C, MW-Leistung 750 W

2 10 min, 80 °C, MW-Leistung 750 W

* 10 min, 110°C, MW-Leistung 750 W,

1240 min, 85°C, konventionelle Heizung, 30 %ige Salpetersaure, Substrat : Saure = 1:10

Damit wird gezeigt, daR die Energieeinbringung in die Oxdationsreaktion von Melasse prin-
zipiell mit Mikrowellen erfolgen kann. Aussagen zu einer Anderung der Produktselektivitat
sollten an dieser Stelle noch nicht getroffen werden. Die Reaktionparameter bedirfen noch
einer weiteren Optimierung, da zur Zeit in den Reaktionen im Mikrowellenfeld die einfachen
Monocarbonséuren bevorzugt gebildet werden, was fur einen drastischen Abbau spricht.
Erstaunlich erscheint, dal es selbst in reinem Wasser bereits zur Oxidation kommt. Weite-
re Versuche sollen bei geringeren Konzentrationen an Oxidationsmittel aber héheren Tem-
peraturen und erhéhtem Druck durchgefiihrt werden, um die Konzentration an Séure im
Hydrolysat zu erhéhen und dabei insbesondere die Dicarbonséuren zu bilden.

3.3. AufschiuB von proteinhaltigen Reststoffen

Proteinhaltige Reststoffe aus der Lebensmittelindustrie wie Blutmeh!, Fischmehl und Mehi
aus Geflagelfedem sind ein wichtige Rohstoffe zu Verwertung als Tierfutter, Dingemittel
u.d. . Die Hydrolyse dieser Stoffe ist ein wichtiger Vorgang zu deren chemischer und mi-
krobiologischer Verwertung. Vorstellbar ist Proteinhydrolysate als Ndhrmedien far Zellkultu-
ren im Phamabereich und in der Mikrobiologie allgemein einzusetzen. Dazu miissen diese
Stoffe in groRen Mengen kostengtinstig und nach strengen Qualitatsstandards hergestellit
verfiigbar sein [12].

Die konventionelle Hydrolyse von Proteinen bzw. proteinhaltigen Reststoffen verlauft mit 6N
Salzsdure unter Normaldruck oder leichtem Uberdruck iiber einen relativ langen Zeitraum
(Stunden/Tage). Die dabei auftretenden Nebenreaktionen beeintréchtigen die Qualitit des
Produktes sowie die Ausbeute an gewtinschten Produkten.
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Aus diesem Grunde wurde die Hydrolyse unter EinfluB eines Mikrowellenfeldes durchge-
fahrt. Die dabei erhaltenen Ergebnisse am Beispiel der Hydrolyse von Blutmeh! sind in Ta-
belle 5 zusammengefaRt. Es ist augenscheinlich, daB es bei der angewandten Reaktions-
fGhrung zu groRen Zeiterspamissen kommt. Des weiteren zeigt die Umsetzung in Wasser
ohne weitere Zusétze, daR auch unter diesen Bedingungen bereits Hydrolyse eintritt. Da
bislang lediglich nach freien Amminosauren gesucht wurde, 158t sich vermuten, daR auf
diese Weise hergestelites Hydrolysat bereits fir mikrobiologische Zwecke genutzt werden
kénnte.

Tabelle &: Produkte der sauren Hydrolyse von Blutmehl
(Mikrowellengerdt MEGA 1200)

Aminoséure 6N HCI, 6N HCI, 4 mm H,0, 30 min
(mmol 1) 24hunter Riick-  130°C, Mw?  200°C, Mw
flul kochen ¥
Asp(araginsdure) 18,0 18,2 1,5
Thr(eonin) 8,5 6,8 0,1 i
Ser(in) 10,2 14,0 1,0 -
Glu(taminsdure) 14,4 16,1 0,1
Gly(zin) 12,7 19,7 1,8
Ala(nin) 19,5 26,5 29
Val(in) 15,0 8,1 06
Met(hionin) 1,3 18 0,2
Ile (Isoleuzin) 22 1,1 0,1
Leu(zin) 16,4 20,1 1,3
Lys(in) 14,3 11,4 0,4
Arg(inin) 6,0 58 0,2
Tyr(osin) 34 33 0,2
Phe(nylalanin) 9,3 8,5 0,6
His(tidin) 8,8 9,3 07
p> 160,0 170,7 1,7

» 8 g Blutmeht in 200 ml 6N HCI, mit 0,1 Voi% Phenol stablllslert auf pH=1 eingestellt

2 2 xje 1,2 g Blutmehl in 30 ml 6N HC! (0,25 MPa), wie *

3 2 x je 1,2 g Blutmehl in 30 ml entionisiertes Wasser (1, 7 Mpa), nach der Umsetzung mit
konz. Salpetersgure auf pH<1 eingestellt.

3.4. Solvolyse von Kohlehydraten

Die Solvolyse von Stérke bzw. von stérkehaltigen Produkten ist ein wichtiger Prozef3 der
Lebensmitteltechnologie und der chemischen Technologie. Die Reaktionsprodukte werden
in verschiedensten Bereichen eingesetzt. Die Nachfrage nach kostengtinstigen und quali-
tativ hochwertigen Produkten ist ungebrochen.

Die Hydrolyse von Stérke im Mikrowellenfeld in Gegenwart katalytischer Mengen Saure (z.
B. HCI-Gas) fihrt in sehr kurzen Reaktionzeiten (5 min bei 130 °C) bei quantitativen Umsatz
zu monomeren Zuckem.

Alkylglykoside mit geradkettigen Alkylketten >Cs sind wichtige nichtionische Tenside aus
nachwachsenden Rohstoffen, welche auf Grund ihrer technologischen Eigenschaften und
ihrer leichten biologischen Abbaubarkeit zunehmend fur die Herstellung grenzflachenaktiver
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Formulierungen genutzt werden [13]. Daneben spielen Substanzen dieses Typs als Zwi-
schenprodukte und Hilfsmittel in der Biotechnologie eine bedeutende Rolle [14].

Die Fischer-Glycosidierung von Zuckem mit Alkoholen in Gegenwart einer S&ure (Schema
1) fihrt bei Temperaturen von 65 °C bis 140 °C und langen Reaktionszeiten (24 - 72 h)
entweder zum a-Anomeren oder zu Gemischen aus a-und B-Anomeren [15]. Wihrend bei
Einsatz der Alkylglycoside in normalen grenzflachenaktiven Formulierungen, wie Waschmit-
teln oder Kdrperpflegemitteln, das a/B-Verhéltnis bisher keine Rolle spielte, werden die An-
wendungseigenschaften der B-Anomere als schwerer zugéngliche Produkte, insbesondere
auf mikrobiologischem Gebiet, als vorteilhaft beschrieben [14].

Schema 1

CH,0H CH,OH CH,OH

OH OH OH
OH CH O—R OH

OH OH OH

Bei konventionellen Fischer-Glycosidierungen werden infolge der langen Reaktionszeiten
die in kinetisch kontrollierter Reaktion gebildeten pB-Anomere nicht oder nur zu geringen
Anteilen gebildet, da sie schnell zu den thermodynamisch stabilen a-Anomeren weiterrea-
gieren.

Die Fischer-Glycosidierung wurde in den Mikrowellengerdten LAVIS (mit eingebauter Riick-
fluBapparatur), MEGA 1200 und ETHOS (in Druckgefdfien HPR 3000/1*K") durchgefiihrt.
Bei den Reaktionen in Batch-Reaktoren wurden jeweils 30 g Zuckerderivat mit der 10fachen
molaren Menge Alkohol in Gegenwart katalytischer Mengen S&ure umgesetzt. Die Ergeb-
nisse der Konversion von Glucose, Mannose und Galactose mit verschiedenen Alkoholen
im Batch-Reaktor ist in Tabelle 6 zusammengefafit. Dariiber hinaus wurde die Fischer-
Glycosidierung kontinuieriich in einem MW-Durchflureaktor (MW-Gerat ETHOS) tberpriift
[16]. Die Ergebnisse sind Tabelle 7 zu entnehmen.

Tabelle 6:  Reaktion von Zuckern bzw. Zuckerderivaten mit verschiedenen Alkoholen

Zucker Alkohol Reaktionsbedingungen Ausbeute [Ma%]
Alkyl-D-glucosid
D-Glucose Methanol RiickfluB, 40 min, 500 W | 100 %, a:f=80:10
Methanol 140 °C, 20 min, 500 W 100 %, o:f=100:0
Ethano! 140 °C, 30 min, 750 W, MR 100 %
Butanol Riick{luB, 40 min, 750 W 90 %
Butanol RiickfluB, 60 min, 750 W, MeR 100 %, c:p=95:5
Octanol 120 °C, 20 min, 500 W, 10%9
Octanol 120 °C, 20 min, 500 W, MR 95%
D-Mannose  Methanol Riickflug, 35 min, 500 W 100 %, a:=100:0
Ethanol RickfluB, 40 min, 750 W 100% 2
D-Galactose  Methanol RiickfluB, 35 min, 500 W 100 %, a:=100:0
Ethanol RiickfluB, 40 min, 750 W 100% ¥
Butylglucose  Decanol 120 °C, 30 min, 500 W, MR 85%2
Stérke Methanol 140 °C, 20 min, 500 W 60 % o:p=100:0
Methanol 140 °C, 20 min, 500 W, MR 100 % «:p=100:0
MR = magnetische Rithrung bzw.. MeR= mechanische Rithrung des Reaktionsgemisches,
2 Anomerengemisch, ® dreifacher Ansatz, @ 90 % der Glucose wurde zersetzt.
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Tabelle 7: Umsetzungen von Glucose bzw. Glucosederivaten mit Alkoholen im
MikrowellendurchfluBreaktor

Zucker Alkohol Reaktions- Verweilzeit Ausbeute [Ma%)
bedingungen [min] Alkyl-D-glucopyranosid
Glucose Methanol 140 °C, 16 bar 10 100  «p=95:5
Methano) 140 °C, 12 bar 5 100  o«p=10:90
Octanol 120 °C, 12 bar 5 95 *
Ethylglucose Octano) 120 °C, 12 bar 5 100 *
Butylglucose Decano! 110 °C, 12 bar 5 100 -

* Anomerengemisch

Die Durchfiihrung der Fischer-Glycosidierung im Mikrowellenfeld zeigt neben der Reakti-
onsbeschleunigung - beim Ubergang von der diskontinuierichen zur kontinuierlichen Fahr-
weise - auch eine Umkehr des Anomerenverhaltnisses bei der Synthese von Methyl-D-
glucose. Eine solche Anderung der Produktselektivitdt wurde unseres Wissens in der
mikrowellen-assistierten Chemie noch nicht beschrieben und kann mit der kinetischen Kon-

trolle der Bildung von B-Methyl-D-glucose di§kutiert werden (Schema 2).

Schema 2

HO

CH,OH
Ho o O—CH, 0 O—CH,
H oH
OH
/ oH , OH \

(;-?I:czschht) I} D-Glucose
feriens Ho (Gleichgeviicht)

Ho ) CH,OH /
° o
H
O—CH, OH
oH OH O—CH,
OH

Durch die Quenchung der Reaktion im kontinuierlichen Verfahren wird die Isomerisierung-
von B-Methyl-D-glucose zu a-Methyl-D-glucose dem thermodynamisch stabilen Anomeren
verhindert und es gelingt so, das kinetisch kontrollierte Reaktionsprodukt anzureichem.
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Zusammenfassung: -

Im Beitrag werden Stroh, Melasse, Blutmehl und Kohlehydrate als Feedstocks eingesetzt.
Diese werden einerseit im Mikrowellenfeld chemisch (und z. T. enzymatisch ) aufgeschlos-
sen d.h. einer chemischen Reaktion oder einem Gewinnungsproze zur Verfiigung gestelit
und andererseits im Mikrowellenfeld einer chemischen Wandlung unterworfen.
Voranstehende Beispiele demonstrieren, daR der Einsatz der Mikrowellenstrahlung zu stark
verbesserten Raum/Zeit-Ausbeuten fiihrt. Durch gezielten Einsatz der Mikrowellentechnik
ist es moglich, die Vorteile der dissipativen Energieeinbringung, wie kurze Aufheizzeiten
und geringen Energieverbrauch, auch fiir stofiwandeinde Reaktionen auf dem Gebiet der
Biomassereststoffe und der nachwachsenden Rohstoffe einzusetzen.

Die voridufigen Ergebnisse lassen erwarten, da8 Behandlung dieser Feedstocks im Mikro-
wellenfeld mehrheitlich zu innovativen Lésungen fiihrt.
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INFLUENCE OF IMPREGNATION BY INORGANIC SUBSTANCES ON THE YIELD

RN

*¥DEO11716473%
1. INTRODUCTION B

, In papers [1,2] was shown that fossil coals impregnation by ageous solution of

inorganic substances with a subsequent pyrolysis leads to the rise of the rate and
depth of its organic mass destruction into liquid and gaseous products. This is,
apperently, conditioned by changes in coals structure already on the stage of
treatment. But, there are few papers that study an activating effect of
inorganic reactants upon natural coals structure and their behaviour at
pyrolysis. One of the methods which allows to judgs structural transformation
in coals at their impregnation by inorganic substances is a X-ray analysis [3-5].

2. EXPERIMENTAL

Coals of low-and middle rank with a carbon content of C™ = 64,3 -87,2%

were taken to be analyzed. The coals impregnation was carried out by a
following method. The sample of original coal was treated with 1 M of
inorganic substances solution ( KOH, CaO, HCL )and water in the weight
ratio of 2:1 coal - solution. The mixture obtained was left in exicator 12 hours
to react at the temperature of 20 °C with a successive drying up in the
thermostat at 105 °C up to receiving an air-dry state. The pyrolysis of original
and impragnated coals was carried out at the temperature of 500 °C. The X-
ray investigations of coals samples were realized on the difractometer line
“DRON-1"* with a CuK, -radiation with a wave lenght equal to 0,154 nm.
Soller slits and nickel filtre were used.
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‘3. RESULTS AND DISCUSSION

Data of X-ray analysis for coals of low and middle rank are shown in Tabl. 1.

Table 1. X-ray parameters of coals under study

Sort of
coal,
Cdaf, %
brown
64,3
brown
71,0
salty
74,9
candle
79,0
candle
76,2
gaseous
82,2
gaseous
82,7
rich
87,2

dooz
nm

0,370
0,380
0,370
0,370
0,370
0,370
0,370

0,365

dyl
nm

0,480
0,520
0,494
0,520
0,484
0,520
0,520

0,510

Lc
nm

1,38
1,42
1,33
1,40
1,45
1,85
2,20

0,87

La
nm

2,50
2,29
2,59
2,37
2,30
2,49
2,30

2,32

hil

002
0,78
0,97
0,90
1,22
0,95
3,13

1,88

2,48

h
yl

0,48
1,00
0,66
0,62
0,79
1,40
1,08

1,26

Soo2

753
71,5
78,5
76,5
70,6
72,3
68,4

62,6

Syl

17,9
23,5
12,6
20,2
22,0
18,7
24,7

28,6

4,4
4,7
4,6
438
49
6,9
6,0

7,4

It has been seen from the Tabl. 1 that a rank being changed, the change of
parameters L. ( thickness of stack) and L, ( layer average diameter ) of fossil
coals are observed. The interplane distance of polyarene fragments ( dggs )
consist 0,380 - 0,370 nm fo brown coals ( C*'=64,3 - 71,0 % ), and for a rich
coal (C* = 87,2%)- 0,365 nm. The presence of y-band of different

intensity is characteristic for all coals. The integral intensity of maximum 002
and y-band proportional to the quantity of structural elements is given by indiced of

Sooz and Syl respectively. The Sqg; - value is proportional to the quantity of
ordered aromatic structural fragments, and Syl - aliphatic structures.
Data of X-ray analysis by the effect of inorganic substances upon structural
organization of fossil coals are shown in Tabl. 2.
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Tabl. 2. X-ray parameters of coals impregnated by inorganic substances
solutions

Sort Activ. dgp dyl Le La . hil b1 Spz Syl n
coal matter nm nm nm nm ¢p yl

brown origin 0,387 0,520 1,42 229 097 100 71,0 23,5 4,7

H20 0,387 0,520 1,37 3,12 092 093 719 23,6 4,5
- CaO 0,387 0,500 1,14 3,13 0,52 0,67 740 23,0 4,0
- KOH 0,387 0,520 0,94 3,08 035 0,24 803 17,3 34
- HCL 0,387 0,520 1,35 2,87 0,80 0,74 722 21,7 45
rich origin 0,365 0,510 232 248 126 087 62,6 28,6 74
2. H20 0365 0510 1,74 281 1,17 083 662 272 5,7
- Ca0 0365 0,510 1,59 2,66 080 064 66,6 295 54
- KOH 0,365 0,510 1,63 232 0,64 047 66,8 272 55
- HCL 0,365 0,510 1,90 2,81 1,05 0,74 643 250 6,2

One can see from the Tabl. 2 that already on the stage of impregnation aqueous
solution of inorganic substances have a considerable effect on fossil coals, that
leads to changing of their original structural characteristics ( Lc , La ).
Decreasing of the interplane ordering index ( h/l oo ) in 2,7 times for brown
coal and 2,0 times for rich coal could testify a considerable disordering of main
elements of the structure in the presence of inorganic substances. It is especially
well seen on the example of brown and rich coals impregnated by 1 M solution
of KOH. Thus, the activating effect of a chemical addition depends on the
nature of inorganic substance.Carrying out pyrolysis of coals under study in the
temperature region of the basic thermal decay of its organic mass, the
dependence between liguid products yeild from coals and interplane odering
index ( h/l gp2 ) has been detected ( Fig. 1). It is seen from Fig.1, that the
ordering of aromatic component of Coal Organic Mass (COM ) determined a
yeild of liguid products from coals under study.We also detected the
dependence between the yeild of liquid products of pyrolysis at 500 °C and the
interplane ordering index ( h/lg; ) of coals impregnated by inorganic
substances ( Fig.2 ).
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Fig.1 Dependence of pyrolysis liquid products yeild from coals at 500 °C on
the parameters of h/lgg; : 1-2 - brown; 3 - salty; 4 - candle; 5 - gaseous; 6 - rich

liquid products : liquid products
yield, % COM yield, % COM
A 50 12 B

40 10
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Fig.2 Dependence of pyrolysis liquid products at 500 °C from brown (A) and
rich (B ) coals on the parameters h/lg; impregnated coals: 1 -original; 2 -
impregnated by H,0; 3 - HCL; 4 - Ca0; 5-KOH
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Results of investigations demonstrate conclusively that impregnating of coals
by inorganic substances allows to change the original structure of fossil coals
and also carry out purposefully pyrolysis and effect on the liquid products yield.
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UNTERSUCHUNG ZUR CHEMISCHEN UND PHYSIKALISCHEN BESCHREIBUNG
VERSCHIEDENER BIOMASSEN

Biomassen aus der Landwirtschaft konnen entsprechend unterschiedlicher Formen der Ernte,
Konservierung und Aufbereitung zu Brennstoff als Trockengut oder als Feuchtgut
bereitgestellt werden: Als lagerstabiles Trockengut mit Wassergehalten von etwa 15%, wenn
z.B. Getreide als Ganzpflanze zur Vollreife geerntet, Stroh aufgesammelt oder aus Gras Heu
bereitet wird. Diese Biomassen der sogenannten ,,Trockengutlinie“ werden bevorzugt zu
Ballen verpreft und auBer bei , Zigarrenbrennern® vor der thermischen Verwertung zerkleinert.
Biomassen konnen aber auch als Feuchtgut bereitgestellt werden, wenn Feldkulturen wie
Getreide, Mais, Hirse, Raps, Riibsen, Sonnenblumen, Hanf usw. vor ihrer Vollreife geerntet
werden. Aus den Biomassen wird ein Hickselgut bereitet, das einsiliet und vor der
thermischen Verwertung mechanisch bis auf Wassergehalte deutlich unter 50% entwissert
wird. Mit einem auf dieser Silagebereitung aufbauenden Ackerbaukonzept kann mit der
Vielzahl der Pflanzenarten, der Chance zum Verzicht auf Pflanzenschutzmittel, der Minderung
von Bodenerosion und Nihrstoffaustrag durch ganzjahrige Bodenbedeckung ein
pflanzenbaulich und okologisch zu bevorzugender Weg bei der Bereitstellung des
Energietrigers eingeschlagen werden [1;2]. Auch Biomassen vom Griinland kénnen mit diesem
Verfahren, der ,Feuchtgutlinie®, als Energietréger bereitgestellt werden [3].
Wird die gleiche Biomasse zu unterschiedlichen Zeitpunkten geerntet, auf verschiedenen
Wegen konserviert und beim Feuchtgut mechanisch zu Brennstoff aufbereitet, so wird dies
EinfluB auf die physikalischen und chemischen Charakteristika eines Brennstoffes nehmen.
Nach einer ersten Beschreibung des Brennstoffes Biomasse aus der ,,Feuchtgutlinie® [4] sollten
durch Untersuchungen zur Stiickigkeit, Schiittdichte und Materialdichte von Hackselgut aus
beiden Verfahren eine erste physikalische Charakterisierung durchgefiihrt werden, in die auch
zwei Proben von Holzhackschnitzeln einbezogen wurde. Mit der Analyse der Nahrstoffgehalte
sowie der Aciditit und der Gehalte an Girsiuren in den Biomassen aus der Feuchtgutlinie
sollte die chemische Beschreibung begonnen werden.

—g., 3R

Material: Winterraps, Wintergerste, Winterroggen, Triticale und Weizen als Erstkulturen
sowie Mais, Sonnenblumen und Hanf als die ihnen folgenden Zweitkulturen wurden durch
Silierung - eine Lagerung in anaeroben, sauren Milieu, das vornehmlich durch
Milchsdurebakterien erzielt wird - konserviert. Hierzu wurden die Pflanzen etwa 3 Wochen vor
der Vollreife mit einem Feldhicksler mit Messertrommel und Gegenschneide aus dem Stand -
d.h. ohne Bodenablage - geemntet. Entsprechend der weiteren Verwertung des Emtegutes
konnen am Feldhécksler unterschiedliche theoretische Schnittlingen eingestellt werden. Fiir die

Material und Methoden
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vorliegende Untersuchung war sie einheitlich auf 4 mm eingestellt. Direkt nach der Emte
wurde das Hickselgut in 60 1 Kleingirbehilter eingefiillt, stark verdichtet und verschlossen.
Unmittelbar vor den Untersuchungen wurden die Kleingirbehilter gesfinet, das Material
entnommen, durchmischt und entweder fiisch oder nach Trocknung bei 105°C bis zur
Gewichtskonstanz den einzelnen Untersuchungen zugefiihst. Parallel hierzu wurden die Silagen
mit einem Wassergehalt (WG) von 65 - 72% mit einer Labor-Schneckenpresse auf 45 - 50%
WG, teilweise sogar auf weniger als 40% WG entwissert. Es werden hierbei die Fraktionen
PreSgut - der Brennstoff - und der PreBsaft - ein Fliissigdiinger - der einen Teil der in der
Biomasse enthaltenen Nihrstoffe enthilt, die bei der Entwisserung aus der Silage in ihn
tibergetreten sind und auf die Felder zuriickgefiihrt wird, gewonnen.

Mit diesem Feldhicksler wurden zum Vergleich mit den feucht-konservierten Pflanzen bei
gleicher Einstellung (4 mm) reifer Winterweizen (15 % WG) bzw. Triticale geerntet.

In die vorliegende Untersuchung wurden auch zwei Proben von Holzhackschnitzeln (Hackgut)
unterschiedlicher Herkunft einbezogen: Einerseits Hackschnitzel von Stimmen (> 8 cm
Durchmesser) der Schwarzkiefer, die als Durchforstungsholz nach dem Fiilen fiir zwei Jahre
zur Nachtrocknung im Freiland gepoltert wurden. Sie wurden in einem Trommelhacker mit
Siebboden und einer theoretischen Schnittlinge von 20 mm erzeugt. Andererseits
Hackschnitzel von Kronenholz (Aste, Zweige) von frisch gefillten Weiden, die in einem
Trommelhacker ohne Siebboden bei einer theoretischen Schnittlinge von 10 mm erzeugt
wurden, Alle Hackschnitzel wurden bei 105°C bis zur Gewichtskonstanz getrocknet.
Methoden: Die KomgréBenverteilung wurde in Anlehnung an DIN 22 019 durch horizontales
Sieben von 100 g trockenem Material von Hand fiir 1 min. in 0,2 m® Rundsieben mit einer
Qudratlochung von 1; 2; 3,15; 5; 10; 20 und 40 mm ermittelt. Probenmenge und Siebdauer
wurden gewihlt, um eine Verzerrung der Ergebnisse durch Materialabrieb zu verhindern. Die
Siebung aller Materialien wurde mit sechs Wiederholungen ohne Zuriicklegen der Stichprobe
durchgefiihrt. Der statistische Vergleich (zweiseitiger t-Test) innerhalb einer Korngrofenklasse
wurde nur zwischen Silage und PreBgut durchgefiihrt.

Nach Rosin, Rammler, Sperling, Bennett (kurz RRSB; DIN 66 145) berechnet sich der Riick-
stand eines Siebes der Maschenweite d als R = exp (-(d/d")"). Die darin enthaltenen Feinheits-
parameter, die Steigung der RRSB-Geraden (n) und die Abszisse zu R = 0,368 (d"), wurden
nach dem Auftragen der Siebergebnisse in das RRSB-Netz (LN LN 1/R, LN d - Diagramm)
durch lineare Regression ermittelt sowie das Bestimmtheitsmaf (R?) der Regression berechnet.
Am unsortierten, trocken Material und an dem trockenen Material der einzelnen KorngréBen-
klassen wurden die KenngroBen Schiittdichte und Materialdichte nach folgenden Verfahren
ermittelt: In einen 1,36 | fassenden Zylinder wurde das teilweise sperrige Hickselgut bzw.
Prefigut gleichmiBig und unter Vermeidung von Briickenbildung von Hand eingefiillt. Aus
dem Gewicht der Biomasse und dem Volumen des Zylinders wurde die Schiittdichte berechnet.
Danach wurde die Luft zwischen den Pflanzenteilen in dem Zylinder innerhalb von 30 sec. mit
Wasser verdringt. Aus der Differenz zwischen dem Behiltervolumen und dem Volumen des
zugefiihrten Wassers wurde das Volumen der Biomasse abgeleitet. Aus der Masse des
trockenen Materials und dem Volumen der Biomasse wurde durch Division eine Materialdichte
abgeleitet. Da Wasser die in den Poren eingeschlossene Luft nicht verdringt, kann die
Materialdichte bei porosen Korpern unterschitzt werden. Daher wird der nach diesem
Verfahren ermittelte Wert im ersten Ansatz nur als , scheinbare Materialdichte bezeichnet.
Die Gehalte an N, P, K, Ca, Mg, Na, Cl, S und Si der landw. Biomassen wurden nach [5]
ermittelt; die Veraschungstemperatur betrug 550°C. Fiir die Bestimmung der Gehalte an
Garsduren und Alkohol in Silage, PreBgut und Prefisaft wurden die ungetrockneten Proben
nach einer Lagerung bei -20°C aufgetaut, anschlieBend nach [5] aufgeschlossen und diese
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KenngrdBlen gaschromatographisch bestimmt. Beide Analysen (Nahrstoffgehalte und
Girsiuren) wurden von der LUFA Kassel-Harleshausen durchgefiihrt.

Zur Bestimmung des pH-Wertes von Silage, Pregut und PreBsaft wurden 20 g Frischmaterial
bzw. 100 cm® PreBsaft mit 400 cm® destilliertem Wasser versetzt und nach 20 min Rihrzeit mit
der pH-Elektrode gemessen. Danach wurde zur Bestimmung des Laugenbindungsvermbgens
dem Gemisch aus Priifsubstanz und destilliertem Wasser soviel 1 n NaOH zugesetzt, bis
innerhalb eines Zeitraumes von 30 Minuten ein stabiler pH-Wert von 7 erreicht war.

Ergebnisse und Diskussion

Die Stiickigkeit verschiedener Biomassen, die im Rahmen der Emte gehickselt oder gehackt
wurden, wurden mit Hilfe der Siebsortierung ermittelt (Tab. 1) und nach DIN 16 455 weiter
ausgewertet (Tab. 2). Bei den vor der Vollreife bzw. zur Vollreife gehdckselten Biomassen aus
der Landwirtschaft ist im Bereich von 2-10 mm, in der sich auch die theoretische Hacksellinge
befindet, der tiberwiegende Anteil der Partikel zu finden. Etwa 20% des Gutes bestehen aus
deutlich kleineren bzw. deutlich gréBeren Partikeln. Da der Kornertrag am Gesamtertrag einen
Anteil von etwa 30% (Raps) bis 50% (Getreide) einnimmt, ist in den KomngroBenklassen, die
der GroBe der Korner (Samen) entsprechen, ein hoher Anteil der Biomasse zu finden.

Tab. 1; Korngroflenverteilung (Gewichtsanteile (%) in den Siebfraktionen < 1 bis 20-40 mm)
von Silagen, den entwisserten Silagen (PreBgut), reifem Triticale und Weizen sowie
von Holzhackschnitzeln von Kiefer und Weide. * = Fraktion mit einem hohen Anteil
Samen; -+ = signifikante Differenz zwischen Silage und Prefigut bei P = 5% (t-Test)

Kultur Behandlung - Gewichtsanteile (%) in den Siebfraktionen (mm
<1 1-2 | 2-3,15 | 3,15-5 { 5-10 | 10-20 | 20-40

Wintergerste Silage 4,6 10,2 17,8 | 46,8* 14,8 4,4 1,4
PreBgut 13,3+ | 15,0+ | 18,5 | 27,2+ | 233+ | 2.7+ -

Winterroggen Silage 4,1 12,6 | 357* | 259 16,8 4,5 0,4
PreBgut 9,9+ 12,3 | 22,6+ | 28,4+ | 204+ 6,4 -

Winterraps Silage 3,8 20,8* | 255 23,6 19,1 6,5 0,7
Prefgut 7,5+ | 145+ | 264 | 263+ | 232+ | 21+ -

Sonnenblumen Silage 2,5 7.2 18,1 23,5* 29,0 16,6 3,1
PreBgut 153+ | 20,8+ | 249+ | 250 | 13,1+ ]| 0,9+ -

Mais Silage 4,5 12,0 21,0 | 30.8* | 243 6,1 1,3
PreBgut 8,7+ | 14,6+ | 203 | 26,2+ | 26,0 4.2+ -

Triticale vollreif 2,0 7,8 43,9* | 32,7* 7,7 4.5 1,4

Winterweizen vollreif 2,8 10,5 294 | 52,0* 3,4 1,6 0,3

Kiefer Hackgut 2,8 3,7 6,3 10,9 31,4 41,1 3,8

Weide Hackgut 0,8 1,1 2,7 7,7 33,5 46,8 7.4

Im Rahmen der Entwisserung der Silagen mit einer Schneckenpresse werden durch den hohen
Prefdruck (bis zu 150 bar [6]) und die innere Reibung in der Presse nicht nur die Samen zer-
quetscht sondern auch lingere Pflanzenteile zerrissen bzw. zerrieben. Hierdurch werden die-
Anteile an Biomasse in den einzelnen KorngréBlenklassen signifikant verdndert und gleich-
zeitig nimmt der Feinanteil zu. Dies wird auch durch kleinere Werte fiir d° und ein héheres
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Bestimmtheitsma8 (R?) beim PreBgut unterstrichen (Tab.2). Da gewdhnlich in einem Brenn-
stoff mit mehr feinen Partikeln der Anteil an Flugasche zunimmt, ist di¢se Anderung der
Stiickigkeit bei der Planung von Energieanlagen fiir die Feuchtgutlinie zu beriicksichtigen [7].

Tab. 2: Exemplarische Ergebnisse der Auswertung der KorngrofBenanalyse zu verschiedenen
Biomassen nach DIN 66 145: n = Steigung der Regression zwischen LN D und
LNLN I/R; d' = Maschenweite des Siebes, bei dem der Siebriickstand 36,8% betrégt;

R?=BestimmtheitsmaB der Regression

Kultur Behandlung n d R?
Wintergerste Silage 1,579 5,813 0,944
Prefigut 1,420 4,144 0,997
Winterraps Silage 1,548 5,342 0,931
PreBgut 1,718 4,320 0,996
Triticale vollreif 1,815 5,794 0,871
Winterweizen vollreif 1,844 5,093 0,898
Kiefer Hackgut 1,576 10,664 0,993
Weide Hackgut 1,990 13,198 0,991

Beim Hacken von Kiefern bzw. Weiden werden auch die meisten Hackschnitzel im Bereich der
theoretischen Schnittlinge erzeugt. Im Gegensatz zu den landwirtschafilichen Biomassen ist
aber der Anteil der Fein- und Feinstpartikel deutlich geringer. Sie resultieren bei den Kiefern-
stimmen besonders aus Rindenteilen, die beim Hacken durch innere Reibung am Siebboden
zerfallen, beim Hackgut von Weiden-Kronenholz aus Astchen, Knospen usw. bestehen. Mit
dieser KomngroBenverteilung, die sich im hohen MaBe an die RRSB-Gerade annzhert (R* >
0,99; Tab.2), wurden vergleichbare Ergebnisse erzielt, wie sie an Hackgut von Pappeln
ermittelt wurden [8]. Gleichzeitig entsprechen beide Hackgut-Materialien mit diesen Kriterien
der Klasse G 50 der ONORM M7 133 fiir Hackschnitzel [9].

Eine Siebsortierung zur Analyse der Korngré8enverteilung ist dann am exaktesten, wenn die
zu untersuchenden Teile Kugelform haben. Héckselgut und Hackgut hat aber mit Ausnahme
der Samen eher eine rechteckige Form. Dadurch fallen auch Partikel durch ein Sieb hindurch,
die langer als die Lochweite des Siebes sind, wenn ihre Breite bzw. Dicke dieses MaB unter-
schreiten. Diese Tatsache ist bei Wertung und Vergleich der Ergebnisse zu beriicksichtigen.
Um die Unterschiede zwischen land- und forstwirtschafilichen Biomassen und den EinfluB der
Aufbereitung von Silagen weiter zu charakterisieren, wurden die Schiittdichte und ,,scheinbare
Materialdichte der Biomassen ermittelt und in einer Auswahl in Tab. 3 dargestelit. Landwirt-
schaftliche Biomassen haben im unsortierten Zustand (vor der Siebung) mit in der Regel 0,07 g
TM/cm® Schilttdichten in vergleichbarer GroBenordnung. Sie sind aber niedriger als die von
forstlichen Biomassen. Auch fiir sie werden in der Literatur vergleichbare Werte genannt [9].
Aus den im Labor ermittelten Werten fiir landwirtschaftliche Biomassen diirfen aber keine
Transportdichten abgeleitet werden, da sich das Material auf den Transportfahrzeugen selbst
verdichtet. Als Transportdichten wurden bei reifem Getreide (15% WQG) [10] bzw. grin
geernteter Zuckerhirse (72% WG) [11] Transportdichten von 0,13 g TM/cm® ermittelt.
Entsprechend den Ergebnissen der Siebsortierung nimmt die Schiittdichte mit zunehmender
KorngréBe ab. Jedoch ist in den KorngroBenklassen die Schiittdichte am hochsten, in denen
sich viele Samen befinden, da die Schiittdichte des porésen Kérpers Stroh um ein vielfaches

384



[P SV,

LRGP 2

geringer ist als die der kompakt gefilllten Samen (Tab. 4). Solche Unterschiede sind im
Prefigut nicht mehr zu erkennen, da bei der Entwisserung die Samen zerquetscht werden.

Tab. 3: Schittdichte (g/cm’ Tabelle oben) und , scheinbare Materialdichte* (g/cm’®; Tabelle
unten) von Silage, PreSgut, vollreifem Getreide und Holzhackschnitzeln vor
(unsortiert) und nach der Siebsortierung, geordnet nach KorngréBenklassen (mm);
* = Fraktion mit hohem Anteil Kérmner

Schiittdichte unsortiert KorngroBenklassen (mm)
<1 1-2 2-3,15 | 3,15-5 | 5-10 10-20
Gerste Silage 0,07 0,12 | 0,08 0,08 0,11* 0,04 0,03
Prefgut 0,07 0,14 0,09 0,07 0,07 0,06 0,05
Triticale vollreif 0,08 0,09 0,08 | 0,18* | 009 0,03 0,02
Weizen vollreif 0,12 0,11 0,10 0,15 0,27* 0,04 0,03
Kiefer Hackgut 0,17 0,18 0,16 0,15 0,15 0,14 0;13
Weide Hackgut 0,14 0,20 0,16 0,15 0,15 0,15 0,13
,scheinbare
Materialdichte*
Gerste Silage 0,38 0,45 0,31 0,36 | 0,52* | 0,33 0,27
' PreBgut 0,38 0,38 0,31 0,36 0,38 0,42 0,41
Triticale vollreif 0,38 0,33 0,29 0,45* 0,39 0,20 0,21
Weizen vollreif 0,52 0,33 0,31 0,49 0,82* 0,37 0,31
Kiefer Hackgut 0,45 0,47 0,41 0,44 0,43 0,44 047
Weide Hackgut 0,47 0,47 0,45 0,46 0,49 0.50 0.48

Ahnlich der Schiittdichte ist auch die ,.scheinbare Materialdichte” in der Regel bei den
landwirtschaftlichen Biomassen etwas niedriger als bei den forstwirtschaftlichen Biomassen.
Wiederum sind die ,,scheinbaren Materialdichten® aller Fraktionen recht dhnlich, mit Ausnahme
von der Fraktion, die die Samen enthilt. Denn mit Dichten tiber 1 g/cm’ haben die Samen der
meisten Kulturpflanzen wesentlich hohere Dichten als das Stroh, wie beispielhaft in Tab. 5 fiir
Triticale dargelegt ist. Nach der Entwésserung der Silagen, wenn die Samen zerquetscht sind,
sind diese Unterschiede zwischen den Siebfraktionen nicht mehr zu erkennen.

Tab. 4: Schiittdichte (g/cm’) und , scheinbare Materialdichte” (g/cm”) des Korn-Stroh-
Gemisches sowie der Fraktionen Korn bzw. Stroh von Hickselgut von reifem Triticale

Kom + Stroh Kom Stroh
Schiittdichte 0,08 0,67 0,04
Scheinbare Materialdichte 0,38 1,12 0.27

Die grofien Unterschiede in der Dichte zwischen Korn und Stroh sind zum Teil auch auf die
gewihlte Methode zuriickzufiihren. Wiére zur Dichtebestimmung anstatt von Wasser Helium
verwandt worden, wéren vermutlich bei dem porgsen Karper Stroh héhere Dichten ermittelt

worden, da Wasser die in den Poren eingeschlossene Luft nicht verdringt. Diese teuere und
zeitaufwendige Methode ist noch zur weiteren Beschreibung der Unterschiede heranzuziehen.
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Mit der vorliegenden Untersuchung sollte zunichst nur auf die groBen Unterschiede in der
Dichte zwischen Kom und Stroh in Hinblick auf den Abbrand des Brennstoffes hingewiesen
werden. Da Korn und Stroh nahezu gleiche Energiegehalte je kg Trockenmasse haben, jedoch
sehr unterschiedliche Energiegehalte je Volumeneinheit, miissen entweder Kesselanlagen hieran
angepafit werden oder das Korn muB deutlich feiner aufgemahlen werden als das Stroh [12].
Soll Stroh hingegen eine #hnlich hohe Materialdichte bekommen wie das Korn, muB es sehr
hoch verdichtet werden [13], um in dem porisen Kérper Stroh die mit Luft gefiillten Poren zu
beseitigen.

Im Gegensatz hierzu kann durch die Einsilierung der Biomassen und die nachfolgende
mechanische Entwasserung mit dem Zerquetschen der Komer ein Brennstoff geschaffen
werden, dessen ,,scheinbare Materialdichte* zwar recht niedrig ist, - sie ist nur etwas hoher als
die von Stroh - aber tiber fast alle Siebfraktionen recht homogen ist.

Tab. 5: Wassergehalt (% WG) und Nihrstoffgehalte (%) in der Trockenmasse von Silage und
PreBgut von Winterroggen bzw. Mais sowie von Wintergerstenstroh

Winterroggen Mais Wintergersten-
Silage Prefigut Silage PreBgut stroh
% WG 71,3 38,9 77,2 40,4 15
%N 1,33 0,74 1.4 1.05 1,19
%P 0,21 0,06 0,31 0,1 0,17
%K 1,23 0,36 1,55 0,47 2,76
% Ca 0,47 0,19 0.33 0,2 0.77
% Mg 0,13 0,04 0,18 0,06 0,11
% Na 0,014 0,014 0,023 0,007 0,058
%S 0,14 0,08 0,12 0,1 0,16
% Si 0.4 0,35 1,19 1,1 1,28
% Cl 0,39 0,17 0,65 0,15 0,55

Die hier gepriifien Silagen sind alle aufgrund ihrer Struktur und Beschaffenheit sehr gut
mechanisch zu entwiassern. So konnte vergleichbar den Ergebnissen zum Abpressen von
Zuckerhirse zur Zuckersaftgewinnung [11] das Material bis auf 40% WG entwissert werden.
In diesem Rahmen treten in mehr oder weniger grofem Umfang Teile von fast allen
Nihrstoffen der Biomasse in den Prefisaft iiber [14). Dieser wird wie auch die Asche aus der
Verbrennung der Biomasse wieder auf die Felder ausgebracht und damit nahezu alle Nihrstoffe
zuriickgefiihrt. Nur derjenige Anteil an Stickstoff, der nicht bei der Entwisserung aus dem
Brennstoff’ ausgetragen wird, geht wihrend der thermischen Nutzung verloren und ist im
Rahmen der Dingung zu ersetzen. Im Vergleich hierzu resultiert bei der thermischen Nutzung
von Biomassen der Trockengutlinie aus dem vollstindigen Verlust des Stickstoffs der
Biomasse hohere Belastungen und zusammen mit groBeren Verlusten an Kalium auch ein
vermehrter Diingerbedarf.

Neben dem geringeren N-Gehalt im Brennstoff ist der Austrag an Kalium und Chlor ein
wichtiger Fortschritt zur Verbesserung der Brennstoffqualitét landwirtschafilicher Biomassen.
Die Minderung des Gehaltes an Kalium 1aBt eine Erhohung des Ascheschmelzpunktes erwarten
[7;15]. Diese Kenngrofe ist Gegenstand gegenwiirtiger Untersuchungen.
