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1 Einleitung

1.1  Ausgangslage und Problemstellung

Vor dem Hintergrund der Endlichkeit fossiler Rohstoffe und der Umweltproble-
matik durch die Nutzung fossiler Energietrager wird die Nutzung von Stroh und
Waldrestholz als CO,-neutrale und erneuerbare Kohlenstoffquelle zur Produktion
hochwertiger Produkte immer wichtiger. Die vorliegende Arbeit untersucht die
Produktion von Synthesekraftstoffen aus Stroh und Waldrestholz systemanaly-
tisch und legt den Schwerpunkt auf die Schnellpyrolyse als Konditionierungs-
schritt fiir die nachfolgenden Prozessschritte.

Der globale Energiemix basiert zu mehr als drei Vierteln auf den fossilen Brenn-
stoffen Erdgas, Erdol und Kohle. Der weltweite Verbrauch dieser Rohstoffe be-
trug 2002 ca. 8,26 Gtoe' (IEA, 2004). Durch das Wachstum der Weltbevolkerung
und die zunehmende Industrialisierung von Schwellen- und Entwicklungsldndern
wird der Bedarf an Energie in Zukunft weiter steigen.

Aussagen tiber die Reichweite der Reserven und der Ressourcen fossiler Energie-
trager sind vage. Nach Gerling (2005) wird es in 100 Jahren und dariiber hinaus
noch Erdol geben. Wichtiger als die Frage der Reichweite ist allerdings die Frage
nach der ausreichenden Verfligbarkeit des Rohstoffs, die nicht mehr gegeben ist,
wenn Angebot und Nachfrage auseinander klaffen. Fiir Erdol kann sich diese
Situation nach Gerling (2005) schon zwischen 2030 und 2040 einstellen. Die
Auswirkungen werden sich u.a. in hohen Preisen fiir die Rohstoffe widerspie-
geln.

Die Umweltproblematik durch die Nutzung fossiler Energietrdger flihrte 1972
zum ersten Umweltgipfel der Vereinten Nationen in Stockholm. 1987 veroffent-
lichte die von der UNO eingesetzte Brundtland-Kommission ihren Bericht ,,Un-
sere gemeinsame Zukunft* (Hauff, 1987). In dem Report wurde erstmals fiir die
industrialisierte Welt das Leitbild einer nachhaltigen Entwicklung formuliert.
Dort heif3t es: ,,Die Menschheit ist einer nachhaltigen Entwicklung fahig — sie
kann gewdhrleisten, dass die Bediirfnisse der Gegenwart befriedigt werden, ohne
die Moglichkeiten kiinftiger Generationen zur Befriedigung ihrer eigenen Be-
diirfnisse zu beeintrachtigen. Ein integratives Konzept zur Operationalisierung
des Nachhaltigkeitsleitbilds wurde von Kopfmiiller et al. (2001) entwickelt. Die

! Gtoe: Giga Tonne Oldquivalent (1 toe=41.868 MJ)
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Anwendung des Konzepts auf Deutschland wurde von Coenen und Grunwald
(2003) im Rahmen eines HGF-Verbundprojekts geleistet.

1992 fand die zweite Umweltkonferenz der Vereinten Nationen in Rio de Janeiro
statt, auf der u.a. die Klimaschutz-Konvention verabschiedet wurde. Diese sieht
vor, die Belastung der Atmosphére mit Treibhausgasen auf einem Niveau zu sta-
bilisieren, welches eine gefahrliche Storung des Weltklimas verhindert. Im Kyo-
to-Protokoll wurde die Klimaschutzkonvention 1997 in rechtsverbindliche
Begrenzungs- und Verringerungsverpflichtungen von Treibhausgasen fiir die
Industrieldnder umgesetzt. Im Jahr 2005 trat das Protokoll in Kraft.

Die europdische Kommission hat erstmals in ihrem Weillbuch ,,Energie fiir die
Zukunft: Erneuerbare Energietrager (EU-Kommission, 1997) Vorschlége unter-
breitet, die die Erhchung des Anteils erneuerbarer Energietrager an der Energie-
versorgung in der EU beinhalten. Diese sollen dazu beitragen, Umweltschutzver-
pflichtungen nachzukommen, die Abhéngigkeit von Energieeinfuhren zu
verringern und damit die Versorgungssicherheit der EU zu verbessern. Zudem
siecht die europdische Kommission in der Erhohung des Anteils erneuerbarer
Energietrdger an der Energieversorgung eine bedeutende wirtschaftliche Ent-
wicklungschance fiir die EU-Staaten. Der Ausbau der Wirtschaftszweige, die die
Technologien bereitstellen und die Anlagen betreiben, sowie die Exportmoglich-
keiten der Technologien in Lénder, die eine starke Zunahme des Energie-
verbrauchs verzeichnen (z.B. China), erscheint sehr viel versprechend.

Der Verkehrssektor in der EU war 2005 fast vollkommen (98 %) von Erdol ab-
hingig und bendtigte ca. 67 % des EU-Bedarfs an Erdol. Die CO,-Emissionen
des Verkehrssektors werden zwischen 1990 und 2010 um 50 % auf ca. 1,1 Mrd.
t/a steigen (EU-Kommission, 2003). Hauptverantwortlich dafiir sind die starken
Zuwichse des StraBBengiiterverkehrs. Die Reduktion des Flottenverbrauchs wird
dadurch mehr als kompensiert.

Um diesem Trend entgegenzuwirken und um die Erd6labhéngigkeit in diesem
Sektor zu reduzieren, setzt die EU und auch die Bundesrepublik Deutschland
(EU-Kommission, 2001; Bundesregierung, 2004) neben dem Ausbau des Giter-
bahntransports und der Entwicklung alternativer Antriebe auf die weitere Reduk-
tion des Flottenverbrauchs und vor allem auf die Erhohung des biogenen Anteils
in Otto- und Dieselkraftstoffen. Es wird davon ausgegangen, dass die heutigen
Otto- und Dieselmotoren iiber das Jahr 2020 hinaus die Hauptantriebe im Stra-
Benverkehr bleiben werden, wobei der Anteil an gasbetriebenen, Hybrid- und
Wasserstoff-Fahrzeugen zunehmen wird.

Bei Otto- und Dieselkraftstoffen sieht die Biokraftstoffrichtlinie der EU (EU-
Kommission, 2003) vor, im Jahr 2005 einen Anteil von 2 % Biokraftstoffen bzw.
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biogenen Anteilen im Kraftstoff zu erreichen. 2010 soll dieser Anteil auf 5,75 %
steigen und 2020 einen Anteil von 8 % erreichen. Die Kraftstoffqualitdten und
-normen sollen dadurch nicht beeinflusst werden. Der biogene Mischungsanteil
ist begrenzt und betrigt bei Biodiesel 5 %. Bei Bioethanol und ETBE? liegt der
Mischungsanteil bei max. 5 bzw. 15 %. Fiir Synthesekraftstoffe aus Biomasse ist
keine Begrenzung des Mischungsanteils gegeben.

Neben der Erhohung des biogenen Anteils im Kraftstoff zeichnet sich ein weite-
rer Trend bei der Entwicklung hin zu reineren und qualitativ hochwertigeren
Kraftstoffen ab. Diese Entwicklung ist vor dem Hintergrund der verschérften
Abgasnorm EU-5 zu sehen, die 2009 in Kraft treten wird. Die Steigerung der
Qualitét soll liber schwefelfreie und aromatenarme Kraftstoffe und durch Zumi-
schung von Synthesekraftstoffen erreicht werden. Synthesekraftstoffe werden
durch Synthese eines CO/H, reichen Gases hergestellt, welches durch die Verga-
sung von Erdgas, Kohle oder Biomasse erzeugt wird. Je nach Ausgangsstoff
werden die Synthesekraftstoffe GTL (Gas to Liquid), CTL (Coal to Liquid) oder
BTL (Biomass to Liquid) genannt. Diese Kraftstoffe sind aufgrund des Produkti-
onsprozesses dullerst rein und ihre Eigenschaften (z.B. Siedetemperatur, Ziind-
verzug) lassen sich in einem bestimmten Rahmen verdndern. Die Automobilin-
dustrie spricht in diesem Zusammenhang auch von Designerkraftstoffen, durch
die Verbrennungsmotoren effizienter gestaltet werden kdnnen.

Biodiesel, Bioethanol und ETBE konnen den biogenen Anteil im Kraftstoff ent-
sprechend der Zumischungsbestimmung erh6hen, verbessern dessen Qualitdt
aber nur bedingt. Der Biodieselabsatz lag in Deutschland Ende 2005 bei ca.
1,8 Mio. t pro Jahr bzw. bei ca. 6 % des Dieselabsatz’ (Bockey, 2006). Der Bio-
dieselanteil am Gesamtdieselverbrauch von 5,75 %, der fiir das Jahr 2010 geplant
ist, konnte so schon heute erfiillt werden. Dem Ottokraftstoff lassen sich Bio-
ethanol und ETBE zumischen. Im Jahr 2004 wurden in Deutschland ca. 220.000 t
Bioethanol produziert. Die weltweite Bioethanolproduktion lag 2003 bei ca.
33 Mio. t und ist weiter steigend (Schmitz, 2006), so dass durch Zubau von Bio-
ethanolanlagen in Deutschland oder den Kauf von Bioethanol auf dem Welt-
markt die Zielvorgaben 2010 und auch 2020 erreicht werden konnen.

Bei den Dieselkraftstoffen ist der biogene Anteil von 8 % im Jahr 2020 mit Bio-
diesel kaum zu realisieren. Limitierend auf die Ausweitung des Biodieselanteils
wirken die Zumischungsbeschrankung und der Riickgang der Kraftfahrzeuge, die
fiir reinen Biodiesel ausgelegt sind. Dariiber hinaus ist die Biodieselproduktion

> ETBE (Ethyl-Tertisr-Butyl-Ether) wird aus Bioethanol und Isobutylen hergestellt. Es kann
MTBE (Methyl-Tertidr-Butyl-Ether) aus Methanol ersetzen, das fiir die Erhdhung der Klopf-
festigkeit dem Kraftstoff zugemischt wird.



4 1 Einleitung

durch die Rapsanbaufldche begrenzt ist. Hier werden grofle Hoffnungen in Syn-
thesekraftstoffe aus Biomasse gesetzt. Durch BTL kann nicht nur der biogene
Anteil im Kraftstoff ohne Zumischungsbeschrinkung erhoht werden, sondern
auch dessen Qualitit gesteigert werden, was bei den Biokraftstoffen einmalig ist.

Als Biomasse fiir die BTL-Produktion konnen alle lignocellulosen Pflanzen
herangezogen werden. Bei den lignocellulosen Pflanzen wird zwischen langsam
wachsenden, wie Holz und schnell wachsenden, wie z.B. Stroh unterschieden,
die sich vor allem im Aschegehalt und in der Struktur unterscheiden. Allein das
jéhrliche Aufkommen an biogenen Reststoffen im wasser- und aschefreien Zu-
stand lag in Deutschland 2002 bei rund 70 Mio. t (Leible et al., 2006). Knapp die
Hilfte davon fillt in der Land- und Forstwirtschaft in Form von tiberschiissigem
Getreidestroh und Waldrestholz an und werden derzeit nicht bzw. nur in einem
geringen Umfang genutzt. Der Energiegehalt des Getreidestrohs und des Wald-
restholzes liegt bei ca. 630 PJ/a. Durch den Anbau von Energiepflanzen, wie z.B.
Triticalen und Mehrjahrespflanzen, kann zusitzliches Biomassepotenzial ge-
schaffen werden. Zu beachten ist, dass die Warme- und Stromproduktion aus
Stroh und Waldrestholz in Konkurrenz mit der Kraftstoffproduktion aus diesen
Einsatzstoffen steht.

Die Technologie zur BTL-Produktion steht heute noch nicht zur Verfiigung. Ein-
zelne Prozesskomponenten der BTL-Produktion sind jedoch bereits Stand der
Technik. So stehen z.B. fiir die Synthesegasaufbereitung und fiir die FT-Synthese
mit anschlieBender Kraftstoffaufbereitung grofBtechnische Verfahren zur Verfii-
gung. Durch die lange Tradition der Synthesegasherstellung aus Kohle und
Riickstandsolen existieren dariiber hinaus Vergaser, die fiir die Vergasung von
verschiedenen Lignocellulosen geeignet erscheinen.

Stroh und Waldrestholz weisen im Gegensatz zu Erdgas, Erdol oder Kohle Be-
sonderheiten auf, die grole Herausforderungen an den Gesamtprozess stellen:

- Stroh und Waldrestholz fallen nicht an einem Ort in groler Menge an,
sondern in kleiner Menge auf einer groen Fldche verteilt.

- Stroh und Waldrestholz weisen unterschiedliche Aschegehalte und Asche-
schmelzverhalten auf. Wenn beide Einsatzstoffe in einem Prozess einge-
setzt werden, ergeben sich besondere Anforderungen an das Verfahren.

- Stroh und Waldrestholz kénnen durch ihre Struktur, im Gegensatz z.B. zu
Kohle, schlecht fiir den Eintrag in den Vergaser konditioniert werden.
Teilweise erfordert diese Tatsache neue technische Losungen fiir die Kon-
ditionierung von Biomasse.
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Fiir die Produktion von BTL-Kraftstoffen werden derzeit verschiedene Konzepte
entwickelt (FNR, 2005). Die Wahl des Vergasers hat unmittelbare Auswirkungen
auf die Konditionierung der Biomasse und des Rohsynthesegases. Der Vergaser
sollte nach Boerrigter und van der Drift (2005) folgende technische Kriterien
erfiillen:

- Hohe Synthesegasausbeute

- Einsatzmoglichkeit von verschiedenen biogenen Stoffen, wie Holz, Stroh
oder Grasern, um das Erfassungsgebiet der Biomasse und damit auch den
Transport zu minimieren

- Einsatzmoglichkeit von fossilen Brenn- und Reststoffen
- Eignung fiir Anlagengréfen von einigen 100 bis einigen 1000 MWy,

Der Flugstrom-Druckvergaser mit fliissigem Schlackeabzug ist der einzige Ver-
gasertyp, der alle diese Kriterien erfiillt. Er stellt jedoch die hochsten Anforde-
rungen an die Konditionierung der Biomasse. Momentan werden drei verschie-
dene Verfahren zur Aufbereitung der Biomasse fiir den Eintrag in einen
Flugstromdruckvergaser verfolgt (Boerrigter und van der Drift, 2005; Henrich et
al., 2004 und Choren, 2006):

- Torrefaction (Rosten)
- Schnellpyrolyse und
- Niedertemperaturvergasung.

Aufgrund der politischen Zielsetzung und um dem Auftrag der Vorsorgefor-
schung nachzukommen, hat das Forschungszentrum Karlsruhe ein langfristig
angelegtes Projekt zur ,,Synthesegaserzeugung aus Biomasse* begonnen, um die
Synthesegaserzeugung aus Biomasse fiir verschiedene Synthesen (wie Fischer-
Tropsch, Methanol oder Ammoniak) weiter zu entwickeln. Dabei werden vor
allem auch stark asche-, kalium- und chlorhaltige halmgutartige Biomassen, wie
Stroh berticksichtigt.

Im Mittelpunkt des Konzepts des Forschungszentrums Karlsruhe (Henrich et al.,
2004) steht der GSP>-Vergaser. Es handelt sich dabei um einen Flugstrom-
Druckvergaser mit Schlackekiihlschirm, der 1976 im Deutschen Brennstoff
Institut in Freiberg (Sachsen) fiir die mitteldeutsche Salzbraunkohle entwickelt
wurde. Der Vergaser ist flir aschehaltige Einsatzstoffe ausgelegt und kann alle
moglichen Slurrys (Flissig/Feststoff-Suspensionen) ab einem Heizwert H; von
ca. 10 MJ/kg sicher vergasen. Es entsteht ein nahezu teerfreies Synthesegas, was

3 GSP: Gaskombinat Schwarze Pumpe; * LR: Lurgi-Residue
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Vorteile bei der Gasreinigung mit sich bringt. Zurzeit existiert ein technischer
130-MW,-GSP-Vergaser bei der Fa. Sustec Schwarze Pumpe GmbH in Spreetal
und ein kleiner 5-MW,-GSP-Pilotvergaser bei der Fa. Siemens Fuels Gasificati-
on Technology, in Freiberg.

Das zweite Kernstiick des Konzepts ist die Schnellpyrolyse, durch die Stroh und
Waldrestholz fiir den Einsatz im Flugstromdruckvergaser aufbereitet werden
konnen. Dabei werden die Einsatzstoffe verfliissigt und mit dem anfallenden
Koks zu einer Slurry verarbeitet. Die Slurry beinhaltet mehr als 90 % der
urspriinglichen Biomasseenergie. Als Schnellpyrolyse-Verfahren wurde das LR"-
Verfahren der Fa. Lurgi gewéhlt, die dieses Verfahren schon im kommerziellen
Ma@stab zur Pyrolyse von Teersanden eingesetzt hat.

Die Verfahrensschritte Schnellpyrolyse und Vergasung kénnen raumlich vonein-
ander getrennt werden (dezentrale Variante). Durch die Trennung kann dem de-
zentralen Anfall von Stroh und Waldrestholz Rechnung getragen werden, indem
in mehreren Schnellpyrolyse-Anlagen Stroh und Waldrestholz verfliissigt und als
Slurry, mit einer max. zehnmal héheren Energiedichte zu einer zentralen Anlage
zur weiteren Verarbeitung transportiert werden.

Vor allem im Bereich der Schnellpyrolyse bestehen Wissensdefizite, die es bis
jetzt noch nicht erlauben das Verfahren zu bewerten und in vorhandene und
kiinftige Markte einzuordnen. Im Mittelpunkt dieser Arbeit stehen daher die fol-
genden Fragen:

- Welche verfahrenstechnischen Unsicherheiten existieren beim jetzigen
Entwicklungsstand? Wo liegen die Unsicherheiten, wo sind neue Entwick-
lungstendenzen zu erkennen und welchen Einfluss haben diese auf die zu
erarbeitenden Kenngrofen?

- Wie stellen sich die wesentlichen technischen und 6konomischen Kenn-
groflen der Schnellpyrolyse von Stroh und Waldrestholz im kommerziel-
len MafBstab dar?

- Welches Lernpotenzial kann bei der technologischen Entwicklung er-
schlossen werden; welcher Zubau und welche Zeitrdume sind zu erwar-
ten?

- Welche Grofle werden dezentrale Schnellpyrolyse-Anlagen voraussicht-
lich aufweisen?

- Inwieweit lassen sich die Produktionskosten von Synthesekraftstoffen bei
einem kontinuierlichem Zubau der Anlagen reduzieren und mit welchen
Kosten ist mittelfristig zu rechnen?
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1.2  Zielsetzung und Vorgehensweise

Es ist das Ziel der vorliegenden Arbeit, die dezentrale Variante des Konzepts des
Forschungszentrums Karlsruhe zur Produktion von Synthesekraftstoffen aus
Stroh und Waldrestholz systemanalytisch zu untersuchen und eine erste Bewer-
tung des gesamten Verfahrens von der Biomassebereitstellung bis zur Kraftstoff-
produktion vorzunehmen. Der Schwerpunkt der Arbeit liegt in der Analyse der
Schnellpyrolyse, der in diesem Gesamtkomplex am wenigsten bekannten Tech-
nologie. Mit den systemanalytischen Untersuchungen sollen die oben aufgefiihr-
ten Fragen wissenschaftlich beantwortet werden. Dariiber hinaus leistet die
Arbeit einen Beitrag zur Weiterentwicklung von Methoden zur systemanalyti-
schen Untersuchung neuer Technologien.

Die Entwicklung einer Technologie ist ein dynamischer Prozess, der von vielen
Faktoren beeinflusst wird, wie z.B. von politischen und gesellschaftlichen Rah-
menbedingungen, sowie von technischen und 6konomischen Erwartungen. Ziel
der systemanalytischen Untersuchung von solchen sich in der Entwicklung be-
findenden Technologien ist es, fiir jeden dieser Faktoren (oder Dimensionen)
Kenngroflen zu erarbeiten, die es dann ermoglichen, die Technologie integrativ
zu betrachten, zu bewerten und zu vergleichen.

Die vorliegende Arbeit untersucht vor allem technische und 6konomische Kenn-
groflen, wobei daraus umweltrelevante Kenngroflen, wie die CO,-Minderung und
-Minderungskosten gegeniiber einer fossilen Referenz, abgeleitet werden konnen.
Fiir eine erste Bewertung der Produktion von Synthesekraftstoffen werden diese
KenngroBen als ausreichend erachtet und in Form von Massen- und Energiebi-
lanzen sowie spezifischen Produktionskosten fiir verschiedene Anlagengrofien
dargelegt.

In Kapitel 2 wird der Stand der Technik zur Schnellpyrolyse analysiert, und die
verfahrenstechnischen Unsicherheiten, die beim jetzigen Stand der Entwicklung
vorhanden sind, werden herausgearbeitet. Durch das Offenlegen der verfahrens-
technischen Unsicherheiten wird die Kluft zwischen dem aktuellen Stand der
Entwicklung und der ersten kommerziell zu betreibenden Anlage sichtbar. Dar-
iiber hinaus lassen sich mit diesem Wissen die Unsicherheiten, die in die Berech-
nung der Kenngrof3en eingehen, abschétzen.

In Kapitel 3 wird fiir die weitergehenden Untersuchungen eine Modellanlage zur
Schnellpyrolyse aus Stroh und Waldrestholz nach dem Konzept des Forschungs-
zentrums Karlsruhe konzipiert. Dazu wird zuerst die Schnellpyrolyse in den ge-
samten Herstellungsprozess eingeordnet, und die Bereitstellung von Stroh und
Waldrestholz wird beschrieben. Danach erfolgt der eigentliche Aufbau der Mo-
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dellanlage zur Schnellpyrolyse, fiir die die verfahrenstechnischen Unsicherheiten
durch Annahmen ersetzt werden, die durch Experteninterviews auf Plausibilitit
tiberpriift werden. Dariiber hinaus wird die Auswahl der herangezogenen Anla-
genkomponenten erldutert.

Die Modellanlage wird in Form von Grund- und Verfahrens-FlieBbildern auf
verschiedenen Abstraktionsebenen dargestellt, worin jedes dargestellte Modul als
ein geschlossenes Input-Output-System angesehen werden kann und dann
Grundlage fiir die Bilanzierung des Herstellungsprozesses bzw. der Prozessket-
tenanalyse und damit flir die Berechnung der KenngrofBen ist.

In Kapitel 4 werden die methodischen Ansétze zur Berechnung der technischen
und O6konomischen KenngroBen der Schnellpyrolyse-Anlage ausgearbeitet, die
auch fiir die Anlage zur Produktion von Synthesekraftstoffen aus Pyrolyseslurry
eingesetzt werden konnen. Im Mittelpunkt stehen die Gleichungen fiir die Mas-
sen- und die Energiebilanz, die Definition von Anlagenleistungen und
-wirkungsgraden, sowie die Gleichungen zur Berechnung der Produktkosten.

Die Ansdtze bzw. Gleichungen sind an das zuvor definierte System angepasst
worden und soweit mathematisch ausformuliert, dass sie in jeder Entwicklungs-
phase der Technologie, d.h. bei Vorhandensein von neuem Wissen und neuen
Daten, angepasst und verfeinert werden konnen. So wird gewihrleistet, dass
nicht nur eine systemanalytische Momentaufnahme der Schnellpyrolyse-
Technologie dargestellt wird, sondern eine permanente systemanalytische Be-
gleitforschung entlang der Entwicklung, u.U. mit Einbeziehung weiterer Kenn-
groBen, moglich ist.

Die methodischen Ansétze zum Lernen in Produktionssystemen bzw. zu Lern-
kurven sind ein Schwerpunkt in Kapitel 4. Lernkurven sind durch Beobachtun-
gen abgerechneter Anlagen bekannt und finden z.B. Anwendung in Energie
modellen, wie Markal (Tseng et al., 1999). Mit Lernkurven ist es moglich, die
Entwicklung der Produktionskosten nach der Markteinfiihrung abzubilden und
somit einen Vergleich der Technologie im ausgereiften Entwicklungsstadium mit
anderen bekannten Technologien durchzufiihren.

Kfriterien, die bei der Anwendung von Lernkurven auf neue Technologien zu
beachten sind, sind in der Literatur nur implizit zu finden. Aus diesem Grund
werden in der vorliegenden Arbeit explizit Kriterien erarbeitet, unter welchen
Umstédnden Lernkurven belastbar eingesetzt werden konnen. Dariiber hinaus
werden Groflenordnungen von Lernen in Produktionssystemen analysiert, und es
wird ein Fortschrittsfaktor fiir die Schnellpyrolyse-Modellanlage definiert.
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In Kapitel 5 wird die Prozesskette der Schnellpyrolyse analysiert. Die Herkunft
und die Qualitéit der eingehenden Daten werden dargelegt, und mit den methodi-
schen Ansdtzen werden die KenngroBen fiir die Modellanlage berechnet. Eine
Sensitivitdtsanalyse aller eingehenden Daten wird durchgefiihrt, um so den Ein-
fluss von Unsicherheiten auf das Gesamtergebnis zu erhalten.

Anschlieend wird in Kapitel 5 das Lernpotenzial der Schnellpyrolyse anhand
der in Kapitel 4 hergeleiteten Lernkurve und des Fortschrittsfaktors in Form von
Slurrykosten dargelegt. Dafiir wird ein Schnellpyrolyse Szenario fiir Deutschland
bis zum Jahr 2020 aufgebaut um darzulegen, mit welchen Voraussetzungen die
Slurrykosten berechnet werden.

In Kapitel 6 werden die technischen und 6konomischen KenngroBen fiir die Pro-
duktion von Synthesekraftstoffen aus Pyrolyseslurry dargelegt. Dafiir wird am
Anfang der Stand der Technik erarbeitet, und die Modellanlage wird definiert.
AnschlieBend wird die Herkunft der technischen und 6konomischen Kenngrof3en
erldutert, und die Produktionskosten fiir Synthesekraftstoffe aus Pyrolyseslurry
werden fiir zwei Anlagengréfen, sowie mit und ohne Lerneffekten nach dem
Schnellpyrolyse Szenario dargelegt.

In Kapitel 7 erfolgt die Zusammenfassung der Ergebnisse, und es wird ein Fazit
gezogen. Dabei werden die Fragen aus Kapitel 1.1 beantwortet, und es wird
diskutiert, welche Auswirkungen die Ergebnisse auf die Entwicklung der Tech-
nologie und auf die Notwendigkeit, sowie den zeitlichen und finanziellen Um-
fang der Forderung haben.

Mit dieser Arbeit wird es moglich die Schnellpyrolyse zu bewerten und einzu-
ordnen. Hierdurch stehen den Akteuren, die an der Entwicklung des Verfahrens
des Forschungszentrums Karlsruhe beteiligt sind, fundierte Entscheidungsgrund-
lagen zur Verfiigung, um das Verfahren moglichst zielorientiert zu entwickeln
und zu fordern.

Dariiber hinaus wurde der Einsatz von Lernkurven bei systemanalytischen Unter-
suchungen neuer Verfahren untersucht und bewertet. Es wurden neue Kriterien
definiert, mit denen Lernkurven auf neue Verfahren angewendet werden konnen.

Durch den modularen Aufbau des Anlagenmodells und des Berechnungsmodells
fiir die technischen und 6konomischen Kenngrofen konnen in jeder Entwick-
lungsphase verschiedene Schnellpyrolyseverfahren, sowie konkurrierende Ver-
fahren einheitlich verglichen werden.






2 Schnellpyrolyse von Stroh und Waldrestholz —
Stand der Technik

Pyrolyse (griechisch: pyr=Feuer; lysis=Aufldsung) ist die Bezeichnung fiir den
thermischen Abbau chemischer Verbindungen ohne Zugabe von Sauerstoff. Die
notwendige Energie muss, im Gegensatz zur Verbrennung oder zur autothermen
Vergasung, von aullen zugefiihrt werden. Bei der Pyrolyse entstehen feste, fliis-
sige (kondensierbare) und gasformige Produkte. Je nach Ziel der Pyrolyse wird
versucht, die Ausbeute eines dieser Produkte zu maximieren.

Das bekannteste Beispiel einer Pyrolyse ist die Herstellung von Hiittenkoks. Es
handelt sich hierbei um eine langsame Pyrolyse, auch Entgasung genannt.
Andere Anwendungsgebiete liegen in der Verwertung bzw. Aufbereitung von
Produkten aus der Mineral6l-Raffinerie und der Gro3chemie, sowie der Holzkoh-
leherstellung. Durch Recyclingaktivititen kamen in den letzten Jahrzehnten
weitere Anwendungsgebiete hinzu. Hier sind die pyrolytische Miillbehandlung
sowie die Kunststoff-, Gummi- oder Altreifen-Verwertung zu nennen. Nach dem
Ende der ersten Olkrisen in den 1970er Jahren ist die Biomasse-Verfliissigung
wie auch die Olgewinnung aus Teersanden durch Pyrolyse in das Blickfeld der
Forschung geriickt. Kern dieses Kapitels ist die Schnellpyrolyse von Stroh und
Waldrestholz bzw. die Verfliissigung dieser Stoffe.

2.1  Grundprinzipien

Bei der Schnellpyrolyse soll der Anteil an fliissigen Produkten maximiert wer-
den. Dabei konnen bei Holz Ausbeuten von bis zu 75 % an fliissigen Produkten
erreicht werden. Dies erfolgt bei Temperaturen um 500 °C und bei Atmospha-
rendruck. Fiir eine hohe Ausbeute an Kondensaten sind eine schnelle Autheizung
der Biomasse, eine kurze Verweilzeit der entstechenden Gase im Reaktor und eine
schnelle Abkiihlung der kondensierbaren Gase notwendig. Eine hohe Autheizrate
verhindert die Koksbildung. Sie bedingt aber, dass die Biomasse bei den meisten
Schnellpyrolyse-Verfahren fein zerkleinert vorliegen muss. Die Zeit von der Ent-
stehung der Gase bis zu deren Abkiihlung sollte kleiner als eine Sekunde sein,
um Sekundirreaktionen zu vermeiden, die zu unerwiinschten hoheren Gasaus-
beuten fithren. Die schnelle Abkiihlung der kondensierbaren Gase verhindert
Kondensationsreaktionen, die zu hdher viskosen Kondensaten fiihren. Ein Uber-
blick iiber die Grundprinzipien der Schnellpyrolyse findet sich bei Fagernds
(1995), Oasmaa et al. (1997) sowie Klaubert und Meier (2002).
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Tab. 2.1:  Schnellpyrolyse von Holz und Stroh — Produktausbeuten
Einsatz- Biomasse Eigenschaften Pyrolyseprodukte *
stoff Heizwert | Aschegehalt | Wassergehalt | Koks/Asche | Kondensat Gas
H; (an) a (wf) w (an)
MJ/kg Gew.-% Gew.-% Gew.-% Gew.-% Gew.-%
Buche 16,2 0,8 6,5 14,6 69,4 16,0
Fichte 16,2 1,0 8,9 18,5 66,8 14,7
Stroh 14,6 7,4 7,7 23,1 55,0 21,9
Reisstroh 12,0 15,7 8,0 25,3 498 24,9

¥ FZK-Versuch an LR-Laboranlage, Prozessbedingungen: T~ 500 °C; p=1 bar; Gasverweilzeit ~ 2-3 s;
Verhiltnis Sand/Biomasse < 10. Quelle: Henrich et al. (2005); Anmerkungen: wf: wasserfrei; an: analy-
senfeucht, Wassergehalt der analysenfeuchten Biomasse

Die Forschungsaktivititen zur Schnellpyrolyse von Biomasse begannen Ende der
1970er Jahre. Mit verschiedenen Reaktoren, wie sie u. a. in Abb. 2.2 zu sehen
sind, wurden diverse biogene Einsatzstoffe, hauptsidchlich aber Holz, verfliissigt.
Im Mittelpunkt der Experimente standen zu Beginn Untersuchungen zur Pro-
duktausbeute in Abhédngigkeit der Prozessparameter Temperatur, Autheizrate,
sowie Partikelgrole der Biomasse und Gasverweilzeit (vgl. Scott und Piskorz,
1982; Scott et al., 1985). In Tab. 2.1 sind typische Produktausbeuten aus aktuell
durchgefiihrten Untersuchungen (Henrich et al., 2005) dargestellt.

Es ist zu erkennen, dass mit steigendem Aschegehalt der Biomasse die Ausbeute
an Kondensat deutlich abnimmt und dafiir die Gasausbeute zunimmt. Untersu-
chungen deuten an, dass mit steigendem Aschegehalt die entstehenden Kokse
pordser werden. Die priméiren Kondensatddmpfe zersetzen sich dadurch vermehrt
an der groBer werdenden inneren Oberfliche der Kokse zu Wasser und Gas
(Henrich et al., 2005).

Allgemeine Eigenschaften von Pyrolysekondensaten (auch Pyrolysedl oder Biool
genannt) sind in Tab. 2.2 zusammengefasst. Produktgase und Pyrolysedle wur-
den von verschiedenen Autoren gaschromatographisch untersucht (z.B. Beau-
mont, 1993; Evans und Milne, 1987; Girard et al., 2004; Milne et al., 1997). In
Tab. 2.3 sind die wesentlichen chemischen Verbindungen in Pyrolysedlen darge-
stellt. Einen Einblick in die Zusammensetzung der Produktgase gibt Abb. 2.1.

Das Pyrolysekondensat besteht aus vielen verschiedenen chemischen Verbindun-
gen, die teilweise hydrophile, teilweise hydrophobe Eigenschaften aufweisen.
Bei langerer Lagerung der Biodle kann es zu chemischen Reaktionen unter die-
sen Verbindungen kommen (Adjaye et al., 1992; Czernik et al., 1994; Diebold,
1999), wobei Koks und Aschebestandteile im Pyrolysedl die Reaktionen be-
schleunigen konnen. Diese Alterungsprozesse konnen zu einer Verdnderung der
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physikalischen Eigenschaften der Biodle und zu einer Auftrennung der Emulsion
in eine Wasser- und eine Teerphase fiihren.

Tab. 2.2:  Eigenschaften von Pyrolysedlen — eine Ubersicht

Eigenschaften Pyrolyseole
Wassergehalt w (Gew.-%) 15-30
Dichte p (kg/dm?) 1,11 -1,28
Kinemat. Viskositiit v (10" m?/s, bei 50 °C) 10 —-500
Brennwert Hy (MJ/kg) 15-25
Aschegehalt a (Gew.-%) 0,03 -0,2
pH-Wert 2,0-3,7

Quelle: Fagernds (1995)

Ab einem bestimmten Wassergehalt im Kondensat kann es auch ohne Alterungs-
prozesse zu einer Auftrennung der Emulsion kommen. Versuche am ITC-CPV
ergaben, dass Strohkondensate nicht stabil sind und sich nach kurzer Zeit in zwei
Phasen trennen. Das Teerkondensat war dabei bei Zimmertemperatur nicht mehr
fliissig (Henrich, 2005).

Neben der Stabilitdt der Kondensate ist deren Toxizitdt wichtig. Die Toxizitdt
und Okotoxizitit von Pyrolysedlen wird zurzeit detailliert im Rahmen des EU-
Projekts BIOTOX untersucht (Girard et al., 2004). Ziel des Projekts ist die Er-
stellung von Sicherheitsdatenbldttern (MSDS = Material Safety Data Sheet), in
denen die Handhabung, die Lagerung und der Transport der Biodle festgeschrie-
ben werden.

Tab. 2.3:  Chemische Gruppen in Pyrolyseélen — eine Ubersicht der wichtigsten Bestandteile

Chemische Gruppen Anteil

(Gew.-%)
Wassergehalt 20 -30
Pyrolyselignine 15-30
Aldehyde 10-20
Carbonsiuren 10-15
Kohlenhydrate 5-10
Phenole 2-5
Furfural 1-4
Alkohole 2-5
Ketone 1-5
Gaschromatographisch lassen sich ca. 200 verschiedene Verbindungen
nachweisen

Quelle: Bridgwater et al. (2001)
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Abb. 2.1:  Pyrolysegas von Holz und Stroh — Ausbeute und Zusammensetzung

Die Kinetik und der Reaktionsverlauf der komplexen Zerfallsmechanismen von
Biomasse wihrend der Schnellpyrolyse wurden u.a. von Babu und Chaurasia
(2004), Liden et al. (1988) und Nunn et al. (1985) analysiert, sind aber teilweise
noch nicht aufgeklart. Simulationsmodelle fiir die Schnellpyrolyse existieren so-
mit nicht.

Der Schwerpunkt bei den Untersuchungen zur Verwendung der Pyrolyseproduk-
te liegt in der energetischen Nutzung. Pyrolyseprodukte sollen fossile Energie-
trager bei der Strom- und Warmeproduktion ersetzen (Bridgwater et al., 2002).
Aus diesem Grund konzentrierte sich die Entwicklung der Schnellpyrolyse
bislang hauptsédchlich auf den Einsatzstoff Holz, weil mit Holz hohe Kondensat-
ausbeuten erzielt werden und dariiber hinaus die Qualitdt der Kondensate besser
ist als die aus aschereicher Biomasse. Die Herstellung bzw. Extraktion von
Chemikalien und anderen Produkten aus Pyrolysedl war ebenfalls Forschungsge-
genstand (Radlein, 1998). In diesem Zusammenhang ist die Herstellung von
Fliissigrauch-Aromen aus Pyrolysedl zu nennen. Eine relativ neue Verwendung
von Pyrolyseprodukten ist deren Vergasung zur Synthesegasherstellung (Henrich
et al., 2002).

2.2 Reaktortypen

Im Folgenden werden die Schnellpyrolyse-Reaktoren vorgestellt, die zur Ver-
fliissigung von Biomasse entwickelt wurden (sieche Abb. 2.2). Dabei werden die
Funktionsweisen und die wesentlichen Vor- und Nachteile der Reaktoren
beschrieben. Dariiber hinaus wird der Entwicklungsstand der Schnellpyrolyse-
Verfahren mit den jeweiligen Reaktoren herausgearbeitet.
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Abb. 2.2:  Ubersicht iiber die vorhandenen Schnellpyrolyse-Reaktoren
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Reaktoren mit stationéirer und mit zirkulierender Wirbelschicht

In Reaktoren mit einer Wirbelschicht wird eine Schiittung durch aufstromende
Gase aufgewirbelt. Je nach Anstromgeschwindigkeit entsteht eine stationire Wir-
belschicht, bei der das Schiittgut im Reaktor verbleibt oder eine zirkulierende
Wirbelschicht. Bei der zirkulierenden Wirbelschicht wird das Schiittgut aus dem
Reaktor ausgetragen, liber einen Zyklon aus dem Gasstrom entfernt und dem Re-
aktor wieder zugefiihrt. Die Schiittung besteht im Fall der Schnellpyrolyse tiber-
wiegend aus heilem Sand und einem kleinen Anteil Biomasse (3 - 10 Gew.- %).
Die Partikelgrof3e der Biomasse liegt bei wenigen Millimetern.

Die Wiarmezufuhr kann iiber heifle Reaktorwiande, Rohrbiindel im Reaktor, den
Gasstrom zur Aufrechterhaltung der Wirbelschicht und im Fall der zirkulieren-
den Wirbelschicht dariiber hinaus durch hei3en Sand, der auflerhalb des Reaktors
aufgeheizt wird (z.B. in einer zweiten Wirbelschicht durch die Verbrennung des
erzeugten Koks’), erfolgen. Nachteil der Wirbelschicht-Reaktoren ist der grof3e
Gasvolumenstrom, der durch die anschlieBende Kondensationseinheit geleitet
werden muss. Dieser ist grofler als bei den Reaktoren mit mechanischer Durch-
mischung, die im Anschluss beschrieben werden, weil das Inertgas zur Aufrecht-
erhaltung der Wirbelschicht den Reaktor mit den Produktgasen der Pyrolyse
verlasst.

Fiir die Schnellpyrolyse von Biomasse sind Wirbelschicht-Reaktoren am weites-
ten entwickelt und verbreitet (siche Tab. 2.4 und Tab. 2.5). Der Haupteinsatzstoff
ist dabei Holz. Der Einsatz von Stroh wurde dariiber hinaus in Laboranlagen
erfolgreich getestet (Boukis et al., 2000).

Doppelschnecken-Reaktor

Biomasse mit einer PartikelgroBe von wenigen Millimetern und heifler Sand
werden diesem Reaktor zugefiihrt. Die Doppelschnecken bewirken, dass sich
Biomasse und heiler Sand wie eine Pfropfenstromung durch den Reaktor bewe-
gen. Der Reaktor ist fiir Holz und Stroh geeignet.

Die Entwicklungsarbeiten am Doppelschnecken-Reaktor fiir Biomasse wurden
im Jahr 2002 am Forschungszentrum Karlsruhe begonnen. Die Laboranlage
wurde 2003 fertiggestellt, und eine Pilotanlage ist im Bau. Das Verfahren ist an
das LR-Verfahren der Fa. Lurgi angelehnt, die ebenfalls iiber eine Laboranlage
verfligt und die in den 1980er Jahren eine Anlage mit dem LR-Verfahren betrieb,
die Teersande pyrolysierte. Diese Anlage wurde sechs Jahre lang betrieben und
hatte eine Kapazitit von 8§ t/h Teersand. Eine weitere Anlage wurde im Jahr 2000
in Ingolstadt gebaut und sollte 56 t/h Vakuumriickstéinde verarbeiten. Die Anlage
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wurde aber nie in Betrieb genommen, da es technische Probleme gab, die im Zu-
sammenhang mit dem Einsatzstoff zu suchen sind.

Drehkonus-Reaktor

Biomasse mit einer PartikelgroBBe von etwa 2 mm und heiler Sand werden in
einen heiflen, sich drehenden Konus (Frequenz f~10 Hz) eingetragen, durch die
Rotation durchmischt und wandern dabei nach auBlen. Der Reaktor ist fiir zer-
kleinertes Holz ausgelegt, sollte aber auch fiir Stroh geeignet sein. Der Dreh
konus-Reaktor wird von der Biomass Technology Group (BTG, Niederlande)
entwickelt (siche Tab. 2.4).

Bei den Reaktoren mit mechanischer Durchmischung (Doppelschnecken- und
Drehkonus-Reaktor) wird das entstehende Produktgas abgezogen, dabei wird ein
Teil des Koks’ und des Sands mit ausgetragen. Der Hauptteil des Sands und der
restliche Koks verlassen den Reaktor seitlich bzw. nach unten. Der Warmetréger
Sand muss auBlerhalb des Reaktors aufgeheizt und transportiert werden. Das
Sand-Biomasse-Verhiéltnis ist kleiner als bei Wirbelschicht-Reaktoren.

Ablativer Scheiben-Reaktor

Die Biomassepartikel werden gegen eine beheizte, sich schnell drehende Scheibe
gepresst (Druck p = 30 bar), pyrolysieren und hinterlassen einen Olfilm, der
rasch verdampft. Es ist kein Tragergas und kein Warmetrager notwendig, was als
Vorteil zu werten ist. Zudem ist es moglich, relativ groBe Biomassepartikel zu
verarbeiten. Als Nachteil werden die schnell rotierenden heiflen Bauteile angese-
hen, die die Konstruktion des Reaktors komplexer werden lassen.

Die Entwicklung des ablativen Scheibenreaktors wird momentan von der Fa.
PyTEC in Zusammenarbeit mit der BFH (Bundesanstalt fiir Forst und Holzwirt-
schaft) vorangetrieben. In deren Laborreaktor sind Pyrolyseversuche mit Stroh
gelungen. Eine Pilotanlage mit einem Durchsatz von 250 kg/h in einem Sége-
werk bei Cuxhaven wurde im Frithjahr 2006 in Betrieb genommen (Meier,
2000).

Vortex-Reaktor

Der Vortex-Reaktor arbeitet nach dem gleichen Prinzip, wie der Scheiben-
Reaktor. Es werden Biomassepartikel mit Dampf tangential in eine beheizte R6h-
re eingeblasen und pyrolysieren bei Wandkontakt. Ein Nachteil des Vortex-
Reaktors ist die Dampfbereitstellung, die einen zusitzlichen technischen und
energetischen Aufwand bedeutet. Die Verfahren mit Vortex-Reaktoren (siehe
auch Tab. 2.5) befinden sich noch im Labormaf3stab.
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Die Wirmezufuhr beim Scheiben- und beim Vortex-Reaktor ist im Gegensatz zu
den oben beschriebenen Verfahren durch die Flache der Scheibe bzw. der Rohre
limitiert, was als Nachteil zu werten ist.

Vakuum-Reaktor

In Vakuum-Reaktoren wird stiickige Biomasse — groBBere Partikel sind moglich —
auf einem indirekt beheizten horizontalen Endlosband gefordert. Die Beheizung
der Béander erfolgt mit heilen Salzschmelzen. Die Biomasse muss aufgrund ge-
ringer Heizraten bis zu 45 Minuten im Reaktor verbleiben. Die Aufenthaltszeit
der gasformigen Produkte in der heilen Reaktionszone ist sehr kurz. Der Reaktor
sollte fiir jegliche biogenen Einsatzstoffe geeignet zu sein. Die Aufrechterhaltung
eines ausreichenden Unterdrucks im Reaktor erfordert einen hohen technischen
und apparativen Aufwand. Die Fa. Pyrovac (Kanada) bemiiht sich um die Markt-
einfithrung dieses Verfahrens (siche Tab. 2.4).

Die Entwicklungsgeschichte und der aktuelle Entwicklungsstand einiger ausge-
wiahlter Schnellpyrolyse-Verfahren, die die Entwicklung bislang geprdgt haben,
sind in Tab. 2.4 zusammengestellt.

Es wird ersichtlich, dass Ensyn (Kanada) momentan iiber das einzige Schnellpy-
rolyse-Verfahren fiir Biomasse verfligt, das sich auf dem Markt etabliert hat. Die
Produkte aus diesen Anlagen werden gegenwiértig zu Fliissigrauch-Aromen wei-
ter verarbeitet. In Italien wurde im Jahr 1998 eine Demonstrationsanlage mit dem
RTP-Verfahren von Ensyn zur Herstellung von Biodl als Energietrager errichtet.
Diese Anlage von ENEL hatte jedoch mit technischen Schwierigkeiten zu kamp-
fen und wurde stillgelegt (Pyne, 2001).

Dynamotive (Kanada) und BTG (Niederlande) haben Betriebserfahrung mit
thren Pilotanlagen, die mit einer stationdren Wirbelschicht bzw. einem Dreh
konus-Reaktor

arbeiten. Dynamotive hat im Jahr 2005 eine Demonstrationsanlage mit einem
Durchsatz von 4 t/h errichtet und auch BTG hat eine Demonstrationsanlage in
Malaysia mit 2 t/h gebaut. Sollte die bisherige Entwicklung dieser Verfahren
weiterhin so kontinuierlich verlaufen, konnten sie in wenigen Jahren marktreif
sein.

Fortum und Vapo (Finnland/Schweden) haben im Jahr 2002 in recht kurzer Zeit
eine Pilotanlage errichtet. Es sollte getestet werden, inwieweit Pyrolysedl leichtes
Heizol substituieren kann. Um welchen Reaktortyp es sich handelt, geht aus den
Veroffentlichungen der Betreiber nicht hervor. Das Projekt wurde im Friihjahr
2004 gestoppt. Zur Begriindung wurden gednderte 6konomische Rahmenbedin-
gungen in Finnland und Schweden angegeben. Die Fa. Pyrovac bemiiht sich um
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die Entwicklung der Vakuum-Pyrolyse, musste jedoch thre Demonstrationsanla-
ge aufgrund technischer und wirtschaftlicher Probleme stilllegen.

Tab. 2.4:  Entwicklungsgeschichte und -stand ausgewdhlter Schnellpyrolyse-Verfahren

Entwickler/Trademark™ | Kapazi- Bemerkungen

Standort tit

Reaktortyp (kg/h)

Dynamotive/Biotherm™ 400, Biotherm™ basiert auf einem Pyrolyseverfahren, das von RTI (Re-

Kanada 4000 source Transforms lnte.rnati.onal) patentiert is-t. RTI. hat sich al?,S der
Pyrolysegruppe der Universitit Waterloo gebildet (siehe auch Piskorz

stationdre Wirbelschicht et al., 1988; Radlein et al., 1987; Scott und Piskorz, 1982; Scott et al.,
1985). Meilensteine: Laboranlage (RTI), 1996; Technikumsanlage, 20-
80 kg/h, 1997-2001; Pilotanlage: 400 kg/h, seit 2001; Aufbau einer
Demonstrationsanlage mit 4 t/h; 2004. Einsatzstoff: Holz. Verwen-
dung: Biodl als Energietriger zur Verwendung in einer stationdren
Gasturbine (www. dynamotive.com).

Ensyn/RTP™/Kanada 1000 | Trademark seit 1979; Das RTP-Verfahren (RTP — Rapid Thermal

Betreiber: Red Arrow/USA Pyrol}'/sis) entstand Wéhrend der Forschung an de'r Universitét Wes.tern
Ontario auf dem Gebiet der Schnellpyrolyse. Die erste kommerzielle

zirkulierende Wirbelschicht Anlage wurde bei Red Arrow gebaut (1990); seitdem wurden fiinf
weitere kommerzielle Anlagen errichtet. Einsatzstoff: Holz. Verwen-
dung: Biodl als Ausgangsprodukt fiir Raucharomen und Naturharze
(www.ensyn.com; Graham et al., 1994).

BTG 250 Meilensteine: 1990-1994: Laboranlage an der Universitit Twente.

. Aufbau einer Technikumsanlage mit 50 kg/h, 1995; Planung und Auf-

Niederlande ) ] ) T
bau einer Pilotanlage mit 250 kg/h, 1997. Geplant ist eine Demonstra-

Drehkonus tionsanlage mit 2 t/h. Einsatzstoft: Holz. Verwendung: Biodl als Ener-
gietrdger zur Verwendung im Motor oder im Brenner zur Erzeugung
von Wérme und Strom.

Pyrovac/Pyrocycling™ 50,3500 | Eine Demonstrationsanlage mit 3.500 kg/h wurde Anfang 2000 in

Kanada Betrieb genommen. Die Anlage wurde aufgrund technischer Probleme
und des Ausstiegs mehrerer Geldgeber wieder stillgelegt. Momentan ist

Vakuum eine Technikumsanlage mit 50 kg/h in Betrieb. Einsatzstoff: Rinden-
mulch. Verwendung: Bio6l als Ausgangsstoff zur Herstellung von
Phenolformaldehyd als Harz fiir die OSB-Herstellung (siche Pyne,
1999, 2000; Mullaney, 2002). Forschungspartner: Universitit Laval.

Fortum und 350 Eine Pilotanlage wurde im Mai 2002 in Betrieb genommen und im

Vapo/Forestera™
Finnland

unbekannt

Friithjahr 2004 wieder stillgelegt. Die Produktion von Biodl sollte leich-
tes Heizol in Groflkesseln substituieren (Gust et al., 2002). Einsatzstoff:
Holz. VTT war als Forschungs- und Entwicklungspartner beteiligt.

In Tab. 2.5 sind Forschungseinrichtungen aufgelistet, die eine Schnellpyrolyse-
Tradition aufweisen. Einige dieser Einrichtungen sind an den Industrieprojekten
beteiligt, die in Tab. 2.4 aufgelistet sind. Die verschiedenen Forschungseinrich-
tungen und Industrieunternehmen haben sich in einem Netzwerk zusammenge-
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schlossen, das von der Universitit Aston (England) koordiniert wird (siche

www.pyne.co.uk).

Tab. 2.5:

Forschungseinrichtungen mit Schnellpyrolyse-Tradition

Forschungseinrichtung

Forschungsgegenstand

ausgewiihlte Publikationen

Aston University,

Ablative Pyrolyse, techno-6konomische

Bridgwater und Grassi (1991), Bridgwa-
ter et al. (2002), Peacocke und Bridgwa-

Untersuchungen

England Untersuchungen ter (1994), Peacocke und Bridgwater
(2004)

CNRS Nancy, . s 1A

Frankreich Ablative Pyrolyse Lédeé et al. (1986), Lédé (2003)

CRES, Griechenland | Zirkulierende Wirbelschicht Boukis (1996), Boukis et al. (2000),
Pyne (2002a)

Ablative Vortex-Pyrolyse, Zusammen- ?;;E:OH( lsr?j)iAaCczlzgt:k(lgg;;L Jg)lhigsi)r;
NREL, USA setzung Pyrolyseol, techno-6konomische g

et al. (1994), Milne et al. (1997), Pyne
(2002b)

Universitit Anadolu,
Tiirkei

Festbett-Pyrolyse

Piitiin et al. (1996), Piitiin (2002), Onay
(2004)

Bundesforschungsanstalt
fiir Forst und Holzwirt-
schaft, Hamburg

Stationdre Wirbelschicht, ablative Pyro-
lyse, Zusammensetzung Pyrolyseol

Meier et al. (1985), Meier (2002), Gi-
rard et al. (2004)

Universitit Laval,
Kanada

Vakuum-Pyrolyse, Multiple-Hearth
Reaktor

Pakdal und Roy (1988), Garcia-Perez et
al. (2002)

Universitat Twente,

Wagenaar et al. (1994, 2000), Janse et

Niederlande Drehkonus al. (1997)
E:}Ele(reil'[lecr?l::)i ;or;o\l/esrgz;?ng?negirclﬁi:ten Solantausta (1994), Solantausta et al.
VTT, Finnland 1 FYTOTyseo, BIgen (1996), Fagernds (1995), Osmaa et al.
von Pyrolyse6l, techno-6konomische
(1997)
Untersuchungen
2.3  Bewertung der Schnellpyrolyse von Stroh und Waldrest-

holz

Um hohe Ausbeuten an Kondensaten zu erreichen, ist eine schnelle Autheizung
der Biomasse notwendig. Dies hat zur Folge, dass die benotigten Partikelgrof3en
der Biomasse fiir die Schnellpyrolyse bei allen Reaktoren bis auf den Scheiben-
Reaktor und den Vakuum-Reaktor im Bereich weniger Millimeter liegen.
Dariiber hinaus sollte der Wassergehalt der Biomasse bei allen Reaktoren einen
Wert von 10 % nicht iiberschreiten, um eine ausreichende Qualitit der Pyrolyse-
kondensate zu erreichen. Diese Tatsachen bedingen eine aufwendige Konditio-
nierung, d.h. Zerkleinerung und Trocknung der Biomasse. Damit verbunden ist
ein nicht zu vernachldssigender Aufwand an Energie.

Als allothermes Verfahren muss der Schnellpyrolyse von auflen Wérme zuge-
fithrt werden. Dafiir gibt es, wie in Abb. 2.2 zu sehen, verschiedene Moglichkei-
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ten. Ein spezielles Augenmerk gilt dabei dem Wirkungsgrad, mit dem die Wérme
in den Reaktor gebracht werden kann.

Ein Vergleich der verschiedenen Reaktoren (Pyne, 2005) zeigt, dass Wirbel-
schichtreaktoren und Scheiben- bzw. Vortex-Reaktoren die hochsten Ausbeuten
an Pyrolysedl erzielen. Etwas geringere Ausbeuten weisen Drehkonus- und der
Doppelschneckenreaktor auf. Die geringsten Ausbeuten wurden mit dem Vaku-
um-Reaktor erreicht.

Aufgrund des frilhen Entwicklungsstadiums und der dadurch fehlenden Daten
konnten die momentan bekannten Schnellpyrolyse-Verfahren noch nicht um
fassend bzgl. Ausbeute, Anlagenwirkungsgrad oder Scale-up-Mdglichkeiten ver-
glichen werden. Zum jetzigen Zeitpunkt der Entwicklung kann somit noch keine
Priferenz fiir ein bestimmtes Verfahren gegeben werden.

Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass die Entwicklung der Schnell-
pyrolyse mit den Einsatzstoffen Holz, Stroh und anderen Biomassen, je nach
Reaktortyp, noch auf der Stufe von Forschung und Entwicklung, bzw. am Beginn
der Kommerzialisierung steht. Bei den Pilot- bzw. Demonstrationsanlagen von
Pyrovac (Kanada), ENEL (Italien) und Wellman® (England) tauchten technische
Schwierigkeiten auf, die nicht unbedingt als ,,Kinderkrankheiten* zu bezeichnen
sind. Die Anlagen wurden stillgelegt, weil sie ihre technische Funktionsfédhigkeit
nicht unter Beweis stellen konnten. Schwierige Biomasse, wie z.B. Stroh, wird
bis jetzt nur im LabormaBstab verarbeitet. Dies liegt aber auch an den bisherigen
Uberlegungen, Pyrolysedle als Heizdlersatz nutzen zu wollen. Hier besitzt Holz
aufgrund der hoheren Ausbeute und Qualitdt der Kondensate deutliche Vorteile
gegeniiber Stroh.

Die in der vorliegenden Arbeit durchgefiihrte Analyse des technischen Stands der
Schnellpyrolyse zeigt, dass vor allem die folgenden verfahrenstechnischen
Unsicherheiten die weitere Entwicklung beschiftigen werden:

- Verlegungen und Verstopfungen in der Anlage verhindern bis jetzt einen
kontinuierlichen Betrieb.

- Fehlendes Wissen tiiber Stoffeigenschaften und -verhalten der Pyrolyse-
produkte verhindern bislang die Auslegung fiir deren Transport und
Lagerung.

> Die Fa. Wellman hat 2000 eine Pilotanlage mit blasenbildender Wirbelschicht und einem
Durchsatz von 250 kg/h aufgebaut (Pyne, 2000). Es sollte der Einsatz von Pyrolysedl in stati-
ondren Motoren getestet werden. Die Anlage ist allerdings nie in Betrieb gegangen und wurde
stillgelegt (Meier, 2006)
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- Brenner, Motoren oder Vergaser miissen fiir den kontinuierlichen Betrieb
von Pyrolyseprodukten ausgelegt werden.

Diese Unsicherheiten sind die wesentlichen technischen Barrieren bei der
Entwicklung der Schnellpyrolyse und gelten generell fiir alle vorhandenen
Schnellpyrolyse-Verfahren. Die Losung der oben aufgefiihrten Probleme (Punkte
1 und 3) erfordert entsprechend lange Zeitrdume fiir den Betrieb von Pilot- und
Demonstrationsanlagen. Dariiber hinaus miissen Mérkte flir Schnellpyrolysepro-
dukte geschaffen werden, damit die Verfahren iiber den Demonstrationsmalstab
hinaus kommen.



3 Aufbau der Modellanlage zur Schnellpyrolyse
von Stroh und Waldrestholz

In diesem Kapitel werden fiir die anschlieBende Prozesskettenanalyse die
Modellanlagen zur Schnellpyrolyse von Stroh und von Waldrestholz aufgebaut.
Dazu wird zuerst die Schnellpyrolyse in den gesamten Herstellungsprozess von
Synthesekraftstoffen eingeordnet und die Bereitstellung von Stroh und Waldrest-
holz wird beschrieben. Danach erfolgt der eigentliche Aufbau der Modellanlage
zur Schnellpyrolyse, fiir die die verfahrenstechnischen Unsicherheiten durch An-
nahmen ersetzt werden, die durch Experteninterviews auf Plausibilitét iiberpriift
wurden. Dariiber hinaus wird die Auswahl der herangezogenen Anlagenkompo-
nenten erldutert.

Die Modellanlagen werden in Form von Grund- und Verfahrens-FlieBbildern auf
verschiedenen Abstraktionsebenen dargestellt, wobei jedes dargestellte Modul
als ein geschlossenes Input-Output-System angesehen werden kann und Grund-
lage fiir die Bilanzierung des Herstellungsprozesses bzw. der Prozesskettenanaly-
se und damit fiir die Berechnung der KenngroBen ist.

3.1 Einordnung in das Gesamtsystem zur Produktion von
Synthesekraftstoffen

Das zu analysierende Gesamtsystem ist in Abb. 3.1 als GrundflieBbild mit dazu-
gehoriger Systemgrenze dargestellt. Die logistischen Komponenten der Prozess-
kette sind durch Pfeile symbolisiert. Es handelt sich einerseits um die Bereitstel-
lung von Stroh und Waldrestholz frei Schnellpyrolyse-Anlage und andererseits
um den Transport von Slurry an die Anlage zur Produktion von Synthesekraft-
stoff. Die anlagentechnischen Komponenten der Prozesskette bilden die Schnell-
pyrolyse Anlage und die Anlage zur Produktion von Synthesekraftstoff.

Strohund | | Synthese-
Waldrestholz : Schnellpyrolyse- Transport | Anlage zur Herstellung | kraftstoff
- 1 anlage von Synthese- .
frei Anlage | Slurry kraftstoffen frei Anlage
: |

Abb. 3.1:  Gesamtsystem — GrundfliefSbild mit dazugehériger Systemgrenze
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In das System gelangen Stroh und Waldrestholz frei Anlage mit allen dazu geho-
rigen KenngroBen (z.B. Art der Konditionierung, Kosten, Energieverbrauch,
CO,-Emissionen). Aus dem System kommt der Synthesekraftstoff frei Anlage.
Weitere Strome iiber die Systemgrenze werden wihrend der Prozessketten
analyse identifiziert.

3.2  Bereitstellung von Stroh und Waldrestholz frei Anlage

3.2.1 Eigenschaften und Aufkommen von Stroh und Waldrestholz

Stroh und Waldrestholz werden mit den in Tab. 3.1 zusammengefassten Eigen-
schaften an die Schnellpyrolyse-Anlage geliefert. Dieser Anlieferungszustand der
Biomasse wird als Rohzustand (roh) definiert. Die dargestellten Werte unterlie-
gen einer gewissen Schwankungsbreite, wie sie bei Naturprodukten iiblich ist.

Das Aufkommen an Uberschuss-Stroh und Waldrestholz in der Bundesrepublik
Deutschland betrug 2002 rd. 14,7 Mio. t (Stroh) bzw. 15,4 Mio. t (WRH) bezo-
gen auf den wasser- und aschefreien Zustand. Daraus ergibt sich eine mittlere
Aufkommensdichte p,(wf) in Deutschland fiir Stroh von 44 t/km? und fiir Wald-
restholz von 47 t/km? (Leible et al., 2007).

Tab. 3.1:  Stroh und Waldrestholz im Anlieferungszustand (roh) — Wasser- und Aschegehalt,

Schiittdichte und Heizwert

Wassergehalt | Aschegehalt | Schiittdichte Heizwert
w (roh) ¥ a (wf)? ps (roh)® H; (roh)
(%) (%) (t/m’) (MJ/kg)
Stroh (Weizen und Gerste) 14,0 7.0 0.13 14,05
Quaderballen
Waldrestholz, Hackschnitzel (HS) 35.0 4,0 0.30 10.36
3-6 Monate gelagert

Quelle: ¥ Daten aus Leible et al. (2007)

3.2.2 Bereitstellung von Stroh und Waldrestholz frei Anlage

Die Bereitstellung von Biomasse frei Anlage setzt sich nach Leible et al. (2003)
aus den folgenden vier Teilschritten zusammen:

— Erfassung (z.B. Sammeln, Bergen im Wald bzw. Feld)

— Vorkonditionierung (z.B. Zerkleinern, Pressen, Trocknen)

— Zwischenlagerung

— Transport
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Die verwendeten Verfahren und KenngréBen fiir die Bereitstellung von Stroh
und Waldrestholz sind in Tab. 3.2 dargestellt und werden im Folgenden erliutert.

Bereitstellung von Stroh frei Anlage

Nach der Ernte von Getreide werden aus dem Stroh Quaderballen hergestellt und
luftgetrocknet am Feldrand oder am landwirtschaftlichen Betrieb witterungsge-
schiitzt gelagert. Fiir geringe Entfernungen zur Schnellpyrolyse-Anlage und den
Transport mit der Bahn wird das Stroh mit 1dw.” Schleppern transportiert. Erfolgt
der Transport des Strohs tliber groflere Entfernungen mit dem Lkw zur Schnellpy-
rolye-Anlage, so werden Sattelaufleger, die fir den Transport von grofen
Mengen Stroh ausgelegt sind und Quaderballen quer laden kdnnen, benotigt.
Solche speziellen Sattelaufleger mit niedriger Ladekante und geringer Zuladeka-
pazitit sind in kleinen Stiickzahlen fiir Ddmmstofftransporte realisiert.

Tab. 3.2:  Kenngréfen und Verfahren fiir die Bereitstellung von Stroh und Waldrestholz
Stroh Waldrestholz
Art der gelieferten Biomasse Quaderballen Hackschnitzel
240 x 120 x 70 cm 30 - 60 mm
Schiittdichte p(roh) 0,13 t/m? 0,3 t/m?
Verfahren zur Vorkonditionierung Quaderballenpresse mobiler Hacksler

Zwischenlagerung

witterungsgeschiitzt am
Feldrand oder am ldw.
Betrieb

Restholz auf offenen
Sammelplatzen im Wald
oder am Waldrand

Verfahren zur Beladung

Frontlader

Auswurf vom Hécksler

Transportart und -einheit

Schlepper

mit zwei landwirtschaft-
lichen Anhédngern

mit zwei landwirtschaft-
lichen Anhéngern

- max. Transportvolumen 50 +34 m Y 34 m?

- max. Zuladung 24 t 26t

- Zuladung Biomasse (roh) 11t 10t

Lkw mit Sattelaufleger und mit einem Container
hoch stehenden Rungen Léange: 30 ft

- max. Transportvolumen 93 +15m3? 57 m?

- max. Zuladung 181 23t

- Zuladung Biomasse (roh) 14t 17t

Bahn 23 Waggons 24 Waggons

- max. Transportvolumen pro Waggon 141 m? 113 m?

- max. Zuladung pro Waggon 50t 58t

- Zuladung Biomasse (roh) pro Waggon 181t 341t

Quelle: Daten in Anlehnung an Leible et al. (2007); Anmerkungen: 2 Zuladung tiber die Transportbehil-

ter

3 1dw.: landwirtschaftlich
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Ldw. Schlepper und Lkws werden mit Idw. Frontladern beladen. Die Umladung
des Strohs vom ldw. Schlepper auf die Bahn erfolgt mit dhnlichen Techniken,
wie die Entladung des Strohs in der Schnellpyrolyse-Anlage und wird dort
beschrieben (siche Kapitel 3.3.1).

Bereitstellung von Waldrestholz frei Anlage

Nach Durchforstung und Stammholzernte wird das Restholz gesammelt und fiir
drei bis sechs Monate an Sammelplédtzen im Wald gelagert. In dieser Zeit erfolgt
eine natiirliche Trocknung des Holzes von 50 % Wassergehalt auf 35 %. Danach
werden mit mobilen Héickslern Hackschnitzel hergestellt und im selben Arbeits-
schritt in Anhdnger gefiillt. Die Anhdnger werden dann je nach Transportent
fernung mit ldw. Schleppern bzw. mit Lkws zum Verladebahnhof oder direkt zur
Schnellpyrolyse-Anlage transportiert.Die Erfassungs- und Transportkosten von
Stroh und Waldrestholz sind im Anhang A1 dargelegt.

3.3  Schnellpyrolyse-Modellanlage

Die Modellanlage stellt die erste kommerziell betriebene Schnellpyrolyse-Anlage
dar, die Betriebsstunden von 7500 h/a aufweisen soll. Bei der Modellanlage wird
von einer Neuanlage ausgegangen, die auf der ,,griinen Wiese* errichtet wird.

Die Darstellung der Prozessketten der Anlagen beschréinkt sich auf die Prozess-
ketten entlang des Hauptstoffstroms. Auf die wesentlichen Hilfsbetriebsanlagen
wird am Ende des Kapitels eingegangen.

Prozessketten entlang des Hauptstoffstroms

Die Prozessketten der Schnellpyrolyse-Modellanlagen entlang des Hauptstoftf-
stroms sind in Abb. 3.2 auf drei verschiedenen Abstraktionsebenen dargestellt.

Die erste Abstraktionsebene stellt die Komponente der Prozesskette aus dem Ge-
samtsystem dar (sieche Abb. 3.1). Auf der zweiten Abstraktionsebene kann die
Anlage in fiinf Hauptfunktionseinheiten gegliedert werden: die Anlieferung der
Biomasse inkl. Fordertechnik und Lagerung, die Konditionierung der Biomasse
fiir den Eintrag in die Pyrolyseeinheit, die Pyrolyseeinheit, in der die thermo-
chemische Umwandlung stattfindet, die Slurryherstellung, wo die festen und
fliissigen Pyrolyseprodukte zu Slurrys verarbeitet werden und die Auslieferung
inkl. der Lagerung der Slurrys.

Die fiinf Hauptfunktionseinheiten werden auf der dritten Abstraktionsebene
detailliert beschrieben. Dabei wird erldutert, welche Verfahren zum Einsatz
kommen.
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Abb. 3.2:  Schnellpyrolyse-Modellanlage — Prozessketten entlang des Hauptstoffstroms auf
verschiedenen Abstraktionsebenen

3.3.1 Anlieferung von Stroh und Waldrestholz

KenngroBen und Verfahren fiir Anlieferung, Entladung und Lagerung von Stroh
und Waldrestholz sind in Tab. 3.3 dargestellt. Die Kriterien fiir die Anlieferung
mit einem bestimmten Transportmittel (d.h. ldw. Schlepper, Lkw oder Bahn)
werden in Kapitel 4 dargelegt.

Aus den KenngroBien fiir die angelieferte Biomasse pro Transportmittel und
-einheit (siehe auch Kapitel 3.2.2), dem Anlieferungszeitraum und der benotigten
Biomasse der Anlage pro Jahr ldsst sich die Anzahl der Transporteinheiten pro
Stunde herleiten. Dies ist fiir Aussagen iliber die bendtigte Infrastruktur der
Anlagen notwendig. Die Anzahl der benotigten Entladepldtze auf dem Anlagen-
geldnde lésst sich iiber die Anzahl der Transporteinheiten pro Stunde und der
benodtigten Entladezeit abschédtzen. Der unterstellte Anlieferungszeitraum mit
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300 Tagen pro Jahr und 14 Stunden pro Tag ist in der Praxis gingig; die Entlade-
zeiten basieren auf eigenen Abschitzungen.

Tab. 3.3:  Kenngréfen und Verfahren fiir die Anlieferung, Entladung und Lagerung von
Stroh und Waldrestholz

Anlieferung, Entladung und Lage-
rung von Stroh und Waldrestholz Stroh Waldrestholz
im Rohzustand

angelieferte Biomasse (roh) pro Schlepper 11t 10t
Lkw 12t 18t
Bahnwaggon 181t 34t
Anlieferungszeitraum 300 d/a, 14 h/d
Entladetechnik Frontlader2 Kran mit Kippen, Klappen
Greifer
Entladezeit pro Schlepper 6 min 3 min
Lkw 6 min 3 min
Bahnwaggon 8 min 4 min
Art der Lagerung geschlossene Lagerhalle offene Lagerhalle

spezifische Lagerkapazitét
(Lagerreichweite: 96 h)

Fordertechnik vom Entladeplatz zum Lager | Kran mit Greifer, For-

24,5 MW, 33,1 ‘MW,

Kipplader, Forderbander

bzw. zur Weiterverarbeitung derbénder
Fordertechnik vom Lager zur Weiterverarbei- Kran mit qrelfer, For- Kipplader, Forderbinder
tung derbéander

Die Entlade- und Fordertechnik fiir Stroh und Waldrestholz sollte redundant aus-
geflihrt werden, um einen sicheren Betrieb der Anlage zu gewdhrleisten. Es wird
unterstellt, dass Stroh (Quaderballen) mit Hilfe von Krdanen bzw. von Laufkatzen
mit Greifern vom Idw. Schlepper, Lkw oder von der Bahn entladen wird und
dann direkt oder auf Forderbdndern in die Lagerhalle bzw. zur Weiterverarbei-
tung transportiert wird. Im Falle des Ausfalls eines Krans konnten Frontlader die
Entladung tibernehmen. Waldrestholz (Hackschnitzeln) wird aus den Transport-
behaltern (Hianger oder Waggon) gekippt oder geklappt und mit Forderbéndern
bzw. Kippladern zur Lagerung bzw. Weiterverarbeitung transportiert.

Die Lagerkapazitit ist fiir einen vier Tage bzw. 96 h Betrieb ausgelegt, um einen
durchgehenden Betrieb zu gewéhrleisten und basiert auf eigenen Abschitzungen,
die sich an Lagerkapazititen in der Praxis orientieren (FNR, 2001). Mit dem
Biomassebedarf der Anlage pro Stunde ldsst sich die Lagerhalle dimensionieren.
Aufgrund der hoch automatisierten Fordertechnik und Lagerlogistik im Fall von
Stroh wird hier eine geschlossene Halle benutzt. Fiir Hackschnitzel wird eine
relativ offene Lagerhalle ausgewihlt. Dadurch werden die Hackschnitzel vor
Witterung geschiitzt, und gleichzeitig wird fiir eine ausreichende Beliiftung ge-
sorgt, die bei der Lagerung der relativ feuchten Biomasse notwendig ist.
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Die Verfahren der Entladung, Lagerung und der Fordertechnik fiir Hackschnitzel
sind in der Praxis groBtechnisch erprobt (z.B. Spanplattenindustrie, Papierindust-
rie, Biomasse-HKW). Im Fall von Stroh miissen existierende Verfahren modifi-
ziert und angepasst werden. Erste praktische Erfahrungen mit der industriellen
Handhabung von Stroh werden in Dadnemark seit Ende der 1980er Jahre in
Verbrennungsanlagen gesammelt (FNR, 2001).

3.3.2 Konditionierung — Zerkleinerung und Trocknung

Die Konditionierung von Stroh und Waldrestholz beinhaltet die Zerkleinerung
und die Trocknung. Fiir die Konditionierung von Waldrestholz werden ausgereif-
te Verfahren aus der Holzindustrie herangezogen. Zum Grofteil ausgereifte Ver-
fahren fiir die Konditionierung von Stroh existieren auf dem Markt ebenfalls,
haben allerdings eine weitaus geringere Verbreitung als die fiir Holz. Im Folgen-
den werden die Komponenten der Prozesskette der Zerkleinerung und der Trock-
nung von Stroh und Waldrestholz dargestellt.

Stroh

Die Zufiihrung der Quaderballen in die Konditionierungsstufe geschieht iiber
Forderbander. Die Quaderballen werden in der ersten Stufe aufgelost und grob
gehdckselt

(5 - 10 cm Lénge). Diese so genannten Ballenaufloser oder ZerreiBer kommen
bei der Aufbereitung von Ballen zu Einstreu oder Futter, Herstellung von Stroh-
pellets oder in Stroh-Verbrennungsanlagen zum Einsatz, sind aber noch nicht fiir
7000 - 8000 Betriebsstunden pro Jahr ausgelegt. Die Strohhicksel werden an-
schlieBend mit Forderbandern zum Schlagzerspaner transportiert.

Schlagzerspaner werden in der Spanplattenindustrie zur Herstellung von Mittel-
schichtspinen eingesetzt und zeichnen sich durch eine hohe Verfiligbarkeit aus.
Sie lassen sich jedoch auch zur Aufbereitung von Halmgut, wie z.B. Stroh ein-
setzen. Das Aufgabegut wird von oben zugefiihrt. Uber einen Sichter werden
Fremdmaterialien und Schwerteile aus dem Aufgabematerial entfernt, das
anschliefend iiber eine Dosiervorrichtung dem mit hoher Geschwindigkeit um-
laufenden Flachstahlschldger zugefiihrt wird. Am Umfang sind feststehende
Scheibenteile angeordnet, an denen sich das Einsatzgut verkeilt und durch die
Schlager zerkleinert wird. Die Lochung des eingebauten Siebs, das Design des
Innenraums (z.B. Prallsegmente) und der Abstand von Rotor und Stator, sowie
die Drehzahl des Rotors bestimmen die Grofe des Endprodukts. Der Material-
austrag erfolgt nach unten.

Fiir die Schnellpyrolyse werden Strohhdcksel mit einer Lédnge und Breite von ca.
10 x 3 mm hergestellt. Die Dicke der Strohhécksel entspricht der Wandstérke der
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Strohhalme (< 0,5 mm). Fiir eine schnelle Trocknung und die Pyrolyse ist die
Wandstérke entscheidend. Lidnge und Breite beeinflussen die Durchmischungs
eigenschaften der Strohhédcksel wéhrend der Schnellpyrolyse mit dem heiflen
Sand. Im Stroh vorhandene Knoten werden wéhrend der Zerkleinerung groften-
teils zerquetscht. Einzelne Knoten im Einsatzgut hatten wiahrend Versuchen am
ITC-CPV keine Auswirkungen auf die Qualitit der Produkte.

Der Transport der Strohhédcksel zur anschlieBenden Trocknung erfolgt pneuma-
tisch. Ein mechanischer Abtransport mit zusétzlicher Hilfsabsaugung wére hierzu
eine Alternative. Die durch den pneumatischen Transport entstehende staubhalti-
ge Luft muss gereinigt werden. Dies geschieht iiblicherweise zweistufig. In der
ersten Stufe werden die groberen Partikel abgeschieden. Der Feinstaub wird in
einer zweiten Stufe in Filterschlduchen abgefangen. Es miissen Sicherheitsvor-
kehrungen getroffen werden, um Staubexplosionen zu vermeiden bzw. zu
beherrschen (z.B. Explosionsklappen).

Als Trockner bietet sich fiir Strohhdcksel ein Fasertrockner an, der zur Trock-
nung von faserartigen und temperaturempfindlichen Einsatzstoffen ausgelegt ist.
Bei der Herstellung von MDF‘- und HDF’-Platten sind Fasertrockner weit
verbreitet. Das Einsatzgut wird in ein Trockenrohr aufgegeben, mit einem Heil3-
luftstrom pneumatisch zu Abscheidern transportiert und gleichzeitig auf die ge-
wiinschte Endfeuchte getrocknet. Dieser Vorgang dauert einige Sekunden. In den
Abscheidern werden die getrockneten Strohhédcksel vom Luftstrom getrennt und
iber Zellradschleusen ausgetragen.

Die Abluft, die das verdampfte Wasser der Biomasse enthilt, wird — je nach
Genehmigungsverfahren — direkt ins Freie geleitet oder einer nachgeschalteten
Reinigungsanlage zugefiihrt. Fiir Deutschland und andere Industrienationen ist
eine nachgeschaltete Reinigungsanlage notwendig; diese wird als Hilfsbetriebs-
anlage definiert. Die Abluft muss mit Wiaschern und/oder Bio- und Elektrofiltern
gereinigt werden. Das verdampfte Wasser aus der Biomasse wird mit der Abluft
in die Umwelt emittiert. Das Verfahren der Kondensation des Wassers und der
nachgeschalteten Briidenaufbereitung in einer Kldranlage wird aus Kostengriin-
den seltener eingesetzt. Aufgrund immer schérferer Emissionsauflagen ist es
allerdings moglich, dass in Zukunft in Deutschland und anderen Industrienatio-
nen dieser Weg beschritten werden muss.

Der HeiBluftstrom der Trocknungsanlage kann durch indirekte Beheizung mit
Dampf, direkte Beheizung mit einem Mehrstoffbrenner und/oder Abgase von
Verbrennungsprozessen bereitgestellt werden. Dadurch ergibt sich die Moglich-

® MDF: mitteldichte Faserplatte; ' HDF: hochdichte Faserplatte
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keit, Teile der anfallenden Warme aus der Schnellpyrolyse-Anlage zu nutzen. Es
besteht zudem die Moglichkeit, den Trockner mit Teilumluft zu fahren, was
Energieeinsparungen bei etwas hoheren Investitionen mit sich bringt. Fiir die
Schnellpyrolyse sollte der Wassergehalt der Strohhdcksel weniger als 10 %
betragen (siche Kapitel 2). Experimente zur Schnellpyrolyse am Forschungs
zentrum Karlsruhe wurden mit Biomasse mit einem Wassergehalt von
durchschnittlich 7 % durchgefiihrt. Dieser Wassergehalt wird auch in dieser
Arbeit am Ausgang des Trockners fiir Stroh als Basiswert gewéhlt.

Die Strohhécksel werden nach der Trocknung pneumatisch in ein Silo zur Zwi-
schenlagerung transportiert. Das Zwischenlager kann die Anlage fiir vier Stunden
mit Stroh versorgen.

Waldrestholz

Fiir die Konditionierung von Waldrestholz wird folgende Prozesskette herange-
zogen: Die angelieferten Hackschnitzel (30 - 60 mm) werden in der ersten Stufe
in einem Schlagzerspaner zerkleinert. Diese Zerkleinerungsstufe ist fiir eine
energetisch optimierte Trocknung sinnvoll. Es werden Mittelschichtspane mit
einer Grofe von ca. 3 x 3 x 50 mm hergestellt und pneumatisch zum Trockner
transportiert. Der Aufwand filir den pneumatischen Transport ist analog dem von
Stroh. Fiir die Trocknung der Spédne eignen sich direkt beheizte Einzug-
Trommeltrockner, die ebenfalls in der Spanplattenindustrie weit verbreitet und
fiir groBe Durchsitze ausgelegt sind. Die Holzspidne werden analog zu den
Strohhidckseln auf 7 % Wassergehalt getrocknet.

Das feuchte Waldrestholz wird {iber Aufgabeschleusen der drehenden Trommel
des Trockners kontinuierlich zugefiihrt. Die Trocknung erfolgt im heiflen Gas-
strom. Das getrocknete Gut wird mechanisch ausgeschieden. Die Verweilzeit der
Holzspéne im Trockner betrdgt ca. 15 min. Die Abluft muss analog zur Stroh-
trocknung gereinigt werden. Die Wérmebereitstellung erfolgt durch feststoftbe-
feuerte HeiBgaserzeuger und/oder Mehrstoftbrenner. Es besteht dariiber hinaus
die Mdglichkeit, Abgase aus Verbrennungsprozessen zu nutzen. Indirekt beheizte
Trommeltrockner eignen sich fiir Schnellpyrolyse-Anlagen weniger, da diese
groBe Mengen Dampf bendtigen, die in dieser Anlage nicht anfallen. Fiir
Schnellpyrolyse-Anlagen, die dagegen z.B. in der Anlage zur Synthesegaserzeu-
gung integriert sind, stellen indirekt beheizte Trommeltrockner eine Option dar.

Nach der Trocknung werden die Holzspdne pneumatisch der zweiten Zerkleine-
rungsstufe zum Feinmahlen zugefiihrt. Es handelt sich dabei um eine Miihle, in
der die Spéne auf die gewiinschte Gro3e zerkleinert werden. Fiir die Schnellpyro-
lyse wird die Grofle 2 x 2 x 2 mm gewdhlt. Sie stimmt mit Ergebnissen von
Schnellpyrolyse-Experimenten iiberein, die in der Literatur verdffentlicht sind
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(vgl. Kapitel 2.1). Bei den Miihlen wird zwischen Walzen-, Reib-, Schlag-, Prall-
und Trommelmiihlen unterschieden. In der Holzindustrie sind Hammer- und
Querstrommiihlen weit verbreitet. Hierbei kann keine eindeutige Priferenz
gegeben werden. Die technischen und Skonomischen Kennwerte der beiden
Maschinentypen sind sehr dhnlich. Fiir die Modellanlage wird eine Querstrom-
miithle ausgewéhlt, weil hier neue Daten von Firmen vorliegen.

In Querstrommiihlen wird das Einsatzgut von Rotoren mit Schlagplatten gegen
feststehende Prallplatten (Mahlrippen) geschleudert, unterstiitzend wirkt ein
Luftstrom, der die Spéne gegen die Prallplatten lenkt. Durch wiederholtes Auf-
prallen auf Schlagplatten und Mahlrippen erfolgt die Zerkleinerung. Der Abstand
zwischen Rotor und Prallplatte sowie die SiebgroBe bestimmen die Partikelgrofie
am Ausgang der Maschine. Nach der zweiten Zerkleinerungsstufe werden die
Spédne pneumatisch in ein Silo zur Zwischenlagerung transportiert, das fiir vier
Stunden Betrieb ausgelegt ist.

3.3.3 Pyrolyseeinheit

Die Pyrolyseeinheit kann in vier Hauptfunktionseinheiten gegliedert werden: die
Zufiihrsysteme fiir Sand und Biomasse, der Schnellpyrolyse-Reaktor, die
Produktgewinnung (Pyrolysegas, -kondensat und -koks) und der Sandtransport
inkl. Aufheizung (vgl. auch Abb. 3.2). Die Pyrolyseeinheit wird im Folgenden
beschrieben. Dariiber hinaus wird erldutert, in welchen Bereichen sich Anderun-
gen wihrend der weiteren Entwicklung einstellen konnen.

Fiir die Prozesskettenanalyse wird die Modell-Pyrolyseeinheit herangezogen, wie
sie in Abb. 3.3 zu sehen ist. Den Kern der Anlage bildet das LR-Verfahren
(Reaktor und Sandkreislauf) der Fa. Lurgi. Die von der Lurgi geplante Pilotanla-
ge zur Schnellpyrolyse am Forschungszentrum Karlsruhe wird das LR-Verfahren
in dieser Form ebenfalls enthalten.
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Abb. 3.3:  Verfahrensfliefbild der Modell-Pyrolyseeinheit

3.3.3.1 Zufiihrsysteme

Bei der Schnellpyrolyse-Laboranlage des Forschungszentrums Karlsruhe wird
zuerst die Biomasse zugefiihrt und danach der heifle Sand in den Reaktor einge-
tragen. Bei der Laboranlage der Fa. Lurgi ist dies umgekehrt. Experimente an
beiden Anlagen mit Stroh und Waldrestholz konnten bislang keine Praferenz fiir
eines der beiden Verfahren liefern. In dieser Arbeit wird das Verfahren der Fa.
Lurgi tibernommen. Auf die Investitionen hat diese Entscheidung keinen Ein-
fluss.

Die Hauptaufgabe der Zufiihrsysteme ist eine gleichméafige Zufuhr der Biomasse
und des Wirmetrdgermediums. Auflerdem lduft eine ideale Pyrolyse bei A=0
bzw. ohne Luftzufuhr ab. In den beiden Laboranlagen wurden daher die Zufiih-
rungen der Biomasse mit Stickstoff gespiilt. Ein weiterer Grund fiir die Spiilung
mit Stickstoff ist der Aspekt Sicherheit. Eine Luftzufuhr iiber die Sandzufiihrung
findet nicht statt, da die Atmosphédre im Sandbunker hauptsidchlich aus Rauch-
gasen besteht. Es sind zahlreiche verschiedene Zufiihrsysteme auf dem Markt
vorhanden.

Bei den Zufiihrsystemen von Stroh und Waldrestholz miissen die Scale-up-
Moglichkeiten gepriift werden, da der Volumenstrom vor allem bei Stroh auf-
grund der geringen Dichte sehr grol werden kann. Dies kann Auswirkungen auf
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die maximale Grofe eines Schnellpyrolyse-Moduls haben. Fiir groBe Anlagen
wird daran gearbeitet, auf Inertgas im Zufiihrsystem und im Reaktor zu verzich-
ten. Dadurch wird Luft mit der Biomasse in den Reaktor gelangen. Henrich
(2005) beziffert die Verluste durch Oxidationsreaktionen auf < 1 % der einge-
setzten Biomasseenergie. Damit nicht dariiber hinaus unkontrolliert Luft in den
Reaktor gelangt, sollte die Anlage {iber Atmosphirendruck gefahren werden.

3.3.3.2 Doppelschnecken-Reaktor

Im Doppelschnecken-Reaktor finden die Schnellpyrolyse-Reaktionen statt. Die
entstechenden Gase werden nach oben abgesaugt. Mit den Gasen wird ein Teil des
Koks’ ausgetragen, sowie ein kleiner Teil des fein gemahlenen Sands. Der
Hauptteil des Sands und der restliche Koks verlassen den Reaktor nach unten.
Die Doppelschnecken transportieren Biomasse und Wérmetrdger (Sand) axial
nach vorne und sorgen fiir eine radiale Vermischung. Wie sich der Koks im Sys-
tem verteilt, ist zum jetzigen Zeitpunkt der Entwicklung noch nicht endgiiltig
geklart.

Das Verhiltnis von Sand zu Biomasse ist mit entscheidend fiir die Qualitit der
Schnellpyrolyse und die Kosten des Verfahrens. Experimente am Forschungs-
zentrum Karlsruhe wurden mit einem Gew.-Verhéltnis Sand zu Biomasse von
20:1 bis 6:1 gefahren, und die Grenze, bei der sich die Produktausbeute dndert,
war noch nicht erreicht (Henrich, 2005). Bei der Optimierung der spezifischen
Produktionskosten spielt das Sand-Biomasse-Verhiltnis eine nicht unwesentliche
Rolle. Je nach Sanddurchsatz veridndern sich die Investitionen fiir die Anlage, die
Kosten fiir elektrische Energie zum Transport des Sands, sowie die Kosten fiir
die zusitzliche Energie, die zur Aufheizung des Sands notwendig ist (siche An-
hang A6). In der Modellanlage wird ein Sand-Biomasse-Verhéltnis von 10
gewihlt. Dieses Verhiltnis lehnt sich an das der am Forschungszentrum Karls-
ruhe im Bau befindenden Pilotanlage an.

3.3.3.3 Sandkreislauf inkl. Aufheizung

Der Sand, der den Reaktor nach unten verldsst, muss aullerhalb des Reaktors
wieder aufgeheizt und dem Reaktor erneut zugefiihrt werden. Dies geschieht,
indem der Sand aus dem Reaktor durch ein Zufiihrsystem in ein Steigrohr mit
heiflen Rauchgasen gelangt. Dieses Zufiihrsystem muss gewihrleisten, dass die
heilen Rauchgase aus dem Steigrohr nicht in das System unterhalb des Reaktors
gelangen. Vor dem Zufiihrsystem wird neuer Sand in den Kreislauf eingebracht,
weil der Sand im System durch mechanischen Abrieb nach und nach fein gemah-
len wird und dadurch zum Teil den Sandkreislauf mit den Produkten verlésst.
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Im Steigrohr wird der Sand mit heilen Rauchgasen in den Sammelbunker
transportiert und dabei aufgeheizt. Bei dem Steigrohr handelt es sich um einen
direkten Warmeiibertrager im Gleichstromprinzip. Im Steigrohr finden dariiber
hinaus Entgasungs- und Oxidationsreaktionen aufgrund der Anwesenheit von
Koks statt. Ob sich die im Koks anorganisch gebundenen Chlorverbindungen im
Steigrohr und/oder in den nachgeschalteten Verfahrensstufen zu Dioxinen um-
setzen, ist noch nicht endgiiltig geklart.

Am oberen Ende des Steigrohrs wird der Sand gesammelt. Der im System fein
gemahlene Sand und Restkoks werden mit den Rauchgasen ausgetragen und in
einem Zyklon abgetrennt. Danach wird das Rauchgas nachverbrannt und auf
Temperaturen abgekiihlt, die eine Feinfilterung der Abgase ermoglichen (z.B.
Elektrofilter, maximale Temperatur ca. 500 °C). Die Feinfilterung ist fiir das an
dieser Stelle vorgesehene Gebldse notwendig. Die gereinigten Rauchgase werden
anschlieBend teilweise zurlickgefiihrt. Der andere Teil verldsst die Pyrolyseein-
heit in Richtung Trockner.

Bei der in dieser Arbeit zugrunde gelegten Modellanlage wird davon ausgegan-
gen, dass der Abgasstrom aus der Pyrolyseeinheit keine Dioxine und Furane
aufweist. Erste Untersuchungen am ITC-TAB legen diesen Schluss nahe (Hor-
nung, 2005). Aufgrund des Nachbrenners und der Feinfilterung im Anschluss an
das Steigrohr, wird unterstellt, dass sich die Rauchgase dhnlich reinigen lassen,
wie die aus einer Biomasse-Verbrennungsanlage. Der Nachbrenner wird bei der
Massen- und Energiebilanzierung nicht berticksichtigt, da sich die Rauchgase aus
dem Steigrohr zum jetzigen Zeitpunkt der Entwicklung nicht quantifizieren las-
sen.

Eine Alternative zur pneumatischen Forderung des Sands mit gleichzeitiger Auf-
heizung ist ein mechanischer Transport in einem Becherwerk mit Autheizung des
Sands in einem indirekt beheizten Sandwérmeiibertrager. Weil indirekt beheizte
Sandwiérmeitibertrager groBtechnisch nicht zur Verfligung stehen, wird diese
Variante hier nicht weiter untersucht.

Dartiber hinaus besteht die Moglichkeit, Inconel-Kugeln statt Sand einzusetzen.
Beim Einsatz von Stahlkugeln ist der Koks nicht mit Sand verunreinigt, wodurch
sich die Laufzeit der Zerstduberdiisen im Vergaser verldngert. Stahl weist aller-
dings im Gegensatz zu Sand eine niedrigere Wiarmekapazitit auf und kann nicht
pneumatisch transportiert, sowie in einer Wirbelschicht aufgeheizt werden. Um
zwischen Sand und Stahlkugeln als Wirmetrdgermedium wihlen zu konnen,
muss die abrasive Wirkung des Sands bei der Vergasung getestet werden. Die
Auswirkungen auf die Kenngrofen der Modellanlage beim Umstieg von Sand
auf Stahlkugeln wurden qualitativ abgeschitzt und als niedrig eingestutft.
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Bereitstellung der heillen Rauchgase zur Sandaufheizung

Die heilen Rauchgase werden durch die Verbrennung von Pyrolysegas und
weiteren Brennstoffen erzeugt. Die Verbrennung sollte ohne Luftiiberschuss ge-
fahren werden, um eine Oxidation des Koks’ im Steigrohr zu minimieren. Eine
vollstandige Oxidation der Rauchgase ist nicht notwendig, weil nach dem Steig-
rohr ein Nachbrenner vorgesehen ist. Der benétigte Druck fiir den Sandtransport
wird vor der Brennkammer aufgebaut, indem die Verbrennungsluft komprimiert
wird. Das dafiir notwendige Geblase benétigt den groBiten Teil der elektrischen
Energie in der Pyrolyseeinheit. Eine Riickfithrung der Rauchgase aus dem Steig-
rohr ist aufgrund der noch im Gas enthaltenen Warme sinnvoll, um die zusitzlich
benotigte Warme zu reduzieren.

Eine Integration der Wiarmebereitstellung fiir die Sandaufheizung und fiir die
Trocknung der Biomasse erscheint bei der Schnellpyrolyse-Anlage sinnvoll. Bei
der Wahl des zusitzlichen Brennstoffs muss entschieden werden, ob fossile oder
biogene Brennstoffe zum Einsatz kommen sollen und in welchem Zustand (gas-
formig, fliissig oder fest) der Brennstoff vorliegen sollte.

In dieser Arbeit werden biogene Brennstoffe zur Bereitstellung der bendtigten
Wirme herangezogen, weil es ein Ziel der Produktion von Synthesekraftstoffen
aus Biomasse ist, fossile Energietrdger zu substituieren. Fiir eine Zufeuerung von
gasformigen Brennstoffen spricht, dass aufgrund der Verbrennung von Pyrolyse-
gas nur ein Brenner benétigt wird. Allerdings miisste dann auf Biogas zuriickge-
griffen werden. Eine weitere Option ist der Einsatz von Stroh und Waldrestholz
als fester Brennstoff fiir die Warmebereitstellung. Dies ist allerdings mit einem
etwas hoheren Investitionsaufwand fiir einen Mehrstoftbrenner verbunden. Dar-
iber hinaus ist es technisch aufwéndig, hohe Temperaturen mit der Verbrennung
von Stroh zu erzeugen.

Die Auswahl eines biogenen Brennstoffs fiir die Warmebereitstellung, der zu
optimierten Produktionskosten fiihrt, kann zum jetzigen Zeitpunkt noch nicht
getroffen werden. In dieser Arbeit wird bei Schnellpyrolyse-Anlagen fiir Stroh
auf Biogas zuriickgegriffen, um diese Moglichkeit zu demonstrieren und um die
Verbrennung von Stroh zu umgehen. Als Brennstoff fiir die Wéarmebereitstellung
bei Schnellpyrolyse-Anlagen fiir Waldrestholz wird Waldrestholz herangezogen,
um zu demonstrieren, wie sich diese Variante darstellt. Dartiber hinaus ist die
Verbrennung von Holz Stand der Technik.

3.3.3.4 Produktgewinnung und Slurryherstellung

Die Produkte der Schnellpyrolyse sind der Koks und das Kondensat, die gemein-
sam als Slurry das Edukt fiir die Synthesegaserzeugung darstellen. Sie werden
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groftenteils aus dem heillen Produktgas, das aus dem Reaktor stromt, gewonnen.
Als Koppelprodukt fillt Pyrolysegas an, das in der Anlage zur Warmeerzeugung
genutzt wird.

Die Produktgewinnung ist im Zusammenhang mit der Aufbereitung der Produkte
fiir den Transport und der Aufbereitung der Produkte zu einer fiir die Vergasung
geeigneten Slurry in der zentralen GroBanlage zu sehen. Fiir diese drei Prozess-
schritte existieren mehrere Varianten und Kombinationsmoglichkeiten. Die Wahl
fiir eine Prozesskette kann zum jetzigen Zeitpunkt noch nicht getroffen werden,
weil bisher sehr wenige Informationen iiber die Transport- und Lagerfahigkeit
von Pyrolysekondensaten und -slurrys vorliegen und deshalb auch noch keine
Transportbehilter spezifiziert werden konnen. Ein Hauptaugenmerk bei der
Auswahl fiir eine Prozesskette gilt zudem den Verlegungen und Verstopfungen,
die in den Anlagenkomponenten der Produktgewinnung auftreten und bis jetzt
einen kontinuierlichen Betrieb der Anlage verhindern (vgl. Kap. 2).

Im Folgenden werden die Prozesskette der Modellanlage, die im ITAS untersucht
wurde, und die vom ITC-CPV verfolgte Prozesskette vorgestellt.

Produktgewinnung in der Modellanlage

In den HeiBBgaszyklonen nach dem Reaktor und nach dem Steigrohr wird ein
Grofiteil des Koks’ gewonnen, der mit Sand verunreinigt ist. Die gewonnenen
Feststoffe werden abgekiihlt (von 500 °C auf Raumtemperatur) und zwischen-
gelagert oder direkt mit Kondensat zu einer Slurry gemischt. Weil der Koks
pyrophor ist, miissen Rohrleitungen und Bunker mit Inertgas gespiilt werden.

Die Rohrleitungen aus dem Reaktor, der HeiBBgaszyklon, sowie das Rohr in die
Kondensationseinheit neigen zu Verlegungen (,,Verstopfungen®). Es haben sich
in den Laboranlagen des FZK und der Fa. Lurgi Ablagerungen aus Teer und
Koks gebildet, die mit Stochern entfernt werden mussten (Henrich et al., 2005).
Fiir kommerzielle Anlagen, die 7000 bis 8000 Betriebsstunden pro Jahr aufwei-
sen sollen, miissen konstruktive Maflnahmen getroffen werden, um einen perma-
nenten Betrieb zu gewéhrleisten. Solche Maflnahmen wiren z.B. kurze Wegstre-
cken, beheizte Rohre und automatisch arbeitende Stocher an den kritischen
Stellen. Bei der Modellanlage wird davon ausgegangen, dass das Problem der
Verlegungen geldst ist.

Fiir die Modellanlage wird eine einfache, direkte Kondensation ausgewihlt. Das
erzeugte Kondensat wird bei ca. 50 °C mit dem Koks zu einer Slurry gemischt
und direkt in Wechseltankcontainer gepumpt, die anschlieBend auf Lkws ver-
laden werden. Fiir einen kontinuierlichen Betrieb sind Zwischenlagertanks fiir
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das Kondensat vorgesehen. Mischer und Riihrer zur Slurryherstellung sind in
vielféltigen Ausfithrungen auf dem Markt vorhanden.

Der Kondensation ist ein Zyklon vorgeschaltet, um Feststoffe abzutrennen. Ob
dies ausreicht, um Verstopfungen im Kondensationsstrang zu vermeiden, muss
wihrend der weiteren Entwicklung des Verfahrens gepriift werden. Eventuell
miissen Feinfilter im Behélter (vgl. Abb. 3.3, Seite 30) angebracht werden, oder
es miissen zusitzliche Feinfilter vor die Kondensation geschaltet werden. Bei den
O6konomischen Betrachtungen der Modellanlage wird davon ausgegangen, dass
ein Zyklon ausreichend ist.

Der Kondensation nachgeschaltet ist ein Elektrofilter, der Nebeltropfchen heraus-
filtert. Diese MaBnahme ist notwendig, da sich bei Versuchen des ITC-CPV und
der Fa. Lurgi gezeigt hat, dass ohne Elektrofilter bis zu 5 % der Kondensate mit
dem Gas die Kondensation verlassen (Henrich et al., 2005). Dies ist zum einen
ein Ausbeuteverlust, der nicht zu vernachldssigen ist, zum anderen kann dies zu
Verklebungen in den Rohrleitungen fithren und Probleme bei der Verbrennung
der Pyrolysegase verursachen. Eine weitere Reinigung des Pyrolysegases ist in
der Modellanlage nicht vorgesehen.

In dieser Arbeit wird vereinfacht angenommen, dass die Slurry aus den Wechsel-
tankcontainern jederzeit raus gepumpt werden kann. Wie sich die Slurry, vor
allem aus Stroh, bei ldngerer Lagerung oder tiefen Temperaturen im Winter ver-
hilt, ist noch nicht endgiiltig gekldrt. Hier miissen weitere Lagerungsversuche
mit verschiedenen Kondensaten und Slurrys durchgefiihrt werden. Dartiber
hinaus sind verschiedene Moglichkeiten der Zwischenprodukt Herstellung zu
priifen, da in der zentralen Anlage in jedem Fall eine weitere Aufbereitung not-
wendig ist.

Alternative: Produktgewinnung nach dem Konzept des ITC-CPV

Am ITC-CPV wird versucht, durch eine spezielle Kondensation ein stabiles,
pumpbares wissriges Pyrolysekondensat und ein festes, rieselfdhiges und reakti-
onstrages Pyrolyseprodukt aus Koks und Teerkondensat zu gewinnen. Dabei soll
der Zyklon nach dem Reaktor entfallen und in einer ersten Kondensationsstufe
das kriimelige Produkt gewonnen werden. Gequencht wird mit dem wissrigen
Kondensat, das in einer zweiten Kondensationsstufe gewonnen wird und in der
ersten Stufe wieder in die Gasphase tritt (Raffelt, 2006).

Durch diese zweistufige Kondensation kann auf eine Aufbereitung der Produkte
fiir den Transport verzichtet werden. Dariiber hinaus wird davon ausgegangen,
dass durch diese Art der Kondensation Verlegungen in diesem Anlagenbereich
einfacher beherrschbar sind. Fiir den Transport wird allerdings die Infrastruktur
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fiir zwei verschiedene Stoffe benétigt. Das kriimelige Pyrolyseprodukt soll mit
Silowagen, das Kondensat mit Tankwagen transportiert werden. Auch hier ist
noch nicht geklért, wie sich das Kondensat bei tiefen Temperaturen verhélt. In
der zentralen GroBanlage werden die zwei Produkte gemischt und zu einer
homogenen Slurry aufbereitet.

3.3.4 Slurryauslieferung

Die mit Slurry gefiillten Wechseltankcontainer werden auf Lkws verladen und je
nach Entfernung direkt zur zentralen Grof8anlage oder zum néchsten Giiterbahn-
hof transportiert, wo die Umladung auf die Bahn erfolgt. In Tab. 3.4 sind die
KenngréBen und Verfahren fiir den Slurrytransport zusammengefasst.

Eine Alternative zum Lkw-Transport ist ein Bahnanschluss an der Schnellpyroly-
se-Anlage und der Transport mit Kesselwaggons. Das hierzu nétige Industrie-
gleis ist jedoch mit erheblichen Investitionen verbunden und auch hier wiirden
die Kesselwaggons in kleinen Ziigen zu einem Verladebahnhof transportiert und
erst dort zu einem Ganzzug verbunden. Diese Variante wird im Zuge der weite-
ren systemanalytischen Untersuchung am ITAS einbezogen. In dieser Arbeit aber
nicht weiter verfolgt.

Tab. 3.4:  Kenngrofen und Verfahren fiir den Transport von Slurry

Slurry
Dichte p 1,25 t/m?
Lagerung Wechseltankcontainer
Verfahren zur Beladung Kran
Transportart und -einheit
Lkw mit einem
Wechseltankcontainer
- max. Transportvolumen 18 m?
- max. Zuladung 22,5t
- Zuladung Slurry 225t
Bahn (mit Lkw-Vorlauf) 24 Waggons mit jeweils
zwei Wechseltank-
containern
- max. Transportvolumen pro Waggon 36 m?
- max. Zuladung pro Waggon 49,0t
- Zuladung Slurry pro Waggon 45,0t

Quelle: Daten in Anlehnung an Leible et al. (2007)

3.3.5 Hilfsbetriebsanlagen

Kiihlwerke, die die anfallende Warme wihrend der Kondensation abfiihren und
die Reinigungsanlage fiir die Rauchgase aus der Sandautheizung und Trocknung
sind die Haupthilfsbetriebsanlagen in der Schnellpyrolyse-Anlage. Diesen beiden
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Anlagen gilt es bei der Auslegung der Anlage und der Standortwahl zu beriick-
sichtigen.

3.3.6 Bewertung

Neben den verfahrenstechnischen Unsicherheiten, die in Kapitel 2 herausgearbei-
tet wurden, wurden weitere Unsicherheiten beim Aufbau der Modellanlage auf-
gedeckt, fiir die weitere Annahmen getroffen werden mussten und die es gilt, im
weiteren Verlauf der Entwicklung zu klaren. Die vorhandenen Unsicherheiten
stellen keine KO-Kriterien dar, die gegen die weitere Entwicklung der Technolo-
gie sprechen. In Tab. 3.5 sind die verfahrenstechnischen Unsicherheiten und die
Auswirkungen dieser Unsicherheiten auf die entsprechenden KenngréBen dar-
gestellt. Im Zuge der Sensitivitdtsanalyse in Kapitel 5 und 6 wird der Einfluss
dieser Unsicherheiten auf die Produktkosten untersucht.

Tab. 3.5:  Verfahrenstechnische Unsicherheiten und deren Auswirkungen

Verfahrenstechnische Unsicherheiten: Auswirkungen auf:

Verlegungen und Verstopfungen in der Anlage | Betriebsstunden unter Auslegungszustand

Auslegung der Anlagenkomponenten zur Pro- | Investitionen fiir die Anlage, Kosten fiir Slurry-

duktgewinnung, Lagerung und zum Transport Transport

Scale-up-Moglichkeit der Pyrolyseeinheit Investitionen fiir groBBere Anlagen

Sand-Biomasse-Verhéltnis Investitionen fiir die Anlage, Bedarf an elektrischer
Energie, Bedarf an zusétzlichem Brennstoff

mit Sand verunreinigte Slurry Instandhaltungskosten Vergaser, Laufzeit Slurry-
pumpen

Art des zusétzlichen Brennstoffs Investitionen fiir die Anlage, Kosten fiir diesen
Brennstoff

Des Weiteren existieren im Bereich der Lagerung der Biomasse mehrere Ausle-
gungsoptionen und im Bereich der Zerkleinerung und Trocknung der Biomasse
mehrere technische Alternativen. Die Lagerreichweite (vier Tage) der Biomasse
wurde in Anlehnung an Biomasse-Verbrennungsanlagen ausgelegt. Die Investiti-
onen fiir die Lager der Biomasse sind allerdings nicht unerheblich, und es muss
gepriift werden, ob die angenommene Lagerreichweite nicht verkiirzt werden
kann, ohne dass es zu Engpissen in der Slurryproduktion kommt. Bei der Aus-
wahl der Maschinen und Anlagen zur Zerkleinerung und Trocknung wurden die-
jenigen ausgewdhlt, die sich durch hohe Betriebsstunden pro Jahr in der holzver-
arbeitenden Industrie bewédhrt haben. Inwieweit 1m Fall von Stroh
Zerkleinerungs- oder Trocknungsverfahren aus dem Idw. Bereich zum Einsatz
kommen konnen, muss im weiteren Verlauf der Entwicklung gepriift werden.
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In diesem Kapitel werden die methodischen Grundlagen fiir die Prozessketten-
analysen erarbeitet und diskutiert. Strome {iber die Systemgrenzen der Prozess-
kettenkomponenten (siehe auch Kapitel 3) pro Jahr werden mit der FlieBgrof3e @
beschrieben und durch Indizierung eindeutig gekennzeichnet. Die Indizierung
oben bezeichnet die Art des Stroms (Kapital K, Masse M, Energie E); die untere
Indizierung differenziert die Art des Stroms weiter (z.B.®y: Kapitalstrom

verbrauchsgebundene Kosten).
4.1 Massen- und Energiebilanzierung

4.1.1 Kenngroflen von festen Brennstoffen

In Kapitel 3.2 wurden die Eigenschaften von Stroh und Waldrestholz bereits an-
gegeben. In diesem Kapitel werden die dahinter stehenden Grundlagen dargelegt.
Die Elementarzusammensetzung fiir Stroh und Waldrestholz wird vereinfacht
mit C¢HyO, angenommen und bezieht sich auf den wasser- und aschefreien Zu-
stand (Kaltschmitt und Hartmann, 2001). Die in dieser Arbeit benutzten Bezugs-
zustande der Biomasse sind in Tab. 4.1 aufgelistet.

Tab. 4.1:  Bezugszustinde von Brennstoffen

Bezugszustinde Abkiirzungen Erlduterung
Als roh wird der Brennstoff im Anlieferungszustand
roh roh bezeichnet. In dieser Arbeit besitzt Stroh einen Wasser-
gehalt von 14 % im Rohzustand, Waldrestholz einen
Wassergehalt von 35 %.
Als wasserfrei wird ein Brennstoff bezeichnet, der bei
wasserfrei wf 106 +£ 2 °C bis zur Gewichtskonstanz getrocknet worden
ist.
Der wasser- und aschefreie Brennstoff ergibt sich, wenn
wasser- und aschefrei waf man von dem wasserfreien Brennstoff den Aschegehalt
abzieht.
etrocknet ofr In dieser Arbeit weist der getrocknete Brennstoff einen
g getr Wassergehalt von 7 % auf.
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Zur Beurteilung des Brennstoffs und fiir thermo-chemische Berechnungen wer-
den des Weiteren der Wassergehalt, der Aschegehalt und der Heizwert benotigt.
Diese werden wie folgt definiert.
Wassergehalt w:

m(HzO)

w = 100 % Gl (4.1)
m(feuchterBrennstoff)

Aschegehalt a:

Die Asche umfasst die nicht brennbare Substanz eines Brennstoffs und wird nach
DIN 51719 (1997) bestimmt. Der Aschegehalt ist ein MaB fiir den Mineralstoff-
gehalt des Brennstoffs und wird auf den wasserfreien Zustand des Brennstoffs
bezogen. Die Asche ist allerdings nicht identisch mit dem Mineralstoff, sondern
stellt den Gliihriickstand der Mineralstoffe dar.

Definition Heizwert H;:

Der Heizwert H; (friiher H,) ist die Warmemenge, die bei der vollstindigen
Verbrennung mit Luft von einem Kilogramm festem Brennstoff frei wird, wenn
die Verbrennungsprodukte auf die Ausgangsbedingungen von 1,013 bar und 25
°C zuriickgefiihrt werden und das bei der Verbrennung entstehende Wasser in
dampfformigem Zustand vorliegt.

Berechnung des Heizwerts Hj(w):

Die Berechnung des Heizwerts H; in Abhdngigkeit des Wassergehalts w erfolgt
nach der folgenden Formel:

Hi(w):[Hi(waf)(l—ij—hv il ](1 Wj Gl. (4.2)

100 100—w ) U 100

Der Heizwert Hj(waf) fiir Stroh und Waldrestholz wird vereinfacht mit 18 MJ/kg
angenommen (vgl. auch Leible et al., 2003). Die Verdampfungsenthalpie von
Wasser hy betrdgt 2,5 MJ/kg (bei 1,013 bar und 0 °C).
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4.1.2 Anlagenleistung

Die Leistungen der in dieser Arbeit untersuchten Anlagen sind wie folgt defi-
niert:

E E

p = Lro Gl (43) mit p. =Lr Gl (4.5) mit
AD tAD

q)gd,roh = q)llélfi,roh .Hi,Ed,roh Gl (44) (Dllfr = q)llﬁ 'Hi,Pr Gl (46)

Pi:  Anlagenleistung bezogen auf die Edukte (MW,)
Po:  Anlagenleistung bezogen auf die Produkte (MW )

E E M M.
CDEd’mh, D, CDEd’roh, @, : siche Kap. 4.1.3

tap:  Ausnutzungsdauer der Anlage in Anlehnung an VDI-Richtlinie 4661, weitere
Bezeichnungen: Volllaststunden pro Jahr oder Betriebsstunden
unter Auslegungszustand pro Jahr (h/a)

Die Energien der Edukte und der Produkte, sowie die der weiteren Brennstofte
werden liber den Heizwert H; bestimmt.

Die Edukte sind Stroh bzw. Waldrestholz, die pyrolysiert werden. Das Produkt
aus der Schnellpyrolyse-Anlage ist die Slurry. Zusitzlich benétigter Brennstoff
wird nicht in der Anlagenleistung beriicksichtigt

4.1.3 Gleichungen fiir die Massen- und Energiebilanzierung

Fiir die Massen- und Energiebilanzierung der Schnellpyrolyse-Anlage wurden
die nachfolgenden Gleichungen aufgestellt. Das betrachtete System mit den dazu
gehorigen Systemgrenzen ist in Abb. 3.2 und Abb. 3.3 abgebildet.

Massenbilanz:

q)gfi,roh + z(DhBAs,roh,i = (Dg/llr +Z®¥Pr,j +Zq)11\{45,k Gl (47)
i j k

oM . Masse an Edukten (Stroh und Waldrestholz), die pyrolysiert werden pro
Ed,roh

Jahr (t/a)
(¥ g[S,roh,i . Masse an Betriebsstoffen der Art i pro Jahr (t/a)
CD% : Masse an Produkten (Slurry) pro Jahr (t/a)
CDI\K/IPL Ik Masse an Koppelprodukten der Art j pro Jahr (t/a)
Cbgls,k : Masse an festen und fliissigen Reststoffen der Art k pro Jahr (t/a)

Der Massenstrom an Edukten Stroh und Waldrestholz pro Jahr berechnet sich aus
Gleichung GI. (4.3) und GI. (4.4) bei vorgegebener Leistung und angenommenen
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Volllaststunden pro Jahr. An Betriebsstoffen werden fiir die Schnellpyrolyse-
Anlage Sand und Biogas bzw. zusitzliches Waldrestholz fiir den Betrieb der
Anlagen benotigt.

Der spezifische Sandbedarf kann Tab. 5.3 (Seite 62) entnommen werden. Der
spezifische Bedarf an den zusitzlich bendtigten Energietrigern Biogas bzw.
Waldrestholz ist in Tab. 5.3 und Tab. 5.4 (Seite 62 f) dargelegt und wird im An-
hang A6 und A7 berechnet. Multipliziert mit dem getrockneten Stroh- bzw.
Waldrestholz-Massenstrom pro Jahr, der pyrolysiert wird (®Y, ), ergibt sich

Ed,getr

der Massenstrom an Sand und Biogas bzw. zusitzlichem Waldrestholz pro Jahr.

Der Massenstrom an Produkten (Slurry) inkl. Asche und Feinsand ergibt sich aus
den Produktausbeuten der Schnellpyrolyse, die in Tab. 5.2 (Seite 62) dargestellt
sind. An Koppelprodukten fillt Pyrolysegas an, dessen Massenstrom ebenfalls
aus Tab. 5.2 bestimmt werden kann. An Reststoff fallt Wasser an, das in die
Umwelt emittiert wird. Der spezifische Massenstrom an Wasser kann aus Tab.
5.4 entnommen werden; multipliziert mit dem getrockneten Stroh- bzw. Wald-
restholz-Anlagendurchsatz pro Jahr (@ .. fir Stroh und [® ) + 5 ey I(getr)

Ed,getr

fiir WRH) ergibt sich der Massenstrom Wasser pro Jahr.

In Tab. A.11 im Anhang AS ist die Massenbilanz fiir die 50-MW;,-Modellanlage
in tabellarischer Form dargelegt.

Bilanz der chemischen Energie:

(I)Ed + Zq)gs,i = cDEr + Z(I)IF;Pr,j +Z®8,Nutz,k + zq)g,\/erlust,n Gl (48)
i j k n

) Ed : Energie der Edukte pro Jahr (MJ/a)

) ES,i : Energie der Betriebsstoffe der Art i pro Jahr (MJ/a)

) Er : Energie der Produkte pro Jahr (MJ/a)

<I>fg prj Energie der Koppelprodukte der Art j pro Jahr (MJ/a)
QS,NutZ,k : Energie der anfallenden Nutzwirme der Art k pro Jahr (MJ/a)

<D(E),Verlust,n . Energie der Verlustwirme der Art n pro Jahr (MJ/a)

Bei der Energiebilanz der Anlage wird nur die chemisch gebundene und die
daraus in der Anlage entstehende thermische Energie betrachtet. Die chemisch
gebundene Energie wird entsprechend Gl. 4.4 und 4.6 iiber den Heizwert und die
Masse berechnet. Die elektrische Energie wird beim Anlagenwirkungsgrad mit
beriicksichtigt.

Der Energiestrom der Edukte Stroh und Waldrestholz ergibt sich aus Gleichung
Gl. (4.3) bei vorgegebener Leistung und angenommenen Volllaststunden pro
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Jahr. Der Energiestrom an den Betriebsstoffen Biogas bzw. zusatzlichem Wald-
restholz ergibt sich aus dem Massenstrom und dem Heizwert von Biogas bzw.
von Waldrestholz. Der Energiestrom der Produkte und Koppelprodukte ldsst sich
aus deren Massenstromen und Heizwerten bestimmen.

Wirme, die in der Anlage anfallt, wird bei einer iiber 100 °C liegenden Tempera-
tur, als Nutzwdrme angesehen, darunter als Verlust. Die Nutz- und Verlust-
wirmestrome konnen aus Tab. A.12 im Anhang A8 fiir die 50-MW;,-
Modellanlage entnommen werden und lassen sich auf die gewiinschte Anlagen-
groBe umrechnen.

Die Wiarmestrome im Reaktor, Steigrohr und Trockner werden idealisiert mit der
folgenden Gleichung bilanziert (siehe auch Anhang A5 bis A7):

®f =@M.c AT Gl (4.9)

Fiir die Parameter der Verbrennung im Brenner werden vereinfachte Annahmen
getroffen (sieche auch Anhang A4). Die dadurch auftretenden Fehler haben Aus-
wirkungen auf den Bedarf an zusétzlichen Energietragern und werden in Kap. 5.4
in der Sensitivitidtsanalyse bewertet. Im Anhang A8 in Tab. A.12 wird die Ener-
giebilanz fiir die 50-MW;,-Modellanlage in tabellarischer Form gezeigt.

Fiir die Bewertung von Verfahren und Prozessen werden der energetische Wir-
kungsgrad, sowie der Anlagenwirkungsgrad herangezogen. Der energetische
Wirkungsgrad gibt an, wieviel Prozent der Energie der Edukte sich im Produkt

wieder findet. Einmal wird der energetische Wirkungsgrad iiber die Anlagen-
grenze (ny, ) definiert; einmal tliber die Grenze der Schnellpyrolyseeinheit (1, ).

Der Anlagenwirkungsgrad zeigt, wieviel Prozent der fiir den Prozess bendtigten
Primérenergie im Produkt vorhanden ist.

Definition energetischer Wirkungsgrad:

E E
Moy =2 GL(4.102) M, =2 GL(4.10b)
Ed,roh Ed,getr

Anlagenwirkungsgrad (energetisch):

i Gl. (4.11)
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Bei der Umrechnung der elektrischen Energie auf Priméarenergie wird ein Wir-
kungsgrad ne von 34 % an der Verbraucherstelle angenommen. Der geschitzte
elektrische Verbrauch liegt bei 85 % der installierten elektrischen Leistung (siche
auch Arlt, 2003). Der Verbrauch an elektrischer Energie in der 50-MWj,-
Modellanlage pro Jahr ist in Tab. A.13 im Anhang A8 zu finden.

4.2  Berechnung der Produktkosten

Fiir die Berechnung der Produktkosten werden zundchst die Produktionskosten
benoétigt. Die Produktionskosten pro Jahr, die in einer Anlage anfallen, setzen
sich in Anlehnung an VDI 6025 (1996) und VDI 2067 (2000) wie folgt zusam-
men:

Op =0F +DF + Dy +dF Gl (4.12)

(Dg : Produktionskosten pro Jahr

(DE : Kapitalgebundene Kosten pro Jahr
(Ds : Verbrauchsgebundene Kosten pro Jahr
(DE : Betriebsgebundene Kosten pro Jahr

(DSK : Sonstige Kosten pro Jahr

Kapitalgebundene Kosten sind jahrliche Kosten, die aus den Investitionen und
der Instandhaltung fiir die Anlage herriihren. Die verbrauchsgebundenen Kosten
ergeben sich aus der Summe der Kosten des Jahres-Energieverbrauchs, des Mate-
rialverbrauchs (hauptsidchlich Biomassebedarf) und sonstiger Betriebsstoff-
verbriauche. Betriebsgebundene Kosten bilden hauptsidchlich die Kosten fiir Per-
sonal. Versicherungen, Steuern sowie Kosten, die keinem anderen Kostenblock
zugeordnet werden konnen, sind in den sonstigen Kosten zusammengefasst.

Die kapitalgebundenen, betriebsgebundenen und sonstigen Kosten stellen die
Fixkosten der Anlage dar; wahrend die verbrauchsgebundenen Kosten die variab-
len Kosten bilden. Im Folgenden werden die einzelnen Kostenblocke und die
Methoden zu deren Berechnung beschrieben. Die exakte Bestimmung aller
Kostenpositionen in den einzelnen Blocken ist in einem frithen Stadium der Ent-
wicklung eines technischen Verfahrens nicht moglich, so dass Vereinfachungen
getroffen werden miissen.

Fiir die Ermittlung der Produktkosten bzw. der spezifischen Produktionskosten
(kp.y und k,, ) werden die jahrlichen Produktionskosten der Anlage durch die

jahrlich produzierte Menge oder Energie geteilt.
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K K
Koo :g—; GL(4.13) und k,, =—r Gl (4.14)
Pr Pr

Im Anhang A8 werden die Produktkosten fiir die 50-MW;,-Modellanlage in
tabellarischer Form gezeigt.

4.2.1 Kapitalgebundene Kosten

Die kapitalgebundenen Kosten pro Jahr berechnen sich wie folgt:

GBI FS NS N SRS o Gl. (4.15)
i
Iy: Anfangsinvestitionen fiir die Anlage (Mio. €)
fa: Annuitdtenfaktor (1/a)
Iati Investitionen fiir Anlagenteil i (Mio. €)
f Faktor fiir Instandhaltung fiir Anlagenteil 1 in % der Anfangsinvestitionen

TH - fiir Anlagenteil i pro Jahr (1/a)

. £,)(f, -1) 1
mit £, - "D 1 g 46
f,)™>-1 a
f;: Zinsfaktor f,=1+z, mit z: Zinssatz
tAL: Anlagenlaufzeit (a)

Die Anfangsinvestitionen fiir eine Anlage setzen sich aus den kumulierten Aus-
gaben bis zu deren Inbetriebnahme zusammen. Die Investitionen fiir das Geldnde
werden nicht beriicksichtigt, weil diese stark vom Standort abhéngig sind. Nicht
beriicksichtigt werden dariiber hinaus das Umlaufkapital und der Restwert der
Anlage. Das Umlaufkapital und der Restwert der Anlage gleichen sich in erster
Néherung aus.

Neben den Anfangsinvestitionen ist mit Ersatzinvestitionen zu rechnen, wenn die
Laufzeit der Anlage langer ist als die Nutzungsdauer einzelner Anlagenkompo-
nenten. Diese Investitionen werden hier iiber die Instandhaltung abgedeckt.

Mit Hilfe des Annuititenfaktors werden die Investitionen in konstante periodi-
sche kalkulatorische Kosten wahrend des Betrachtungszeitraums transformiert.
Er enthélt Abschreibung und Zinsen. Die Hohe des angesetzten Zinssatzes richtet
sich nach dem Zinssatz, der fiir das Kapital auf dem Kapitalmarkt erzielt werden
konnte. Die Entscheidung fiir die Investition muss in einer Wirtschaftlichkeits-
rechnung gepriift werden, bei der u.a. die Rentabilitit oder der Return on Invest-
ment gepriift werden.

Den zweiten Block der kapitalgebundenen Kosten stellen die Instandhaltungs-
kosten dar. Die Instandhaltungskosten berechnen sich aus der Summe der Inves-
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titionen fiir ein Anlagenteil multipliziert mit dem dazugehodrigen Faktor fiir
Instandhaltung in % der Investitionen pro Jahr. Nach DIN 31051 (2003) setzt
sich Instandhaltung aus Wartung, Inspektion, Instandsetzung und Verbesserung
zusammen. Wartung (Erhaltung des Soll-Zustands) und Inspektion (Feststellung
des Ist-Zustands) sind Tatigkeiten mit vorbeugendem Charakter. Instandsetzun-
gen (Wiederherstellung des Soll-Zustands) lassen sich in geplante Instandsetzung
(Revisionen) und ereignisorientierte Instandsetzung (Reparatur) aufteilen. Im
ersten Fall werden Teile mit Verschleilcharakter in festgelegten Intervallen aus-
gewechselt, unabhingig vom Zustand in dem sie sich befinden. Im zweiten Fall
werden defekte Teile nach Schadensfeststellung wieder instand gesetzt. In der
Literatur sind die Begriffe ,,Reparatur und Instandhaltung* sowie ,,Wartung und
Instandhaltung® geldufig.

Die Vorkalkulation bzw. die Abschitzung der Anfangsinvestitionen ist von
groBer Bedeutung. Hier sollte eine Methode zum Einsatz kommen, die dem je-
weiligen Entwicklungsstand des Verfahrens bzw. dem Planungsstand der Anlage
addquat ist.

Chemische
Prozessapparaturen
(Anlage innerhalb
battery limits)

Hilfsbetriebsanlagen Nebenanlagen

- Elektrische Einrichtungen - Gebaude
- Einrichtungen zur Strom- und - Verwaltungsblros

Direkte Kapitalbedarfspositionen:

- Hauptkomponenten
Apparate und Maschinen
- Montage der Hauptkomponenten
- Nebenkomponenten inkl. Montage
Rohrleitungen
Instrumente MRS
elektrische Einrichtungen
Isolierungen und Anstriche
- Geb&ude, Fundamente
und Apparategerust
- Baunebenkosten
Indirekte Kapitalbedarfspositionen:
- Engineering
- Montage- und Bauleitung
- Bauzinsen
- Unvorhergesehenes

Warmeproduktion

- Dampferzeugungs- und —verteilungs-
einrichtungen

- Kihltirme und Kihlkreislaufe

- Einrichtungen zur Versorgung mit
Betriebsmitteln

- Einrichtungen zur Aufbereitung
und/oder Entsorgung von
Betriebsmitteln

- Einrichtungen zur Aufbereitung und/
oder Entsorgung von Nebenprodukten

- Einrichtungen zur Abgasbehandlung
- Sicherheitseinrichtungen
- Sonstige Einrichtungen

Gelande-
erschlieBung

Feststoff-
Verarbeitungsanlagen

- Laboratorien
- Werkstatten inkl. Lager

- Umkleide-, Belegschafts-
und Sanitarrdume

- Kantinenrdume
- Sonstige Nebenanlagen

Lager

Lager fir
- Rohstoffe
- Betriebsmittel

- Endprodukte
- Nebenprodukte
- Sonstiges

N . - Einrichtungen zur Konditionierung
- Gelandebefest!gung Zerkleinerungsmaschinen, Trocknung, ...
StraBep, Gleisanlage - Einrichtungen zur Férderung
Z;ar:le(platze Krane, Foérderbander, Schneckenférderer, ... Quelle: in Anlehnung an Guthrie (1969)
-Zéau

Abb. 4.1:  Struktur der Investitionen fiir eine verfahrenstechnische Anlage
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In dieser Arbeit wird die Investitionsstruktur einer Anlage in Anlehnung an
Guthrie (1969) fiir die Berechnung der Anfangsinvestitionen der Schnellpyroly-
se-Modellanlage herangezogen (siche Abb. 4.1). Der Anlagenkapitalbedarf l4sst
sich danach in sechs Module aufgliedern. Die chemischen Prozessapparaturen, in
der die eigentliche Produktgewinnung stattfindet, stellen die Anlage innerhalb
battery limits dar.

Zur Vorkalkulation der Anlage innerhalb battery limits mit differenzierten Zu-
schlagsfaktoren sind deren direkte und indirekte Kapitalbedarfspositionen in
Abb. 4.1 dargestellt. Apparate und Maschinen bilden die Basis, auf der die
Nebenkomponenten, Gebdude, Fundamente und Apparategeriiste sowie die Bau-
nebenkosten mit Zuschlagsfaktoren ermittelt werden. Der Kapitalbedarf fiir die
Haupt- und Nebenkomponenten ist frei Anlage zu bestimmen. Die Montage be-
inhaltet Lohne und Material. Die Zuschlagsfaktoren der indirekten Kapitalbe-
darfspositionen beziehen sich in dieser Arbeit auf Apparate und Maschinen.

Die zur Vorkalkulation bendétigten Zuschlagsfaktoren sind vom Anlagentyp
abhingig und miissen aus eigener Erfahrung, Fachveroffentlichungen oder
Experteninterviews ermittelt werden. Wenn die Anlage innerhalb battery limits
aus mehreren Prozessstufen bzw. Teilanlagen besteht, konnen diese einzeln mit
Zuschlagstaktoren vorkalkuliert werden, was die Genauigkeit der Abschitzung
erhoht.

Feststoff-Verarbeitungsanlagen werden gesondert vorkalkuliert (Schulze,
1974 a). Die Basis fiir die Bestimmung der Hilfsbetriebsanlagen und der Lager
mit Zuschlagsfaktoren bildet der Anlagenkapitalbedarf innerhalb battery limits
inkl. der Feststoff-Verarbeitungsanlagen. Nebenanlagen und Geldndeerschlie-
Bung werden in dieser Arbeit genauso wie die Feststoff-Verarbeitungsanlagen
gesondert vorkalkuliert. Durch diese Vorgehensweise erhélt man den gesamten
Anlagenkapitalbedarf, auf den anschlieBend ein Zuschlag fiir Projektierungskos-
ten und Unvorhergesehenes hinzu kommt.

Fiir den Entwicklungsstand der Schnellpyrolyse ist die verwendete flexible Vor-
kalkulation von Vorteil, weil die Datenlage fiir die verschiedenen Investitions-
komponenten sehr unterschiedlich ist und daher entweder auf Zuschlagsfaktoren
oder auf verschiedene Vorkalkulationsmethoden fiir Apparate und Maschinen
bzw. ganze schliisselfertige Module zurlickgegriffen werden kann. Zudem bietet
diese Vorkalkulation die Moglichkeit, in jeder Entwicklungsphase des Verfah-
rens die Vorkalkulation zu konkretisieren und zu verfeinern.

Bei der Vorkalkulation von Maschinen und Apparaten sowie Lagern und Neben-
anlagen werden die im Folgenden aufgefiihrten Verfahren verwendet. Vorausset-
zung fir die Vorkalkulation einzelner Maschinen und Apparate, sowie Lager und



50 4 Methodische Ansitze fiir die Prozesskettenanalyse

Nebenanlagen ist, dass deren grundsitzliche Ausfithrung, deren Kapazitat und
die kennzeichnenden Hauptabmessungen bekannt sind.

Fiir Maschinen, die in Serie produziert und angeboten werden, existieren Preis-
listen, die fiir die Vorkalkulation herangezogen werden. Einfache technische
Apparate, wie Mischer oder Behilter, sowie einfache Bauten, wie Hallen oder
Lager, lassen sich iiber Einheitspreise in Verbindung mit den fiir die Apparate
und Bauten typischen KapazititsgroBBen vorkalkulieren. Dabei muss die Masse
fiir Mischer oder Behilter bestimmt werden, bei Hallen und Lagern ist das
Volumen zu bestimmen; multipliziert mit einem spezifischen Einheitspreis er-
geben sich die Kosten fiir diese Apparate und Bauten.

Die Eingangsdaten fiir die Berechnung der kapitalgebundenen Kosten finden sich
in Tab. 5.6 und Tab. 5.7 (Seite 71 f), sowie im Anhang A3. Die Fehler bzw. Un-
genauigkeiten, die aufgrund der Vorkalkulationsmethoden entstehen, werden in
Kap. 4.6 bewertet.

4.2.2 Verbrauchsgebundene Kosten

Die verbrauchsgebundenen Kosten pro Jahr lassen sich mit der folgenden Glei-
chung berechnen:

CD5 = ZCDE/J “PE; +ZCDI\B/IS,j ‘Phs,j +q)§d '(kEr +kTr) Gl (4-17)
i ]

CDE,,i : Energieverbrauch der Art i pro Jahr (kWh/a)

PE,i: Energiepreise der Art i (€/kWh)

GD“;S, it Betriebstoffverbrauch der Art j pro Jahr (ME/a)
PBs,j- Betriebsstoftkosten der Art j (€/ME)

Dy : Energie des Edukts pro Jahr (MWh/a)

kg spezifische Erfassungskosten des Edukts (€/MWh)
kv spezifische Transportkosten des Edukts (E/MWh)

An Energieverbrauch wird der Verbrauch an elektrischer Energie pro Jahr be-
riicksichtigt. Sand, Biogas bzw. zusétzliches Waldrestholz werden dem Betriebs-
stoffverbrauch zugeordnet. Die bendtigten Daten fiir den jéhrlichen Verbrauch an
elektrischer Energie, Betriebsstoffen und an Edukten konnen aus Tab. A.11 und
Tab. A.13 (Anhang A8) entnommen werden.

Die in dieser Arbeit zugrunde liegenden Preisannahmen fiir elektrische Energie
und Betriebsstoffe finden sich im Anhang A3 wieder. Die Erfassungskosten fiir
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Stroh und Waldrestholz, sowie die Transportkosten fiir diese Biomasse und die
Slurry auf Vollkostenbasis sind im Anhang A1 dargelegt.

Indirekte verbrauchsgebundene Kosten, wie Material- und Energie-Gemein-
kosten werden hier nicht beriicksichtigt. Sie stellen nur einen kleinen Teil der
verbrauchsgebundenen Kosten dar und werden bei den sonstigen Kosten beriick-
sichtigt. Mogliche Preisdnderungen fiir Energie und Betriebsstoffe wihrend der
Laufzeit der Anlage werden nicht beriicksichtigt.

4.2.3 Betriebsgebundene Kosten

Betriebsgebundene Kosten pro Jahr konnen aus Einzelbetridgen oder als prozen-
tualer Anteil der Anfangsinvestitionen oder als Summe aus beidem ermittelt
werden. In dieser Arbeit werden die betriebsgebundenen Kosten wie folgt be-
rechnet:

O = Xk Gl (418)

Xak,i-  Bedarfan Arbeitskréften der Art i pro Jahr (AK)
Kaki:  Kosten fiir Arbeitskrifte der Art i pro Jahr (€/AK a)

Die Personalkosten bzw. die Kosten fiir Arbeitskrifte machen den grof3ten Anteil
an den betriebsgebundenen Kosten aus. Daneben fallen, wie bei den verbrauchs-
gebundenen Kosten, indirekte Kosten an (z.B. Lohnnebenkosten), die ebenfalls
bei den sonstigen Kosten berilicksichtigt werden. Analog zu den verbrauchs-
gebundenen Kosten, werden Anderungen der Kosten fiir Personal wihrend der
Laufzeit der Anlage nicht beriicksichtigt. Die Personalarten und die dazugehori-
gen Kosten sind Kap. 5.2.2 aufgelistet; der Bedarf an Personal wird ebenfalls
dort herausgearbeitet.

4.2.4 Sonstige Kosten

Die sonstigen Kosten pro Jahr setzen sich aus den Kosten fiir Versicherungen,
Steuern und Restkosten, die durch die anderen Kostenblocken nicht erfasst
werden, zusammen. Sie werden in dieser Arbeit nach Gleichung Gl. (4.19)
berechnet.

®f =f,-1, GL (4.19)

fs: Faktor fiir sonstige Kosten (1/a)

Es wird angenommen, dass die sonstigen Kosten liber die Laufzeit der Anlage
konstant sind. In Kap. 5.2.2 werden die sonstigen Kosten abgeschétzt.
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4.3  GrofBlendegressionen

GroBendegressionen (auch Skaleneffekte genannt) treten bei der Erhdhung der
Produktionsmenge bzw. bei groBBerer Anlagenkapazitit auf und spiegeln sich in
geringeren spezifischen Investitionen, sowie geringeren spezifischen Kosten fiir
den Verbrauch und/oder den Betrieb wieder.

Ein Grund fiir GroBendegressionen bei den Investitionen ist, dass mit der
VergroBBerung der Anlagenkapazitit die Anschaffungskosten fiir Maschinen und
Apparate erfahrungsgemil innerhalb eines bestimmten Bereiches nicht proporti-
onal sondern unterproportional zunehmen (Rentz, 2002). Der Anlagenkapital-
bedarf der meisten Nebenpositionen, wie z.B. der Mess- und Regelgerite oder
der indirekten Projektierungskosten verhilt sich zudem stirker degressiv als die
Anschaffungskosten der Apparate und Maschinen (Schulze, 1974b). Ab einer
bestimmten Anlagengroe kommt es jedoch zu einer modularen Bauweise ver-
schiedener Funktionseinheiten, so dass sich die GroBendegression dndert und
Mengendegressionen (auch Stiickzahleffekte genannt) auftreten. Im Folgenden
wird unter GroBendegression die Degression bei grofler werdender Anlagenkapa-
zitdt verstanden, so dass hier auch Mengendegressionen mit eingeschlossen wer-
den.

Bei den betriebsgebundenen Kosten kommt es insbesondere beim Personal zu
GroBendegressionen. Der Bedarf an Personal fiir Uberwachung und Instandhal-
tung der Anlagen nimmt bei einer Vergroferung der Anlage ebenfalls unter-
proportional zu. Grofendegressionen bei den verbrauchsgebundenen Kosten sind
verbunden mit einem vergiinstigten Material- oder Energieeinkauf. Diese Effekte
werden hier nicht berticksichtigt, weil sie sich kaum quantifizieren lassen. Bei
den sonstigen Kosten werden keine Grofendegressionen unterstellt.

Das Arbeiten mit Groendegressionsexponenten ist mit Unsicherheiten behaftet.
In der Praxis beschrinkt sich der Einsatz von GroBBendegressionen meistens auf
ein Scale-up/down um den Faktor 5 bezogen auf eine Referenzanlage. Die daraus
gewonnenen Ergebnisse sind flir eine erste Bewertung belastbar. Ein Scale-
up/down {iiber diesen Bereich hinaus kann nur noch als Orientierungswert ge-
sehen werden. Ein Grund hierfiir sind Technik- und Systemwechsel bei Anlagen-
komponenten bei groler bzw. kleiner werdenden Anlagen, die in dieser Arbeit
nicht beriicksichtigt werden. Um die Genauigkeit der Berechnungen der Investi-
tionen mit GroBendegressionen dennoch zu erhdhen, werden in dieser Arbeit
zwel GrofBendegressionen herangezogen: Zum einen ein Grofendegressions-
exponent bis zur maximalen GroBle eines Anlagenteils und zum anderen ein
GroBendegressionsexponent bei einem modularen Aufbau der jeweiligen Anla-
genteile.
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Die GroBendegressionen fiir Investitionen und Personal lassen sich mit dem fol-
genden Ansatz erfassen:

I ® M m; X ® M m g
o 2 Gl (4.20) und —ARE2 o) P2 Gl (4.21)
Lo, Dy X AR ges,1 Pr,l

10,1 : Anfangsinvestitionen flir Anlage 1

Los: Anfangsinvestitionen fiir Anlage 2

X AK,ges,] - Bedarf an Arbeitskréften pro Jahr fiir Anlage 1
X AK.ges,2 - Bedarf an Arbeitskriften pro Jahr fiir Anlage 2
oY Produktmenge pro Jahr fiir Anlage 1
CD%’LZ : Produktmenge pro Jahr fiir Anlage 2

my, Muk: GroBendegressionsexponenten fiir Investitionen und Arbeitskréfte

Der Ansatz ldsst sich jeweils auch fiir Investitionen von einzelnen Anlagenteilen
bzw. fiir einzelne Personalarten anwenden. Die in dieser Arbeit verwendeten
GroBendegressionsexponenten finden sich in Tab. 5.6 und

Tab. 5.7 (Seite 71 f) fiir die Investitionen, sowie in Tab. 5.9 (Seite 75) fiir das
Personal.

4.4  Lernen in Produktionssystemen

Das Thema Lernen in Produktionssystemen bzw. die Methodik von Lernkurven
wird in diesem Kapitel analysiert. Eine einheitliche methodische Vorgehensweise
bei der Anwendung von Lernkurven auf neue Verfahren im Zuge systemanalyti-
scher Studien fehlte bislang. In diesem Kapitel wird ein Ansatz erarbeitet, mit
dem eine einheitliche Vorgehensweise moglich ist. Dariiber hinaus werden
Richtwerte fiir Fortschrittsfaktoren von Schnellpyrolyse-Anlagen abgeleitet.

Die erste wissenschaftliche Untersuchung zum Thema Lernen in Produktionssys-
temen fand in den 1930er Jahren statt (Wright, 1936). Sie beschéftigte sich mit
dem Lernen von Arbeitern in der Flugzeugindustrie und priagte den Begriff Lern-
kurve (,,learning curve®).

In einem Projekt der Boston Consulting Group (1970) wurde das Thema Lernen
in Produktionssystemen auf alle Bereiche der Produktion ausgedehnt. Es konnte
in bestimmten Produktionssystemen nachgewiesen werden, dass nach jeder Ver-
doppelung der Produktion die Produktionskosten um einen konstanten Faktor
sanken. Diese Arbeit priagte den Begriff der Erfahrungskurve (,,experience cur-
ve®). Das Ziel dieser Arbeit sowie der Arbeiten von Abell und Hammond (1979),
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Dutton und Thomas (1984), sowie Yelle (1979) war es, Lern- und Erfahrungs-
kurven in die strategische Planung von Unternehmen zu integrieren.

Seit Ende der 1990er Jahre finden Lernkurven in Energie- und Umweltpla-
nungsmodellen, wie MARKAL, POLES oder ERIS Anwendung (siche auch Bar-
retto und Kypreos, 2000; IEA, 2000; Kouvaritakis et al., 2003 und Schlenzig,
1998).

In Produktionssystemen lassen sich generell drei wesentliche Lernarten identifi-
zieren, die zu technologischem Lernen fiihren:

— Lernen durch Produktion,
— Lernen durch F&E und
— Lernen durch Interaktion.

Das jeweilige Lernen ist je nach Art der Produktion (z.B. arbeits- oder energiein-
tensive Produktion oder Einzel- oder Massenfertigung) unterschiedlich stark aus-
geprigt. Eine differenziertere Auflistung von Lernarten in Produktionssystemen,
in Anlehnung an Abell und Hammond (1979), geben Dutton und Thomas (1984)
(siche Tab. 4.2). Sie unterscheiden zwischen selbststindigem und induziertem
Lernen, das entweder einen exogenen oder endogenen Ursprung haben kann. Die
aufgelisteten Lernarten lassen sich den drei Lernarten weiter oben zuordnen,
zeigen aber in einer anschaulichen Weise, wo die Ausloser von Lernprozessen
liegen konnen.

Tab. 4.2:  Lernarten in Produktionssystemen

Selbststandiges Lernen Induziertes Lernen

Exogener Ursprung Exogener Ursprung

1. Neue wissenschaftliche und technische Er- 1. Lernen der Anlagen-/Investitionsguter-
kenntnisse Hersteller durch Erfahrungen der Anwender

2. Kontinuierliche Produktivitatssteigerung durch 2. Kopieren und Adaption technischer Innovatio-
die Erneuerung von Teilen der Produktions- nen von Konkurrenten

| e .

anlage 3. Investition in verbesserte Technologien

Endogener Ursprung Endogener Ursprung

1. Erfahrung der Beschaftigten 1. Verstarkte Automatisierung

2. Routine bei der Produktionsplanung und 2. Anderung des Produktionsprozesses
-steuerung

3. Anderung des Produktdesigns zur effizienteren
3. betriebliches F&E Produktion

Quelle: Dutton und Thomas (1984)

Das Vorhandensein und die Geschwindigkeit von Lernen hingen stark von den
Marktgegebenheiten ab. Lieberman (1984) hat fiir die chemische Industrie Fakto-
ren definiert, die Lernen beeinflussen; dabei spielen der Marktanteil der Firma
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und die Anzahl der Mitbewerber eine Rolle. Im Zusammenhang mit dem Bestre-
ben nach einer nachhaltigeren Energieversorgung gab es Untersuchungen von
Ibenholt (2002), Junginger (2000), Rubin et al. (2003) und Wene (2000), die die
Beziehung zwischen technologischem Lernen und politischer Unterstiitzung
durchleuchten. Staatlich finanzierte F&E-Programme und staatliche Subventio-
nen beim Auf- und Zubau neuer Technologien konnen dabei helfen, dass diese
schneller lernen als ohne Unterstiitzung.

In dieser Arbeit wird der Begriff Lernkurve fiir die Beschreibung von Erfahrung
und Lernen in Produktionssystemen benutzt. Im folgenden Kapitel werden Lern-
kurven mathematisch formuliert. Danach werden Lernprozesse am Beispiel der
Methanolproduktion und Rauchgasentschwefelungsanlagen dargelegt und die
treibenden Faktoren des Lernens herausgearbeitet. AnschlieBend werden Fort-
schrittsfaktoren fiir verschiedene Produktionssysteme aus der Literatur zusam-
mengestellt, um dann den Einsatz von Lernkurven zu bewerten und einen Fort-
schrittsfaktor fiir die Schnellpyrolyse-Modellanlage abzuleiten.

4.4.1 Lernkurven

Mit Lernkurven konnen mogliche Entwicklungen der spezifischen Produktions-
kosten oder von Teilen der Produktionskosten in Abhédngigkeit der kumuliert
installierten Kapazitdt abgebildet werden. Es sind Lernkurven zu spezifischen
Produktionskosten von bestimmten Produkten, zu spezifischen Investitionen fiir
Produktionssysteme oder zu Personalkosten bei bestimmten arbeitsintensiven
Produktionen verfiigbar. Welche Lernkurve benutzt wird, hingt einerseits vom
Analyserahmen ab, andererseits spielt die Verfiigbarkeit von Daten eine grofle
Rolle. Allgemein ldsst sich eine Lernkurve wie folgt mathematisch formulieren:

0 -b

M
q) Pr,j
k*Pr,n = k*Pr,l X = k*Pr,l . Fl—M Gl (4.22)
o Pr
K zu definierender Teil der spezifischen Produktionskosten der 1.- und n.-
Pr Anlage
X normierte kumuliert installierte Kapazitét
@ Iﬁi i Produktionskapazitét der Anlage j (t/a)
O durchschnittliche Produktionskapazitdt der Anlagen 1 bis n (t/a)

b Lernexponent (,,learning elasticity*)
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Bei gleich groen Anlagen entspricht X der Anzahl der Anlagen n. Dariiber
hinaus ist @}, =®,. Zur besseren Einordnung des Lernexponenten b wird ein
Fortschrittsfaktor PR (,,progress ratio®) definiert, der sich bei X=2 ergibt und

ausdriickt, um welchen Faktor die fiir die Lernkurve definierten Kosten bei einer
Verdoppelung der normierten kumuliert produzierten Menge pro Jahr fallen.

logPR
log?2

PR =2"bzw.b=

Gl. (4.23)

Als Lernrate LR (,,learning rate”) wird der Wert 1-PR definiert. Um einen Fort-
schrittsfaktor einem bestimmten Typ von Lernkurve zuordnen zu kdénnen, wird
die Bezeichnung PR(k,) als Fortschrittsfaktor der spezifischen Produktionskosten
und PR(k;) als Fortschrittsfaktor fiir die spezifischen Investitionen eingefiihrt.
Die Unterscheidung ist fiir die weitergehende Untersuchung von Fortschritts-
faktoren in den nédchsten Kapiteln notwendig. In Abb. 4.2 ist eine typische Lern-
kurve in einem linearen und in einem doppeltlogarithmischen Koordinatensystem
dargestellt.
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Abb. 4.2:  Graphische Darstellungen einer Lernkurve mit PR(k;)=0,9 bzw. b=0,15

Wenn mit Lernkurven gearbeitet wird, miissen zwei Eigenschaften von Lernkur-
ven berticksichtigt werden. Erstens bezieht eine Lernkurve Skaleneffekte mit ein,
wenn unterschiedlich gro3e Produktionssysteme mit in die Berechnung einflie-
Ben. Soll dies vermieden werden, miissen diese herausgerechnet werden oder es
diirfen nur Produktionssysteme mit gleicher oder dhnlicher Gréf3e herangezogen
werden. Zweitens geben Lernkurven ein durchschnittliches Lernen wieder. Sie
beriicksichtigen weder geringere Kostenreduktionen zu Beginn der Produktion
noch Plateaueffekte, wie sie aus Beobachtungen und Untersuchungen abgewi-
ckelter Produktionssysteme bekannt sind (sieche z.B. Yelle, 1980).
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Die folgenden zwei Beispiele veranschaulichen das Lernen in Produktions-
systemen. Es wurden dabei Beispiele aus dem Bereich der Verfahrenstechnik
ausgesucht, fiir die iiber einen ldngeren Zeitraum eine Lernkurve gebildet werden
konnte.

4.4.2 Beispiel Entschwefelungsanlagen fiir Kohlekraftwerke

Die Entwicklung von Rauchgasentschwefelungsanlagen fiir Kohlekraftwerke
begann Anfang der 1970er Jahre. Wegen der negativen Umweltauswirkungen der
Emissionen von Kohlekraftwerken wurden der Einbau und die Nachriistung von
Rauchgasentschwefelungsanlagen fiir Kohlekraftwerke in den USA, in Japan und
in europdischen Lidndern nach und nach Vorschrift. Innerhalb von 20 Jahren
wurden dadurch iiber 400 Rauchgasentschwefelungsanlagen gebaut.

Die Erfahrungen aus dem Betrieb und aus dem Bau von Rauchgasent-
schwefelungsanlagen fiihrten zur Weiterentwicklung und zur Reduktion bei den
spezifischen Investitionen, wie sie in Abb. 4.3 zu sehen sind. Die spezifischen
Investitionen sind auf ein standardisiertes 500 MW, Kohlekraftwerk bezogen.
100 % der spezifischen Investitionen entsprechen den spezifischen Investitionen
von 254 US$/kW in 1976 (USS$ 1997). Es wird von eciner Kohle mit einem
Schwefelanteil von 3,5 % ausgegangen. Im Wischer werden 90 % des Schwefel-
dioxids entfernt (Rubin et al., 2003).
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Quelle: Rubin et al. (2003) Kumulierte Kapazitat in GW,,

Abb. 4.3:  Spezifische Investitionen von Rauchgas-Entschwefelungsanlagen in Abhdngigkeit
der kumuliert installierten Kapazitdt
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Die spezifischen Investitionen der ersten Rauchgasentschwefelungsanlagen redu-
zierten sich kaum. Ein Grund hierfiir ist die Tatsache, dass diese Anlagen auf-
grund gleichzeitiger Auftrage gleicher Bauart waren. Die Griinde fiir die Reduk-
tion der spezifischen Investitionen ab den 1980er Jahren lagen in einem besseren
Verstidndnis und einer besseren Beherrschung des Prozesses. Dariiber hinaus
wurden die Anlagenbauteile optimiert und ein vereinfachtes Absorberdesign
entwickelt (Rubin et al., 2003). Diese Verbesserungen trugen zu einer Reduktion
der spezifischen Investitionen bei und sind vorwiegend das Resultat von firmen-
internen sowie 6ffentlichen F&E Programmen. Die Gerade in Abb. 4.3 entspricht
einer Lernkurve mit einem Fortschrittsfaktor PR(k;) von 0,89.

4.4.3 Beispiel Methanolproduktion

Methanol ist ein Alkohol, der in der chemischen Industrie als Grundstoff zur
Herstellung verschiedener Produkte, wie z.B. Formaldehyd, MTBE und Essig-
sdure, verwendet wird. Bis 1924 wurde Methanol iiber die trockene Destillation
von Holz gewonnen. 1924 wurde die erste Anlage in Betrieb genommen, die
Methanol mittels Synthese herstellt. Die ersten Anlagen liefen mit einem Hoch-
drucksynthese-Verfahren (300 - 350 bar) bei dem CO/H,-reiches Gas an
Zn0/Cr,05 Katalysatoren zu Methanol umgesetzt wird. Zu Beginn wurde das
Synthesegas aus der Kohlevergasung gewonnen, in den 1940er Jahren wurde das
Synthesegas zunehmend aus Naphtha und Erdgas gewonnen. 1966 wurde die
erste Methanolanlage mit einem Niederdrucksynthese-Verfahren (50-100 bar) in
Betrieb genommen. Dieses Verfahren verdringte aufgrund des niedrigeren Ener-
gieverbrauchs und seines sehr robusten Verhaltens das Hochdrucksynthese-
Verfahren. Moglich wurde diese Entwicklung durch die Bereitstellung eines sehr
reinen Synthesegases (vgl. auch Rompp Chemie Lexikon, 1995).

Der Energieeinsatz bei der Produktion von Methanol mit dem Hochdruckverfah-
ren sank von 70 GJ pro Tonne Methanol in den 1940er Jahren auf 42 GJ in den
1950er Jahren. Die erste Niedrigdruckanlage benétigte 39 GJ fiir die Produktion
einer Tonne Methanol. Heutige Methanolanlagen auf Erdgasbasis liegen bei
29 GJ pro Tonne Methanol (Appl, 1998).
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Abb. 4.4:  Methanolproduktion — Entwicklung der Preise, der weltweiten Kapazitdt und der
durchschnittlichen Grofie neuer Anlagen

Die jdhrlichen Wachstumsraten der Methanolproduktion lagen zu Beginn der
Syntheseproduktion bis in die 1960er Jahre im Schnitt bei 10 % (Stobaugh,
1975). Die hohen Wachstumsraten und die Halbierung des Energiebedarfs bis in
die 1960er Jahre fiihrten zu einer deutlichen Kostenreduktion in der Produktion,
die sich in den Preisen widerspiegelt (siche Abb. 4.4). Der Preis flir Methanol
sank von 1930 bis 1960 um 80 %.

Ende der 1960er Jahre hat sich Methanol zu einer etablierten Grundchemikalie
entwickelt, und es gibt ein breites Einsatzspektrum fiir Methanol. Diese Situation
fithrte ab den 1970er Jahren zu einer rasanten Steigerung der Methanolprodukti-
on. Die Anlagen wurden immer groBer, dennoch fielen die Preise nur noch
moderat. Ein Grund hierfiir ist der stirkere Einfluss der Preise fiir die Edukte
(z.B. Erdgas oder Kohle) auf die Gesamtkosten.

Die treibenden Faktoren zur Kostenreduktion bei Methanolanlagen sind F&E-
Aktivitaten und Lernen durch Produktion (vor allem bis 1970), sowie Grof3ende-
gressionen (vor allem ab 1970).
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4.4.4 Fortschrittsfaktoren aus der Literatur

Eine einfache Klassifikation von Fortschrittsfaktoren fiir die Entwicklung der
spezifischen Investitionen fiir verschiedene Produktionssysteme nach Lernphasen
wurde von Griibler und Gritsevskii (1997) vorgenommen (siche Tab. 4.3). Sie
unterstellen dem ausgereiften Produktionssystem kein Lernpotenzial (PR(k)=1).
Bei inkrementalem Lernpotenzial wird dem Produktionssystem das Potenzial an
inkrementalen Verbesserungen zugeteilt (PR(k))=0,9). Dem revolutionédren
Produktionssystem wird ein hohes Lernpotenzial unterstellt (PR(k;)=0,7).

Tab. 4.3:  Klassifikation von Fortschrittsfaktoren
Lernphasen eines Produktionssystems Ausgereift Inkremental Revolutionér
Fortschrittsfaktor PR (k;) 1 0,9 0,7

Quelle: Griibler und Gritsevskii (1997)

Neij (1997) veroffentlichte Fortschrittsfaktoren von mehr als 50 Produkten, die
siec nach der Art der Produktion sortierte (siche Tab. 4.4). Bei den groflen
Anlagen konnen die Werte der Fortschrittsfaktoren tiber eins liegen. Dies ist z.B.
bei Kohlekraftwerken aufgrund der nachtriglich installierten Rauchgasreinigung
geschehen. Die Intervalle in denen die Fortschrittsfaktoren der einzelnen Produk-
tionstypen liegen, sind recht grof3.

Tab. 4.4:  Fortschrittsfaktoren von mehr als 50 Produkten sortiert nach Art der Produktion
Einteilung Fortschrittsfaktor PR (k;)
in Produktionstypen Hoch Durchschnitt Niedrig
Stromproduktion® 0,82 0,90 >1
Serienproduktion® 0,70 0,83 0,95
Kontinuierliche Produktion® 0,64 0,78 0,90

3 AKW, Kohlekraftwerke, Gas- und Dampfturbinen, IGCC

® Elektronikproduktion, Flugzeuge, Autos, Gebrauchsgiiter

¢ Alkoholproduktion, Raffinerien, Metallerzeugung, Kunststoffproduktion
Quelle: Neij (1997)

Dutton und Thomas (1984) fiihrten eine Studie durch, in der sie die Fortschritts-
faktoren fiir die Herstellung von 108 Produkten erfassten (vgl. auch Argote und
Epple, 1990; Auerswald et al., 2000; Capros und Mantzos, 2000; Christiansson,
1995). Abb. 4.5 gibt die Ergebnisse wieder. Der Mittelwert der Fortschritts-
faktoren PR(k,) liegt bei 0,81. Die Fortschrittsfaktoren mit den meisten Nennun-
gen liegen zwischen 0,7 und 0,9.
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Abb. 4.5:  Verteilung von Fortschrittsfaktoren von 108 Produkten

In Tab. 4.5 sind exemplarisch Fortschrittsfaktoren von Produktionssystemen zur
Stromerzeugung aus Biomasse und aus Kohle dargestellt. Die Fortschrittsfakto-
ren von IEA (2000) und Junginger (2005) sind Ergebnisse aus Untersuchungen
abgewickelter Anlagen; die anderen sind angenommene Fortschrittsfaktoren fiir
die Zukuntt.

Die Abschitzung der IEA (2000) ist sehr ungenau, da nur vier Daten im Abstand
von fiinf Jahren herangezogen wurden. McGregor et al. (1991) haben autbauend
auf fiinf geplanten IGCC in den 1980er Jahren eine Lernkurve aufgebaut und
iiber Tendenzen in der Verfahrensentwicklung bei einzelnen Anlagenkompo-
nenten eine Prognose fiir die Entwicklung der spezifischen Investitionen der
niachsten IGCC-Generation angegeben, die zu dem in Tab. 4.5 angenommenen
Fortschrittsfaktor PR(k;) von 0,87 fiihren.
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Tab. 4.5:  Fortschrittsfaktoren von Produktionssystemen zur Stromerzeugung aus Biomasse

und Kohle
Produktionssystem Fortschritts- .
faktor PR” Zeitraum Quelle
Stromerzeugung aus Biomasse in der
EU, verschiedene Verfahren 0.85 (kp) 1980 - 1995 | IEA (2000)
Stromerzeugung aus Biomasse in .
BHKWs in Schweden 0,92 (k) 1990 - 2002 | Junginger (2005)
k 1984 - 1991
Biogas-Produktion in Dédnemark 0:815 ((kpl;) 1991 - 2001 Junginger (2005)
o Bi i d 0,88 (ky) 2000 - 2010
romerzeugung aus Biomasse in den )

TN, N e P r— 0,90 (k) 2010 -2015 | Tseng et al. (1999)

0,91 (ky) 2015 - 2030
IGCC und Schnellpyrolyse, Biomasse 0,80 (k) zehnte Anlage | Solantausta et al. (1996)
IGCC, Biomasse 0,80 (k) 2000 - 2015 | Faaij et al. (1998)
IGCC, Biomasse 0,82 (ky) 1995 - 2030 | Kouvaritakis et al. (2000)
IGCC, Kohle 0,89 (ky) 1995 -2030 | Kouvaritakis et al. (2000)
IGCC und Schnellpyrolyse, Biomasse 0,80 (k) zehnte Anlage | Bridgwater et al. (2002)
IGCC, Kohle 0,87 (ky) 1990 -? MacGregor et al. (1991)

2 (k,) PR bezogen auf spezifische Produktionskosten, (k;) PR bezogen auf spezifische Investitionen, An-
merkungen: IGCC: Integrated Gasification Combined Cycle

Die Datenbasis von Junginger (2005) ist am umfangreichsten und umfasst im
Fall der Stromerzeugung in Biomasse-BHKWs in Schweden 12 abgewickelte
Anlagen. Im Fall der Biogasproduktion wurden 23 abgewickelte Anlagen unter-
sucht. Auffillig bei der Biogasproduktion ist, dass die Kosten in den 1990er
Jahren nicht mehr gefallen sind, was an der hohen Nachfrage und den damit stei-
genden Preisen fiir Bioabfille liegt.

Die Abschitzungen von Solantausta et al. (1996) und Bridgwater (2002) bezie-
hen sich auf die Studie von Elliot (1993) zur Stromerzeugung aus Biomasse-
IGCC-Anlagen in Brasilien. Bei den Fortschrittsfaktoren sind Skaleneffekte mit
enthalten. Die Autoren gehen davon aus, dass sich nach der zehnten Anlage die
spezifischen Investitionen fiir die Anlagen halbiert haben. Faaij et al. (1998)
bezieht sich auf Untersuchungen von EPRI fiir neue Anlagentypen zur Stromer-
zeugung, die mit denen von Elliot (1993) identisch sind. Auf welcher Basis die
Abschitzungen der Fortschrittsfaktoren von Tseng et al. (1999) und Kouvaritakis
et al. (2000) erfolgten, kann nicht nachvollzogen werden.
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4.4.5 Bewertung und Einsatz von Lernkurven

Abschlieflend ist festzuhalten, dass sich Lernkurven in der Wissenschaft und in
Industrieunternehmen als Szenarienwerkzeug etabliert haben, die Orientierungs-
werte fiir mittel- und langfristige Kosten liefern. Es gibt jedoch eine Fiille von
technischen, 6konomischen, politischen und umweltrelevanten Faktoren, die das
Vorhandensein und die Geschwindigkeit von Lernen in Produktionssystemen
beeinflussen. Es wird mehrfach erwihnt, dass das Produktionssystem mit einer
fithrenden Technologie arbeiten, und dariiber hinaus einem Kostensenkungs-
druck ausgesetzt sein muss, damit sich die Produktionskosten nach einer Lern-
kurve entwickeln.

Die untersuchten Lernkurven zeigen dariiber hinaus, dass sich erst bei einer
Betrachtung von 10 bis 20 Jahren der formelméBige Zusammenhang heraus kris-
tallisiert. Dabei sollte die Anzahl der untersuchten Anlagen gréfer als 10 sein
und ein kontinuierlicher Zubau stattfinden, d.h. ein Zubau mit Zeitverzug. Bei
gleichzeitigem Aufbau von mehreren Anlagen macht sich der Lerneffekt erst
Jahre spéter bemerkbar.

Durch AnlagenvergroBerung wihrend des Zubaus werden Lerneffekte durch
Skaleneffekte tiberlagert und verzerrt. Dies muss bei der Abschédtzung von Ler-
nen in Produktionssystemen beriicksichtigt werden.

Aus den beiden oben genannten Kriterien flir das Arbeiten mit Lernkurven ldsst
sich schlieBen, dass Lernkurven, die fiir die kiinftige Entwicklung von neuen
Produktionssystemen herangezogen werden, nur eine Aussagekraft in
Verbindung mit einem Szenario haben, in dem die Zeitrdume, die unterstellten
Anlagengroflen und die Rahmenbedingungen der Entwicklung definiert werden.

Welcher Typ von Lernkurve verwendet wird, hdngt einerseits vom Analyserah-
men ab, andererseits spielt die Verfiigbarkeit von Daten eine grof3e Rolle. Die am
meisten verwendeten Lernkurventypen bilden die spezifischen Produktionskos-
ten oder die spezifischen Investitionen ab. Lernkurven, die die Entwicklung der
spezifischen Produktionskosten abbilden, werden allerdings verzerrt, wenn sich
die Preise fiir Edukte und Betriebsstoffe unverhiltnisméBig stark verdndern
(siche Biogasproduktion in Ddnemark). Durch die Abbildung der Entwicklung
der spezifischen Investitionen wird dies vermieden. Es werden allerdings nur
Lerneffekte bei den Investitionen, dem Ausnutzungsgrad und dem Prozesswir-
kungsgrad beriicksichtigt. Lernpotenziale bei Energieeinsparung, Personal oder
Instandhaltung werden hier auflen vor gelassen.

Aufgrund der hier gewonnenen Erkenntnisse wird ein neuer Typ Lernkurve ein-
gefiihrt, der bis auf die Kosten fiir die Edukte alle Kostenblocke beinhaltet. Auf
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der einen Seite werden die Lernkurven durch Verdnderungen der Eduktkosten
nicht verzerrt, auf der anderen Seite werden alle sonstigen Kostenblocke beriick-
sichtigt, in denen Lernen stattfinden kann.

Fiir das Lernen in der Schnellpyrolyse-Modellanlage wird der neue Typ von
Lernkurve benutzt, und es werden nur Anlagen gleicher Grofle beriicksichtigt,
um eine mdglichst genaue Abbildung des Lernens zu erzielen. Ausgehend von
den analysierten Fortschrittsfaktoren fiir verschiedene Technologien fiir die
spezifischen Produktionskosten und Investitionen, sowie den Annahmen fiir die
Modellanlage wird ein Fortschrittsfaktor von 0,9 angenommen. Dariiber hinaus
wird in Kapitel 5 das Szenario aufgebaut, in dem die Rahmenbedingungen und
der Zubau (Anzahl der Anlagen, Zeitraum des Zubaus) beschrieben werden.

4.5 Bewertung der methodischen Ansitze

Fiir das in Kap. 4.1 bis Kap. 4.4 aufgebaute Gleichungssystem zur Bilanzierung
der Schnellpyrolyse-Modellanlagen wurden Vereinfachungen getroffen, die fiir
das Entwicklungsstadium der Schnellpyrolyse angemessen sind. Durch die Ver-
einfachungen gehen jedoch Fehler in die Bilanzierung mit ein, die durch eine
Sensitivitdtsanalyse bewertet werden.

Die zweite Fehlerquelle liegt in den Eingangsdaten des Gleichungssystems.
Aufgrund des frithen Entwicklungsstadiums konnten diese Daten teilweise nicht
exakt ermittelt werden. In diesen Fillen wurden eigene Abschdtzungen durch-
geflihrt. Dafiir wurden &hnliche Daten aus Literatur und/oder Interviews heran-
gezogen. Danach erfolgte die Anpassung dieser Daten an die Umgebung der
Modellanlage. Die so gewonnenen Daten wurden nochmals durch Interviews auf
Plausibilitit gepriift.
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In den vorangegangenen Kapiteln wurde die Grundlage fiir die Berechnung der
technischen und der 6konomischen Kenngréflen geschaffen. In diesem Kapitel
werden die Ergebnisse der Prozesskettenanalyse prasentiert und durch eine
Sensitivititsanalyse eingeordnet und bewertet. Die Berechnungen sind im An-
hang dargelegt. Bei der Berechnung wird von einer Neuanlage mit einer Grof3e
von 50 MW, ausgegangen.

5.1 Massen- und Energiebilanz der Schnellpyrolyse

5.1.1 Kenngrofien fiir die Massen- und die Energiebilanz

Zentraler Bestandteil der Massen- und Energiebilanz der Schnellpyrolyse ist die
Produktausbeute. In Tab. 5.1 sind die Produktausbeuten der Schnellpyrolyse von
Stroh und Waldrestholz dargestellt, wie sie sich nach dem heutigen Stand der
Technik in einer Laboranlage realisieren lassen.

Die auftretenden Verluste sind nach Henrich (2005) auf Verlegungen und Unge-
nauigkeiten bei der Berechnung der Produktausbeute zuriickzufiihren. Die grof3-
ten Ungenauigkeiten rithren daher, dass leichtfliichtige Kondensatbestandteile in
die Gasphase gelangen und dort nicht detektiert werden kdnnen.

Nach Aussage von Henrich (2005) werden gréere Anlagen mit ca. 3 % Verlus-
ten gefahren werden konnen, die durch exotherme Reaktionen im Reaktor
zustande kommen. Verlegungen werden die Ausbeute im stationdren Betrieb von
kommerziell betriebenen Anlagen kaum beeinflussen.

Tab. 5.1:  Untersuchungen zur Produktausbeute und zu den Heizwerten der Pyrolyseprodukte
— FZK-/LR-Laboranlage
Pyrolyse- Stroh (getr.) ” Waldrestholz (getr.) »
produkte Ausbeute Heizwert H; Ausb§ute Ausbeute Heizwert H; Ausb§ute
(Gew.-%) (MJ/kg) (Energie %) | (Gew.-%) (MJ/kg) (Energie %)

Gas 22,8 579 8,4 15,6 7,87 7,8
Kondensat 53,7 14,6 50,9 68,9 15,2 65,8
Koks 23,5 18,4 28,1 15,5 14,9 14,5
Summe 100,0 - 87,4 100,0 - 88,1
Slurry 77,2 15,8 79,0 84,4 15,1 80,3

Quelle: Raffelt et al. (2005); © ITC-CPV und Lurgi-Lentjes (2004), © Wassergehalt Stroh w=6,5 %; WRH
w=7,7 %; sonstige Zusammensetzung vgl. Tab. 3.1 (S. 22)
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Tab. 5.2:  Annahmen zur Produktausbeute und zu den Heizwerten der Pyrolyseprodukte
— Modellanlage
Stroh (getr.) Waldrestholz (getr.)
Pyrolyse- . .
produkte Ausbeute | Heizwert H; | Ausbeute Ausbeute | Heizwert H; | Ausbeute
(Gew.-%) MJ/kg) (Energie %) | (Gew.-%) MJ/kg) (Energie %)
Gas 20,0 6,1 7,9 14,0 8,3 7,3
Kondensat 56,0 16,5 60,0 70,0 17,0 74,8
Koks 24,0 19,0 29,6 16,0 15,5 15,6
Summe 100,0 - 97,5 100,0 - 97,7
Slurry 80,0 17,25 89,6 86,0 16,7 90,4

Fiir die Modellanlage werden die in Tab. 5.2 dargestellten Produktausbeuten
herangezogen. Sie ergeben sich in Anlehnung an Tab. 5.1, den oben beschriebe-
nen Erkenntnissen liber die Ungenauigkeiten bei der Bestimmung dieser Daten
und Angaben von Bridgwater (2000). Die Gaszusammensetzungen und die
Heizwerte der Modell-Pyrolysegase sind im Anhang A4 dargestellt.

Bei der energetischen Bilanzierung der Modellanlage werden die thermischen
Verluste an die Umgebung genauso vernachléssigt, wie die thermische Energie,
die die Biomasse durch Zerkleinerung und Trocknung aufnimmt. In erster Nahe-
rung gleichen sich der Verlust und diese zugefiihrte Energie aus. Die wesentli-
chen Betriebsstoffe und Hilfsenergien (Wéarme und elektrische Energie), die fiir
den Betrieb der Anlage und fiir die Erstellung der Massen- und Energiebilanz
benotigt werden, werden im Folgenden dargelegt.

Tab. 5.3:  Kenngrofen zur Massen- und Energiebilanz — Pyrolyseeinheit — Anlagengrofie
50 MW,

Einheit Stroh Wal:glrze“'
Pyrolyseeinheit
installierte elektrische Leistung 2) kW 800 800
Wirmezufiihrung
spezifischer Warmebedarf im Reaktor b MJ/kg BM (getr., Ry,) 1,0 1,0
Sandkreislauf
Sand-Biomasse-Verhiltnis © - 10 10
Sandbedarf © kg Sand/kg BM (getr., R;,) 0,02 0,02
Energie Pyrolysegas (PE) MJ/kg BM (getr., R;,) 1,22 1,16
o et s | WRH )
]iliziifg?g) Massenbedarf an zuséitzlichem ke /kg BM (getr., Ryy) 0.06 0.10
energetischer Wirkungsgrad Warmebereit- ) 0.85 0.85
stellung © ’ ’

Quelle: ¥ in Anlehnung an Peacocke und Bridgwater (2004), ” siche Berechnungen Anhang A5, © in
Anlehnung an Henrich et al. (2005) und Henrich (2005), ¢ sieche Berechnungen Anhang A6, © eigene

Abschitzung; Anmerkungen: PE: Primédrenergie, BM: Biomasse, R;,: Reaktor Eingang, WRH: Waldrest-
holz
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Chemische Prozessapparaturen (Pyrolyseeinheit) und Feststoffverarbeitungs-
anlagen (zur Forderung, Zerkleinerung und Trocknung der Biomasse, sowie
Slurryherstellung) stellen dabei die groBBten Verbraucher dar. Die KenngréBen fiir
die Berechnung der Massen- und Energiebilanz dieser beiden Bereiche sind in
Tab. 5.3 und Tab. 5.4 dargestellt.

Der Wert fiir die installierte elektrische Leistung der Pyrolyseeinheit (sieche Tab.
5.3) beruht auf eigenen Abschitzungen in Anlehnung an Peacocke und Bridgwa-
ter (2004). Der spezifische Warmebedarf im Reaktor wird im Anhang A5 unter
idealisierten Bedingungen berechnet. Der Sandkreislauf wurde in Kap. 3.3
beschrieben. Die Angaben zum Sand-Biomasse-Verhiltnis und zum Sandbedarf
stammen von Henrich et al. (2005) und Henrich (2005).

Tab. 5.4:  Kenngrofen zur Massen- und Energiebilanz — Feststoffforderung, Zerkleinerung
und Trocknung, sowie Slurryherstellung — Anlagengrofse 50 MW,

Einheit Stroh Waldrestholz
Forderanlagen
installierte elektrische Leistung kWyq 2409 320 @9
Zerkleinerung
Art der Zerkleinerung 1. Stufe - Ballenaufloser Schlagzerspaner
installierte elektrische Leistung kW 350 340 @9
Art der Zerkleinerung 2. Stufe - Schlagzerspaner | Querstrommiihle
installierte elektrische Leistung kW 320% 340 @
Trocknung
Art des Trockners - Fasertrockner Trommeltrockner
installierte elektrische Leistung kW 180% 2159-®
Beheizung - direkt direkt
Wassergehalt am Eingang % 14 35
Wassergehalt am Ausgang % 7 7
spezifische Wirmeleistung (PE) ¥ MWh PE/t Wasser 1,1 1,0
spezifische Warmeleistung (PE) 2) MWh Pl::r/rt B)M (getr., 0,09 0,43

out,

energetischer Wirkungsgrad i
Wirmebereitstellung ° 0.85 0.85
spezifischer Wéarmebedarfq ;. MlJ/kg BM (getr., Trou) 0,27 1,32
Wgrmec;nhalt der RG aus Sand- MJ/kg BM (getr., Ryy) 0.54 0.54
heizer
Zusétzlicher Brennstoff zur Wir-
mebereitstellung im Trockner ) WRH (roh)
Spezifischer Massenbedarf an _ 9
zusitzlichem Brennstoff kg /kg BM (getr., Rin) ) 0,04
Mischer zur Slurryherstellung
installierte elektrische Leistung © kW 300 300

Quelle: ¥ Firmenangaben, ' eigene Abschitzungen; © siehe Berechnungen Anhang A7; Anmerkungen:
PE: Primérenergie, RG: Rauchgase, Tr,, : Trockner Ausgang
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Der Wiarmebedarf zur Autheizung des Sands wird im Anhang A6 wiederum un-
ter idealisierten Bedingungen berechnet. Die Energie des Pyrolysegases reicht
dabei nicht aus, um den Sand aufzuheizen, und es werden zuséitzliche Brennstof-
fe benotigt. Die Wahl des zusétzlichen Brennstoffs wurde in Kap. 3.3 erlautert,
die Masse an zusitzlichem Brennstoff wird im Anhang A6 theoretisch berechnet.
Der energetische Wirkungsgrad der Warmebereitstellung bzw. der Verbrennung
beruht auf eigener Abschitzung (siche auch Anhang A4).

Die in Tab. 5.4 dargestellten Forderanlagen, Zerkleinerungsmaschinen und der
Mischer zur Slurryherstellung verbrauchen hauptséichlich elektrische Energie.
Die Angabe fiir die benétigte elektrische Energie fiir die pneumatische Férderung
der Biomasse stammt von der Fa. Liibke. Der Bedarf an elektrischer Energie fiir
Krine und Forderbiander wurde abgeschitzt. Die Angaben fiir die elektrische
Leistung der Schlagzerspaner und Querstrommiihlen stammen von der Fa.
Pallmann. Die installierte Leistung des Ballenauflosers beruht auf eigener
Abschitzung. Die Auswahl der Trockner, sowie die Angaben flir den spezifi-
schen Wérmebedarf und der installierten elektrischen Leistung stammen von der
Fa. Schenkmann und Piel. Der Wirmestrom aus der Pyrolyseeinheit wird zur
Trocknung der Biomasse benutzt (siche auch Anhang A7). Im Fall von Stroh
reicht der Warmestrom aus, um das Stroh zu trocknen. Im Fall von Waldrestholz
muss zusdtzlich Waldrestholz zur Trocknung bereitgestellt werden. Die Berech-
nungen zum Bedarf an zusitzlichem Waldrestholz finden sich im Anhang A7.
Die installierte elektrische Leistung flir den Mischer zur Slurryherstellung beruht
auf eigenen Abschitzungen.

Lager, Nebenanlagen und Hilfsbetriebsanlagen verbrauchen ebenfalls Betriebs-
stoffe und Energie. Die Arten und GroBen dieses Verbrauchs sind aufgrund des
frithen Entwicklungsstadiums schwer abzuschitzen. Die benétigten Betriebsstof-
fe der Lager, Nebenanlagen und Hilfsbetriebsanlagen werden in erster Ndherung
vernachldssigt, und es wird nur von einer installierten elektrischen Leistung von
200 kW, ausgegangen.

5.1.2 Ergebnisse der Massen- und der Energiebilanz

Mit den KenngroBBen aus Tab. 5.3 und Tab. 5.4, sowie dem Gleichungssystem
aus Kapitel 4.1 lassen sich die Massen- und Energiebilanzen fiir die Schnell-
pyrolyse aufbauen. Im Anhang A8 sind sie in tabellarischer Form fiir die
50-MW,,-Modellanlage dargelegt. In Abb. 5.1 und Abb. 5.2 sind die Massen-
und Energiebilanzen der Modellanlagen fiir Stroh und fiir Waldrestholz
graphisch dargestellt.
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Folgende Ergebnisse werden aus den Diagrammen ersichtlich:

Die energetische Ausbeute an Slurry liegt zwischen 91 bzw. 97 % bezo-
gen auf die Energie des zu pyrolysierenden Strohs bzw. Waldrestholz im
Rohzustand (Bilanzraum Anlage). Die energetische Ausbeute an Slurry
um die Schnellpyrolyseeinheit liegt, wie auch in Tab. 5.2 gezeigt, bei ca.
90 %.

Die Schnellpyrolyse fiihrt bei Stroh (Quaderballen) bzw. Waldrestholz
(Hackschnitzel) zu einer Erhohung der Energiedichte pg um den Faktor 11
bzw. 6. Diese Unterschiede sind vor allem mit der sehr geringen Dichte
von Strohballen im Gegensatz zu Hackschnitzeln aus Waldrestholz zu er-
kliaren. Berechnet wird die Energiedichte aus den Heizwerten in Abb. 5.1
und Abb. 5.2 multipliziert mit der Schiittdichte der Edukte aus Tab. 3.1
(Seite 22) bzw. der Dichte fiir Slurry (p=1,2 t/m?).

Fiir die Warmezufuhr im Reaktor und fiir die Trocknung wird zusitzlich
zum Pyrolysegas Energie benétigt. Sie betragt 7,0 bzw. 14,0 % der einge-
setzten Biomasseenergie flir Stroh bzw. Waldrestholz.

Durch die Trocknung erhoht sich die Energie der Biomasse. Der Heizwert
der Biomasse nimmt dabei nach Gl. 4.2 (Seite 40) zu, der Massenstrom
der Biomasse nimmt durch die Trocknung ab. Wasserdampf und Rauch-
gase aus der Trocknung werden wie in Kapitel 3 beschrieben nach einer
oder mehreren Reinigungsstufen in die Umwelt emittiert. Aufgrund dieser
Tatsache wird hier keine energetische Nutzung der im Wasserdampf und
in den Rauchgasen enthaltenen Energie (bei rd. 120 °C) unterstellt.

Fiir die Schnellpyrolyse werden rd. 7 % der eingesetzten Biomasseenergie
benoétigt. Diese wird in Form von heilem Sand zugefiihrt. Fiir die Aufhei-
zung des Sands muss ca. doppelt so viel Energie aufgebracht werden.

Die Rauchgase, die zur Autheizung des Sands herangezogen werden, ent-
halten nach der Autheizung noch die Hilfte ihrer Energie. Ein Teil dieser
Energie wird bei der Abkiihlung der Rauchgase als Nutzwirme frei, bevor
diese gereinigt werden konnen (siehe Kapitel 3).

Im Fall von Stroh enthalten die Rauchgase nach der Autheizung des Sands
mehr Energie als fiir die Trocknung benétigt wird. Dadurch werden 4,4 %
der eingesetzten Biomasseenergie als Nutzwérme frei, die z.B. zur Luft-
vorwiarmung oder Gewinnung von elektrischer Energie eingesetzt werden
kann.
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5.1 Massen- und Energiebilanz der Schnellpyrolyse
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5 Prozesskettenanalyse zur Schnellpyrolyse

Im Fall von Waldrestholz reicht die Energie der Rauchgase aus dem Steig-
rohr nicht aus, um die Hackschnitzel zu trocknen. Hier muss zusitzlich
Energie bereitgestellt werden.

Dem Sandkreislauf muss kontinuierlich Sand zugefiihrt werden, weil mit
der Zeit fein gemahlener Sand den Kreislauf mit den Pyrolyseprodukten
verlasst.

Die Pyrolyseprodukte Gas und Kondensat werden durch die Kondensation
der heilen Produktgase gewonnen. Hierbei wird angenommen, dass dies
in einer direkten Kondensationsstufe geschieht. Die abzufiihrende Warme
liegt in diesem Fall bei einer deutlich unter 100 °C liegenden Temperatur
und wird als Verlust ausgewiesen. Dieser ist mit rd. 9 % der eingesetzten
Biomasseenergie recht hoch. Bei einer 50-MW,,-Anlage miissen 4,5 MW
an Wirme abgefiihrt werden.

Eine fraktionierte Kondensation konnte Wéarme mit einer Temperatur von
rd. 100 °C liefern. Diese Niedertemperaturwarme kann fiir Heizzwecke in
der

Anlage oder als Fernwiarme Verwendung finden. Fernwérme ist allerdings
mit nicht zu vernachlissigenden Investitionen verbunden, und es bedarf
eines Standorts, an dem die Warme auch iiber das Jahr verteilt bendtigt
wird. Der Bedarf an Niedertemperaturwérme in der Anlage liegt deutlich
unter der anfallenden Wiarmemenge aus der Kondensation. Die Option der
fraktionierten Kondensation gilt es im weiteren Verlauf der Entwicklung
detailliert zu priifen.

Der Hauptteil des Bedarfs an elektrischer Energie, der ca. 4 % der einge-
setzten Biomasseenergie betrigt, wird jeweils zur Hélfte flir die Zerkleine-
rung und Trocknung und fiir die Schnellpyrolyse und Slurryherstellung
bendtigt. In den Sankeydiagrammen ist der Bedarf an elektrischer Energie
als Primérenenergie dargestellt, um ihn mit der Energie der Biomasse ver-
gleichen zu kénnen.

Der Anlagenwirkungsgrad liegt bei rd. 76,5 % der eingesetzten Biomasse-
energie.

Die Energiebilanz der Schnellpyrolyse fiir Stroh und Waldrestholz zeigt, dass der
energetische Wirkungsgrad iiber die Anlagengrenze (Energie Slurry/Energie der
zu pyrolysierenden Biomasse(roh)) mit 91 bzw. 97 % bei Stroh bzw. Waldrestholz
im Vergleich zu anderen Konversionsverfahren hoch ist. Dies trifft auch noch zu,
wenn der energetische Wirkungsgrad iiber die Grenze der Schnellpyrolyseeinheit
herangezogen wird, der fiir Stroh und Waldrestholz bei ca. 90 % liegt.
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Fiir den Prozess wird jedoch zusitzlich Energie fiir Warme und Elektrizitat beno-
tigt. Der Bedarf an zusétzlicher Primérenergie liegt bei 19 bzw. 27 % der Energie
des zu pyrolysierenden Strohs bzw. Waldrestholz im Rohzustand (Energie fiir
Prozess/Energie der zu pyrolysierende Biomasse(roh)). Der Anlagenwirkungsgrad
der Schnellpyrolyse-Modellanlagen (Energie Slurry/(Energie der zu pyrolysie-
renden Biomasse(roh)+Energie fiir Prozess) betrdgt dadurch ca. 76,5 %, womit
der hohe energetische Wirkungsgrad der Schnellpyrolyse wieder relativiert wird.
Die Massen- und die Energiebilanz lésst sich auf die weiteren Schnellpyrolyse-
Verfahren, die Sand als Warmetrdger einsetzen, in erster Ndherung iibertragen.

In der Kondensationsstufe miissen rd. 9 % der eingesetzten Biomasseenergie als
Wiérme abgefiihrt werden. Diese Tatsache kann Auswirkungen auf den Standort
der Anlagen haben, da eine Warmeabfuhr in natiirliche Gewésser Vorteile ge-
geniiber einer Warmeabfuhr im Kreislaufprozess hat.

5.2 Okonomische Kenngrofien der Schnellpyrolyse

Mit den KenngroBen der Massen- und Energiebilanz werden im Folgenden die
O0konomischen Kenngroflen der Schnellpyrolyse-Modellanlage fiir Stroh und
Waldrestholz berechnet.

5.2.1 Kapitalgebundene Kosten

In Tab. 5.6 und Tab. 5.7 sind die Daten fiir Investitionen, Instandhaltung und
GroBendegression der Schnellpyrolyse-Anlage fiir Stroh und Waldrestholz dar-
gestellt. Die Herkunft der Daten wird in den néchsten Abschnitten erldutert.

Investitionen

Die Abschitzung der Investitionen fiir die Modell-Pyrolyseeinheit basiert auf
einer Vorkalkulation fiir eine LR-Pyrolyseeinheit (50 MW;,) fiir Biomasse, die
von der Fa. Lurgi-Lentjes unter Leitung von Weiss (2003) durchgefiihrt wurde.
Grundlage fiir die Kalkulation war die Ingolstadt-LR-Anlage (siche Kapitel 2.2).
Demnach betragen die Investitionen fiir die Pyrolyseeinheit bei Stroh und Wald-
restholz bei einem Sand-Biomasse-Verhiltnis von 10 rd. 20 Mio. €.

In Tab. 5.5 ist die Investitionsstruktur der Pyrolyseeinheit wiedergegeben. Mit
Hilfe der Investitionsstruktur und dem gesamten Kapitalbedarf lassen sich die
Investitionen fiir Apparate und Maschinen berechnen. Diese belaufen sich
danach auf rd. 5,7 Mio. €. Die Methode der Investitionsstruktur wird hier heran-
gezogen, um die abgeschitzten Investitionen mit Angaben aus der Literatur ver-
gleichen zu konnen.
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Tab. 5.5:  Investitionsstruktur der Pyrolyseeinheit (50 MW,,)

Apparate und Maschinen 100
Nebenkomponenten
Rohrleitungen 30
Instrumente MRS 25
elektrische Einrichtungen 10
Fundamente, Apparategeriiste, Gebaude 35
Isolierung und Anstriche 20
Montage/Bau 30
Baustelleneinrichtungen 30
direkte Anlagenkosten 2. 280
Engineering 30
Genehmigung
Bauzinsen 5
Unvorhergesehenes 30
indirekte Anlagenkosten 270
Gesamt 22350

Quelle: eigene Abschétzung in Anlehnung an Peters et al. (2003);
Anmerkung: Angaben in %

Solantausta et al. (1996) und Bridgwater et al. (2002) haben aus Informationen
von verschiedenen Schnellpyrolyse-Projekten Korrelationen fiir die Investitionen
von Pyrolyseeinheiten abgeleitet. Nach der Korrelation von Solantausta belaufen
sich die Investitionen fiir eine 50-MW;,-Pyrolyseeinheit auf rd. 27,4 Mio. €
(€ 2003). Der Zuschlagsfaktor zur Umrechnung von Apparaten und Maschinen
auf den gesamten Kapitalbedarf wird mit 4,73 angegeben. Danach ergibt sich ein
Investitionsbedarf fiir Maschinen und Apparate von rd. 5,8 Mio. €. Dieser Wert
liegt sehr nahe an den Abschétzungen der Investitionen fiir die Modellanlage.
Der Zuschlagsfaktor ist jedoch fiir diesen Anlagentyp ungewohnlich hoch.

Nach der Korrelation von Bridgwater ergibt sich fiir eine Anlagegrofle von
50 MW;j, ein Investitionsbedarf fiir die Pyrolyseeinheit von 13,3 Mio. € (€ 2003),
mit einer dhnlichen Investitionsstruktur wie bei Solantausta. Die Investitionen fiir
Apparate und Maschinen belaufen sich auf rd. 2,8 Mio. €. Sie liegen damit rd.
50 % unter den Abschitzungen der Modellanlage und von Solantausta. Es ist zu
erkennen, dass in der Literatur noch keine libereinstimmenden und detaillierten
Angaben tber Investitionen und die Investitionsstruktur von Schnellpyrolyse-
Anlagen vorhanden sind.

Fiir die Korrelationen wurden von Bridgwater und Solantausta u.a. Daten {iber
Investitionen fiir Demonstrationsanlagen zugrunde gelegt. Komponenten kom-
merzieller Anlagen haben aufgrund von ldngeren Betriebszeiten ein ganz anderes
Anforderungsprofil als Pilotanlagen. Nach Aussage von Rentz (2002) ist daher
eine Berechnung der Investitionen von kommerziellen Anlagen mit Hilfe der In-
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vestitionen von Pilot- oder Demonstrationsanlagen mit Hilfe der Kapazitits-
methode ungenau und nicht zu empfehlen.

Tab. 5.6:  Investitionen, Grofsendegressionsexponenten und Instandhaltungsfaktoren fiir eine
Schnellpyrolyse-Anlage fiir Stroh (50 MW,,)
Invest. i:;iit::f;e::ns ;:lsttj: ds-_
Anlagenteile (AT) I.AT . . AT fakto%'
(Mio. €) bis mayg) bei modularem fu (1/2)
Grofie Aufbau
Chemische Prozessapparaturen 2.20,00
Pyrolyseeinheit 20,00 | 0,70 0,85 ab 250 MW,,* 0,04
Feststoff-Verarbeitungsanlagen 22,79
Anlagen zur Forderung
Kriine 0,40 " 0,60 0,90 ab 50 MW" 0,04
Forderbinder 0,10 0,80 0,90 ab 50 MW,, " 0,04
Pneumatische Forderung 0,23 -® 0,70 0,85 ab 50 MW,,” 0,04
Maschinen zur Zerkleinerung
Ballenaufloser 0,05 " 0,60 0,90 ab 50 MW, 0,15
Schlagzerspaner 0,219 0,60 0,90 ab 50 MW,,” 0,15
Trocknungsanlage
Fasertrockner 1,50 0,60” | 0,85ab250 MW;,” 0,02
Slurryherstellung
Mischer 0,30 0,60 0,90 ab 250 MW, ” 0,04
Lager 23,17
Lagerhalle Stroh 3,00 0,65 0,90 ab 50 MW, © 0,01
Silo Zwischenlager Strohpartikel 0,16 0,65 0,90 ab 25 MW,, ¥ 0,01
Lagerhalle Sand 0,01 0,65 0,90 ab 250 MW;,” 0,01
Hilfsbetriebsanlagen 22,73
(12 % der Investitionen fiir chemi- 2,739 0,70 0,85 ab 250 MW, 0,04
sche Prozessapparaturen und Fest-
stoff-Verarbeitungsanlagen)
Nebenanlagen/ 21,23
Gelindeerschlieung
Nebenanlagen 0,63 0,65 0,01
GeldndeerschlieBung 0,60 1,00 0,01
Summe Investitionen 29,92 ¥ Firmenangabe
Projektierungskosten 0,90 d) ® cigene Berechnungen, Abschitzungen
(3 % der Summe Investitionen)® © in Anlehnung an Strehler (1997)
Unvorhergesehenes 1,509 | ¢ in Anlehnung an Peters et al. (2003)
(5 % der Summe Investitionen)
Gesamtinvestition I, 32,32
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Tab. 5.7:  Investitionen, Grofiendegressionsexponenten und Instandhaltungsfaktoren fiir eine
Schnellpyrolyse-Anlage fiir Waldrestholz (50 MW,)

GrofBlendegressions-

Invest. exponenten m, lf:lstt:: "
Anlagenteile (AT) Lar AT falc togrs‘
(Mio. €) bis "ma::; bei modularem fu (1/2)
Grofie Aufbau
Chemische Prozessapparaturen | > 20,00
Pyrolyseeinheit 20,00 | 0,70 0,85 ab 250 MW, ¥ 0,049
Feststoff-Verarbeitungsanlagen 2. 3,57
Anlagen zur Forderung
Férderbinder 0,11° 0,80 0,90 ab 75 MW,, 0,04
Pneumatische Forderung 0,33 % 0,70 0,85 ab 75 MW,, 0,04
Maschinen zur Zerkleinerung
Schlagzerspaner 0,229 0,60 0,90 ab 75 MW, ¥ 0,15 2)
Querstrommiihle 0,159 0,60 0,90 ab 75 MW,, * 0,15
Trocknungsanlage
Trommeltrockner 2,467 0,60” | 0,85ab250 MW;,” 0,027
Slurryherstellung
Mischer 0,30" 0,60 0,90 ab 250 MW, 0,04
Lager 2 0,82
Lagerhalle Hackschnitzel 0,73 ® 0,65 0,90 ab 100 MW,, ® 0,01°
Silo Zwischenlager Holzpartikel 0,08 0,65 0,90 ab 50 MW,, 0,01
Lagerhalle Sand 0,01 0,65 0,90 ab 250 MW;,” 0,01
Hilfsbetriebsanlagen 22,83
(12 % der Investitionen fiir che- 2,839 0,70 0,85 ab 250 MW, 0,04
mische Prozessapparaturen und
Feststoff-Verarbeitungsanlagen)
Nebenanlagen/ > 1,17
Gelindeerschliefung
Nebenanlagen 0,63 0,65 0,01
Gelandeerschliefung 0,54° 1,00 0,01
Summe Investitionen 28,39 ¥ Firmenangabe
Projektierungskosten 0,85 ©) ® ¢igene Berechnungen, Abschitzungen
(3 % der Summe Investitionen) % in Anlehnung an Peters et al. (2003)
Unvorhergesehenes 1,42

(5 % der Summe Investitionen)

Gesamtinvestition I, 30,66
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Die Investitionen fiir den Mischer zur Slurryherstellung, wie auch fiir Krane und
Forderbander, wurden durch eigene Abschitzung gewonnen. Die Investitionen
fiir die pneumatische Forderung von Stroh und Waldrestholz wurden auf der
Basis von Angaben der Fa. Liibke ermittelt. Der Preis fiir den Schlagzerspaner
und die Querstrommiihle stammt von der Fa. Pallmann. Die Angabe fiir den
Ballenaufloser beruht auf eigener Abschidtzung. Bei der Fa. Schenkmann und
Piel wurden die Richtpreise fiir den Fasertrockner und den Trommeltrockner ein-
geholt.

Die Investitionen fiir das Strohlager (siche Tab. 5.6) berechnen sich aus dem
Einheitspreis von 125 €/m? (in Anlehnung an Strehler, 1997) fiir eine einfache
Lagerhalle. Aus der Lagerkapazitit und dem Durchsatz der Anlage wird das
benotigte Lagervolumen bestimmt. Eine addquate Halle fiir dieses Lagervolumen
besitzt die Abmessungen 80 x 30 x 10 m (LxBxH). Bei der Lagerhalle fiir Hack-
schnitzel aus Waldrestholz (siehe Tab. 5.7) wurde mit einem Einheitspreis von
65 €/m* (eigene Abschdtzung) gerechnet. Die Berechnung des Lagervolumens
und die Bestimmung der HallengroB3e erfolgten analog zum Strohlager. Die Halle
besitzt demnach die Abmessungen 45 x 25 x 10 m (LxBxH). Die Investitionen
fiir die weiteren Lager aus Tab. 5.6 und Tab. 5.7 beruhen auf eigenen Abschit-
zungen.

Die Investitionen fiir Nebenanlagen und GeldndeerschlieBung wurden iiber
Einheitspreise bestimmt, die abgeschétzt wurden. Der Flachenbedarf der Neben-
anlagen wurde fiir die Anlagen fiir Stroh, wie auch fiir Waldrestholz auf 625 m?
abgeschitzt. Bei einer Hohe der Gebdude von 4 m und einem Einheitspreis von
250 €/m? (eigene Abschitzung in Anlehnung an Praxiswerte) ergeben sich die
Investitionen fiir Nebenanlagen, wie sie in Tab. 5.6 und Tab. 5.7 zu sehen sind.
Der Fliachenbedarf der Anlagen wurde auf rd. 10.000 m? fiir Stroh und rd.
8.500 m? fiir Waldrestholz geschitzt. Fiir die GeldndeerschlieBung wurde von
einem Einheitspreis von 60 €/m? (eigene Abschitzung) ausgegangen.

Die Zuschlagsfaktoren fiir Hilfsbetriebsanlagen, Projektierungskosten und Un-
vorhergesehenes sind in Anlehnung an Peters et al. (2003) abgeschétzt worden.
Investitionsangaben der Fa. Schenkmann und Piel zur Gasreinigung von Abgasen
aus der Trocknung (rd. 1,2 Mio. €) lassen erkennen, dass die Investitionen fiir die
Gasreinigung den Hauptposten bei den Investitionen der Hilfsbetriebsanlagen
darstellen.

Instandhaltung

Der Instandhaltungsfaktor 0,04 a™ fiir die Schnellpyrolyse-Einheit stammt von
Weiss (2003). Die Instandhaltungsfaktoren fiir Zerkleinerungsmaschinen und
Trockner stammen von den Firmen, bei denen auch die Investitionen angefragt
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wurden. Bei den weiteren Anlagenteilen wird von einem Instandhaltungsfaktor
von 0,04 a” ausgegangen. Fiir Gebdude, Lager und Gelinde wird ein Instandhal-
tungsfaktor von 0,01 a”' benutzt.

GrofBlendegression

Bei den GroBendegressionen wird ein Technikwechsel bei groBer werdenden
Anlagen nicht beriicksichtigt, um eine durchgehende Berechnung ausgehend von
der Referenzanlage von 50 MW;,,, zu gewéhrleisten (siehe auch Kapitel 4.3). Um
die Genauigkeit der Berechnung der Produktionskosten iiber Grof3endegressionen
zu erhohen, werden zwei GroBendegressionsexponenten herangezogen: Zum
einen ein GrofBendegressionsexponent bis zur maximalen Gréfe eines Anlagen-
teils und zum anderen ein GroéBendegressionsexponent bei einem modularem
Aufbau der jeweiligen Anlagenteile.

Grofiendegression bis zur maximalen Grofle

Die Angabe zur maximalen Grof3e der Pyrolyseeinheit stammt von Weiss (2003).
Diese GroBle wurde fiir die Hilfsbetriebsanlagen iibernommen, weil die Hilfsbe-
triebsanlagen hauptsichlich fiir die verfahrenstechnischen Prozessapparaturen
benétigt werden. Die maximale Grofle des Mischers zur Slurryherstellung wird
ebenfalls an die maximale Grof3e der Pyrolyseeinheit angepasst.

Die Angaben zur maximalen Grof3e der Zerkleinerungsmaschinen (auer Ballen-
aufloser) und der Trockner stammen von Fa. Pallmann sowie Fa. Schenkmann
und Piel. Es wird angenommen, dass die maximale Grof3e des Ballenauflosers
gleich der maximalen GroBle des Schlagzerspaners fiir Stroh ist. Die maximale
GroBe der Forderbander und der pneumatischen Férderung bedingen sich aus der
maximalen Gréfe der Zerkleinerungsmaschinen.

Bei den Lagerhallen fiir Biomasse wird eine maximale Breite von 30 m unter-
stellt, weil bei einer Verbreiterung nicht mehr von einer einfachen Bauweise aus-
gegangen werden kann. Die Hohe der Hallen wird auf 10 m beschrinkt, weil
auch hier bei einer weiteren Erhohung der Halle eine einfache Bauweise nicht
mehr angenommen werden kann. Die Hallen konnen theoretisch beliebig ver-
langert werden. Inwieweit sicherheitstechnische Vorschriften Zwischenwénde
vorsehen, ist nicht bekannt. In einer ersten Néherung wird die Linge der Stroh-
halle bei einer 50-MW;,-Anlage (80 m) als maximale Lange definiert. Aus diesen
Annahmen ergeben sich die maximalen Grofen der Lagerhallen fiir Strohballen,
Hackschnitzel aus Waldrestholz und Sand. Die maximale Grofle der Kréne, die
zur Strohhandhabung eingesetzt werden, bedingt sich aus der maximalen Grof3e
der Strohhalle. Fiir die Zwischenlagerung der zerkleinerten und getrockneten
Biomasse wird eine maximale Silogrof3e von rd. 600 m? unterstellt.
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Die Angaben der GroBendegressionsexponenten bis zu der maximalen Grofle
eines Anlagenteils entsprechen Angaben aus der Literatur (siche z.B. Faaij et al.,
1998). Beim modularen Aufbau von Anlagenkomponenten wurden in der Litera-
tur keine Angaben zu GroBendegressionen gefunden, so dass diese abgeschétzt
werden mussten.

Grofiendegression bei modularem Aufbau

Der GroBendegressionsexponent der Pyrolyseeinheit bei modularem Autbau
wurde iiber dessen Investitionsstruktur abgeschétzt (siche Tab. 5.5, Seite 69).
Dabei wurde unterstellt, dass sich die indirekten Kosten der weiteren Module
halbieren und dass Teile der Baustelleneinrichtung und Gebdude gemeinsam
genutzt werden konnen. Damit ergibt sich ein GroBendegressionsexponent von
0,85, der von Weiss (2003) als realistisch angesehen wird.

Die GroBendegressionsexponenten der pneumatischen Forderung, der Trockner
und der Hilfsbetriebsanlagen werden ebenfalls auf 0,85 geschétzt, da auch hier
Teile der Nebenkomponenten gemeinsam genutzt werden konnen. Bei den Ma-
schinen und Lagern wird dies nicht unterstellt. Der Kostenvorteil bei modularem
Aufbau kommt hier vor allem durch Mengendegressionen zustande. Es wurde
hier ein GroBendegressionsexponent von 0,9 abgeschitzt.

Die Kosten fiir die GeldndeerschlieBung werden in erster Néherung als Fixkosten
pro Quadratmeter festgesetzt, und es wird unterstellt, dass sich die Gelidndegrof3e
in dem gleichen MaR3 @ndert, wie die Anlagengrofe. Dadurch ergibt sich ein
GroBendegressionsexponent von 1.

5.2.2 Verbrauchs-, betriebsgebundene und sonstige Kosten

Die verbrauchsgebundenen Kosten berechnen sich mit der Gleichung aus Kapitel
4.2.3 mit den Ergebnissen aus der Massen- und Energiebilanz und mit den jewei-
ligen Preisen fiir Energie und Betriebsstoffe, sowie den Kosten fiir die Edukte
(siche Anhang A1 und A3).

In Tab. 5.8 ist der Personalbedarf fiir eine 50-MW;,-Anlage fiir Stroh und Wald-
restholz wiedergegeben. Die Annahmen iiber den Personalbedarf sind eigene Ab-
schiatzungen und wurden durch Dinjus et al. (2004) auf Plausibilitit iberpriift.
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Tab. 5.8:  Annahmen zum Personalbedarf fiir eine 50-MW,,-Schnellpyrolyse-Anlage fiir Stroh
und Waldrestholz

Stroh Waldrestholz
Personal | Schichten | Gesamt® | Personal | Schichten | Gesamt®
pro pro Tag pro pro Tag ®

Schicht Schicht
Produktionsleitung 2 1 2 2 1 2
Uberwachung 3 3 15 3 3 15
Arbeiter 3 2 9 2 2 9
Werkstitten 2 2 6 2 2 6
Verwaltung 1 1 1 1 1 1
Summe
Personalbedarf 33 30

Anmerkung:  Fiir den Einschichtbetrieb wird eine Betriebsmannschaft benotigt, bei 2 Schichten 3 Be-
triebsmannschaften und bei 3 Schichten 5 Betriebsmannschaften.

Die Differenzierung von Personal wird vorgenommen, weil bei groBeren
Schnellpyrolyse-Anlagen der Personalbestand der Arbeiter, die hauptsachlich fiir
die Biomassehandhabung zustindig sind, stirker wéchst als der Personalbestand
der anderen Bereiche und dadurch die durchschnittlichen Personalkosten pro
Arbeitskraft und Jahr sinken.

Die GroBendegressionsexponenten zur Berechnung des Personalsbedarfs bei
groBer werdenden Anlagen sind in Tab. 5.9 dargestellt. Die Groendegressionen
fiir das Personal sind auf der Basis von Higman (2005) abgeschéitzt worden. Eine
1000-MW ,-Schnellpyrolyse-Modellanlage, die im Jahr ca. 2 Mio. t Stroh bzw.
2,6 Mio. t Waldrestholz im Anlieferungszustand verarbeitet, bendtigt danach 99
bzw. 86 Arbeitskrifte pro Jahr. Mit der Gleichung aus Kapitel 4.2.4 und den
Kosten fiir die einzelnen Personalarten (siche Tab. 5.10) lassen sich die
betriebsgebundenen Kosten berechnen.

Tab. 5.9:  Gréfiendegressionen myx fiir verschiedene Personalbereiche

Personalbereiche GroBendegression mpy
Produktionsleitung 0,3
Uberwachung 0,3
Arbeiter 0,5
Werkstétten 0,3
Verwaltung 0,3
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Tab. 5.10: Annahmen fiir Personalkosten

Personalarten Personalkosten
pro Jahr und AK
Produktionsleitung 90.000 €
Uberwachung 60.000 €
Arbeiter 40.000 €
Werkstitten 60.000 €
Verwaltung 40.000 €

Die angegebenen Personalkosten pro Jahr sind eigene Abschdtzungen in Anleh-
nung an Arlt (2003) und Tabellen des Statistischen Bundesamtes (2005).

Die sonstigen Kosten werden vereinfacht mit einem Prozent der Anfangsinvesti-
tionen angenommen. Dieser Wert basiert auf eigenen Abschdtzungen in An-
lehnung an Leible et al. (2003).

5.3  Produktionskosten von Slurry aus Stroh und Waldrestholz

Mit den technischen und 6konomischen Kenngréfen aus Kapitel 5.1 und 5.2,
sowie den Okonomische Basiskenngréflen aus dem Anhang A3, konnen die
spezifischen Produktionskosten fiir Slurry aus Stroh und Waldrestholz fiir ver-
schiedene Anlagengroflen mit dem Gleichungssystem aus Kapitel 4.2 bis 4.4
dargestellt werden (siche Abb. 5.3 und Abb. 5.4). Im Anhang A8 sind die
Produktkosten fiir Slurry aus Stroh und Waldrestholz dariiber hinaus in tabellari-
scher Form fiir die 50-MW,,-Anlage dargelegt.

Die dargestellten Produktionskosten gelten fiir die erste kommerziell betriebene
Anlage mit 7500 Betriebsstunden pro Jahr. Die spezifischen Slurrykosten bezie-
hen sich auf die Energie der Slurry. Die senkrechten gestrichelten Linien vor 400
und nach 500 MW, kennzeichnen einen Bruch in der linearen Darstellung der
X-Achse.
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Produktionskosten Slurry in € MWh
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Abb. 5.3:

Slurry aus Stroh — Spezifische Produktionskosten und Kostenanteile fiir verschie-
dene Anlagengrofen (erste kommerziell betriebene Anlage)

Folgende Ergebnisse lassen sich auflisten:

Die Produktionskosten von Slurry aus Stroh und Waldrestholz sind sehr
dhnlich, aufgrund der geringeren Slurryausbeute bei Stroh sind dort die
spezifische Produktionskosten jedoch etwas hoher. Diese liegen nach den
durchgefiihrten Analysen zwischen 36,9 und 45,4 €/ MWh oder zwischen
10,2 und 12,6 €/GJ.

Peacocke und Bridgwater (2004) haben die Produktionskosten fiir Pyroly-
sekondensat bei zwei 50-MW,,-Anlage (einmal Wellman-Verfahren und
einmal BTG-Verfahren, siche Kapitel 2.2) mit 14,6 bzw. 13,2 €/GJ abge-
schitzt (52,6 bzw. 47,5 €/ MWh). Der Koks wurde dabei fiir die Wiarmebe-
reitstellung in der Anlage genutzt. Der Vergleich zeigt, dass die Kosten
fiir Pyrolyseprodukte bei Anlagen mit verschiedenen Verfahren dhnlich
sind.

Mit steigender Anlagengrofle sind GroBendegressionen bei Investitionen
und Personal fiir die Reduktion der Kosten verantwortlich. Gegenldufig
dazu steigen die Transportkosten von Stroh und Waldrestholz. Minimale
Slurrykosten bei Waldrestholz bzw. Stroh werden, mit den angesetzten
GroBendegressionen, bei einer Anlagenleistung von 400 bzw. 500 MW;,
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erreicht. Das Minimum der Slurrykosten ist relativ schwach ausgeprigt.
Die Slurrykosten bei Anlagen mit einer Gréf3e von 250 bis 1000 MW, un-
terscheiden sich lediglich um 1 %.

- Von der 50-MW;,-Anlage bis zur Anlagengréfle mit minimalen Slurry-
kosten fallen die Slurrykosten um rd. 20 % im Fall von Stroh und um rd.
15 % im Fall von Waldrestholz. Danach steigen die Slurrykosten wieder
und liegen bei der 5000-MW;,-Anlage um 10 bzw. 5 % iiber den minima-
len Kosten beim Einsatz von Stroh bzw. Waldrestholz. Die Zunahme der
Slurrykosten nach Durchlaufen der minimalen Kosten bei Stroh ist
wesentlich stirker ausgeprégt als bei Waldrestholz. Dies ist damit zu er-
kldaren, dass der Transport von Waldrestholz ab einer Anlagengréf3e von
ca. 1000 MW, mit der Bahn erfolgt, wohingegen der Strohtransport bis
zur grofiten Anlage mit dem Lkw giinstiger ist als mit der Bahn (sieche
auch Anhang Al).

- Bei der Modellanlage fiir Waldrestholz sind 14,0 % der Erfassungs- und
Transportkosten den Kosten fiir die zusétzlich bendtigte Energie zuzu-
schreiben.

-Erfassungskosten - Transportkosten |:| Kapitalkosten Instandhaltungskosten
M Personalkosten [T Kosten elektr. Energie [l sonstige Kosten

Produktionskosten Slurry in € MWh

50 100 150 200 250 300 400 500 1000 2000 3000 4000 5000

AnlagengroBe in MW,

Abb. 5.4:  Slurry aus Waldrestholz — Spezifische Produktionskosten und Kostenanteile fiir
verschiedene Anlagengrofien (erste kommerziell betriebene Anlage)
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Die Erfassungskosten der Biomasse flir die Schnellpyrolyse liegen bei
Waldrestholz mit 19,6 € MWh deutlich {iber denen von Stroh mit 12,9
€/MWh. Die Transportkosten steigen bei Stroh von 7,4 €/ MWh bei der
50-MW;,-Anlage bis zu 16,9 €/ MWh bei der 5000-MW,,-Anlage. Bei
Waldrestholz, das in Slurry umgesetzt wird, liegen die Transportkosten
zwischen 3,1 und 9,6 € MWh und damit deutlich unter den Transportkos-
ten von Stroh. Der Anteil der Kosten der Biomassebereitstellung an den
Gesamtkosten liegt zwischen 45 und 70 % im Fall von Stroh und
zwischen 47 und 68 % im Fall von Waldrestholz fiir die verschiedenen
AnlagengroBen. Die Bereitstellungskosten sind somit fiir beide Einsatz-
stoffe sehr dhnlich. In absoluten Zahlen sind die Bereitstellungskosten von
Stroh sogar giinstiger als die von Waldrestholz. Die teuren Bereitstel-
lungskosten von Waldrestholz und der hohe Wassergehalt von 35 %,
woraus ein geringerer Heizwert des Brennstoffs resultiert, sind die Griinde
hierfiir.

Die Kapitalkosten haben bei der kleinen Anlage einen Anteil von rd. 19 %
an den Gesamtkosten. Dieser Anteil verringert sich mit zunehmender
AnlagengroBe auf rd. 8,5 %. Ahnlich verhilt es sich mit den Kosten fiir
Wartung und Instandhaltung. Der Anteil an den Gesamtkosten sinkt hier
von rd. 7 auf rd. 3 %.

Der Anteil der Personalkosten verringert sich bei steigender Anlagengrdf3e
von 12 % beim Einsatz von Stroh und 11 % beim Einsatz von Waldrest-
holz auf jeweils unter ein Prozent.

Die Anteil der Kosten der zusétzlich benétigten Energietriager fiir den Be-
trieb der Anlage liegt bei der Schnellpyrolyse von Stroh zwischen 8§ und
10 % der Gesamtkosten; bei Waldrestholz liegt dieser Anteil zwischen 8
und 11 %. Auch in absoluten Zahlen sind die Kosten fiir die zusétzlich
bendtigten Energietrdger (Biogas und Waldrestholz) bis zu Anlagengro-
Ben von 500 MWy, sehr dhnlich. Danach steigen die Kosten fiir Waldrest-
holz jedoch stérker als die fiir Biogas. Durch den Einsatz von billigeren
Brennstoffen ist es mdglich, die Slurrykosten zu reduzieren.

Beim Einsatz von billigeren Brennstoffen als Biogas oder Waldrestholz
konnen die Kosten weiter gesenkt werden.

Die Kosten fiir den Sandbedarf und die sonstige Kosten spielen bei den
spezifischen Produktionskosten eine untergeordnete Rolle.
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Zusammenfassung

Mit den getroffenen Annahmen lassen sich je nach AnlagengroBBe Slurrykosten
zwischen 37 und 45 €/ MWh fiir die erste kommerziell betriebene Anlage realisie-
ren. Der Hauptteil der Kosten wird durch die Bereiststellung der Biomasse verur-
sacht, der bei der 50-MW,,-Anlage bei knapp 50 % liegt. Diese Tatsache wird die
Standortwahl

erheblich beeinflussen. Als Ergebnis kann zudem festgehalten werden, dass sich
dezentrale Schnellpyrolyse-Anlagen mit einer Groe zwischen 250 und 1000
MW, am wirtschaftlichsten darstellen. Bei Anlagen dieser Grof3e handelt es sich
um industrielle Anlagen, fiir die nicht jeder Standort geeignet ist. Eine
400-MW,,-Anlage z.B. bendtigt 12 bzw. 16 Lkws mit Waldrestholz bzw. Stroh
pro Stunde und hat einen Flachenbedarf von 6 bzw. 8 ha.

Die Unterschiede zwischen den Slurrykosten aus Stroh und Waldrestholz lassen
sich wie folgt zusammenfassen:

Bei den Erfassungskosten liegen die Vorteile bei Stroh, bei den Transportkosten
ist Waldrestholz giinstiger. Zusammen ergibt sich ein leichter Vorteil von Stroh
gegeniiber Waldrestholz bei den Bereitstellungskosten. Durch die geringe
Schiittdichte von Stroh ergeben sich bei der Lagerung allerdings wesentlich ho-
here Kosten als bei der Lagerung von Waldrestholz, durch die die Vorteile in den
Bereitstellungskosten wegfallen. Die Konditionierung von Stroh ist etwas giinsti-
ger als die von Waldrestholz, was sich auch in niedrigeren Instandhaltungskosten
und in einem niedrigeren Energiebedarf widerspiegelt. Die Kosten fiir die Pyro-
lyse sind gleich, wobei mit Waldrestholz hohere Ausbeuten an Slurry zu erwar-
ten sind. Durch die hohere Ausbeute an Slurry und die geringeren Lagerkosten
bei Waldrestholz ergibt sich im Wesentlichen der leichte Vorteil von Waldrest-
holz gegeniiber von Stroh bei den Gesamtkosten.

5.4  Sensitivititsanalyse

In der Sensitivitdtsanalyse wird der Einfluss der einzelnen Kenngrof3en, die in die
Berechnung der Produktionskosten eingegangen sind, auf das Modellergebnis
untersucht. Dabei werden die wesentlichen EingangskenngroBen um plausibel
definierte Werte variiert und die Ergebnisse mit dem Ergebnis auf Basis der
Referenzkenngréfen verglichen.

Die EingangskenngroBen zur Berechnung der spezifischen Produktionskosten
von Slurry sind mit teilweise erheblichen Unsicherheiten behaftet (siche Kapitel
3.3.6). Dariiber hinaus flieBen Ungenauigkeiten durch die verwendeten Vorkal-
kulationsmethoden mit in die Berechnung ein. Durch die Sensitivititsanalyse
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erhdlt man Erkenntnisse iiber die Auswirkungen dieser Unsicherheiten und
Ungenauigkeiten. Daneben werden Optimierungsmoglichkeiten zur Reduktion
der spezifischen Produktionskosten sichtbar.

In Tab. 5.11 und Tab. 5.12 sind die Ergebnisse der Sensitivititsanalyse fiir die
Bereitstellungskosten von Stroh und Waldrestholz, sowie fiir die wesentlichen
AnlagenkenngrofBen dargestellt. Die Analyse wurde fiir drei verschiedene Anla-
gengroBen durchgefiihrt, weil der Einfluss der einzelnen Parameter sich teilweise
mit der Anlagengrofle édndert.

Aus Tab. 5.11 wird ersichtlich, dass bis auf die Erfassungskosten alle Kenn-
grofBen fiir die Bereitstellung der Biomasse frei Anlage bei groBeren Anlagen
groBeren Einfluss auf die Gesamtkosten haben als bei kleineren Anlagen. Diese
Erkenntnis spricht fiir kleinere dezentrale Anlagen und gegen grofle zentrale
Anlagen, wenn regionale Biomasse verarbeitet wird.

Eine Verdnderung der Erfassungskosten fiir Stroh und Waldrestholz um 20 %
bewirkt, dass sich die Slurrykosten um rd. 6 % im Fall von Stroh und um rd. 10
% im Fall von Waldrestholz dndern. Die Erfassungskosten der regionalen Bio-
masse werden demnach einen grof8en Einfluss auf die Standortwahl der Schnell-
pyrolyse-Anlage haben.

Tab. 5.11: Sensitivititsanalyse zu den Slurrykosten — Bereitstellungskosten von Stroh und
Waldrestholz bei Anlagengréfien von 50, 500 und 5000 MW,,

Kenngrofie Variation der Kenngrofle prozentuale Anderung der
Relativ zur Referenz Slurrykosten
Referenz fur Anlagen- Variation der Kenngrof3e
T | Stroh/Wald- | + grofe 1 1

Einheit restholz MWa) Gt TWRH | st | WRH

Auf- 50 -0,4 -0,5 +0,7 +0,9
kommens- t (wh)/km? | 14 51/71,5 0,6 | 500 -1,4 -1,8 +2.,6 +3,4
dichte 5000 39 120 |+53 437
50 - - +1,0 § +1,3

ggzssungs' % - 1 0,5 | 500 i - | 37 449
5000 - - +7,1 +5,2

50 +5,6 492 -5,6 -9,2
E;ft‘zi“ngs' en(wh | 1.2 53/74 0.8 | 500 167 | 4106 | 6.7 | -106
5000 +6,1 : +10,1 -6,1 -10,1

30,3/13,6 50 +32 | +1,7 -3,2 -1,7

E;as‘g"“' etwh | 12| 398248 | 08 | 500 +51 0 436 | 51 0 36
69,7/42,4 5000 +8,1 | +5,8 -8,1 -5,8

Anmerkungen: St: Stroh; WRH: Waldrestholz
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Tab. 5.12:  Sensitivititsanalyse zu den Slurrykosten — anlagenspezifische Kenngrofien bei An-

lagengrofien von 50, 500 und 5000 MW,

Kenngrofie Variation der Kenngréfie prozentuale Anderung der
Relativ zur Referenz Slurrykosten
Referenz fiir Anlagen- Variation der Kenngrofe
0 Stroh/Wald- $ grofie 1 1
Einheit restholz MWi) S TwrH | st | WrH
50 -3,6 -3.4 +4.4 i +4,1
dA;‘lf:r“tZ““gS' ha | L1 7500 | 0,90 | 500 07 a4 |20 T s
5000 -0,05 -0,6 +0,3 +0,8
energetische 50 29 1 30 | 3,1 1 3.1
Ausbeute - 1,03 91/97 0,97 | 500 29 30 | 4301 0 43,1
Slurry 5000 2,9 =30 | 43,1 1 431
Primérenergie- 50 +1,6 +1,2 -1,6 -1,2
bedarf flir Pyt~ - pyngy, | 12 | 0,065/0,126 | 0,8 | 500 +1,9 417 | -9 -17
lyse und Trock-
nung 5000 +1,7  +19 | 1,7 0 -19
_ 50 +12  +#13 | -12 0 13
Elektr.‘“her KWokWa | 1.2 | 0,041/0,043 | 0.8 | 500 14 +15 | -4 215
nergiebedarf

5000 +1,3 +1,5 -1,3 -1,5
Investitionen 32,3/30,6 50 +4.4 +4,1 4.4 4.1
Schnellpyroly- Mio. € 1,2 191/173 0,8 ] 500 +3,1 +2,7 -3,1 -2,7
se-Anlage 1392/1244 5000 2,0 +18 | -20 @ -18
Personal- Mio. €/a 1,2 1,9/1,6 0,8 | 50 +2.4 +2,2 -2,4 -3,1
kosten 42/3.9 500 +0,6 | +0,6 | -0,6 | -0,6
9,8/8,6 5000 +0,1 +0,1 -0,1 -0,1

Anmerkungen: St: Stroh; WRH: Waldrestholz

Die Ergebnisse aus Tab. 5.12 lassen sich wie folgt zusammenfassen:

Bei der Variation der Ausnutzungsdauer um 10 % ist zu beobachten, dass
der Einfluss dieses Parameters auf die Slurrykosten mit zunehmender An-
lagengroBBe sinkt. Bei einer Anlagengréf3e von 5000 MW;, unterscheiden
sich die Produktkosten bei einer Ausnutzungsdauer von 6750 h/a und von
8250 h/a nur um max. 0,8 %.

Dies ist damit zu begriinden, dass bei hoherer Auslastung pro Jahr, der
jahrliche Bedarf an Biomasse steigt. Das wiederum bedeutet ein groBeres
Erfassungsgebiet und hohere Kosten fiir den Transport der Biomasse.
Durch Wettbewerb auf dem Biomasse-Markt ist es jedoch wahrscheinlich,
dass die Auswirkungen der Ausnutzungsdauer in Realitdt groBer sein wer-
den.

Die Ausbeute an Slurry ist der sensitivste Parameter, der in die Berech-
nung eingeht. Falls im Laufe der Entwicklung der Schnellpyrolyse, die in
LabormafBstiben erreichte Ausbeute an Slurry nicht umgesetzt werden
sollte, hat dies einen sehr grof3en Einfluss auf die Kosten des Slurrys.
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- Die Variation des zusitzlichen Energiebedarfs fiir Pyrolyse und Trock-
nung sowie des elektrischen Energiebedarfs um 20 % verdndert die Pro-
duktionskosten lediglich um weniger als 2 %. Dies macht deutlich, dass
bei einer Optimierung der Produktionskosten diesen Parametern nicht die
hochste Prioritdt beigemessen wird. Durch Vereinfachungen bei der
Berechnung des zuséitzlichen Energiebedarfs (sieche auch Kap. 4.1.3) ge-
hen Fehler in die Berechnung ein, die sich auf ca. 1 % belaufen. Es wird
ersichtlich, dass die getroffenen Vereinfachungen das Ergebnis kaum
beeinflussen.

- Investitionen und Personalbedarf weisen bei groer werdenden Anlagen
einen geringeren Einfluss auf die Slurrykosten auf als bei kleinen
Anlagen. Die Sensitivitdt dieser Parameter ist jedoch geringer als die der
energetischen Ausbeute von Slurry oder der Bereitstellungskosten der
Biomasse.

Die Investitionen fiir die Schnellpyrolyse-Anlage sind nach den Ergebnis-
sen aus Kapitel 3.3.6 und durch die verwendeten Vorkalkulationsmetho-
den mit groBeren Unsicherheiten behaftet. Legt man bei den Investitionen
der Schnellpyrolyse-Einheit eine Unsicherheit von 20 % zugrunde, so hat
diese Unsicherheit mit maximal 4,4 % einen akzeptablen Einfluss auf die
Slurrykosten. Der Einfluss auf die Produktkosten beim Umstieg von Sand
als Warmetragermedium auf Stahlkugeln wurde qualitativ abgeschétzt und
als gering eingeschitzt.

Zusammenfassung

Ein besonderes Augenmerk gilt der Ausnutzungsdauer der Anlage, weil man hier
beim jetzigen Entwicklungsstand von vielen Betriebsstunden unter Auslegungs-
zustand sehr weit entfernt ist (siehe Kapitel 2.3). Die Ausnutzungsdauer hat einen
moderaten Einfluss auf die spezifischen Produktionskosten von Slurry, so dass
fiir eine erste kommerziell betriebene Anlage auch weniger als 7500 Betriebs-
stunden pro Jahr akzeptabel wéren.

Als sensitivste Grofle geht die Ausbeute an Slurry in die Slurrykosten mit ein.
Die unterstellten Ausbeuten wurden allerdings bislang nur an Versuchsanlagen
nachgewiesen, so dass hier ein grofler Unsicherheitsfaktor mit in die Berechnung
eingeht.

Die Bereitstellungskosten erweisen sich neben der Ausbeute an Slurry als sehr
sensitiv. Dies hat Auswirkungen auf den Standort der Pyrolyseanlagen, denn
durch die Wahl des Standorts konnen die Gesamtkosten durch giinstigere Bio-
masse stark gesenkt werden.
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5.5  Lernpotenzial der Schnellpyrolyse-Anlage

Da es sich bei der Schnellpyrolyse um ein neues Verfahren handelt, interessiert
das Lernpotenzial der Schnellpyrolyse, um es mit ausgereiften Verfahren ver-
gleichen zu konnen. Die Grundlagen fiir das Lernpotenzial von neuen Verfahren
wurden in Kapitel 4.4 hergeleitet. Es wird im Folgenden gezeigt, wie sich die
Slurrykosten bei einem kontinuierlichen Zubau von Anlagen mittelfristig (bis
2020) entwickeln konnen. Die Bereitstellungskosten der Biomasse werden dabei
nicht in die Lernkurve einbezogen, um das Lernpotenzial der Schnellpyrolyse-
Anlagen nicht zu verzerren.

5.5.1 Schnellpyrolyse-Szenario 2020 fiir Deutschland

Wenn die Schnellpyrolyse als Prozessschritt bei der Produktion von Synthese-
kraftstoffen (BTL) herangezogen wird, kann von einem BTL-Szenario fiir
Deutschland bis 2020 auf das Schnellpyrolyse-Szenario geschlossen werden.

Nach der EU-Kraftstoff-Richtlinie (vgl. Kapitel 1.1) sollen im Jahr 2020 8 % des
Dieselkraftstoffs biogenen Ursprungs sein. Wird davon ausgegangen, dass der
Biodieselanteil bei 5 % liegt (dies entspricht der derzeitigen Zumischungsbe-
schrinkung), miissten weitere 3 % BTL bereitgestellt werden. Nach Prognosen
von MWV (2005) werden im Jahr 2020 in Deutschland ca. 27 Mio. t Dieselkraft-
stoff bendtigt. Dies bedeutet, dass dann ca. 0,8 Mio. t BTL zur Verfiigung stehen
miissen, um das Ziel der EU zu erreichen.

Fiir die Produktion von 0,8 Mio. t BTL werden Schnellpyrolyseanlagen mit einer
Gesamtkapazitit von 3000 MW;, benétigt. Die Anlagenanzahl fiir Lernkurvenbe-
trachtungen muss grof3er als 10 sein. Daraus ergibt sich, dass fiir das Szenario nur
Anlagen mit einer GréB3e zwischen 50 und 300 MW, in Betracht kommen.

5.5.2 Mittelfristige Slurrykosten

Mit den Annahmen aus dem Szenario, sowie dem definierten Lernkurventyp und
dem angenommenen Fortschrittsfaktor PR = 0,9 fiir die Schnellpyrolyse aus Ka-
pitel 4.4 lassen sich die mittelfristigen Slurrykosten darstellen (siehe Abb. 5.5).

Der Vergleich der Slurrykosten bei einer kumulierten Anlagenkapazitit von
3000 MW, zeigt, dass kleinere Anlagen (z.B. Anlagengrofie: 50 MW;,, An-
zahl:60) aufgrund ihrer hoheren Anzahl mehr Lernen als groBBere Anlagen (z.B.
AnlagengrdBe: 300 MW,,,, Anzahl:10). Die min. Slurrykosten liegen im Fall von
Waldrestholz bei 31 €/ MWh und bei einer Anlagengréf3e von 100 MW,,. Im Fall
von Stroh liegen die min. Slurrykosten bei rd. 33 €/ MWh bei einer Anlagengrdf3e
von 150 MW;,.
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Abb. 5.5:  Vergleich Slurrykosten der ersten Anlage mit mittelfristigen Slurrykosten.

Die Reduktion der Slurrykosten von WRH ist etwas grofler als von Stroh. Der
Grund hierfiir liegt in den Betriebskosten (zusitzlich benétigter Brennstoff zur
Sandaufheizung: WRH bzw. Biogas), die in der Lernkurve beriicksichtigt wer-
den. Im Fall von WRH sinkt der gesamte Bedarf an WRH, weil zur Sandauf-
heizung weniger benétigt wird. Dies wiederum hat zur Folge, dass die Bereitstel-
lungskosten des gesamten WRH aufgrund des kleineren Erfassungsgebiets leicht
sinken.

Nach dem Szenario sind Anlagen mit einer GroBle von 100 bis 200 MW am
giinstigsten. Bei der Wahl der Anlagengrofle, stellt sich die Frage nach einem
realistischen Zubau von Anlagen pro Jahr. Nach dem derzeitigen Entwicklungs-
stand der Schnellpyrolyse zu urteilen, kann ab 2010 mit dem Bau von kommer-
ziell betriebenen Anlagen gerechnet werden. Der Zeitpunkt kann sich aber auf-
grund verldngerter Entwicklungszeit durchaus um zwei Jahre verschieben. Wird
von einem Zeitraum von 10 Jahren ausgegangen, so miissen durchschnittlich 1,5
bis 3 Anlagen pro Jahr gebaut werden. Dariiber hinaus muss beriicksichtigt
werden, dass die erste Anlage iiber einen ldngeren Zeitraum eine gewisse Ver-
fiigbarkeit und Produktqualitidt aufweisen muss, bevor Investitionen fiir weitere
Anlagen zur Verfiigung gestellt werden. Zudem miissen Standorte fiir die
Schnellpyrolyse gefunden werden. Aus den genannten Uberlegungen wird hier
von einem Zubau von 200-MW;,-Anlagen ausgegangen, auch weil die Slurry-
kosten der ersten Anlagen giinstiger sind als die der kleineren Anlagen.
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Eine 200-MW;,-Anlage, die entweder Holz oder Stroh einsetzt, hat ein Erfas-
sungsgebiet von rd. 8000 km?, dies entspricht der Fliche des Elsass. In Baden-
Wiirttemberg (Flache: 36.000 km?) konnten somit vier solcher Anlagen fiir Stroh
und vier fiir Waldrestholz aufgebaut werden, wenn die Aufkommensdichte von
Stroh und Waldrestholz fiir Deutschland zugrunde gelegt wird. Eine 200-MWj,-
Anlage hat ein regionales Erfassungsgebiet und passt somit in das Konzept des
Forschungszentrums Karlsruhe. Welche Standorte fiir Anlagen solcher Grofe in
Frage kommen, muss noch geklért werden.

Die mittlere Transportentfernung fiir die Biomasse bei dieser Anlagengrof3e liegt
bei ca. 50 km. Durch den gleichzeitigen Einsatz von Stroh und Waldrestholz,
kann das Einzugsgebiet und damit die mittlere Transportentfernung deutlich
reduziert werden. Dieser Aspekt sollte bei der weiteren Entwicklung des Verfah-
rens bertlicksichtigt werden.

Bei einem weiteren Zubau von Anlagen {liber das Jahr 2020 hinaus kénnen die
Slurrykosten weiter sinken. Auf welches Niveau diese sinken, ldsst sich heute
jedoch noch nicht abschitzen.

Ein Vergleich mit Rohdl bei einem Rohdlpreis® von 65 $/bbl (entspricht
34 €/MWh) zeigt, dass die Slurry etwas billiger ist. Die Produktion von Kraft-
stoffen in einer Raffinerie ist jedoch kostengilinstiger als die Produktion von
Kraftstoffen iiber die Synthesegaserzeugung.

¥ Rohélpreis fiir brent-Qualitit, die Preise werden in $/bbl angegeben, 1 bbl entspricht rd. 159
Liter






6 Produktion von Synthesekraftstoffen aus Pyrolyse-
slurry

6.1 Stand der Technik und Modellanlage

In diesem Kapitel wird der Stand der Produktion von Synthesekraftstoffen aus
biogenen und fossilen Slurrys mit unterschiedlichen Asche-, Salz- und Schwefel-
gehalten dargelegt, weil von einem Multi-Feed-Betrieb ausgegangen wird. Fiir
die Produktion von Synthesekraftstoffen aus Slurrys sind die folgenden Verfah-
rensschritte notwendig:

- Slurryherstellung bzw. Slurryaufbereitung
- Synthesegaserzeugung

o Vergasung

o Gasreinigung und -konditionierung inkl. Warmeriickgewinnung
- Fischer-Tropsch-Synthese

o FT-Synthese

o Kraftstoffaufbereitung

Die einzelnen Verfahrensschritte werden nachfolgend beschrieben. Daneben
wird fiir jeden Verfahrensschritt jeweils ein Verfahren fiir die Modellanlage aus-
gewahlt. Darauf aufbauend werden in Kap. 6.2 die Kenngrof3en fiir die Produkti-
on von Synthesekraftstoffen aus Pyrolyseslurry abgeschitzt. Dariiber hinaus
werden in diesem Kapitel Annahmen fiir den Betrieb der Anlage getroffen.

6.1.1 Slurryaufbereitung fiir die Flugstrom-Druckvergasung

Die Slurry wird in der Pyrolyseanlage gemischt und in Wechseltankcontainern
zur Anlage zur Produktion von Synthesekraftstoffen transportiert. Hier muss die
Slurry fiir die Flugstrom-Druckvergasung aufbereitet werden.

Die Slurryaufbereitung ist eng gekoppelt an die Qualititsanspriiche der nach-
geschalteten Vergasung an die Slurry. Vergasungsversuche mit verschiedenen
Slurrys zur Untersuchung des Einflusses von Koks-, Wasser- und Aschegehalt,
sowie weiteren physikalischen Eigenschaften (z.B. Viskositit und GroBle der
Kokspartikel) stehen erst am Anfang. Zwei Qualitdtsmerkmale des Einsatzstoffs
haben sich jedoch schon jetzt als bedeutend herauskristallisiert. Erstens, der
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Einsatzstoff muss homogen sein, um einen sicheren und kontrollierbaren Betrieb
zu gewihrleisten. Zweitens, der Einsatzstoff muss pump- und zerstdubbar sein.

Fiir die Slurryaufbereitung werden in dieser Arbeit folgende Prozessschritte als
ausreichend erachtet. Erstens, die Autheizung der angelieferten Slurrys auf Tem-
peraturen zwischen 50 °C und 80 °C, sowie zweitens, die Homogenisierung in
einem Kolloidmischer, der auch zu einer Kolloidmiihle umgeriistet werden kann.
Falls die aufbereitete Slurry Kapazitit fiir eine weitere Feststoffzumischung auf-
weist, besteht die Moglichkeit, Kohlestaub zuzumischen, um die Vergasung effi-
zienter zu gestalten. Dariiber hinaus besteht die Mdglichkeit, weitere Slurrys aus
biogenen und fossilen Brennstoffen anzumischen, um die Versorgungssicherheit
zu erhohen.

Die beschriebene Slurryaufbereitung wurde noch nicht experimentell durchge-
fiihrt. Bislang wurden am ITC-CPV Pyroylseslurrys aus Koks und Kondensat in
einem Kolloidmischer hergestellt, der dem Flugstrom-Druckvergaser vorgelagert
ist. Der verwendete kontinuierliche Kolloidmischer hat einen Durchsatz von
200 - 1000 kg/h. Es wurden damit Slurrys mit einem Feststoffanteil von 33 %
hergestellt, und eine weitere Erh6hung des Feststoffanteils ist geplant (siehe auch
Raffelt et al., 2000).

Die Slurryherstellung wird in der Kohlevergasung seit iiber 20 Jahren eingesetzt.
Die PartikelgroBe der Kohle liegt hier bei ca. 100 pm, und es konnen Kohle-
Wasser-Suspension mit einem Feststoffanteil von 60 - 70 Gew.-% realisiert
werden (Higman und van der Burgt, 2003).

6.1.2 Synthesegaserzeugung aus Slurrys

Das meistverwendete Verfahren fiir die Synthesegaserzeugung aus festen und
fliissigen Brennstoffen ist heute die autotherme Vergasung (partielle Oxidation).
Im Folgenden wird nur dieses Verfahren betrachtet. Bei der Vergasung wird ein
kohlenstofthaltiger Brennstoff mit Luft, Sauerstoff und/oder Dampf thermo-
chemisch in ein Synthesegas umgewandelt, das reich an H, und CO ist. Die
Grundprinzipien der Vergasung werden in Kapitel 6.1.2.1 skizziert.

Fiir die Vergasung stehen verschiedene Reaktoren zur Verfiigung (siehe auch
Higman und van der Burgt, 2003). Die Vergasung von Slurrys ist nur in Flug-
strom-Vergasern moglich. Wenn die nachgeschaltete Synthesegasverwendung
unter Druck ablduft, erscheinen Flugstrom-Druckvergaser am besten geeignet,
weil auf eine aufwindige Zwischenkompression des Synthesegases verzichtet
werden kann. Der Stand der Technik der Flugstrom-Vergaser wird in Kapitel
6.1.2.2 aufgezeigt.
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Synthesegase, die in nachgeschalteten Synthesen, wie der Fischer-Tropsch-
Synthese eingesetzt werden sollen, miissen hochrein sein und ein bestimmtes
Verhiltnis an Hy/CO aufweisen. Dies bedeutet, dass das Rohsynthesegas aus dem
Vergaser gereinigt und konditioniert werden muss. Die existierenden grof3techni-
schen Verfahren der Gasreinigung und -konditionierung werden in Kapitel
6.1.2.3 dargelegt.

An dieses Kapitel schlief3t sich eine Analyse des thermischen Wirkungsgrads der
Synthesegaserzeugung und des Sauerstoffbedarfs an. Am Ende des Kapitels wird
kurz die Entwicklung der Synthesegaserzeugung aufgezeigt.

6.1.2.1 Grundprinzipien

Die Vergasung von festen und fliissigen Brennstoffen kann als eine komplexe
Interaktion von chemischen Reaktionen und Warme- und Stoffiibertragung auf-
gefasst werden. Die Zusammensetzung des Synthesegases ist dabei abhingig von
der chemischen Zusammensetzung des Edukts, dem Vergasungsmedium und den
Reaktionsbedingungen (Druck und Temperatur), die die Reaktionsgleichgewich-
te und die Kinetik der einzelnen Reaktionen beeinflussen.

Die wesentlichen chemischen Reaktionen, die wihrend der Vergasung von Koh-
lenstoff mit Sauerstoff und Wasserdampf ablaufen, sind im Einzelnen:

Verbrennungsreaktionen:

C+ 40, <> CO AH =111 MJ/kmol
CO+ %0, <>CO, AH=-283MJ/kmol
H, + 40, <> H,0  AH=-242 MJ/kmol
C+0, < CO, AH = -394 MJ /kmol

die Boudouard-Reaktion:
C+CO, «< 2CO AH = +172 MJ/kmol

die heterogene und homogene Wassergas-Reaktion:

C+H,0< CO+H, AH = +131MJ/kmol
CO+H,0< CO, +H, AH =-41MJ/kmol

die heterogene und homogene Methanbildungsreaktion (Hydrierung und
Methansierung):

C+2H, < CH, AH = -75 MJ/kmol
CO+3H, <> CH,+H,0 AH =-206 MJ/kmol
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Die Reaktionsenthalpie AH bezieht sich auf Normalbedingungen (0°C und 1 bar).
Bei exothermen Reaktionen ist AH negeativ, bei endothermen Reaktionen posi-
tiv. Einen detaillierten Uberblick iiber die Grundprinzipien der Vergasung ist in
Ullmann (2002) zu finden.

6.1.2.2 Flugstrom-Vergaser

Flugstrom-Vergaser zeichnen sich dadurch aus, dass sehr unterschiedliche
Brennstoffe bzgl. chemischer Zusammensetzung, sowie Asche- und Wasserge-
halt, vergast werden kénnen, und dass ein qualitativ hochwertiges Rohsynthese-
gas entsteht, welches nahezu teerfrei ist und einen niedrigen Methangehalt auf-
weist.

Diese Vorteile des Flugstrom-Vergasers kommen durch die hohen Betriebstem-
peraturen zustande, die bei der Kohlevergasung iiber 1400 °C liegen. Die hohe
Betriebstemperatur gewédhrleistet zudem Kohlenstoffumsétze von tiber 99 %. Es
bedeutet jedoch auch, dass die Vergaser iiber dem Ascheschmelzpunkt arbeiten
und die fliissige Schlacke abgefiihrt werden muss. Als Hauptnachteile der Flug-
strom-Vergaser konnen der hohe Sauerstoffbedarf und der hohe Anteil an fiihl-
barer Warme im Rohsynthesegas angesehen werden.

Die Varianten der Flugstrom-Vergaser unterscheiden sich vor allem im Zufiihr-
system und damit der Konditionierung des Einsatzstoffs, in der Auslegung der
Reaktionskammer und in der Art und Weise, wie die fithlbare Warme aus dem
Rohsynthesegas zuriick gewonnen wird.

Ein Vorteil der Slurry-Vergasung im Flugstrom ist die Tatsache, dass eine Slurry
im Gegensatz zu einem Feststoff einfacher bei hohen Driicken in den Vergaser
eingebracht werden kann. Denn je hoher der Druck im Vergaser, desto hohere
Durchsitze konnen gefahren werden, und es konnten bei Driicken von 80 bar
Vergaser mit einer Brennstoffleistung im GW-Bereich realisiert werden (Dinjus
et al., 2005). Nachteile der Slurry-Vergasung (Wasser-Slurry) liegen in einem
hoheren Sauerstoftbedarf und einem niedrigeren Kaltgaswirkungsgrad im
Gegensatz zum Feststoff- oder gasformigen Eintrag.

Der bekannteste Flugstrom-Vergaser, der mit Slurrys arbeitet, ist der Texaco-
Vergaser (siehe auch Higman und van der Burgt, 2003). Der Texaco-Vergaser
wurde in den 1940er Jahren fiir die Vergasung von Erdgas entwickelt. Anfang
der 1970er Jahre wurden die Entwicklungsarbeiten aufgenommen, den Vergaser
mit Kohle-Slurrys zu betreiben. Bis Ende der 1980er Jahre wurden zwei
Demonstrations- und zwei kommerzielle Anlagen aufgebaut. Seit 1990 wurden
neun kommerziell betriebene Anlagen in Betrieb genommen, die Elektrizitit,
Ammoniak und Methanol produzieren.
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Dartiber hinaus stehen der E-Gas- und der GSP-Vergaser fiir die Vergasung von
Slurrys zur Verfligung. Der E-Gas-Vergaser wurde ab 1978 fiir minderwertige
Steinkohle von der Fa. Dow in den USA entwickelt. In den 1980er Jahren ging
eine IGCC-Demonstrationsanlage in Betrieb, 1996 wurde eine IGCC-Anlage im
kommerziellen MaBstab in Betrieb genommen. Einsatzstoffe sind dabei minder-
wertige Kohle und Petrolkoks (Higman und van der Burgt, 2003).

Der GSP-Vergaser ist auch unter dem Namen Noell-Verfahren bekannt (Carl,
1996). Er wurde, wie schon in Kapitel 1 erwdhnt, 1975 im Deutschen Brennstoff
Institut in Freiberg (Sachsen) fiir die salzhaltige mitteldeutsche Braunkohle
entwickelt. Seit 1987 existiert ein 130-MWth-GSP-Vergaser bei der Fa. Sustec
Schwarze Pumpe GmbH, mit dem Abfille und fliissige Reststoffe vergast
werden. Der Vergaser steht im Mittelpunkt des Konzepts des Forschungszent-
rums Karlsruhe.

In Abb. 6.1 ist der GSP-Vergaser zu sehen. Er ist der einzige Slurry-Vergaser,
der speziell fiir stark asche- und salzhaltige Brennstoffe ausgelegt wurde. An der
inneren Wand bildet sich im stationdren Betrieb eine Zentimeter dicke, langsam
ablaufende Schlackeschicht, die die Wand vor Korrosion und Erosion schiitzt.
Der Reaktortyp wird u.a. detailliert von Seifert und Buttker (2000), sowie
Schingnitz (2002) beschrieben.

Pilotflamme
Ol/Koks-Slurry Drucksauerstoff

Druckpumpe /7R fiir Zerstaubung

Stahldruckmantel

___ beschlackter
Kiihlschirm

~1300 °C, > 60 bar

o

Rohsynthesegas
geschmolzene Schlacke

Quelle: Henrich und Dinjus (2005)

Abb. 6.1:  GSP-Flugstrom-Druckvergaser mit Kiihlschirm
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Vergasungsversuche mit Pyrolyse-Slurrys bei der Fa. Sustec in Freiberg im Auf-
trag des Forschungszentrums Karlsruhe zeigen, dass der GSP-Vergaser fiir die
Vergasung von Pyrolyse-Slurry geeignet ist (Henrich et al., 2004; Dinjus et al.,
2005). Inwieweit Sand in der Slurry zu Problemen bei der Zerstdubung fiihrt, ist
noch nicht untersucht worden. Die Vergasung von Pyrolyse-Slurrys im Texaco-
und E-Gas-Vergaser wurde noch nicht demonstriert.

6.1.2.3 Synthesegasreinigung und -konditionierung inkl. Warmeriickgewinnung

Das erzeugte Rohsynthesegas muss gereinigt und konditioniert werden, um den
Anforderungen der nachgeschalteten Fischer-Tropsch-Synthese zu geniigen.

Die Anforderungen an das Synthesegas bzgl. Zusammensetzung und Reinheits-
grad werden tiiber die Optimierung der Kosten der Gasreinigung, der Standzeit
der Katalysatoren und der durchschnittlichen Ausbeute an FT-Produkten
bestimmt. Dariiber hinaus sollte zumindest ein Teil der fiihlbaren Wérme aus der
Vergasung zuriick gewonnen werden.

Fiir die Prozessschritte der Gasreinigung und -konditionierung ist, neben den An-
forderungen an das Synthesegas, die Zusammensetzung des Rohsynthesegases
von Bedeutung. In dieser Arbeit wird von einem Multi-Slurry-Feed ausgegangen,
d.h. neben den Pyrolyse-Slurrys, wie sie in den vorangegangenen Kapiteln aus-
fiihrlich beschrieben wurden, sollen auch Kohle-Slurrys und andere fossile Rest-
stoffe vergast werden konnen. Dies bedeutet, dass der Prozess u.a. fiir hohe
Mengen an Asche, Kalium und Schwefel im Gas ausgelegt werden muss.

Folgende Prozessschritte, zu denen es grofBtechnisch ausgereifte Verfahren gibt,
konnen fiir die Reinigung und Konditionierung inkl. Warmeriickgewinnung von
einem Rohsynthesegas aus einem Flugstrom-Druckvergaser zu einem fiir die FT-
Synthese geeigneten Gas herangezogen werden:

(1.) Teilquenche auf Temperaturen unter den Ascheschmelzpunkt
(2.) Wiarmertickgewinnung [

(3.) Feststoff-Feinfilterung

(4.) COS-Hydrolyse

(5.) CO-Shift-Reaktion und Warmertickgewinnung 11

(6.) Gasreinigung (AGR)

Die Prozessschritte wurden in Anlehnung an Schingnitz (2003), Ullmann (2002),
sowie Higman und van der Burgt (2003) ausgewdhlt. Dariiber hinaus wurde eine
Chem-CAD-Simulation von Stroh-Pyrolyse-Slurry mit diesen Prozessschritten
erfolgreich durchgefiihrt (Wiemer et al., 2006).
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(1.) Teilquenche auf Temperaturen unter den Ascheschmelzpunkt

Eine Teilquenche des Rohsynthesegases aus der Flugstrom-Druckvergasung auf
Temperaturen unter den Ascheschmelzpunkt verhindert, dass nachfolgende An-
lagenkomponenten verkleben und verstopfen. Eine Analyse der Aschezusam-
mensetzung von Strohpyrolyse-Slurry ergab, dass der Ascheschmelzpunkt dieser
Slurry zwischen 700 und 800 °C liegt. Bei der Kohlevergasung liegt der Asche-
schmelzpunkt bei ca. 900 °C.

Neben der Ascheproblematik sprechen die hohen Materialbelastungen bei Tem-
peraturen iiber 1000 °C fiir eine Teilquenche. Der Nachteil der Teilquenche ist
der Verlust an fiihlbarer Warme, der ca. 10 % der eingesetzten Energie der Slurry
ausmacht.

(2.) Warmeriickgewinnung [

Die Wirmeriickgewinnung in einem Wérmetauscher (Abhitzekessel) erfolgt von
Temperaturen unter dem Ascheschmelzpunkt auf Temperaturen, bei denen eine
Feststoff-Filterung moglich ist. Dariiber hinaus ist zu beachten, dass noch im Gas
vorhandene Teere und saure Verbindungen (z.B. Ammoniumchlorid) sich noch
in der Gasphase befinden, um den Warmetauscher vor Verstopfungen und Korro-
sion zu schiitzen. Typische Austrittstemperaturen aus dem Warmetauscher liegen
um 300 °C. In dem Wérmetauscher kann iiberhitzter Hochdruckdampf erzeugt
werden, der in eine Dampfturbine eingespeist werden kann.

Eine Alternative zur Teilquenche und Wiarmerlickgewinnung ist eine Vollquen-
che auf Temperaturen von ca. 300 °C. Diese Alternative ist sehr kostengiinstig.
Die fithlbare Warme geht jedoch zum Grofteil verloren.

(3.) Feststoff-Feinfilterung

Bei ca. 300 °C werden die Feststoffe mittels Zyklon und/oder Feinfilter (z.B.
Schlauchfilter oder Filterkerzen) aus dem Gas entfernt.

(4.) COS-Hydrolyse

Wihrend der Vergasung von schwefelhaltigen Einsatzstoffen entsteht COS,
allerdings in sehr viel geringeren Mengen als H,S. Bei der CO-Shift-Reaktion,
wie sie unter Punkt (5.) beschrieben wird, wiirde COS wie folgt reagieren:

COS+H, & H,S+CO AH=+11MJ/kmol

Dadurch wird ein Teil des Wasserstoffs im System verbraucht, der fiir die Syn-
these bendtigt wird. Dariiber hinaus wiirde der Teil des COS, der nicht durch den
CO-Shift-Reaktor stromt (siche Punkt (5.)) in die Gasreinigungsstufe gelangen
und miisste dort aus dem Gas entfernt und vor der Schwefelriickgewinnung in
H,S umgewandelt werden. Inwieweit es 6konomischer ist, eine COS-Hydrolyse
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zu integrieren oder nicht, kann zum jetzigen Zeitpunkt noch nicht gesagt werden.
In dieser Arbeit wird davon ausgegangen, dass eine COS-Hydrolyse, die geméal
der nachfolgenden Reaktion abléuft, nicht zum Einsatz kommt.

COS+H,0 <> H,8+CO, AH =-30MJ/kmol

(5.) CO-Shift-Reaktion und Warmeriickgewinnung 11

Das Stoffmengen Verhéltnis von H,/CO liegt bei der Pyrolyse-Slurry Vergasung
nach Henrich et al. (2004) bei ca. 0,6. Fiir die Fischer-Tropsch-Synthese wird ein
Verhiltnis von H,/CO von ca. 2 benotigt. Wenn kein Wasserstoff von aullen
zugefithrt wird, bleibt nur die Moglichkeit einer CO-Shift-Reaktion bzw. der
homogenen Wassergas-Reaktion:

CO+H,0 <> CO, +H, AH =-41MJ/kmol

Bei Temperaturen von ca. 300 °C lauft diese Reaktion nur mit Hilfe von Kataly-
satoren ab. In der Praxis existieren Rohsynthesegas-Shift-Verfahren, die es e
rmoglichen, die Shift-Reaktion in Anwesenheit von Schwefel- und Teerverbin-
dungen durchzufiihren. Dies hat den Vorteil, dass in der Gasreinigung CO,
zusammen mit den sonstigen im Gas vorhandenen Verunreinigungen abgetrennt
werden kann.

Das Rohsynthesegas enthilt nach der Teilquenche, wie sie unter Punkt (1.) be-
schrieben wurde, genligend Wasser fiir die Reaktion. Fiir eine exakte Einstellung
des H,/CO-Verhiltnisses wird dabei nur ein Teil des Rohsynthesegases durch
den Shift-Reaktor gefiihrt und danach wieder mit dem anderen Teil gemischt.

Durch die Umwandlung von CO in CO, wéhrend der Shift-Reaktion, vermindert
sich der Kohlenstoffanteil, der in der Synthese genutzt werden kann. Diese Reak-
tion widerspricht einer effizienten Kohlenstoffnutzung. Daher kommt es immer
wieder zu Uberlegungen, Wasserstoff von auBen zu zufiihren, um so die Kohlen-
stoffausbeute im Produkt zu erh6éhen. Die Bereitstellung von Wasserstoft ist al-
lerdings sehr energieintensiv, so dass es hier bislang nur bei Uberlegungen blieb.

Bei der CO-Shift-Reaktion handelt es sich um eine exotherme Reaktion. Nach
der durchgefiihrten Chem-CAD-Simulation erhoht sich die Temperatur des
Gases im CO-Shift-Reaktor von ca. 300 auf 600 °C. Durch die Abkiihlung des
Gases auf die urspriingliche Temperatur von ca. 300 °C in einem Wérme-
tauscher, kann an dieser Stelle im Prozess wiederum qualitativ hochwertiger
Dampf erzeugt werden.
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(6.) Gasreinigung (AGR: Acid Gas Removal)

Fiir die Reinigung des Synthesegases von CO,, Schwefelverbindungen und ande-
ren Verunreinigungen stehen verschiedene groBtechnisch erprobte Verfahren zur
Verfiigung. Die verwendeten Verfahren sind:

- Absorption (physikalisch oder chemisch)
- Adsorption (physikalisch oder chemisch)

Das Gasreinigungsverfahren wird je nach Verunreinigungsgrad, dem Partial-
druck der im Synthesegas enthaltenen Komponenten und der Reinheit des ge-
wiinschten Gases ausgewahlt. In Abb. 6.2 sind Auswahlkriterien fiir ein Gasrei-
nigungsverfahren dargestellt.
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Quelle: Higman und van der Burgt (2003)

Abb. 6.2:  Auswahlkriterien fiir ein Gasreinigungsverfahren

Fiir die Fischer-Tropsch-Synthese sollte der Schwefelgehalt im reinen Synthese-
gas unter 1 ppm liegen (vgl. Tab. 6.1, Seite 98). Wird von einer einstufigen Gas-
reinigung ausgegangen kommen nach Abb. 6.2 somit nur Rectisol und die
Adsorption an ZnO in Betracht. Unter Beriicksichtigung der Tatsache, dass von
einem Multi-Feed ausgegangen wird, wird in dieser Arbeit das robuste Rectisol-
Verfahren ausgewihlt und beschrieben.

Das Verfahren wurde von Lurgi fiir die Bereitstellung von sehr reinem Synthese-
gas, welches sich unter Druck befindet in den 1950er Jahren entwickelt und
spater von Lurgi und Linde weiterentwickelt. Das Verfahren war urspriinglich fiir
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die Reinigung von Synthesegasen aus Kohle ausgelegt, wird heute aber auch fiir
die Reinigung von Synthesegasen aus Olen eingesetzt. Das Verfahren kommt
z.B. bei der Fa. Sustec Schwarze Pumpe zur Reinigung des Synthesegases zur
Methanolproduktion, sowie bei der Kohlevergasung von Sasol (Siidafrika) zur
Erzeugung von synthetischen Kohlenwasserstoffen zum Einsatz.

Das Rectisol-Verfahren wird ausfiihrlich in Ullmann (2002) beschrieben. Es
benutzt Methanol als Losungsmittel. Methanol besitzt die besondere Eigenschaft,
dass die Loslichkeit von sauren Gasen in Methanol mit sinkender Temperatur
steigt, wihrend vor allem die Loslichkeit von CO und H, von der Temperatur
nahezu unabhéngig ist. Diese Tatsache hat jedoch zur Folge, dass die Rectisol-
Waische bei sehr tiefen Temperaturen (-30 bis -75 °C) stattfindet. Das Verfahren
bedarf einer optimalen Warme- und Kalteverschaltung und ist dadurch komple-
xer und teurer als andere Reinigungsverfahren. Dariiber hinaus muss das Synthe-
segas auf die tiefen Temperaturen abgekiihlt werden und nach der Reinigung
wieder auf die Temperatur der Synthese aufgewdrmt werden, was mit einem zu-
satzlichen energetischen Aufwand verbunden ist.

6.1.2.4 FlieBbilder der Modellanlage

Die in den vorangegangenen Kapiteln ausgewihlten Prozesse ergeben die in
Abb. 6.3 und Abb. 6.4 dargestellten FlieBbilder der Modellanlage auf verschie-
denen Abstraktionsebenen.

In Abb. 6.3 sind die Prozessketten der Modellanlage dargestellt, in Abb. 6.4 das
FlieBbild des Prozesses von der Flugstromdruck-Vergasung, iiber die Wérme-
rickgewinnung und Gaskonditionierung, sowie die Gasreinigung, bis zur
Fischer-Tropsch-Synthese inkl. Kreislauffahrweise, Dampfreformer und Hydro-
cracker.
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3: Modellanlage zur Produktion von Kraftstoffen aus Pyrolyseslurry— Prozessketten
entlang des Hauptstoffstroms auf verschiedenen Abstraktionsebenen
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6.1.2.5 Thermischer Wirkungsgrad und Sauerstoffbedarf

Der thermische Wirkungsgrad der Vergasung wird auch Kaltgaswirkungsgrad
genannt. Der Kaltgaswirkungsgrad ist vor allem von der Vergasungstemperatur,
sowie dem Wasser- und Kohlenstoffgehalt des Einsatzstoffs abhéngig.

Mit steigender Vergasungstemperatur sinkt der Kaltgaswirkungsgrad, weil der
Anteil an Verbrennungsprodukten wiahrend der Vergasung steigt. Die optimale
Vergasungstemperatur fiir die Synthesegaserzeugung wird nach der Zusammen-
setzung des Rohsynthesegases eingestellt. Mit steigendem Wassergehalt sinkt der
Kaltgaswirkungsgrad, weil mehr Energie und damit Oxidationswidrme fiir die
Autheizung des Wassers benotigt wird. Der Kohlenstoffgehalt hat einen Einfluss
auf den Kaltgaswirkungsgrad, weil bei niedrigem Kohlenstoffgehalt hohe Verga-
sungstemperaturen nur iiber die Oxidation von CO zu CO, realisiert werden
konnen, was zu einer Verringerung des Kaltgaswirkungsgrad fiihrt.

Typische Kaltgaswirkungsgrade bei der Flugstrom-Druckvergasung liegen bei
80 £5 %. Als Richtwert fiir den energetischen Wirkungsgrad des Reinsynthese-
gases fiir die Fischer-Tropsch-Synthese aus Pyrolyseslurry wird der von
Wiemer et al. (2006) ermittelte Wert von 77 % herangezogen. Die Vergasungs-
temperatur lag dabei bei 1200°C, der Druck bei 30 bar.

Typische Lambda-Werte bei der Vergasung liegen zwischen 0,3 und 0,5. Der
Bedarf an Sauerstoff ist dabei abhingig von der erforderlichen Vergasungs-
temperatur. Durch eine Slurryvorwédrmung kann der Sauerstoftbedarf reduziert
werden. Henrich und Dinjus (2005) geben als Richtwert fiir die Pyrolyseslurry-
Vergasung einen Sauerstoffbedarf von rd. 300 Nm?/t Slurry an. Es wird dabei
von 95 %-igem Sauerstoff ausgegangen. Higman (2005) empfiehlt dagegen, dass
die hier untersuchten Vergasungsanlagen mit 99 %-igem Sauerstoff gefahren
werden, um den Inertgasanteil im Produktgas zu minimieren.

6.1.2.6 Entwicklung der weltweiten Synthesegaskapazitit

Die weltweite Kapazitit von Synthesegasen lag 2005 bei ca. 42 GWy, (siche Abb.
6.5). Bis 2010 wird mit einem Anstieg der Synthesegaskapazitit auf ca. 70 GWy,
gerechnet. Das Synthesegas wird zum groBiten Teil der Fischer-Tropsch-,
Methanol- oder Ammoniaksynthese zugefiihrt (ca. 30 GWy,). Danach folgt die
Stromproduktion mit ca. 8 GWy, (NETL, 2004). Der Rest verteilt sich hauptsich-
lich auf gasférmige Produkte.
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Abb. 6.5:  Entwicklung der weltweiten Synthesegaskapazitit in GW,,

Der Haupteinsatzstoff bei der Vergasung ist Kohle, gefolgt von Erdol. Erdgas
kommt in weit geringerem Mal3e als Kohle und Erd6él zum Einsatz. Einen kleinen
Anteil haben zudem Petrolkoks und Biomasse. Die grofiten Wachstumsraten
werden mittelfristig Erdgas und Kohle zugeschrieben, wohingegen bei Erdol
wenig Wachstumschancen gesehen werden.

6.1.3 Fischer-Tropsch-Synthese

Die Fischer-Tropsch-Synthese (FTS) ist eine exotherme Synthese an Eisen- oder
Cobalt-Katalysatoren, wihrend der aus einem Synthesegas durch Additionsreak-
tion hauptsichlich gering verzweigte, gesittigte Kohlenwasserstoffe mit unter-
schiedlicher Kettenlédnge produziert werden.

6.1.3.1 Grundprinzipien
Die Hauptreaktion wahrend der FTS ist:
nCO +2nH, < (CH,), +nH,0

Als Nebenreaktionen treten u.a. die homogene Wassergas-Shift-Reaktion, die
Boudouard-Reaktion und die Methanisierung auf, die die Selektivitit und die
Kinetik der Synthese beeinflussen.

Die Produktausbeuten der FTS sind abhidngig von der Kettenwachstumswahr-
scheinlichkeit (siehe Abb. 6.6), die durch Katalysatorwahl und Prozessbedingun-
gen (z.B. Synthesegaszusammensetzung, Temperatur und Druck) beeinflusst
wird.
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Anteile im Produkt (Gew-%)
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Quelle: Schaub und Unruh (2002)

Abb. 6.6:  Produktausbeuten in Abhdngigkeit der Kettenwachstumswahrscheinlichkeit

Generell ldsst sich die FTS bzgl. der Produktausbeute in die Niedertemperatur-
FTS und die Hochtemperatur-FTS gliedern. Die Niedertemperatur-FTS (180-
250 °C) fiihrt zu einer hoheren Ausbeute an ldngerkettigen Kohlenwasserstoffen,
die Hochtemperatur-FTS (300-350 °C) zu einer hoheren Ausbeute an kiirzeren
Kohlenwasserstoffen. Das Druckniveau bei beiden Synthesen liegt zwischen 20
und 45 bar. Mit der Niedertemperatur-FTS lassen sich die hochsten Kraftstoff-
ausbeuten realisieren.

Die Anforderungen der FTS an das Synthesegas bzgl. des H,/CO-Verhiltnis,
Anteil an Inertgas und Verunreinigungen sind von den Prozessbedingungen, dem
Katalysator und von 6konomischen Faktoren abhingig. Bei der Niedertempera-
tur-FTS liegt das H,/CO-Verhiltnis nahe 2. Der Anteil an Inertgas hat Aus-
wirkungen auf die Selektivitidt der Synthese, weil der Partialdruck von H, und
CO sinkt.

Die Verunreinigungen im Synthesegas, wie Schwefel- oder Stickstoffverbindun-
gen, sind tiberwiegend Katalysatorgifte, die die Aktivitit und Standzeit der Kata-
lysatoren vermindern. Der Anteil an Inertgas und an Verunreinigungen im Syn-
thesegas wird in Abhéngigkeit der Kosten fiir die Gasreinigung und
-konditionierung, der Standzeit der Katalysatoren und der durchschnittlichen Pro-
duktausbeute eingestellt. Als Richtwerte flir den Anteil an Verunreinigungen im
Synthesegas fiir eine Niedertemperatur-FTS konnen die Werte aus Tab. 6.1
herangezogen werden.

Einen Uberblick iiber die Grundprinzipien der FTS geben u.a. Schulz (1999) und
Dry (2002).
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Tab. 6.1:  Richtwerte fiir Verunreinigungen im Synthesegas fiir eine Niedertemperatur Fi-
scher-Tropsch-Synthese

Gaskomponente Maximaler Anteil im Synthese-
gas ¥

H,S + COS + CS, <1 ppm

NH; + HCN <1 ppm

HCl1 + HBr + HF <10 ppb

Alkalimetalle <10 ppb

Feststoffe n.n.

Teerverbindungen unter dem Taupunkt

Quelle: Boerrigter et al. (2002); Anmerkungen: ¥ bezogen auf Mol-%, ppm: parts per
million, ppb: parts per billion
6.1.3.2 Reaktoren
Fiir die FTS wurden verschiedene Reaktoren entwickelt, die sich den folgenden
drei Reaktortypen zuordnen lassen:
- Festbettreaktor
- Wirbelschichtreaktor (zirkulierend oder blasenbildend)
- Slurryreaktoren

Die FT-Reaktoren miissen die freiwerdende Warme wihrend der Synthese abfiih-
ren, um eine moglichst isotherme Reaktion zu gewéhrleisten. Dariiber hinaus
muss eine Trennung von Katalysator und Produkt moglich sein.

Festbett- und Slurryreaktoren kommen bei der Niedertemperatur-FTS zum Ein-
satz, die Wirbelschichtreaktoren bei der Hochtemperatur-FTS. Fiir die Kraft-
stoffproduktion kommen somit nur Festbett- und Slurryreaktoren in Betracht. In
Tab. 6.2 sind die bekanntesten Niedertemperatur-FT-Reaktoren und deren
Betreiber bzw. Entwickler zusammengefasst.

Tab. 6.2:  Betreiber von Niedertemperatur-FT-Reaktoren, Art der Reaktoren und Katalysa-

torwahl
Betreiber / Prozessbezeichnung FT-Reaktor FT-Katalysator
Sasol / SSPD (Sasol Slurry Phase Destillate) Slurry Co/AlLLO;
Sasol / ARGE (Arbeitsgemeinschaft Lurgi/Ruhrchemie) Festbett Fe
Shell / SMDS (Shell Middle Destillate Synthesis Process) Festbett Co/Zr0O,/Si10,
Exxon / AStGC—Zl (Advanced Gas Conversion Technology Slurry Co
for the 21™ Century)
Syntroleum Festbett Co/AlLO4
BPAmoco Festbett Co
Rentech Slurry Fe

Quelle: Riedel (2003)
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Eine Préferenz fiir einen Niedertemperatur-Reaktortyp kann zurzeit nicht gege-
ben werden (Schulz, 2004). Festbettreaktoren existieren seit den 1950er Jahren
und sind ausgereifter als Slurryreaktoren, die erst in den 1990er Jahren entwi-
ckelt wurden. Bei den Slurryreaktoren wurden einige Nachteile des Festbettreak-
tors, wie z.B. Wérmeabfiihrung, Katalysatoraustausch oder Stofftransport im
Reaktor verbessert. Dariiber hinaus sind die Scale-up-Mdglichkeiten im Fall des
Slurryreaktors besser, und die Komplexitit des Reaktors ist geringer. Nachteile
ergeben sich allerdings durch die aufwindige Trennung von FT-Produkten und
Katalysator. Dariiber hinaus beeintrachtigen Katalysatorgifte den gesamten Kata-
lysator, wohingegen beim Festbettreaktor nur der obere Teil der Katalysator-
schiittung betroffen ist (Dry, 2002).

6.1.3.3 Produktaufbereitung

Fir eine hohe Kraftstoffausbeute wird ein Teil der gasformigen FT-
Primérprodukte dem Reaktor durch Kreislauffiihrung wieder zugefiihrt. Die
langerkettigen priméren Fischer-Tropsch-Produkte werden aufbereitet, um die
Kraftstoffausbeute zu erhohen und um die gewiinschte Kraftstoffqualitit zu er-
zielen. Als Prozessschritte kommen vor allem Hydrocracking und Isomerisierung
zum Einsatz. Durch die Produktaufbereitung wird in der Anlage eine nicht zu
vernachldssigende Menge an Wasserstoff benotigt.

Synthesekraftstoffe zeichnen sich im Gegensatz zu Kraftstoffen aus Erdol durch
eine niedrige Siedelage, Schwefel- und Aromatenfreiheit, sowie einen groBen
Zindverzug (moderate Cetanzahl) aus. Durch den Grad der Isomerisierung
paraffinischer Bestandteile ist es zudem moglich, begrenzt Einfluss auf die
Verbrennungsparameter zu nehmen. Die Automobilindustrie spricht in diesem
Zusammenhang bei Synthesekraftstoffen auch von Designerkraftstoffen.

6.1.3.4 Thermische Wirkungsgrade

Bei der Betrachtung der energetischen Wirkungsgrade der Fischer-Tropsch-
Synthese und der Kraftstoffaufbereitung wird von einer Kreislauffiihrung des
Restgases ausgegangen. Die energetischen Wirkungsgrade der Produktion von
Synthesekraftstoff sind in Tab. 6.3 angegeben.

Tab. 6.3:  Richtwerte fiir die energetischen Wirkungsgrade der FT-Synthese und der Pro-
duktaufbereitung zu Synthesekraftstoff

Prozess Wirkungsgrad ng
FT-Synthese 0,75
Produktaufbereitung zu Synthesekraftstoff ” 0,78

Quelle: ¥ Henrich und Dinjus (2005); ” Angabe Schulz (2004): 75-80 %
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Neben den FT-Primérprodukten, die 75 % der eingesetzten Energie beinhalten,
fallt bei der FT-Synthese Sattdampf bei Temperaturen zwischen 200 und 250 °C
an, der ca. 18 % der eingesetzten Energie enthilt, sowie Restgas mit 6 % der ein-
gesetzten Energie. Die Verluste werden mit 1 % angenommen (Henrich und Din-
jus, 2005).

Nach der Aufbereitung der FT-Primérprodukte zu Synthesekraftstoffen enthalten
diese noch ca. 78 % der Energie der FT-Primérprodukte. Die Synthesekraftstofte
setzen sich dabei zu 60 % aus Diesel, zu 25 % aus Kerosin und zu 15 % aus
Naphtha zusammen (Timjensen et al., 2002). Neben den Synthesekraftstoffen
entstehen Cs.-Produkte® mit ca. 10 % der Energie der FT-Primirprodukte und
langkettige Produkte, wie Wachse, die ca. 11 % der Energie der
FT-Primirprodukte aufweisen. 1 % wird wiederum als Verlust angenommen
(Henrich und Dinjus, 2005).

Inwieweit wertvolle Cs.-Produkte und wertvolle langkettige Produkte, wie
Wachse, als Koppelprodukte vermarktet werden konnen, ist vom Standort ab-
hiangig. In dieser Arbeit werden in einem ersten Ansatz alle Koppelprodukte der
elektrischen Stromerzeugung zugefiihrt.

6.1.3.5 Entwicklung der FT-Synthese

Die FT-Synthese gelang erstmals in den 1920er Jahren. Die erste technische
Realisierung erfolgte 1936 in Deutschland, mit Kohle als Rohstoff. Ab 1955
wurden in Siidafrika grotechnisch FT-Kraftstoffe hergestellt. Die jahrliche Pro-
duktion an synthetischen Kohlenwasserstoffen aus Kohle lag in Siidafrika 2005
bei ca. 7 Mio. t (Sasol, 2005).

In den 1980er Jahren wuchs das Interesse, in entlegenen Gebieten der Erde und
in Erddlregionen aus Erdgas synthetische Kohlenwasserstoffe zu produzieren
(GTL). Grund hierfiir waren steigende Roholpreise und niedrige Preise fiir Erd-
Olbegleitgas und Erdgas. In den 1990er Jahren gingen die ersten zwei grofleren
GTL-Anlagen in Mosselbay (Stidafrika, Kapazitit: ca. 2 Mio. t/a synthetische
Kohlenwasserstoffe) und in Bintulu (Malaysia, Kapazitit: ca. 0,5 Mio. t/a synthe-
tische Kohlenwasserstoffe) in Betrieb.

Bis zum Jahr 2020 konnte die GTL-Produktion nach den bislang angekiindigten
Projekten bei 27 Mio. t/a an synthetischen Kohlenwasserstoffen liegen (Davies,
2004). Die Bundesregierung geht in ihrem Perspektivbericht (Bundesregierung,
2004) weltweit von 10 Mio. t/a an GTL-Kraftstoffen im Jahr 2020 aus.

¥ Cs.: Kohlenwasserstoffe mit weniger als 5 C-Atomen.
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6.1.4 Hilfsbetriebsanlagen

Als Haupthilfsbetriebsanlagen werden Anlagen zur Luftzerlegung und Schwefel-
rickgewinnung, sowie ein GuD-Kraftwerk bendtigt. Diese Anlagen machen den
GrofBteil der Investitionen fiir die Hilfsbetriebsanlagen aus. Dariiber hinaus wird
wihrend der Kraftstoffaufbereitung Wasserstoff bendtigt.

6.1.5 Bewertung

Die Aufbereitung von Pyrolyseslurry bzw. die Slurryherstellung muss im weite-
ren Verlauf der Entwicklung weiter spezifiziert werden. Die Entwicklung der
Slurryaufbereitung bzw. -herstellung sollte jedoch einfach zu realisieren sein.
Inwieweit der Sand im Slurry bei der Vergasung Probleme bereitet, muss im
weiteren Verlauf der Entwicklung geklart werden.

Der GSP-Vergaser steht zurzeit mit einer Kapazitit von 130 MWy, zur
Verfiigung. Fiir groBere Anlagen muss die thermische Leistung des Vergasers
vergroBBert werden. Fiir das Up-Scale des Vergasers ist Entwicklungsarbeit not-
wendig. Fiir die Anlagenkomponenten nach dem Vergaser stehen ausgereifte,
grofBtechnisch erprobte Verfahren zur Verfiigung.

Es wird ersichtlich, dass die Produktion von Synthesekraftstoffen aus Pyrolyse-
slurry wesentlich schneller zu realisieren ist, als die Produktion von Pyrolyse-
slurrys an sich. Falls sich dariiber hinaus die Vergasung von Pyrolyseslurrys mit
Sand als ungeeignet herausstellt, wird dies groere Auswirkungen auf die
Entwicklung der Schnellpyrolyse haben (siehe auch Kapitel 7).

6.2 Kenngroflen zur Produktion von Synthesekraftstoffen aus
Pyrolyseslurry

Die Basis fiir die Bestimmung der Kenngréflen zur Produktion von Synthese-
kraftstoffen aus Pyrolyseslurry sind die Modellanlage und die getroffenen
Annahmen aus Kap. 6.1, sowie das Gleichungssystem aus Kap. 4.

Dartiiber hinaus werden folgende Annahmen fiir die Anlage zur Produktion von
Synthesekraftstoffen aus Pyrolyseslurry getroffen:

- Der benoétigte Energiebedarf an Slurry wird zur einen Hélfte aus Strohslur-
ry und zur anderen Hélfte aus Waldrestholzslurry gedeckt.

- Die Slurry wird in 200-MW;,-Schnellpyrolyse-Anlagen produziert.

- Es wird angenommen, dass der produzierte Hochdruckdampf und die
nicht verwendeten Koppelprodukte, sowie die Restgase (sieche auch Kap.
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6.1) mit einem energetischen Wirkungsgrad von 0,4 in elektrische Energie
umgewandelt werden.

Fiir die Luftzerlegung wird 1 kW./Nm?® Sauerstoff bendtigt (Higman,
2005).

Fiir die Luftzerlegung werden 62 % der in der Anlage produzierten elekt-
rischen Energie benétigt. Es wird angenommen, dass die restliche Menge
an elektrischer Energie den Verbrauch an elektrischer Energie in der
Anlage deckt.

Aus den getroffenen Annahmen ergibt sich, dass in erster Ndherung der
energetische Wirkungsgrad gleich dem Anlagenwirkungsgrad ist.

Der Synthesekraftstoff besteht hauptsiachlich aus Diesel, enthilt aber auch
eine Kerosin- und eine Naphtha-Fraktion. Es wird vereinfachend ange-
nommen, dass der gesamte Synthesekraftstoff den Heizwert von syntheti-
schem Diesel besitzt.

Tab. 6.4:  Kenngroflen zur Produktion von Synthesekraftstoffen aus Pyrolyseslurry — Anla-

gengrofie rd. 200.000 t/a an Synthesekrafistoffen

Einheit
Heizwert Slurry MJ/kg 16,58
Slurrykosten (1. Anlage/15. Anlage) €/MWh 38,3/32,0
€n 176,4/147,5

Transportkosten Slurry ¥ 90 km €/t 10,1

150 km €/t 14,9
Anlagenparameter
Thermische Vergaserleistung MWy, 680
Volllaststunden h/a 8000
Energetischer Wirkungsgrad (Ex afistofi Esturry) ® - 0,45
Heizwert Synthesekraftstoff © MlJ/kg 43,84
Produktionskapazitét Synthesekraftstoffe t/a 201.000
Investition Mio. € 439
GroBendegressionsexponent fiir Investitionen ¢ - 0,8
Annuitit © 1/a 0,094
Instandhaltungskosten pro Jahr in Prozent der Investitionen %/a 3
Kosten fiir elektrische Energie Mio. €/a -
Personalbedarf ” AK/a 100
GroBendegressionsexponent fiir Personal - 0,3
Personalkosten pro AK und Jahr €/AK 60.000
Sonstige Kosten pro Jahr in Prozent der Investitionen Y%l/a 2

Anmerkungen: ® siche Anhang A2, ® siche Kap. 6.1, © Hermann et al. (2005), ¥ in Anlehnung an Tij-
mensen et al. (2002) und NREL (1996), © Laufzeit und Zinssatz siche Anhang A3, " in Anlehnung an
Higman (2005), alle anderen Angaben sind eigene Abschétzungen
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In Tab. 6.4 sind die Kenngroen zur Produktion von Synthesekraftstoffen aus
Pyrolyseslurry fiir eine Anlage mit einer Kapazitat von rd. 200.000 t/a an Synthe-
sekraftstoffen dargestellt. Die angenommene Kapazitidt wurde auch von Choren
(Rudloft, 2005) fiir die kommerzielle Produktion von Synthesekraftstoffen aus-
gewdhlt.

Der Heizwert und die Kosten fiir Slurry aus Stroh und Waldrestholz wurden in
Kap. 5 berechnet. Die hier dargestellten Werte ergeben sich aus den oben ge-
nannten Annahmen. Die Transportkosten von Slurry sind im Anhang A2 zu fin-
den. Die thermische Vergaserleistung wurde so gewihlt, dass die Produktionska-
pazitdt von rd. 200.000 t/a an Synthesekraftstoffen erreicht wird.

Der Wert fiir die Investitionen basiert auf Leible et al. (2007) und gilt fiir die
ersten Anlagen. Die Investitionen liegen um den Faktor 1,3 iiber den durch-
schnittlichen Investitionen fiir GTL-Anlagen der zweiten Generation (Samsam
Bakhtiari, 2001) bei gleicher Kapazitit, wenn ein Grofendegressionsfaktor von
0,8 zugrunde gelegt wird. Bei den sonstigen Kosten sind die Kosten fiir Betriebs-
stoffe, wie Wasserstoff, Methanol usw. enthalten.

Mit den technischen und 6konomischen Kenngroflen lassen sich die Produkti-
onskosten fiir Synthesekraftstoffe berechnen.

1. Anlage
5 1,2
c Anlagen (Jahr 2020)
= 1 Mineralélsteuer
[
-
8 I:‘ Produktionskosten Mineraldl-
ﬁ 0.8 diesel ohne Erdélkosten
S Il Erdsikosten frei Anlage
=
= —
1::, 06 I:‘ Produktionskosten Synthese-
2 kraftstoff ohne Slurrykosten
o 04 |:| Transportkosten Slurry
B Produktionskosten Slurry
0,2 ohne Biomassekosten
[7] Biomassekosten frei
Schnellpyrolyse-Anlage
0 ; ;
0,2 0,2 1,0 65 100
Anlagen zur Produktion von Mineralélraffinerie 2
Synthesekraftstoffen aus Pyrolyseslurry (Produktionsmenge 10 Mio. t/a)
(Produktionsmenge in Mio. t/a) (Roholpreis in $/bbl)
2 Quelle: Leible et al. (2007)

Abb. 6.7:  Produktionskosten fiir Synthesekrafistoffe aus Pyrolyseslurry — Vergleich mit Mi-
neraloldiesel
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Fiir drei verschiedene Anlagen zur Produktion von Synthesekraftstoffen sind die
Produktionskosten in Abb. 6.7 dargestellt. Dariliber hinaus sind die Produktkosten
fiir Mineraloldiesel fiir zwei verschiedene Roholpreise in dieser Abbildung dar-
gestellt.

Bei der ersten Anlage zur Produktion von Synthesekraftstoffen liegen den Slur-
rykosten, die Produktkosten der ersten Schnellpyrolyse-Anlage zugrunde. Fiir die
erste Anlage zur Produktion von 200.000 t Synthesekraftstoff pro Jahr werden
vier Schnellpyrolyse-Anlagen mit einer Grofle von 200 MW, benétigt. Ein Lern-
effekt kann bei der Schnellpyrolyse nach den Untersuchungen aus Kap. 4.4
deshalb noch nicht unterstellt werden.

Den beiden Anlagen zur Produktion von Synthesekraftstoff im Jahr 2020 liegen
die Slurrykosten der 15. Schnellpyrolyse-Anlage zugrunde. Demgegeniiber wird
ein Lerneffekt bei den Anlagen zur Produktion von Synthesekraftstoff nicht ein-
gerechnet, weil fiir das in Kap. 5.5 aufgestellte Szenario zur Produktion von
0,8 Mio. t Synthesekraftstoff pro Jahr in Deutschland weniger als 10 Anlagen
benotigt werden und Lernkurven deshalb noch keine Aussagekraft besitzen (sie-
he Kap. 4.4). Die Reduktion der Kosten wird, wie in Abb. 6.7 auch zu sehen,
hauptséchlich tiber GroBBendegressionen hervorgerufen werden.

Die Kosten fiir Synthesekraftstoffe liegen nach den getroffenen Annahmen fiir
die erste Anlage bei 1,1 €/1 und damit um den Faktor 2,5 {iber den Kosten fiir
Mineraloldiesel (0,44 €/1) bei einem Rohdlpreis von 65 $/bbl. Nach dem zugrun-
de liegenden Szenario reduzieren sich die Kosten fiir Synthesekraftstoffe im Jahr
2020. Sie werden dann zwischen knapp unter 1,0 bzw. 0,9 €/1 betragen, je nach-
dem welche Anlagengrofe betrachtet wird. Bei einem Rhdlpreis von 100 $/bbl
liegen die Produktionskosten der groBeren Anlage zur Produktion von Synthese-
kraftstoffen nur noch um den Faktor 1,5 {iber denen von Mineraldldiesel (0,63
€/).

Die GroBendegression bei Anlagen zur Produktion von Synthesekraftstoffen ist
bei einer Kapazitit von 1 Mio. t Synthesekraftstoffen jedoch noch nicht ausge-
schopft, und es ist noch Lernpotenzial in den Schnellpyrolyse-Anlagen vorhan-
den, so dass die Kosten fiir Synthesekraftstoffe nach 2020 weiter sinken werden.

Bei einer Mineraldlsteuerbefreiung flir Synthesekraftstoffe und Rohdlpreisen von
tiber 65 $/bbl sind groBere Anlagen zur Produktion von Synthesekraftstoffen mit-
telfristig konkurrenzfdhig. Ohne Mineraldlbefreiung miissen auch mittelfristig
Nischenmairkte bedient werden, in denen hohere Preise verlangt werden konnen,
um so konkurrenzfihig zu sein oder es miissen Zumischungsrichtlinien flir Syn-
thesekraftstoffe aus Biomasse erlassen werden.
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Da es sich bei Synthesekraftstoffen um einen qualitativ hochwertigen Kraftstoff
handelt (sieche auch Kap. 6.1.3.3), ist ein Premiumkraftstoff dhnlich Ultimate
(Aral) oder V-Power (Shell) vorstellbar. Aufgrund der niedrigen Produktionska-
pazititen wiirde der neue Kraftstoff voraussichtlich zunéchst jedoch mit Mineral-
oldiesel gemischt werden.

Untersuchungen von Hermann et al. (2005) haben gezeigt, dass bei einer
20 %-igen Zumischung von Synthesekraftstoffen zum Mineraldldiesel die Emis-
sionsvorteile gegeniiber reinem Mineraldldiesel gering sind. Bei einer Zumi-
schung von 50 % ergaben sich signifikante Unterschiede bei den Emissionen ge-
geniiber reinem Mineraloldiesel. Dariiber hinaus haben diese Kraftstoffe
anndhernd die gleichen Emissionswerte, wie reiner Synthesekraftstoff. Untersu-
chungen zum spezifischen Verbrauch von Fahrzeugen (z.B. in MWh/100 km),
die mit Synthesekraftstoff und Mineraldldiesel fahren, sowie zur Leistung der
Motoren, die mit solchen Mischungen gefahren werden, stehen erst am Anfang.
Erste Erkenntnisse deuten jedoch darauf hin, dass auch hier Vorteile bei
Mischungen von Synthesekraftstoff und Mineraloldiesel gegeniiber reinem
Mineraldldiesel zu erwarten sind. Ab welchen Mischungsverhéltnissen diese
signifikant werden, ist noch nicht geklart.

Mit den Produktionskosten fiir Synthesekraftstoffe in der grolen Anlage nach
Abb. 6.7 und den Produktionskosten von Mineraldldiesel bei einem Rohdlpreis
von 100 $/bbl, ergeben sich bei einer Zumischung von 50 % Synthesekraftstoff
zum Mineral6ldiesel Mehrkosten von 0,16 €/1 gegeniiber reinem Mineraloldiesel,
wenn Synthesekraftstoffe aus Biomasse nicht von der Mineraldlsteuer befreit
werden. Bei einer Zumischung von 20 % von ca. 0,06 €/1. Heutige Premi-
umkraftstoffe sind im Schnitt 0,1 €/1 teurer als konventionelle Kraftstoffe, so dass
sich Premiumkraftstoffe aus Synthesekraftstoffen aus Pyrolyseslurry auch ohne
Mineral6lsteuerbefreiung auf dem Markt etablieren konnten.

Zu Beginn der Produktion von Synthesekraftstoffen aus Pyrolyseslurry oder aus
Biomasse allgemein miissen andere Nischenmérkte bedient werden. So konnten
z.B. Automobilhersteller Neufahrzeuge mit einer Tankfiillung Synthesekraftstoff
aus Biomasse verkaufen. Solche Marketingstrategien konnen den Synthesekraft-
stoffen aus Biomasse helfen, sich zu entwickeln und miissen in der weiteren
Entwicklungs- und Markteinfithrungsstrategie integriert werden.

Weiterhin konnen die folgenden Aussagen getroffen werden:

- Der energetische Wirkungsgrad der Produktion von Synthesekraftstoffen
aus Stroh und Waldrestholz nach dem Konzept des Forschungszentrums
Karlsruhe betrégt ca. 42 %.
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Der Energicaufwand fiir die Bereitstellung von Stroh und Waldrestholz,
sowie fiir den Slurrytransport betrdgt in Anlehnung an Leible et al. (2007)
ca. 5 % des Energieinhalts der produzierten Synthesekraftstoffe fiir die
hier untersuchten Anlagen.

Der Gesamtwirkungsgrad dieses Prozesses, von der Bereitstellung der
Biomasse bis zum Synthesekraftstoff, der sich aus dem Anlagenwirkungs-
grad der Schnellpyrolyse und der Anlage zur Produktion von Synthese-
kraftstoffen aus Pyrolyseslurry, sowie dem Energieaufwand fiir die Bereit-
stellung von Stroh, Waldrestholz, sowie dem Slurrytransport
zusammensetzt, liegt dann bei ca. 33 %.

Die durchgefiihrte Sensitivititsanalyse ergab, dass bei einer Verdnderung
der Transportkosten fiir Slurry, die mit erheblichen Unsicherheiten behaf-
tet sind, sich die Kosten fiir die Synthesekraftstoffe um maximal 3,5 %
verdndern, wenn die Transportkosten um =+ 50 % variiert werden.
Unsicherheiten bei den Transportkosten von Slurry haben somit einen sehr
geringen Einfluss auf die Produktionskosten. Bei einer Verdnderung der
Investitionen um + 30 % verdndern sich die Kosten fiir Synthesekraft-
stoffe um ca. 7 % bei der kleinen Anlage und um ca. 5 % bei der grof3en
Anlage. Dies entspricht bei der GroBanlage einer Verdnderung der Kosten
fiir Synthesekraftstoffe von £ 0,05 €/1, wenn sich die Investitionen um
+ 130 Mio. € verdndern. Der Einfluss der Unsicherheiten bei der ange-
nommenen Investition von 439 Mio. € ist somit moderat.
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In der vorliegenden Arbeit wurde das Schnellpyrolyse-Verfahren des For-
schungszentrums Karlsruhe systemanalytisch untersucht und in den Prozess der
Produktion von Synthesekraftstoffen aus Stroh und Waldrestholz eingebunden.
Das Gesamtverfahren befindet sich in einem frithen Stadium der Entwicklung.
Eine Bewertung und Einordnung des Schnellpyrolyse-Verfahrens war aufgrund
von Wissensdefiziten bislang nicht moglich. In der Problemstellung wurden
Fragen formuliert, die die wesentlichen Wissensdefizite zusammenfassen. Die
Fragen wurden in der Arbeit mit wissenschaftlicher Methodik beantwortet.

Die Arbeit konzentrierte sich auf die Erarbeitung der technischen und 6konomi-
schen Kenngrolen des Verfahrens. Die systemanalytische Vorgehensweise
unterscheidet sich dabei von der Vorgehensweise einer techno-okonomischen
Analyse in der Weise, dass im ersten Fall die Definition, Beschreibung und Er-
lauterung des System bzw. des Modells, auf dem die Analyse aufbaut, aufgrund
des frithen Entwicklungsstands einen wesentlich groBeren Umfang einnimmt als
im zweiten Fall, wo die Entwicklung meistens schon weiter vorangeschritten ist.

Als erstes wurden der Stand der Schnellpyrolyse erarbeitet und das zu untersu-
chende Anlagenmodell definiert. Dabei wurden bestehende verfahrenstechnische
Unsicherheiten durch Annahmen ersetzt, die durch Experteninterviews auf Plau-
sibilitit tiberpriift wurden.

AnschlieBend daran wurde das Berechnungsmodell aufgebaut. Hier wurden u.a.
Lernkurven als methodisches Werkzeug zur Abschitzung von mittelfristigen
Produktkosten eingefiihrt. Eine einheitliche methodische Vorgehensweise bei der
Anwendung von Lernkurven auf neue Verfahren fehlte bislang, so dass hier eine
ausfiihrliche Analyse der Lernkurven-Theorie stattgefunden hat. Dariiber hinaus
wurde ein Richtwert fiir den Fortschrittsfaktor von Schnellpyrolyse-Anlagen ab-
geleitet.

Die untersuchten Lernkurven zeigen, dass sich erst bei einer Betrachtung von 10
bis 20 Jahren der formelmiBige Zusammenhang heraus kristallisiert. Dabei sollte
die Anzahl der untersuchten Anlagen grofer als 10 sein und ein kontinuierlicher
Zubau stattfinden, d.h. ein Zubau mit Zeitverzug. Bei gleichzeitigem Aufbau von
mehreren Anlagen macht sich der Lerneffekt erst Jahre spéter bemerkbar. Dies
bedeutet, dass beim Arbeiten mit Lernkurven immer ein detailliertes Szenario
benotigt wird.
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Durch Anlagenvergroflerung wihrend des Zubaus werden Lerneffekte durch
Skaleneffekte iiberlagert und verzerrt. Dies muss bei der Abschitzung von
Lernen in Produktionssystemen beriicksichtigt werden.

Aufgrund der hier gewonnenen Erkenntnisse wurde ein neuer Typ Lernkurve
eingefiihrt, der bis auf die Kosten fiir die Edukte alle Kostenblocke beinhaltet.
Auf der einen Seite werden die Lernkurven durch Verdnderungen der Edukt-
kosten nicht verzerrt, auf der anderen Seite werden alle sonstigen Kostenblocke
beriicksichtigt, in denen Lernen stattfinden kann.

Mit dem Anlagen- und Berechnungsmodell wurde die Prozesskettenanalyse
durchgefiihrt. Die Ergebnisse dieser Prozesskettenanalyse wurden mit Sankey-
diagrammen und Kostenstrukturdiagrammen dargestellt und diskutiert. Die
Hauptaufgabe bestand hier in der Datensammlung und -generierung. Die Ergeb-
nisse wurden durch eine Sensitivitdtsanalyse bewertet. So wurde hierdurch der
Einfluss von Unsicherheiten auf das Gesamtergebnis sichtbar.

Nach der Schnellpyrolyse wurde die Anlage zur Produktion von Synthesekraft-
stoffen aus Pyrolyseslurry nach dem gleichen Schema analysiert. Aufgrund der
Schwerpunktsetzung der Arbeit war hier der Detaillierungsgrad geringer.

Als allgemeines Ergebnis ist festzuhalten, dass die Schnellpyrolyse ein Verfahren
ist, mit dem die Synthesegaserzeugung aus Biomasse fiir einen groBen Leis-
tungsmafstab realisierbar werden kann. Hierfiir sind vor allem die folgenden
zwei Tatsachen verantwortlich:

- Durch die dezentrale Schnellpyrolyse verringern sich die Transportent-
fernungen fiir Stroh und Waldrestholz.

- Durch die Slurryvergasung ist es moglich, grole Druckvergaser mit Leis-
tungen von bis zu 1 GWy, zu realisieren.

Ein Vergleich des Verfahrens des Forschungszentrums Karlsruhe zur Produktion
von Synthesekraftstoffen aus Biomasse mit weiteren Verfahren zur Produktion
dieser Kraftstoffe, die sich ebenfalls in der Entwicklung befinden, bzgl.
Wirkungsgrade, Produktionskosten, Scale-up-Moglichkeiten steht noch aus. Die
in dieser Arbeit bereitgestellten Daten, sowie das Berechnungsmodell eignen sich
als Grundlage fiir einen solchen einheitlichen Vergleich.

Die durchgefiihrte Analyse des technischen Stands der Schnellpyrolyse ergab,
dass bei den Verfahrensausfiihrungen noch etliche Fragen offen sind. So ist etwa
der Einsatz von Sand als Wiarmetrdgermedium fraglich, weil noch nicht geklart
ist, inwieweit Sand bei der Vergasung Probleme bereitet. Die Auswirkungen auf
die KenngroBen der Modellanlage beim Umstieg von Sand auf z.B. Stahlkugeln
wurden qualitativ abgeschitzt und als niedrig eingestuft. Groere Auswirkungen
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einer solchen Umstellung ergeben sich in der momentanen Entwicklung des Ver-
fahrens. Durch den Umbau der Pilotanlage wiirden hier hohere Kosten auf die
Entwicklung zu kommen, und die Entwicklung wiirde sich zeitlich verschieben.
Insgesamt wurden keine KO-Kriterien gefunden, die gegen die weitere Entwick-
lung der Schnellpyrolyse nach dem Konzept des Forschungszentrums Karlsruhe
sprechen.

Die Entwicklung des Schnellpyrolyse-Verfahrens wird noch einige Zeit in An-
spruch nehmen. Nach einer Analyse der Dauer der Entwicklung bei anderen
Schnellpyrolyse-Verfahren ist mit mindestens zwei Jahren pro Entwicklungspha-
se zur rechnen, so dass im Jahr 2010 die Demonstration des Verfahrens mdglich
1st.

Der Vergleich von Stroh und Waldrestholz als Einsatzstoff fiir die Schnellpyro-
lyse ergab, dass die Produkte der Schnellpyrolyse aus Waldrestholz qualitativ
besser sind und sich so Vorteile bei der Lagerung und dem Transport von Slurry
aus Waldrestholz gegeniiber Slurry aus Stroh ergeben. Der Nachteil des Ein-
satzes von Waldrestholz gegeniiber Stroh ist der wesentlich hohere Energiebedarf
zur Trocknung.

Die Energiebilanz der Schnellpyrolyse fiir Stroh und Waldrestholz zeigt, dass der
energetische Wirkungsgrad iiber die Anlagengrenze (Energie Slurry/Energie der
zu pyrolysierenden Biomasse(roh)) mit 91 bzw. 97 % bei Stroh bzw. Waldrestholz
im Vergleich zu anderen Konversionsverfahren hoch ist. Dies trifft auch noch zu,
wenn der energetische Wirkungsgrad iiber die Grenze der Schnellpyrolyseeinheit
(Energie Slurry/Energie der zu pyrolysierenden Biomasse(getr))herangezogen
wird, der fiir Stroh und Waldrestholz bei ca. 90 % liegt.

Fiir den Prozess wird jedoch zusétzlich Energie fiir Warme und Elektrizitét beno-
tigt. Der Bedarf an zusétzlicher Primérenergie liegt bei 19 bzw. 27 % der Energie
des zu pyrolysierenden Strohs bzw. Waldrestholz im Rohzustand (Energie fiir
Prozess/Energie der zu pyrolysierende Biomasse(roh)). Der Anlagenwirkungsgrad
der Schnellpyrolyse-Anlagen (Energie Slurry/(Energie der zu pyrolysierenden
Biomasse(roh)+Energie fiir Prozess) betridgt dann ca. 76,5 %, womit der hohe
energetische Wirkungsgrad der Schnellpyrolyse wieder relativiert wird. Die
Massen- und die Energiebilanz ldsst sich auf die weiteren Schnellpyrolyse-
Verfahren, die Sand als Warmetrdger einsetzen, in erster Ndherung iibertragen.

Die Kosten fiir Slurry werden zu Beginn der Produktion zwischen 37 und
45 €/MWh bzw. zwischen 10 €/GJ und 13 €/GJ liegen, je nachdem welche
AnlagengréBe und welcher Einsatzstoff zugrunde gelegt wird. Wegen der existie-
renden Unsicherheiten beim jetzigen Stand der Entwicklung wird von einer
Bandbreite der dargestellten Kosten von + 20 % ausgegangen. Der Hauptteil der
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Kosten (50-70 %) wird durch die Bereitstellung von Stroh und Waldrestholz
verursacht. Durch den gemeinsamen Einsatz von Stroh und Waldrestholz in der
gleichen Anlage werden die Bereitstellungskosten von Stroh und Waldrestholz
frei Anlage reduziert, weil das Erfassungsgebiet der Biomasse kleiner wird.
Diese Option muss in der weiteren Entwicklung wirtschaftlich bewertet werden.

Nach dem erarbeiteten Lernkurventyp und dem aufgebauten Szenario (Aufbau
von Schnellpyrolyse-Anlagen mit einer kumulierten Kapazitit von 3000 MW,
bis 2020) sinken die Kosten fiir Slurry mittelfristig auf 31 bis 34 €/ MWh bzw.
8,6 bis 9,4 €/GJ, je nach Einsatzstoff und Anlagengrofle. Die Analyse von
Produktionssystemen bzgl. ihres Lernpotenzials deutet an, dass die mittelfristigen
Kosten fiir die Slurry bei kontinuierlicher Produktion und einem weiteren Aus-
bau der Kapazitdt weiter reduziert werden konnen.

Nach dem Szenario sind Anlagen mit einer GroB3e von 100 bis 200 MW am
giinstigsten. Bei der Wahl der AnlagengroBe, stellt sich die Frage nach dem rea-
listischen Zubau von Anlagen pro Jahr. Unter Einbeziehung des Stands der
Technik und dem daraus resultierenden Zeitraum wird hier von einem Zubau von
200-MW;-Anlagen ausgegangen, auch weil die Slurrykosten dieser ersten Anla-
ge giinstiger sind als die der kleineren Anlagen.

Bei einer 200-MW,,-Anlage handelt es sich um eine regionale Anlage, so dass
diese Schnellpyrolyse-Anlage in das Konzept des Forschungszentrums Karlsruhe
passt. Welche Standorte fiir diese Anlagen in Betracht kommen, muss noch
geklart werden. Vor allem das Biomasseautkommen und deren Kosten in der
Region, sowie die Verkehrsinfrastruktur werden die Standortwahl beeinflussen.
Nicht zu vernachlissigen sind die Sicherheitsbestimmungen, die eine solche An-
lage erfiillen muss. In diesem Zusammenhang sollte das Genehmigungsverfahren
einer solchen Anlage in der weiteren Entwicklung analysiert werden, um die Ent-
wicklungsarbeiten zielorientiert durchfiihren zu konnen.

Als Prozessschritt bei der Produktion von Synthesekraftstoffen aus Stroh und
Waldrestholz bietet die Schnellpyrolyse nach den vorliegenden Erkenntnissen
erhebliches Potenzial, allerdings besteht fiir dessen ErschlieBung noch ein grof3er
F&E- und Demonstrationsbedarf.

Die Entwicklung der Prozessschritte der Vergasung bis zur Kraftstoffaufberei-
tung ist wesentlich weiter vorangeschritten als die Entwicklung der Schnellpyro-
lyse. Der Grof3teil der Verfahren steht groftechnisch zur Verfiigung. Fiir die
Abschétzung der technischen und 6konomischen Kenngréflen standen daher
belastbare Richtwerte zur Verfligung.
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Mit den getroffenen Annahmen lassen sich mit dem Konzept des Forschungs-
zentrums Karlsruhe Produktkosten fiir Synthesekraftstoffe aus regionaler Bio-
masse mittelfristig von unter einem Euro pro Liter realisieren. Zu Beginn der
Produktion werden die Kosten fiir einen Liter Synthesekraftstoff jedoch ca. 2,5-
mal hoher sein als die Produktkosten fiir Mineral6ldiesel bei einem Rohdlpreis
von 65 $/bbl. Zu beriicksichtigen ist hierbei jedoch, dass Stroh und Waldrestholz
aus der regionalen Umgebung der Schnellpyrolyse-Anlagen herangezogen wird,
welches nicht die billigste Biomasse darstellt. Aber nur mit dieser Biomasse 14sst
sich die Importabhéngigkeit von Energietrdgern in Deutschland und der EU ver-
ringern.

Bei Synthesekraftstoffen handelt es sich um qualitativ hochwertige Kraftstoffe,
fiir die hohere Preise erzielt werden konnen. Erste Untersuchungen legen nahe,
dass Kraftstoffen, denen 20 bis 50 % Synthesekraftstoff zum Mineraldlkraftstoff
beigemischt werden, Vorteile bei den Emissionen bringen und zudem der spezifi-
sche Verbrauch gesenkt werden kann. Solche Kraftstoffe mit Synthesekraftstof-
fen aus Pyrolyseslurry sind 0,06 bis 0,16 €/1 teurer als konventionelle Kraftstoffe
(Rohdlpreis 100 $/bbl und eine Anlagenkapazitit zur Produktion von Synthese-
kraftstoffen aus Pyrolyseslurry von 1 Mio. t/a). Es wird ersichtlich, dass ein
solcher Kraftstoff beim Vergleich mit heutigen Premiummarken, wie V-Power
(Shell) oder Ultimate (Aral), konkurrenzfdhig sein kann, auch wenn der Synthe-
sekraftstoff nicht von der Mineral6lsteuer befreit ist.

Weil die Entwicklungsstinde der Schnellpyrolyse und der Synthesegaserzeugung
sehr unterschiedlich sind, ist es betriebswirtschaftlich sinnvoll, die Produktion
von Pyrolyseslurry langsam auszubauen und die ersten Anlagen zur Produktion
von Synthesekraftstoffen mit einer Mischung aus Pyrolyseslurry und fossilen
Slurrys zu betreiben. Aufgrund des speziellen Vergasers bieten sich hier z.B.
Slurrys aus Petrolkoks und Schwer6l, sowie Kohleslurrys aus minderwertiger
Kohle an. Die Verwendung solch schwieriger Energietrdger flihrt zu einer
optimalen Ausnutzung von vorhandenen Energietragern.

Eine Forderstrategie fiir Verfahren, in denen sowohl fossile als auch biogene
Einsatzstoffe zum Einsatz kommen, existiert in Deutschland jedoch noch nicht.
Ohne staatliche Forderstrategien oder politische Rahmenbedingungen wird es die
Technologie aber schwer haben, sich gegen die etablierten Technologien durch-
zusetzen. Es miissen jedoch Moglichkeiten bestehen, neue Technologien aus
Sicht der Vorsorgeforschung in Nischenmirkten zu etablieren, um fiir Zeiten, in
denen fossile Brennstoffe deutlich mehr kosten als heute, ausgereifte Technolo-
gien zur Verfiigung zu haben, die eine gesicherte und dann auch giinstige
Energieversorgung gewéhrleisten.
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A Anhang

A.1  Bereitstellungskosten von Stroh und Waldrestholz frei
Anlage

Die Bereitstellungskosten sind auf Vollkostenbasis gerechnet und setzen sich aus
den Erfassungskosten, den Kosten fiir Konditionierung und Zwischenlagerung,
sowie den Transportkosten zusammen. Die Prozesskette der Bereitstellung von
Stroh und Waldrestholz wurde in Kapitel 3.2.2 beschrieben.

Die Erfassungskosten kg, fiir Stroh (wf) bzw. Waldrestholz (wf) betragen 53 €/t
frei Feldlager bzw. 74 €/t fret Waldstralle (Leible et al., 2007). Die Transport-
kosten kt, setzen sich aus einem entfernungsunabhidngigen Fixkostenanteil und

einem variablen entfernungsabhingigen Kostenanteil zusammen und sind in
Abb. A.1 dargestellt.

Die Transportkosten werden in €/ MWh angeben, um die Kosten fiir den Trans-
port von Stroh und Waldrestholz aufgrund der verschiedenen Heizwerte und
Schiittdichten vergleichen zu konnen. Die Kosten fiir die Beladung des Lkw bzw.
der Bahn mit Stroh und Waldrestholz sind in den Fixkosten enthalten.
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20 //Stmh w=14 %

Bahntransport

Stroh w=14 % (krp = 0,02 €/(MWh km) S + 9,71 €/MWh
Lkw-Transport
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Quelle: in Anlehnung an Leible et al. (2007) Transportentfernung S [km]

Abb. A.1:  Transportkosten von Stroh und Waldrestholz
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Die Hauptunterschiede zwischen Bahn- und Lkw-Transport sind hohere Fixkos-
tenanteile des Bahntransports gegeniiber dem Lkw-Transport, sowie die steilere
Progression der variablen Kosten beim Lkw-Transport mit der Transportentfer-
nung gegeniiber dem Bahntransport.

Die Fixkosten beim Transport von Stroh mit der Bahn sind hdher als beim
Bahntranport von WRH, was hauptséchlich auf die wesentlich lingere Bela-
dungszeit von Stroh zuriickzufiihren ist. Die variablen Kosten beim Transport
von WRH mit der Bahn sind geringfiigig giinstiger als beim Strohtransport. Der
Hauptgrund dafiir ist die hohere Beladung pro Zug im Fall von WRH(vgl. Kapi-
tel 3.2.2, S. 22).

Die unterschiedlichen Fixkosten beim Tranport von Stroh und WRH mit dem
Lkw sind wiederum mit den wesentlich l&ngeren Beladungszeiten von Stroh zu
erklaren. Bei den variablen Kosten schneidet der WRH-Transport mit dem Lkw
schlechter ab als der Stroh-Transport, weil aufgrund des relativ hohen Wasseran-
teils im WRH, die Biomasseenergie pro Transport im Fall von Stroh hoéher ist
und sich dies im Fall des Tranports mit dem Lkw viel stirker auswirkt als im Fall
des Bahntransports.

Aufgrund der hoheren Fixkosten beim Bahntransport ist der Lkw fiir kiirzere Ent-
fernungen giinstiger als die Bahn. Die Entfernung, bei der die Kosten fiir den
Bahn- und Lkw-Transport flir Stroh bzw. Waldrestholz identisch sind, liegt bei
250 km bzw. 90 km.

A.1.1 Bestimmung der mittleren Transportentfernung

Fiir die Ermittlung der mittleren Transportentfernung der Biomasse bei einem
bestimmten Biomassebedarf der verfahrenstechnischen Anlagen pro Jahr werden
folgende Annahmen getroffen:

— Es wird von einem kreisformigen Erfassungsgebiet mit dem Radius
R, ausgegangen.

— Es wird eine vollstindige Erfassung der Biomasse, d.h. Erfassungsgrad = 1
unterstellt.

Mit den unterstellten Annahmen und der Aufkommensdichte 1adsst sich die Grof3e
des Erfassungsgebiets bestimmen. Fiir die mittlere Transportentfernung S _ gilt

folgende Formel nach Leible et al. (2007):

S :%\/E-REr-kZ km  GL (A1)
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Der tber die Kreisfliche gemittelte Weg zwischen allen Aufkommenspunkten
und dem Kreismittelpunkt (Anlagenstandort) betrdgt24 - R, . Der Zuschlagsfaktor
2 beriicksichtigt, dass die Biomasse nicht iiber die Luftlinie zur Anlage ge-
langt, sondern iiber das vorhandene Wegenetz. Der Wert /2 ergibt sich, wenn
man von der Vorstellung einer rechtwinkligen Zick-Zack-Strecke ausgeht. Die
Addition von zwei Kilometern ergab sich aus einer Uberpriifung des Modells mit
empirischen Daten einer GIS-Analyse’.

A.2  Transportkosten von Slurry frei Anlage

Die Art des Transports von Slurry wurde in Kap. 3.3.4 definiert. Die Transport-
kosten fiir Slurry sind in Abb. A.2 dargestellt. Beim Bahntransport sind 50 km
Lkw-Transport von der Schnellpyrolyse-Anlage zum Verladebahnhof mit einkal-
kuliert. Dariiber hinaus sind die Be- und Entladung der Wechseltankcontainer in
den Kosten enthalten.
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Quelle: in Anlehnung an Leible et al. (2007) Transportentfernung S [km]

Abb. A.2:  Transportkosten von Slurry in Abhdngigkeit der Entfernung

Die Hauptunterschiede zwischen Bahn- und Lkw-Transport sind wiederum hohe-
re Fixkostenanteile des Bahntransports gegeniiber dem Lkw-Transport, sowie die
steilere Progression der variablen Kosten beim Lkw-Transport mit der Transport-

? GIS: Geoinformationssystem
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entfernung gegeniiber dem Bahntransport. Der Bahntransport ist nach Abb. A.2
daher erst ab Entfernungen von 180 km gilinstiger als der Lkw-Transport.

Fiir die Abschitzung der mittleren Transportentfernung von den Schnellpyrolyse-
Anlagen zur zentralen GroBanlage, dient das Erfassungsgebiet aller Schnellpyro-
lyse-Anlagen. Dariiber ldsst sich nach Gleichung GI. (A.1) die mittlere Trans-
portentfernung berechnen.

Die mittleren Transportentfernungen von Schnellpyrolyse zur Grof3anlage liegen
bei 90 km, wenn die GroBanlage eine Kapazitidt von 200.000 t/a an Synthese-
kraftstoffen aufweist und bei 150 km, bei einer Kapazitit der GroBBanlage von
1 Mio. t/a.

A.3  Okonomische Basiskenngréfien

A.3.1 Basiskenngrofien zur Bestimmung der Annuitit

Fir die Transformation der Investitionen in jdhrliche Kosten werden die
Nutzungsdauer verschiedener Anlagenkomponenten und die Verzinsung des
eingesetzten Kapitals benotigt. In dieser Arbeit wird mit folgenden Annahmen
gerechnet:

— Zinssatz z: 7 % pro Jahr (z wird dimensionslos eingesetzt)

— Anlagenlaufzeit T : 20 Jahre
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A.3.2 Preise fiir Energie- und Betriebsstoffe

Die angenommenen Preise fiir Energie und Betriebsstoffe, die der Berechnung
der verbrauchsgebundenen Kosten zugrunde liegen, sind in Tab. A.1 zusammen-
gefasst.

Tab. A.1:  Preisannahmen fiir verschiedene Energietrdger und Betriebsstoffe

Energietriger/Betriebsstoffe Einheit Preis
Q )
Pt | s
ErgjgraCs}roﬁverbraucher (z.B. Kraftwerke) €/MWh 21
q a)
BI(I:;gei;sAnlage EMWh 49
St(;irlrll;g:ltf%raftwerkskohle (frei Kraftwerk) €MWwh 8
elefl;’trr i(??:)lg:f.e?g::;her ab 15 Mio. kWh/a €/MWh 61
Begl;lir(:(li)stoffe € 50

Quelle: Leible et al. (2007);” Junginger (2005);
Anmerkungen: ® Preise ohne Mehrwertsteuer; © ausgehend von einem durchschnittlichen
Rohdlpreis von 65 US$/bbl
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A.4 Parameter der benutzten Brennstoffe

Fiir die Massen- und Energiebilanz der Schnellpyrolyse-Modellanlage werden
die Brennstoffe mit den in den folgenden Tabellen aufgefiihrten Zusammenset-
zungen und Verbrennungsparametern, sowie den mittleren Wiarmekapazititen
der entstehenden Rauchgase, herangezogen.

Der energetische Wirkungsgrad ng der Wiarmebereitstellung, der sich u.a. aus
dem Kesselwirkungsgrad und Verlusten durch unvollstindige Verbrennung
ergibt, sowie die reale Verbrennungstemperatur konnten nicht exakt bestimmt
werden und wurden abgeschitzt. Der energetische Wirkungsgrad der Warmebe-
reitstellung wird nach eigenen Abschidtzungen mit 0,85 angenommen.

Die mittlere Warmekapazitit der im Rauchgas enthaltenen Stoffe fiir ein Tempe-
raturintervall wurde mit folgender Gleichung bestimmit:

c (Tz)'Tz _Cpm(Tl)'Tl

_ _pm

e Tz _Tl

Gl (A.2)

Die mittleren Wiérmekapazititen c,, fir die im Rauchgas enthaltenen Stoffe
wurden Stofftabellen entnommen (Zarzalis, 2002). Mit den Volumenanteilen der
im Rauchgas enthaltenen Stoffe werden die Wéarmekapazitdten der Rauchgase fiir
verschiedene Temperaturintervalle berechnet.

Durch die Berechnung der mittleren Warmekapazitit c,;, durch lineare Interpola-
tion, sowie die nicht exakte Bestimmung des energetischen Wirkungsgrads der
Wirmebereitstellung und der realen Verbrennungstemperatur flieBen Fehler in
die Berechnung ein, die in Kap. 5.4 diskutiert werden.
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Tab. A.2:  Pyrolysegas aus Stroh (Modellanlage) — Zusammensetzung, Verbrennungsparame-
ter und Wirmekapazitditen der Rauchgase

Zusammensetzung Pyrolysegas o Einheit
CO, Vol.-% 50,9
(¢[0) Vol.-% 38,0
H, Vol.-% 2,0
CH,4 Vol.-% 6,1
C,Hg Vol.-% 1,0
C,H,4 Vol.-% 0,8
C;Hg Vol.-% 0,3
C;Hg Vol.-% 0,6
C,Hy Vol.-% 0,3
Verbrennungsparameter
Mindestsauerstoffbedarf Oy, m? O,/m> BG 0,4
Mindestluftbedarf 1,,,;, m?® Luft/m* BG 2,1
Lambda A - 1,0
Rauchgasmenge v m* RG/m® BG 2,9
kg RG/kg BG 2,7
Dichte p Brenngas g/mol 35,1
Dichte p Rauchgas g/mol 32,8
Heizwert H; kJ/mol 213,6
MlJ/kg 6,1
Energetischer Wirkungsgrad der Wéarmebereitstel- - 0,85
lung ng
Reale Verbrennungstemperatur T, °C 1400
Wirmekapazititen Rauchgase ”
Mittlerer c, (1400 - 1000 °C) kJ/(kg K) 1,40
Mittlerer c, (1000 - 500 °C) kJ/(kg K) 1,30
Mittlerer ¢, (500 - 20 °C) kJ/(kg K) 1,15

Quelle: ¥ in Anlehnung an ITC-CPV und Lurgie-Lentjes (2004); ® eigene Berechnungen
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Tab. A.3:  Pyrolysegas aus Waldrestholz (Modellanlage) — Zusammensetzung, Verbren-
nungsparameter und Wirmekapazitdten der Rauchgase

Zusammensetzung Pyrolysegas » Einheit
CO, Vol.-% 36,3
CO Vol.-% 49,0
H, Vol.-% 3.4
CH, Vol.-% 7,6
C,H, Vol.-% 0,6
C,H,4 Vol.-% 1,8
C;Hy Vol.-% 0,2
C;H, Vol.-% 0,8
C4Hy Vol.-% 0,3
Verbrennungsparameter ”
Mindestsauerstoffbedarf Oyyin m’ O,/m* BG 0,6
Mindestluftbedarf 1,,,;, m?® Luft/m® BG 2,6
Lambda A - 1,0
Rauchgasmenge v m* RG/m* BG 3,7
kg RG/kg BG 34
Dichte p Brenngas g/mol 32,2
Dichte p Rauchgas g/mol 32,0
Heizwert H; kJ/mol 2684
Ml/kg 83
Energetischer Wirkungsgrad der Wéarmebereitstellung - 0,35
NEe
Reale Verbrennungstemperatur T, °C 1450
Wiirmekapazititen Rauchgase ”
Mittlerer ¢, (1450 - 1000 °C) kJ/(kg K) 1,40
Mittlerer c, (1000 - 500 °C) kJ/(kg K) 1,30
Mittlerer c, (500 - 20 °C) kJ/(kg K) 1,15

Quelle: ¥ in Anlehnung an ITC-CPV und Lurgie-Lentjes (2004); * eigene Berechnungen
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Tab. A.4:  Waldrestholz (getr.) — Zusammensetzung, Verbrennungsparameter und Wdirmeka-
paczitditen der Rauchgase

Zusammensetzung Waldrestholz % Einheit
C Gew.-% 43,0
H, Gew.-% 5,9
0, Gew.-% 40,1
Asche Gew.-% 4,0
Wasser Gew.-% 7,0
Verbrennungsparameter
Mindestsauerstoffbedarf O, i, m? O,/kg Br 0,9
Mindestluftbedarf 1., m? Luft/kg Br 4,1
Lambda A - 1,0
Rauchgasmenge v m* RG/kg Br 4,8
kg RG/kg Br 6,2
Dichte p Rauchgas g/mol 29,1
Heizwert H; MlJ/kg 15,91
Energetischer Wirkungsgrad der Wéarmebereitstel- - 0,85
lung g
Reale Verbrennungstemperatur T, °C 1500
Wiirmekapazititen Rauchgase ”
Mittlerer c, (1500 - 1000 °C) kJ/(kg K) 1,45
Mittlerer c, (1000 - 500 °C) kJ/(kg K) 1,35
Mittlerer ¢, (500 - 20 °C) kJ/(kg K) 1,20

Quelle: ¥ in Anlehnung an ITC-CPV und Lurgie-Lentjes (2004); ® eigene Berechnungen
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Tab. A.5:  Biogas — Zusammensetzung, Verbrennungsparameter und Wdirmekapazititen der

Rauchgase
Zusammensetzung Biogas % Einheit
CO, Vol.-% 40
CO Vol.-% -
H, Vol.-% -
CH,4 Vol.-% 60
Verbrennungsparameter ”
Mindestsauerstoffbedarf O, m?® O,/m’ Bg 1,2
Mindestluftbedarf 1,,,;, m’ Luft/m® Bg 5,7
Lambda A - 1,0
Rauchgasmenge v m® Rg/m* Bg 6,7
kg Rg/kg Bg 7,1
Dichte p Brenngas g/mol 27,2
Dichte p Rauchgas g/mol 28,6
Heizwert H; kJ/mol 482,7
Ml/kg 17,75
Energetischer Wirkungsgrad der Wéarmebereitstel- - 0,85
lung Mg
Reale Verbrennungstemperatur T, °C 1550
Wiirmekapazititen Rauchgase ”
Mittlerer c, (1550 - 1000 °C) kJ/(kg K) 1,45
Mittlerer ¢, (1000 - 500 °C) kJ/(kg K) 1,35
Mittlerer ¢, (500 - 20 °C) kJ/(kg K) 1,20

Quelle: ¥ Zusammensetzung in Anlehnung an Boxer (2006);  eigene Berechnungen
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A.5  Wirmezufuhr im Schnellpyrolyse-Reaktor

Die benotigte Wiarme, die der Schnellpyrolyse von aullen zugefiihrt werden

muss, wird in diesem Kapitel hergeleitet. In Abb. A.3 ist der benétigte Bilanz-
raum dargestellt.

-II_\bgzs zur cD]I:[G SRout
rocknung .
-~ Stroh/Holz (fein zerkleinert, getrocknet)
oM
RG,SHout M M _ ®M
o (DSl,gclr,Rin bzw. (DWRII,gclr,Rin - (I)Ed,gclr
Zufiihrsystem
oM Biomasse
Sand,Rin >
Zusatzlicher \
Bl;jnnstoff Pyrolysegas
(DBiogas,SIIin
M
\ q)WRH,getr,SHin (I)g"a“d Rout
—
Luft
Pyrolysegas
Brenner
Yy
M
(I)RG,SRin
Kondensat
Koks, Asche

Abb. A.3:  Massenstrome in der Pyrolyseeinheit

In Tab. A.6 sind die Annahmen fiir die Temperaturen, Asche- und Wassergehalt
der Biomasse im Reaktor dargestellt.

Tab. A.6:  Temperaturen, Asche- und Wassergehalt der Biomasse im Schnellpyrolyse-Reaktor

Annahmen fiir Einheiten Stroh Waldrestholz
Eintrittstemperatur Biomasse °C 20 20
Endtemperatur Biomasse °C 500 500
Aschegehalt a (wf) Gew.-% 7 4
Wassergehalt w (getr.) Gew.-% 7 7
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Exotherme und/oder endotherme Reaktionen im Reaktor werden nicht beriick-
sichtigt. Die Warmezufuhr berechnet sich dann nach:

CDS,R = (DII;AM,getr,Rin “qr Gl. (A.3)
(DS,R = (Dg,Wasser,Rin + cD(Fi,BM,waf,Rin + CDZ,Asch@Rin GL (A-4)
q)g,Wasser,Rin = (I)I\V/&I/asser,Rin (Cpw ATy +c,p AT, + h,) Gl. (A.5)
q)g,BM,waf,Rin = CDII\?»/IM,waf,Rin " C b BM(waf) AT Gl. (A.6)
q)g,Asche,Rin = (Dische,Rin “Cpasehe AT Gl. (A.7)

Die verwendeten Warmekapazititen und die Verdampfungsenthalpie fiir Wasser
sind in Tab. A.7 abgebildet.

Tab. A.7:  Wirmekapazititen und Vedampfungsenthalpien fiir Biomasse (waf), Wasser und

Asche
Wirmekapazititen Einheiten
Biomasse ¢, gvwan) 2 kJ/(kg*K) | 1,7 (im Temperaturbereich 20 — 500 °C)
Wasser ¢, w 5 kJ/(kg*K) | 4,2 (im Temperaturbereich 20 — 100 °C)
Wasserdampf ¢, p 2 kJ/(kg*K) | 2,0 (im Temperaturbereich 100 — 500 °C)
Asche ¢, asche %) kJ/(kg*K) | 1,2 (im Temperaturbereich 20 — 500 °C)
Verdampfungsenthalpie Wasser h, © MlJ/kg 2,25 (bei 1,013 bar und 100 °C)

Quelle: ¥ Leible et al. (2007); ® Durchschnittswerte aus VDI-Wirmeatlas (2002); © VDI-Wirmeatlas
(2002)

Mit den Gleichungen Gl. (A3) bis Gl. (A7) und den Werten aus Tab. A.6 und
Tab. A.7 ergibt sich die bendtigte spezifische Warmezufuhr in den Reaktor fiir
getrocknetes Stroh bzw. Waldrestholz:

qRZI ,O MJ/kg
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A.6 Bedarf an Brennstoffen fiir die Sandaufheizung im Steig-
rohr

In diesem Kapitel wird der Bedarf an Brennstoffen fiir die Sandautheizung (SH)
im Steigrohr berechnet. Die bendtigte Wiarme fiir die Schnellpyrolyse wird im
Steigrohr dem Wérmetrdgermedium Sand zugefiihrt (sieche auch Abb. A.3, S.
133).

Es wird von einem adiabatischen Sandkreislauf ausgegangen und evtl. auftreten-
de Verbrennungs- und Entgasungsreaktionen werden nicht beriicksichtigt, so
dass im Steigrohr genauso viel Wiarme zugefiihrt werden muss, wie im Reaktor.

Fiir die Bewertung der Sandaufheizung im Steigrohr wird der Bedarf an Brenn-
stoffen fiir Sand-Biomasse-Verhéltnisse von 20:1 bis 5:1 berechnet. Es wird an-
genommen, dass der Sand beim Verlassen des Reaktors die gleiche Temperatur
besitzt, wie die Biomasse (500 °C).

Die Eintrittstemperaturen des Sands in den Reaktor berechnen sich dann wie
folgt:

Esgilt:  qg - @y =] =Dy

BM,getr,Rin Sand,Rin : annd Sand,Rin C AT Gl (A8)

p,Sand '

mit AT =T, , - T Gl. (A.9)

R ,out

=1,2-X- (Quelle: Leible et al., 2007)

und ¢ oK

p,Sand

Daraus folgt die Eintrittstemperatur des Sands in den Reaktor mit:

1 q)M etr,Rin
Tein = Qe+ Ty Gl. (A.10)
C p.Sand o Sand,Rin

Tab. A.8:  Eintrittstemperatur des Sands in den Reaktor bei verschiedenen Sand-Biomasse-
Verhdltnissen

Sand-Biomasse-Verhiiltnis 20 19 18 17 16 15 14 13
Eintrittstemperatur (°C) 542 544 546 549 552 556 560 564
Sand-Biomasse-Verhiltnis 12 11 10 9 8 7 6 5

Eintrittstemperatur (°C) 570 576 583 593 604 619 639 667

Die Eintrittstemperaturen des Sands beim Einsatz von Stroh und Waldrestholz
unterscheiden sich nur geringfiigig (= 0,5 °C). Die hier dargestellten Werte sind
die gemittelten Temperaturen von Stroh und Waldrestholz.
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Der Sand wird im Steigrohr von 500 °C auf die entsprechende Temperatur mit
heilen Rauchgasen aufgeheizt. Es wird unterstellt, dass die Rauchgase die glei-
che Temperatur besitzen, wie der Sand beim Eintritt in den Reaktor. Die Ein-
trittstemperatur der Rauchgase in das Steigrohr wird auf 1000 °C festgelegt.
Inwieweit die Eintrittstemperatur aufgrund der Materialbeanspruchung des Steig-
rohrs oder von unerwiinschten Verklebungen der Asche reduziert werden muss,
muss im Laufe der Entwicklung des Verfahrens herausgefunden werden.

Die benétigte Rauchgasmenge im Steigrohr (SR), um den Sand aufzuheizen, be-
rechnet sich dann mit der folgenden Gleichung:

(DISvflmd,SR “Osand = CD%\Q/IG,SR "CLRG AT Gl (A.11)

mit AT=T

SR.,in

~Tgw Gl (A12)

und ¢ =1,324 5 (bei einem Sand-Biomasse-Verhiltnis
10)

Die Rauchgase setzen sich aus den Rauchgasen von Pyrolysegas und Biogas
bzw. Waldrestholz zusammen. Mit den entsprechenden Rauchgasanteilen von
Pyrolysegas und Biogas bzw. Waldrestholz und den spezifischen Warmekapazi-
titen aus Tab. A.2 bis Tab. A.5 ergibt sich der oben aufgefiihrte Wert fiir die
mittlere  Wérmekapazitit der Rauchgase fiir das Temperaturintervall
500 - 1000 °C. Die benoétigte Rauchgasmenge im Steigrohr bei verschiedenen
Sand-Biomasse-Verhéltnissen ist in Tab. A.9 dargestellt.

Tab. A.9:  Benotigte Rauchgasmenge im Steigrohr bei verschiedenen Sand-Biomasse-
Verhdltnissen

Sand-Biomasse-V erhiltnis 20 19 18 17 16 15 14 13
M

RG,SR

oY (kg/kg) 1,73 | 1,74 | 1,75 | 1,76 | 1,77 | 1,78 | 1,80 | 1,82
BM,getr,Rin

Sand-Biomasse-Verhéltnis 12 11 10 9 8 7 6 5
M

cDRG,SR

T (kg/kg) 1,84 | 1,87 | 1,91 | 1,95 | 2,01 | 2,09 | 221 | 2,40
BM,getr,Rin

Durch die Verbrennung des vorhandenen Pyrolysegases entstehen bei Stroh
0,55 kg RG/kg BM(getr, R;,) und bei Waldrestholz 0,49 kg RG/kg BM(getr, R;,),
die nicht fiir die Autheizung des Sands ausreichen. Es werden zusitzlich Rauch-
gase benotigt, die durch die Verbrennung von Biogas bzw. Waldrestholz erzeugt
werden. Um den zusédtzlichen Bedarf an Biogas bzw. Waldrestholz zu minimie-
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ren, werden 100 % der Rauchgase zuriickgefiihrt. Die Moglichkeit der 100 %-
igen Riickfithrung wurde {iberpriift.

Fiir das Sand-Biomasse-Verhiltnis der Modellanlage von 10 werden zusitzlich
0,4 bzw. 0,46 kg RG/kg BM(getr, R;,) an Biogas bzw. Waldrestholz benotigt.
Mit den spezifischen Rauchgasmengen v aus Tab. A.4 und Tab. A.5 werden
danach zusétzlich

(Dg[‘ SHi il i
—Em =0,06 kg/kg bzw. — ot =(,1 kg/kg
St,tr,Rin WRH,tr,Rin
benotigt.

Der zusitzliche Primérenergiebedarf fiir die Sandauftheizung flir Sand-Biomasse-
Verhiltnisse von 20:1 bis 5:1 ist in Abb. A.4 dargestellt.

2,0
18 ¢ Stroh

’ = Waldrestholz /
1,6 »

1:4 /

12 /-/./

1,0 M/»-///"/’/
M

0,8 ¢ g

0,6

0,4

zum Sandaufheizen (MJ/kg Biomasse getr P;,)

Zuséatzlicher Primarenergiebedarf

0,2

20 19 18 17 16 15 14 13 12 11 10 9 8 7 6 5

Sand-Biomasse-Verhaltnis

Abb. A.4:  Zusdtzlicher Primdrenergiebedarf zum Aufheizen von Sand — bei verschiedenen
Sand-Biomasse-Verhdltnissen

Es wird ersichtlich, dass sich der Bedarf an zusétzlicher Energie mehr als ver-
doppelt, wenn das Sand-Biomasse-Verhéltnis von 20 auf 5 reduziert wird. Diese
Tatsache ist ein Kriterium fiir die Auswahl eines optimierten Sand-Biomasse-
Verhiltnisses.
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A.7 Bedarf an Brennstoffen fiir die Trocknung von Stroh und
Waldrestholz

Der spezifische Warmebedarf der Trocknung von Stroh bzw. Waldrestholz bei
einem energetischen Wirkungsgrad der Wiarmebereitstellung von 0,85 betragt
dann 0,27 MJ/kg bzw. 1,32 MJ/kg bezogen auf den getrockneten Zustand (siche
Tab. 5.4, Seite 63).

Die Wiérmestrom der Rauchgase, der die Schnellpyrolyseeinheit in Richtung
Trocknung verlassen ist fiir verschiedene Sand-Biomasse-Verhiltnisse in Tab.
A.10 dargestellt. Die Massenstrome von Stroh und Waldrestholz beziehen sich
auf die Massenstrome dieser Einsatzstoffe am Eingang des Reaktors. Die Werte
von Stroh und Waldrestholz unterscheiden sich nur geringfiigig (+ 0,01 kg
RG/kg BM(getr, R;,)). In Tab. A.9 sind die Mittelwerte von Stroh und Waldrest-
holz angegeben.

Tab. A.10: Widirmestrom der Rauchgase beim Verlassen der Schnellpyrolyseeinheit bei ver-
schiedenen Sand-Biomasse-Verhdltnissen

Sand-Biomasse-Verhiltnis 20 19 18 17 16 15 14 13
(sHout (MJ/kg BM(getr.,Rin) 0,49 0,49 0,49 0,49 0,50 0,50 0,51 0,51
Sand-Biomasse-Verhiiltnis 12 11 10 9 8 7 6 5
QsHout (MJ/kg BM(getr.,Rin) 0,52 0,53 0,54 0,55 0,57 0,59 0,62 0,68

Beim Einsatz von Stroh ist der Warmestrom der Rauchgase aus der Schnellpyro-
lyseeinheit mehr als ausreichend, um das Stroh zu trocknen. Im Fall von Wald-
restholz muss zusdtzlich Waldrestholz fiir die Trocknung bereitgestellt werden.
Der Bedarf an zusitzlich benodtigtem Waldrestholz wird im Folgenden fiir das
Sand-Biomasse-Verhéltnis von 10 berechnet. Abb. A.5 zeigt die Massenstrome
und Wiarmestrome durch den Trockner (Tr) an.
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M
DPrgsi,,
M M
(DLuft N L 5 q)RG,Trout

M M
y (D\I\’\/;R}Lgetr,Tq“—> - q)Asche (DWRH,getr,Trm

Dyriront: —* oM
WREoh Thy v — (D\I\,/\l,Rngtr WRH,getr,SH;,

M M

Dyrirons,— " Pwritron q)g,Tr " — M

CDH o WRHgetr,R;,
DY 2
WRH,roh,R;,
Abb. A.5: Massen- und Wéirmestrome durch den Reaktor
Es gelten folgende Zusammenhénge:
1—w(roh)
M _ M
o WRH,getr,SHin — - D WRH,roh,SHin Gl (A- 1 3)
1—w(getr.)
M M : :

D yrst ronsin = 051 * @ wres getr Rin (siehe Kapitel A6) Gl. (A.14)

M

Die Berechnung des Wéarmestroms, der zur Trocknung von @y, gy, und

D Wrironrin DENOtigt wird, erfolgt mit folgender Gleichung:

M M E E
((D WRH, getr,Rin T cDWRH,getr,SHin ) qr = CDQJr,l + (DQ,Tr,Z GL (A.15)

.k . . : : B
Wobei @, =D g Und @ ;,, €in Teilstrom von @ ;. ist.

Dariiber hinaus ist folgendes bekannt:
qs = 1,32 22— (siehe Tab. 5.4, Seite 63)

kg(getr.)

(Dg,SHout = q)l\\f/RH,getr,Rin " QsHout Gl. (A.16)

(qq,., kannaus Tab. A10 entnommen werden.)
q)(E),Tr,z = q)]\\f/RH,getr,TrinJ -H; (WRH(getr)) -n; Gl (A.17)

mit H,(WRH(getr.)) =15,9 M

kg(getr.)

und n, = 0,85

Mit diesen Informationen kann das zusdtzlich bendtigte Waldrestholz
M M M e .
D Wt gerrin1 » dass zur Trocknung von @ o oy und @y o bendtigt wird,

berechnet werden:
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M
q)WRH,getr,Trin,l — (1 + 0’074) qTrin B qSHout Gl (A 18)
qD&RH,getr,Rin Hi (WRH(getr)) ' nE

Die Gleichung, um den fiir die Trocknung von @y, . 1., bendtigten Wérme-

strom zu berechnen, ldsst sich folgendermallen ausdriicken:

((DM + (DI\V/\[/RH,getr,Trin,Z ) qTr = (Dg,Tr,?v Gl (A19)

WRH,getr, Trin,1

D Wrierrrin 15t der Massenstrom fiir die Trocknung @y o i, Und sich selbst.

D, ist wiederum ein Teilstrom von @g, ,, mit:

‘Dg,m = CD&RH,getr,Trin,Z -H; (WRH(getr)) -n,
Daraus folgt:
oM q
WRH, getr, Trin,2 M Tr
——=—— =0 o Gl. (A.21
@ I\\SRH,getr,Rin Wheen H; (WRH(getr.)) -m; —qy, ( )

Der zusitzlich bendtigte Massenstrom an WRH (getr.) fiir die Trocknung ergibt
sich aus der Summe von @y, o, und @Y., oo Der zusitzlich benétigte
Massenstrom an WRH (roh) betrdgt dann:

(DM roh,Trin
— T =(0,04 kg/kg.

WRH,tr,Rin

Der zusitzliche Primérenergiebedarf flir die Trocknung fiir Sand-Biomasse-
Verhiltnisse von 20:1 bis 5:1 ist in Abb. A.6 dargestellt.
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Abb. A.6:  Zusdtzlicher Primdrenergiebedarf zur Trocknung — bei verschiedenen Sand-
Biomasse-Verhdltnissen

Der Bedarf an zusitzlicher Energie sinkt bei einer Verringerung des Sand-
Biomasse-Verhiltnisses. Die Reduktion der zusétzlich bendtigten Energie fiir die
Trocknung fillt jedoch schwicher aus, als die Zunahme der bendtigten Energie
fiir die Sandaufheizung.
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A.8 Kenngrofien fiir die 5S0-MW;,-Schnellpyrolyse-Anlage

Tab. A.11: Massenbilanz — 50-MW,,-Schnellpyrolyse-Anlage fiir Stroh und Waldrestholz

Einheit Stroh Waldrestholz
Anlagenleistung P;, MW, 50 50
Volllaststunden tap h/a 7500 7500
Anlieferung
Biomasse (roh) t’h 12,81 17,38
Wassergehalt Biomasse (roh) % 14,0 35,0
Aschegehalt Biomasse (wf) % 7,0 4,0
Heizwert Biomasse (roh) MlJ/kg 14,05 10,36
Trocknung Biomasse
Masse Biomasse (getr.) t/h 11,85 12,15
abzufiihrendes Wasser t/h 0,96 5,23
Wassergehalt Biomasse (getr.) % 7,0 7,0
Heizwert Biomasse (getr.) MJ/kg 15,39 15,90
Schnellpyrolyseeinheit
Sand-Biomasse-Verhiltnis - 10 10
spezifischer Sandbedarf kg Sand/kg 0,02 0.02

getr. R;,
Masse an Sand t/h 0,24 0,24
Ausbeute
Pyrolysegas t/h 2,37 1,70
Pyrolysekondensat t/h 6,64 8,50
Pyrolysekoks (+ Sand) t/h 2,84 (+0,24) 1,95 (+ 0,24)
Betriebsstoffe fiir Warmebedarf Biogas Walrestholz (roh)
spez.iﬁscher Massenbedarf zur Wiarme- kg/kg (BM 0.06 0.10
bereitstellung im Steigrohr getr. R;,) ’ ’
spez.iﬁscher Massenbedarf zur Wérme- kg/kg (BM i 0.10
bereitstellung im Trockner getr. R;) ’
Masse (roh) t/h 0,71 2,43
Heizwert Ml/kg 17,75 10,36
Masse Biomasse (getr) t/h - 1,70
abzufiithrendes Wasser t/h - 0,73
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Tab. A.12: Energiebilanz — 50-MW,,-Schnellpyrolyse-Anlage fiir Stroh und Waldrestholz
Einheit Stroh Waldrestholz
Anlagenleistung P;, MW, 50 50
Volllaststunden tap h/a 7500 7500
Anlieferung
Energie Biomasse (roh) GJ/h 180,0 180,0
Wassergehalt Biomasse (roh) % 14 35
Aschegehalt Biomasse (wf) % 7 4
Heizwert Biomasse (roh) MJ/kg roh 14,05 10,36
Trocknung Biomasse
spezifischer Energiebedarf zur Trocknung MJ/t Wasser 3,96 3,6
spezifischer Energiebedarf zur Trocknung MJ/kg getr. 0,32 1,55
energetischer Wirkungsgrad Wiarmebereitstellung - 0,85 0,85
Wiérmestrom am Eingang Trockner GJ/h 3,2 16,0
Abzufithrender Warmestrom am Ausgang Trockner GJ/h 0,8 2,8
Energie Biomasse (getr.) GJ/h 1824 193,2
Wassergehalt Biomasse (getr.) % 7 7
Heizwert Biomasse (getr.) MlJ/kg getr. 15,39 15,90
Schnellpyrolyseeinheit
spezifischer Wirmebedarf im Reaktor © MJ/kg getr 1,0 1,0
Wairmestrom am Eingang Reaktor GJ/h 11,9 12,2
Energetische Ausbeute
Pyrolysegas GJ/h 14,4 14,1
Pyrolysekondensat GJ/h 109,6 144,5
Pyrolysekoks (inkl. Sand) GJ/h 54,0 30,2
Abzufiihrender Warmestrom aus Kondensation GJ/h 16,4 16,5
davon Verluste durch Oxidation GJ/h 4.5 43
Betriebsstoffe fiir Wiarmebedarf Biogas WRH (roh)
Energie (roh) GJ/h 12,6 25,2
Heizwert (roh) MlJ/kg 17,75 10,36
Wirmestrom am Eingang Trockner GJ/h - 2,2
Abzufithrender Warmestrom am Ausgang Trockner GJ/h - 0,4
Energie (getr.) GJ/h 27,0
Brenner (Verbrennung von Pyrolysegas und Biogas
bzw. Waldrestholz)
Energie Betriebsstoffe + Pyrolysegas 27,0 41,1
energetischer Wirkungsgrad Warmebereitstellung - 0,85 0,85
Verluste GJ/h 4,0 6,2
Wirmestrom am Ausgang Brenner 23,0 34,9
Wirmestrom am Eingang Steigrohr (ohne Kreisgas) GJ/h 23,0 23,4
Wirmestrom am Ausgang Steigrohr (ohne Kreisgas) GJ/h 11,1 11,3
Anfallender Nutzwarmestrom (Abkthlung der Rauch- GIh 4.8% 4.6%
gase (inkl. Kreisgas) auf 500 °C) ’ ’
Abwiérmestrom zur Trocknung GJ/h 6,3 6,7
Uberschuss Warmestrom 3,1% -
Wirmestrom am Ausgang Brenner zur Trocknung - 11,5

* aus Differenzbildung
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A Anhang

Tab. A.13: Installierte elektrische Leistung/Verbrauch an elektrischer Energie — 50-MW,,-

Schnellpyrolyse-Anlage fiir Stroh und Waldrestholz

Einheit Stroh Waldrestholz
Anlagenleistung P;, MW;, 50 50
Volllaststunden tp h/a 7500 7500
Chemische Prozessapparaturen
Pyrolyseeinheit kW 800 800
Anlagen zur Feststoffverarbeitung
Anlagen zur Forderung kW 240 300
Maschinen zur Zerkleinerung kW 670 680
Trocknungsanlage kW 180 215
Sonstiges
Hilfsbetriebs-, Nebenanlagen und Lager kW 200 200
Summe installierte elektrische Leistung kW 2390 2515
Spezifische installierte elektrische Leistung kWel/kWgm Ain 0,041 0,043
Leistungsaufnahme - 0,85
Verbrauch an elektrischer Energie GJ/h 7,3 7,7
Wirkungsgrad 1 an der Verbraucherstelle - 0,34
Primérenergieverbrauch GJ/h 21,5 22,6
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Tab. A.14: Okonomische Kenngrofien — 50-MW,,-Schnellpyrolyse-Anlage fiir Stroh und Wald-

restholz
Einheit Stroh Waldrestholz

Anlagenleistung P;, MW, 50 50
Volllaststunden tap h/a 7500 7500
Bereitstellungskosten Biomasse
Bedarf an Biomasse (roh) t/a 96.075 130.350
zusitzlicher Bedarf an Biomasse (roh) t/a - 18.225
Erfassungsgebiet km? 1.880 2.080
mittlere Transportentfernung km 25,1 26,2
Erfassungskosten Biomasse (roh) €/t 45,6 48,1
Transportkosten Biomasse (roh) €/t 26,05 8,9
Bereitstellungskosten Biomasse frei Anlage €/t 71,65 57,0
Erfassungskosten Biomasse (roh) Mio. €/a 4,38 7,15
Transportkosten Biomasse (roh) Mio. €/a 2,51 1,32
Bereitstellungskosten Biomasse frei Anlage Mio. €/a 6,89 8,47 %
Kapitalgebundene Kosten
Investitionen Mio. € 32,32 30,66
Annuititenfaktor l/a 0,094 0,094
Instandhaltungskosten Mio. €/a 1,06 1,12
Kapitalgebundene Kosten Mio. €/a 4,10 4,00
Verbrauchsgebundene Kosten (ohne Biomasse)
Verbrauch an Sand t/a 1800 1800
Sandkosten €/t 50 50
Kosten fiir Sand Mio. €/a 0,09 0,09
Verbrauch an elektrischer Energie MWh/a 15.210 16.040
Stromkosten €/MWh 61 61
Kosten fiir elektrische Energie Mio. €/a 0,93 0,98
Verbrauch an Biogas MWh/a 26.290 -
Biogaskosten €/MWh 49 -
Kosten fiir Biogas Mio. €/a 1,29 -
Betriebsgebundene Kosten
Personalbedarf AK/a 33 30
Personalkosten pro Jahr Mio. €/a 1,84 1,72
Sonstige Kosten
Faktor fiir sonstige Kosten bezogen auf Investitionen 1/a 0,01 0,01
Sonstige Kosten Mio. €/a 0,32 0,31
Produktionskosten pro Jahr Mio. €/a 15,46 15,57
Masse an Slurry t/a 72.900 80.175
Energie an Slurry Gl/a 1.227.000 1.310.250
Slurrykosten pro Tonne €/t 212 194
Slurrykosten pro GJ €/GJ 12,6 11,9
Slurrykosten pro MWh €/MWh 454 42,8

Anmerkungen: ¥ inkl. Betriebsstoffe zur Wirmebereitstellung (Anteil: 14 %), ® inkl. Sand




Die Schnellpyrolyse von Biomasse befindet sich
noch in der technologischen Entwicklung. Es be-
stehen somit Wissensdefizite, die es bis jetzt noch
nicht erlauben, das Verfahren zu bewerten oder
gar in zukunftige Markte einzuordnen. Im Mittel-
punkt dieser Arbeit steht daher die Beantwortung
nachfolgender Fragen:

e« Welche verfahrenstechnischen Unsicherheiten
existieren beim jetzigen Entwicklungsstand?

o Wie stellen sich die wesentlichen technischen
und okonomischen KenngroBen der Schnellpy-
rolyse von Stroh und Waldrestholz im kommer-
Ziellen Malistab dar?

» Welches Lernpotenzial kann bei der technolo-
gischen Entwicklung erschlossen werden?
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