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Zusammenfassung

Zur Verringerung des Ausstoles klimaschédlicher Gase (CO», CHya, etc.) muss die Nutzung
fossiler Rohstoffe reduziert werden. Zur Deckung des steigenden Energiebedarfs mussen
daher regenerative Quellen erschlossen und genutzt werden, wie zum Beispiel Wind- und
Wasserkraft, Sonnenenergie oder Biomassen. Zur Substitution fester fossiler Energietrager
sind insbesondere Biomassen wie zum Beispiel Holz aus der Forstwirtschaft gut geeignet.
Viele weitere Biomassen konnen jedoch nicht direkt verwendet werden, weswegen sie in
einem vorgelagerten Prozessschritt nutzbar gemacht werden miissen. Besonders nachhaltig
ist die die Verwertung von vorhandenen organischen Abfallstrdmen, welche aber h&ufig
sehr heterogen und wasserreich sind, was eine Aufarbeitung aufwendig macht.

Fur die Karbonisierung von Biomassen sind verschiedene Verfahren bekannt, darunter die
Niedertemperaturpyrolyse und die Hydrothermale Karbonisierung (HTC). Die Niedertem-
peraturpyrolyse erfolgt tiber einen breiten Temperaturbereich von 150 bis 500 °C, abhén-
gig von den gewinschten Produkteigenschaften. Die meist trockene Biomasse wird flr
einen Zeitraum von mindestens 1 Stunde in einer inerten Atmosphare behandelt, wobei
fluchtige Bestandteile entfernt werden, was zu einem festen Kohlenstoffprodukt fuhrt. Bei
der Hydrothermalen Karbonisierung findet die Umsetzung in flussigem Wasser in ge-
schlossenen Gefalen statt. Bei Reaktionstemperaturen von 180 bis 250 °C entwickeln sich
dem jeweiligen Dampfdruck entsprechende hohe Driicke. Nach langeren Verweilzeiten
von mehreren Stunden entstehen im fllissigen Reaktionsgemisch fein verteilte Kohleparti-
kel, welche abgefiltert und getrocknet werden mssen.

In der vorliegenden Arbeit wird ein thermisches Verfahren zur Verwertung von einer gro-
Ren Bandbreite von Abfallbiomassen vorgestellt, welches ein festes Produkt zum Ziel hat.
Das Biomass Steam Processing (BSP) wurde am Engler-Bunte-Institut des Karlsruher In-
stituts fur Technologie im Arbeitskreis von Prof. Dr.-Ing. Henning Bockhorn entwickelt
und zeichnet sich durch seine robuste und einfache Verfahrensweise aus. Zu dieser Tech-
nologie wurden im Verlauf der Arbeit zwei Patente angemeldet (Deutschland Patentnr.
EP2952559A1, 2015; Deutschland Patentnr. EP2390301B1, 2016). Die eingesetzte Bio-
masse wird bei Atmosphérendruck auf bis zu 350 °C aufgeheizt, wobei Wasserdampf als
Reaktionsmedium dient. Nach maximal 120 min sind die Trocknung und die Karbonisie-
rung abgeschlossen und das feste Kohleprodukt kann aus dem Prozess entfernt werden.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde auf Basis eines bestehenden Technikumsreaktors ein Pi-
lotreaktor mit einem Durchsatz von 25 kg/h konzipiert, gebaut und in Betrieb genommen.
Der Pilotreaktor besteht aus einer zweiteiligen Konstruktion, bei der die frische Biomasse
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wahrend ihrer Ubertragung aus einem Vorratsbehalter durch eine Doppelschnecke mecha-
nisch vorkonditioniert wird. Der Reaktorbereich besteht ebenso aus einer Doppelschnecke
und wird von aufRen elektrisch beheizt. Die Reaktionszone ist dabei durch Pendelklappen
von der Zufiihrzone und dem Kohleaustrag getrennt. Die bei der BSP-Umsetzung entste-
henden fliichtigen Reaktionsprodukte sowie der optional eingespeiste Wasserdampf wer-
den kontinuierlich aus dem Prozess ausgeschleust und zweistufig in Warmeubertragern zur
nachfolgenden Analyse auskondensiert. Die Pilotanlage wurde auch mit Klarschlamm be-
trieben, der mit Marktabféllen und Holzpellets als Einsatzstoff gemischt wurde. Dieser
Rohstoff hatte einen hohen Wassergehalt (bis zu 85 %). Dabei sollte auch untersucht wer-
den, ob sich das BSP-Verfahren in einem solchen Aufbau flr die Verwertung von feuchten,
organischen Reststoffen eignet. Es konnten alle Einsatzstoffe in ein karbonisiertes Fest-
stoffprodukt Oberfihrt werden. Die Kohle der Klarschlamm-Holzpellet-Mischung er-
reichte Brennwerte von tiber 21 MJ/kg, die Kohle der Mischung mit Marktabfallen immer-
hin noch Uber 13 MJ/kg, was einer Steigerung von ber 110 % respektive 600 % entspricht.
Dies ist auf den hohen Feuchtegehalt der Rohstoffe zuriickzufiihren. Mit kohlenstoffrei-
cheren Eingangsstoffen wie Holz lassen sich noch hochwertigere Biokohlen herstellen,
welche ein breites Anwendungsspektrum haben.

Nach der Auswertung der Versuchsdaten wurden mdgliche Modifikationen vorgeschlagen,
um einen besseren Wérmeeintrag in die Biomasse zu erreichen und feuchte Einsatzstoffe
noch effizienter verwerten zu kénnen.

Begleitend zur Planung und Auslegung der BSP-Pilotanlage wurde das Verfahren in der
Prozesssimulationssoftware Aspen Plus modelliert. Dabei wurden sowohl die chemischen
Reaktionen als auch die Reaktorkonstruktion betrachtet. Durch die Berechnung der fir den
BSP-Prozess erforderlichen Wérmestrdme konnte der Biomasse-Durchsatz in Abhangig-
keit vom Feuchtegehalt und der zur Verfligung stehenden Wérmeubertragungsflache er-
mittelt werden. Den groften Einfluss auf die Auslegung hat der an der Biomasse anhaf-
tende Wasseranteil. Ein weiterer wichtiger Einflussfaktor ist der Anteil der inerten
Mineralstoffe im Ausgangsmaterial. Das entwickelte BSP-Modell kdnnte helfen den expe-
rimentellen Aufwand zu reduzieren, indem es die Material- und Warmestrome bei Ver-
wendung verschiedener Einsatzstoffe berechnet. Die aus der Simulation und den verschie-
denen Skalierungsstufen ermittelten Daten und Erfahrungen koénnen zur weiteren
Skalierung des Prozesses genutzt werden.

Das BSP-Verfahren eignet sich gut, verschiedene organische Abfallstréme mit einer gro-
Ren Bandbreite an Wassergehalten zu verwerten und in ein kohlenstoffangereichertes Fest-
stoffprodukt umzuwandeln.
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There is a need to reduce the use of fossil resources because of the effect of emissions
resulting from such use on the climate and air quality. On the other hand, all available
regenerative sources of energy such as wind and water power, solar energy or biomass,
needs to be fully exploited in order to meet the increased energy demand. In addition to
generation from new sources, the recycling of existing organic waste streams is highly
sustainable. Such waste streams are, however, often very heterogeneous and high in water
content, which makes their processing a complex process.

Various processes are known for the carbonisation of biomass, including low-temperature
pyrolysis and hydrothermal carbonisation (HTC). Low temperature pyrolysis occurs over
a wide temperature range from 150 to 500 °C, depending on the desired product properties.
The mostly dry biomass is treated in an inert atmosphere for a period of at least 1 hour,
whereby volatile components are eliminated resulting in a solid carbon product. In hydro-
thermal carbonisation, the conversion takes place in water medium in closed vessels. At
reaction temperatures of 180 to 250 °C, high pressures corresponding to the respective va-
pour pressure develop. After longer residence times of several hours, finely distributed coal
particles are formed in the liquid reaction mixture, which needs to be filtered and dried.

This work presents a thermal process aimed at the recycling of a wide range of waste bio-
mass to produce a solid product. The process, namely the Biomass Steam Processing
(BSP), was developed at the Engler-Bunte-Institute of the Karlsruhe Institute of Technol-
ogy in the research group of Prof. Dr.-Ing. Henning Bockhorn and is characterised by its
robust and simple procedure. Two patents were filed for this technology in the course of
the project (Deutschland Patentnr. EP2952559A1, 2015; Deutschland Patentnr.
EP2390301B1, 2016). The biomass used is heated up to 350 °C at atmospheric pressure
with steam as the reaction medium. After a maximum retention time of 120 min the drying
and the carbonisation are finished and the solid coal product can be removed from the
process.

Within the scope of this work, a pilot reactor with a throughput of 25 kg/h was designed,
built and operated, taking an existing technical reactor with a smaller throughput as a
model. The pilot reactor consists of a two-part design in which the fresh biomass is me-
chanically preconditioned during its transmission from a storage tank by a double screw.
The reactor section also consists of a double screw that is electrically heated from the out-
side. The reaction zone is separated from the feeding zone and the coal discharge zone by
pendulum flaps. The volatile reaction products generated during the BSP conversion as
well as the optionally injected steam are continuously discharged from the process and
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condensed in two-stage heat exchangers for subsequent analysis. The pilot plant was oper-
ated using sewage sludge mixed with market waste and wood pellets as input material. This
feedstock had a high water content (up to 85 %). Whether the BSP process in such a con-
figuration is suitable for the recycling of moist organic residues could thus be tested. It was
possible to convert all input materials into a carbonised solid product. The coal of the sew-
age sludge-wood pellet mixture reached calorific values of over 21 MJ/kg, the coal of the
mixture with market waste still over 13 MJ/kg, which corresponds to an increase of over
110 % and 600 % respectively. This is due to the high moisture content of the raw materi-
als. With carbon-rich input materials such as wood, higher-quality biochar can be pro-
duced, offering a wide range of applications.

After the evaluation of data, possible modifications were suggested in order to achieve a
better heat input into the biomass and to be able to utilise moist feed materials even more
efficiently.

Parallel to the design of the BSP pilot plant, the process was modelled in the Aspen Plus
process simulation software. Both the chemical reactions and the reactor design were mod-
elled. By calculating the heat flows required for the BSP process, the biomass throughput
could be determined as a function of the moisture content and the available heat transfer
area. The moisture content of the biomass was found to have the most influence on the
plant design. A further important factor is the share of inert mineral substances present in
the input material. The BSP model developed could reduce the experimental effort by help-
ing to calculate the material and heat flows when different input materials are used. The
data and experience gained from the simulation and the various scaling steps can be used
to further scale up the process.

The BSP method is suitable to recycle different organic waste streams with a wide range
of water contents and to convert them into a carbon-enriched solid product.
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1 Einleitung

Angesichts der wachsenden Weltbevolkerung und der fortschreitenden industriellen und
technischen Entwicklung, insbesondere in Schwellenldandern Asiens, steigt der globale
Energiebedarf stetig an. Mit der Nutzung fossiler Energietrager hangt der fortschreitende
Klimawandel und die daraus resultierende Erderwarmung zusammen, welche der energe-
tischen Nutzung von fossilen Brennstoffen und damit der Erzeugung von grofRen Mengen
CO; zugeschrieben wird. Angesichts der knapper werdenden fossilen Ressourcen wie
Kohle, Erdél und Erdgas werden alternative Energiequellen gesucht. Insbesondere in Eu-
ropa riicken deswegen die sogenannten ,,erneuerbaren Energien® in den Fokus. Dazu zih-
len die Windenergie, Energie aus Biomasse, Photovoltaik, Wasserkraft und Geothermie.
Mit dem beschlossenen Ausstieg aus der Atomenergie in Deutschland wurden diese alter-
nativen Energien weiter gefordert und erreichen je nach Anwendungsbereich (Stromerzeu-
gung, Wérmeerzeugung, Verkehr) steigende Anteile am Gesamtenergieaufwand. Wéahrend
Sonnen- und Windenergie sowie Wasserkraft mit einem Anteil von 73 % vor allem fur die
Stromerzeugung genutzt werden, wird Biomasse zur Energiebereitstellung im Bereich Ver-
kehr und Warmeerzeugung verwendet. Hier betragt der Anteil 89 % bzw. 88 %. Zu den
Energietragern aus Biomassen zéhlen vor allem Biogas, feste Biomasse und der biogene
Anteil des Abfalls. Im Bereich des Verkehrs spielen fliissige und gasformige Energietrager
aus Biomassen, wie Biodiesel, Bioethanol und Biomethan, eine Rolle. Insgesamt ist Bio-
masse flr 59 % der durch erneuerbare Energien bereitgestellte Energie verantwortlich. Der
Anteil der erneuerbaren Energien am Primarenergieverbrauch in Deutschland betragt 2016
12,6 % (Arbeitsgruppe Erneuerbare Energien, 2017).

Historisch wurden Biomassen sowohl stofflich, als auch energetisch genutzt. Dies ist auch
noch heute der Fall. Zur stofflichen Nutzung von Biomassen zéhlt die Herstellung von
Papier und Fasern, aber auch die Verwendung von Holz als Werkstoff in verschiedensten
Branchen. Auch finden Biomassen Verwendung in der Chemieindustrie bei der Herstel-
lung von sogenannten Plattformchemikalien wie Essigsaure oder L&vulinsdure. Dies kann
die grofRe Abhangigkeit dieses Industriezweiges von fossilen Rohstoffen langfristig verrin-
gern. Die energetische Nutzung von Biomassen ist noch alter und auch heute in grof3en
Teilen der Welt verbreitet. Hierzu zahlt vor allem die Wéarmeerzeugung durch die thermi-
sche Umsetzung von Holz, welche auch in Industriestaaten wieder verstarkt Anwendung
findet, da Holz, meist in Form von Pellets oder Hackschnitzeln, als glinstige und CO.-
neutrale Alternative zu Erddl und Erdgas gilt. Dies ist insofern richtig, da das verwendete
Holz wahrend seiner Wachstumsphase CO- aus der Luft gebunden hat und nur dieses bei
der Verbrennung frei wird. Zu bedenken ist jedoch auch hier die begrenzte Verfuigbarkeit
aufgrund des langsamen Wachstums dieser Energiepflanzen. Es ist daher wichtig, auch
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Biomassen mit geringerer energetischer Wertigkeit nutzbar zu machen, ohne in Konkur-
renz zu existierenden Stoffnutzungsstrémen, wie in der Herstellung von Nahrungsmitteln,
zu kommen. Eine weitere Art der thermischen Nutzung von Biomassen liegt in deren An-
wendung als Treibstoff. Hier verwendet man vorzugsweise Ole verschiedener Energie-
pflanzen wie Raps, Sonnenblumen oder Soja, und teils auch tierische Fette. Nach Aufbe-
reitung konnen diese in Form von Methylestern in konventionellen Dieselfahrzeugen
verwendet werden. Auch mdglich ist die Umwandlung zu fliissigen oder gasférmigen Stof-
fen, wie Bioethanol und Biogas, welche dann als alleiniger Kraftstoff oder in Beimischung
in konventionellen Kraftstoff verwendet werden kdnnen, beziehungsweise in Gasmotoren
Anwendung finden. Gewonnen werden diese Stoffe zumeist aus zucker- und stérkehaltigen
Pflanzen. Der Nachteil aber besteht im spezifischen Anbau von Energiepflanzen, welche
oft in Flachenkonkurrenz zu Produkten aus der Nahrungsmittelindustrie stehen. Auch die
vorwiegend monokulturelle Anbauweise kann zu Problemen fiihren, wie Schadlingsanfal-
ligkeit aber auch Uberdiingung der Bdden und damit Gefahrdung von Grundwasser. Die
Hauptproblematik in Entwicklungs- und Schwellenlandern bleibt aber die Konkurrenz zur
Herstellung von Nahrungsmitteln.

Da viele Biomassen aufgrund ihrer hohen Feuchte und der daraus resultierenden niedrigen
Energiedichte fur viele Anwendungen nicht direkt einsetzbar sind, missen sie in nutzbare
Energietrdger umgewandelt werden. Fur diese Umwandlung gibt es verschiedene Verfah-
ren, welche sowohl vom Einsatz- als auch vom Zielstoff abhéngig sind. Ein Beispiel flr
ein solches, schon lange bekanntes Verfahren ist die Pyrolyse. Abhéngig von den Verfah-
rensparametern konnen feste, fllissige oder gasférmige Energietrager erhalten werden. Je-
doch muss die Biomasse fiir diesen Prozess trocken sein, was in einer Vorstufe entweder
durch Zufhrung externer Energie oder durch die teilweise Nutzung der Biomasse erreicht
wird. Andere Verfahren umgehen diese Problematik indem sie Wasser als Prozessmedium
verwenden. Diese hydrothermalen Verfahren mit Ziel eines Feststoffes laufen bei geringe-
ren Temperaturen (meist 180 — 250 °C) ab, jedoch unter hohem Druck (meist 10 — 40 bar)
entsprechend dem Dampfdruck bei Prozesstemperatur. Ein weiterer Nachteil liegt darin,
dass das erhaltene Produkt, welches vorzugsweise ein Feststoff ist, nass aus dem Prozess
anfallt und abschlieend energieaufwendig getrocknet werden muss. Bei deutlich héheren
Temperaturen, respektive Driicken kdnnen auch flissige und gasférmige Hauptprodukte
erhalten werden. Aufgrund der scharfen Bedingungen ist die Anlagentechnik aufwendig
und unterliegt hohen Sicherheitsanforderungen, was zu hohen Investitionskosten fihrt und
den 6konomischen Betrieb des gesamte Verfahren erschwert. Flr den groBRtechnischen Be-
trieb sind die hohen Driicke und das fliissige Reaktionsmedium auch aus einem weiteren
Grund herausfordernd: Die Realisierung eines kontinuierlichen Betriebes bedarf aufwendi-
ger Schleusensysteme, um den Hochdruckbereich vom Austragsbereich zu trennen, wo das
Produktgemisch entspannt und abgekihlt wird.



Ein Prozess, der die erwdhnten Schwierigkeiten umgeht und gleichzeitig die Vorteile der
hydro-thermalen Reaktionsbedingungen nutzt, ist das am Engler-Bunte-Institut des Karls-
ruher Instituts fir Technologie entwickelte Biomass Steam Processing (BSP-Verfahren)
(Steinbriick, 2009). Hier werden bei Temperaturen zwischen 250 °C und 400 °C und at-
mosphérischen Druckbedingungen Biomassen veredelt. Die bevorzugten Verweilzeiten
liegen bei 15 min bis 120 min. Das Produkt der Umwandlung ist wie bei jedem Bio-
masseprozess abhéngig von den Eigenschaften des Einsatzstoffes. Kohlenstoff- und Lig-
nin-reiche Biomassen kénnen zu Kohleprodukten umgesetzt werden, welche der Braun-
kohle &hneln. Aber auch niederkalorische Einsatzstoffe, wie Klarschlamm oder
Marktabfalle kdnnen im Verfahren umgesetzt werden und ergeben Produkte mit erhéhter
Energiedichte und stark verringertem Volumen. Aschearme Produkte kénnen direkt fossile
Energietrager substituieren und aschereiche Produkte als Bodenverbesserer oder Zement-
zuschlagsstoff dienen oder im schlechtesten Falle zu deutlich giinstigeren Konditionen ent-
sorgt werden. Neben dem atmospharischen Prozessdruck ist vor allem der Anfall von tro-
ckenem Produkt vorteilhaft, welches im Gegensatz zu klassischen hydrothermalen
Verfahren kontinuierlich anfallt und direkt genutzt werden kann. Im Vergleich zur Pyro-
lyse ist vor allem die Flexibilitat der Einsatzstoffe vorteilhaft, da auch feuchte und nieder-
kalorische Stoffe verwendet werden kénnen. Diese sind zumeist Rest- und Abfallstoffe,
die in keinerlei Konkurrenz zur Nahrungsmittelproduktion oder anderen energetischen
Verfahren stehen und im Regelfall kostenintensiv entsorgt werden mussen. Ein weiterer
Vorteil gegentiber den genannten Verfahren sind auch die kurzen Verweilzeiten.

Die BSP-Technologie wird in dieser Arbeit fir einen weiten Bereich der Einsatzstoffe und
Reaktionsparameter untersucht. Einen Schritt zur Kommerzialisierung stellt in diesem
Kontext ein Scale-up der vorhandenen, in einer VVorgangerarbeit untersuchten (Steinbriick,
2009) Technikumsanlage dar. Zu diesem Zweck werden im Rahmen dieser Arbeit eine
groBe Anzahl an Einsatzstoffen auf ihre Eignung hin untersucht und geeignete Versuchs-
parameter (Temperatur, Verweilzeit) ermittelt. Mit diesen Daten wird im Anschluss eine
vergroferte Versuchsanlage geplant, aufgebaut und in Betrieb genommen. Die Pilotanlage
soll eine Vorstufe fiir eine kommerziell einsetzbare Karbonisierungsanlage darstellen.

Bei der Untersuchung des Verfahrens werden alle Produktphasen untersucht, wobei der
Fokus auf dem Feststoffprodukt liegt. Eine Erh6hung der Ausbeute und eine Verbesserung
der Produktqualitét in Bezug auf seine Brennstoffeigenschaften soll erreicht werden. Durch
die Analyse der Nebenprodukte soll ein energetisch moglichst optimales Verfahrenskon-
zept aus der Pilotanlage ableitbar sein. In parallel laufenden Forschungsarbeiten wird wei-
terhin der Reaktionsmechanismus des BSP-Verfahrens untersucht und mit den bei der hyd-
rothermalen Karbonisierung ablaufenden Prozessen verglichen (Genova-Stoeva, 2017).






2 Grundlagen

2.1 Biomassen

2.1.1 Aufbau

Als Biomasse bezeichnet man samtliche organische Stoffe pflanzlichen und tierischen Ur-
sprungs. Dazu zahlen sowohl Nutzpflanzen wie Getreide-, Stirke-, Ol- und Zuckerpflanzen
oder forstwirtschaftlich erzeugtes Holz als auch Stoffe, die bei deren Verarbeitung und
Umsetzung entstehen wie zum Beispiel Stroh, Giille und Sagespéne. Pflanzenbasierte Bi-
omassen variieren stark in ihren chemischen Zusammensetzungen, bestehen jedoch vor
allem aus Kohlenstoff, Sauerstoff, Wasserstoff, Stickstoff und einigen anorganischen Be-
standteilen. Aus diesen Elementen sind die Makromolekile Zellulose, Hemizellulose und
Lignin aufgebaut, die das chemische Gerst der pflanzlichen Biomassen bilden. Die Tro-
ckenmasse pflanzlicher Biomasse besteht je nach Art und Herkunft aus 37 — 50 % Zellu-
lose, 21 — 29 % Hemizellulosen, 15 — 30 % Lignin, 1 — 6 % Asche und geringen Anteilen
an Proteinen, Fetten und Olen (Kaltschmitt & Hartmann, 2009; Miiller-Hagedorn,
Bockhorn, Krebs, & Miller, 2002). Zellulose, Hemizellulosen und Lignin sind in der Pflan-
zenstruktur dreidimensional miteinander ber Wasserstoff- und Etherbriicken verknipft
(Brodzinski, 2006; Weiler & Nover, 2008). Die Aufnahme der Elemente Kohlenstoff, Was-
serstoff und Sauerstoff erfolgt tiber die Photosynthese aus Wasser und CO; unter Sonnen-
licht, wodurch die Pflanze ihre organischen Bestandteile aus CO, und H,O synthetisiert.
Daher kann pflanzliche Biomasse durchaus als natlrlicher Speicher von Sonnenenergie
gesehen werden.

2.1.1.1 Zellulose

Den groBten Anteil der pflanzlichen Grundmasse stellt die Zellulose, welche aus Ketten
von B-1,4-glykosidisch verkniupften Glukopyranose-Einheiten besteht. Formal betrachtet
ist der Grundbaustein der Zellulose das Disaccharid Zellobiose, welches aus zwei -1,4-
glykosidisch verkniipften D-Glukosemolekiilen besteht (siehe Abbildung 1). 30 bis 80 die-
ser Glukopyranose-Einheiten lagern sich zu einem Zellulosestrang zusammen, welcher
durch intramolekulare Wasserstoffbriicken eine hohe Festigkeit erreicht. Durch diese wird
auch eine lineare Ausrichtung erreicht, da die freie Drehbarkeit verhindert wird. Eine drei-
dimensionale Struktur bewirken dahingegen die intermolekularen Wasserstoffbriicken,
welche die einzelnen Strénge miteinander verbinden (Schlegel, 1992).
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Abbildung 1: Zellobiose-Einheit

2.1.1.2 Hemizellulosen

Hemizellulosen bilden den zweitgroRten Anteil der Biomassen und finden sich in der Zell-
wand pflanzlicher Zellen als Stiitz- und Gerststoffe wieder. Als Bausteine findet man Pen-
tosen, wie D-Xylose und L-Arabinose, und Hexosen, wie D-Glucose, D-Mannose und D-
Galactose, sowie Uronséuren. Hemizellulosen bilden kiirzere Ketten als Zellulose aus und
sind im Gegensatz zu dieser stark verzweigt. Aufgrund ihrer heterogenen Struktur sind sie
thermisch weniger stabil und lassen sich leichter hydrolysieren (Fengel & Wegener, 1989).
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Abbildung 2: Exemplarische Strukturformel der Hemizellulose, nach (Li & Chen, 2008)

2.1.1.3 Lignin

Im Gegensatz zu Zellulose und Hemizellulosen besitzt Lignin keine definierte Struktur.
Das liegt an der Bildung des Lignins, bei der die Monomere, verschiedene Phenylpropan-
Derivate, enzymatisch in Radikale Gberfuhrt werden und untereinander oder mit anderen



2.1 Biomassen

Zellwandkomponenten unter Bildung kovalenter Bindungen reagieren. Das entstehende
Polymer ist aufgrund dieses unregelméaRigen Aufbaus auBerordentlich stabil, auch gegen-
Uber Schadlingen (Behrendt, 2016). Abhéngig von den aufbauenden Monomeren (siehe
Abbildung 3) unterscheidet sich die Zusammensetzung von Lignin. Dies ist auf deren Me-
thoxygruppen-Gehalt zuriickzufiihren und fiihrt zu verschiedenartigen Bindungen wie Al-
kyl-Aryl-Ether-Bindungen oder Alkyl-Aryl-C-C-Bindungen. Somit gibt es fir Lignin
keine einheitliche Summenformel und Struktur, es ist lediglich méglich ein Konstitutions-
schema anzugeben (siehe Abbildung 4).

CH-OH CH-OH CH-OH
X X
$
H,CO OCH;
OH OH OH

Abbildung 3: Strukturformeln der drei Grundmonomere des Lignins, Sinapylalkohol, Coniferylalkohol und
Cumarylalkohol (von links nach rechts)

Innerhalb der Holzstruktur bildet das Lignin eine Matrix, in welche Zellulosestrange ein-
gebettet sind, und so zu der sogenannten Lignozellulose flhrt. In der Pflanze ist Lignin ein
Endprodukt des Stoffwechsels, welches direkt am bendtigten Ort gebildet werden kann.
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Abbildung 4: Exemplarische Darstellung eines Fichtenholzlignins (Adler, 1977)

2.1.2 Vorkommen, Mengen, Verbreitung

Der Rohstoff pflanzliche Biomasse ist duRerst vielfaltig in seinem Auftreten und seinen
Eigenschaften, wodurch die Charakterisierung als ein Rohstoff schwer mdéglich ist. Zu den
Vertretern gehdren Anbaubiomassen, wie zum Beispiel Holz aus der Forstwirtschaft, Ener-
giepflanzen wie Starke-, Ol-, Zucker-, Futterpflanzen, Graser, schnellwachsende holzartige
Gewadchse und auch Algen. Des Weiteren gehdren Nebenprodukte bei der Verarbeitung
der genannten Stoffe wie zum Beispiel S&gespéne, Restholz und Ernteabfélle zu den be-
trachteten Ressourcen und auch organische Siedlungsabfélle und Landschaftspflegegut.
Weltweit spielt Biomasse eine immer gréRere Rolle. Nach Kohle, Ol und Erdgas ist sie der
viertgroRte Energietradger und wird in absehbarer Zeit immer wichtiger werden. Neben der
Endlichkeit der fossilen Ressourcen sprechen auch noch weitere Punkte fir Biomassen, da
sie bei richtiger Bewirtschaftung ein erneuerbarer Rohstoff ist. Somit ist sie klimaneutral
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und verringert die Treibhausgasemissionen. Auch andere Schadstoffe wie NOx und SOy
kénnen je nach ersetztem fossilen Brennstoff reduziert werden. Durch die weltweite Ver-
breitung ist Biomasse schon heute ein wichtiger Rohstoff als Brennstoff oder fur die Er-
zeugung von Chemikalien (Demirbas, 2009).

Auch in Deutschland spielen Biomassen eine groRe und wachsende Rolle (Agentur fur
Erneuerbare Energien, 2011) und sind fir mehr als die Halfte des Klimaschutz-Beitrages
der erneuerbaren Energien verantwortlich. Gerade regional kann Biomasse sehr gut genutzt
werden, um Energie- und Stoffkreislaufe zu schlieRen, und sorgt damit flr eine gréRere
Unabhéngigkeit in der Energieversorgung und fordert Arbeitsplatze vor Ort. Aktuell de-
cken Biomassen 6,1 % des Bruttostromverbrauchs, 10,1 % des Warmeverbrauchs und
5,5 % des Kraftstoffverbrauchs. Gerade im Bereich der Warme- und Kraftstoffversorgung
nehmen die Biomassen eine Sonderstellung unter den erneuerbaren Energietragern ein, da
sie fast die einzige erneuerbare Energiequelle in diesen Sektoren sind. Auch bei Einrech-
nung der Stromversorgung stammen noch ca. zwei Drittel des Anteils der erneuerbaren
Energien aus Biomasse.

Die in Deutschland genutzten Biomassen kann man in drei Kategorien einteilen — Energie-
pflanzen, Energieholz und Reststoffe. In allen drei Sektoren gibt es groRe, teils unerschlos-
sene Nutzungspotentiale. Zu den Energiepflanzen gehéren verschiedene Getreide, Zucker-
ruben, Mais, Gras, Sonnenblumen, Raps und Holzer aus Kurzumtriebsplantagen. Dabei
kénnen diese Erzeugnisse sowohl zur Produktion von Biokraftstoffen wie Biomethan, Bi-
oethanol, Biodiesel und Pflanzendl genutzt werden als auch zur direkten Verstromung oder
Wérmeerzeugung. Hier steht die gewerbliche Nutzung der Rohstoffe im VVordergrund, wo-
bei sich gerade Holzer aus Kurzumtriebsplantagen auch gut als Bioenergietrager beim End-
verbraucher eignen. Das technische Brennstoffpotential von Energiepflanzen im Jahr 2020
wird auf 521.500 TJ geschatzt (Deutsches Biomasseforschungszentrum, 2010), wobei vor
allem der Norden und Nord-Osten Deutschland prédestiniert scheint. Auch Energieholz
besitzt ein groRes, technisches Brennstoffpotential von insgesamt 685.000 TJ, wobei es
aber mit anderen Nutzungsarten von Holz in Konkurrenz steht, wie zum Beispiel dem M6-
belbau oder der Papierherstellung. Man kann Energiehdlzer grob in die zwei Kategorien
forstwirtschaftliche Biomasse und Industrieholz einteilen. Zu den forstwirtschaftlichen
Produkten zdhlen geschlagene Rohhdlzer, dabei anfallendes Waldrestholz und Land-
schaftspflegeholz. Industrieresthdlzer sind Abfallprodukte der holzverarbeitenden Indust-
rie, wie Sdgespéane/-mehl, Rinde und auch Altholz, wie es im Bausektor anféllt, und Ver-
packungen oder Altmébel. Genutzt werden diese Stoffe vor allem thermisch zur Warme-
und Stromerzeugung als Holzhackschnitzel/-pellets/-briketts oder Scheit- und Schredder-
holz. Bei allen Arten von Energieholz sind jedoch groRe regionale Unterschiede festzustel-
len. Das gilt auch fir die dritte Kategorie Reststoffe, gerade Stroh, welches selbstversténd-
lich nur in Regionen mit intensivem Getreideanbau anfallt, und tierische Exkremente. Bio-
und Griinabfélle weisen eine geringere regionale Abhéngigkeit auf, wobei tendenziell ein
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héheres Aufkommen in stark besiedelten Regionen zu beobachten ist. Bio- und Griinab-
falle haben jedoch das kleinste, technische Brennstoffpotential von 22.500 TJ, laut VVoraus-
sage fiir 2020. Ein Grof3teil der Reststoffe wird zuerst in den Bioenergietrager Biogas uber-
fiihrt, bevor sie weiter zur Strom-, Warme- und Kraftstoffproduktion verwendet werden.
Ein Teil wird direkt auch thermisch verwendet bzw. entsorgt. Weitere Reststoffe sind Klar-
schlamme und Hausabfalle oder auch Altfette. Auch diese werden teils direkt oder uber die
Zwischenstufe Klar- bzw. Deponiegas thermisch umgesetzt oder stofflich weitergenutzt.
Das gesamte, technische Brennstoffpotential der Reststoffe wird auf 213.300 TJ im Jahr
2020 geschétzt (Deutsches Biomasseforschungszentrum, 2010).

Es kann also festgehalten werden, dass Biomassen in den unterschiedlichsten Formen und
Mengen (berall verteilt auf der Welt vorhanden sind. Aufgrund der Unterschiedlichkeit in
ihren Eigenschaften gibt es flr die Nutzung der Potentiale kein allgemeingultiges Verfah-
ren und jede Biomasse muss gesondert betrachtet und ihre Nutzung an die regionalen Ge-
gebenheiten angepasst werden.

2.1.3 Thermischer Abbau, Mechanismus

Biomassen wie zum Beispiel Stroh und Holz werden haufig thermisch verwertet. Die Nut-
zung von Biomassen als Energiequelle zur Wéarmeerzeugung zum Beispiel zum Heizen
oder Kochen ist schon seit der friihen Menschheitsgeschichte bekannt. Die heute meistver-
breitete thermische Energieumwandlungsform von trockenen Biomassen ist die direkte
Verbrennung unter Erzeugung von Dampf, der mittels Dampfturbine und zur Gewinnung
elektrischer Energie genutzt wird. Bei der direkten Verbrennung wird der Brennstoff mit-
hilfe von (Luft-)Sauerstoff oxidiert, wobei nutzbare Energie frei wird. Aus kohlenstoffba-
sierten Brennstoffen entstehen so vor allem Wasser, Kohlendioxid und Kohlenmonoxid,
welches bevorzugt weiter zu CO- oxidiert wird. Anorganische Bestandteile bleiben in
Form von oxydischen Aschen zurlck.

Manche Biomassen eignen sich jedoch nicht fur diesen Prozessweg, da sie hohe Feuchte-
gehalte aufweisen oder ein hoher Asche- und geringer Kohlenstoffanteil die Weiterverar-
beitung stéren. Auch kann es erwiinscht sein, dass eine zur direkten Verbrennung geeignete
Biomasse zuerst in einen anderen Energietrdger Uberfuhrt wird, um die Lagerbarkeit und
Transportierbarkeit zu verbessern. In diesen Fallen spricht man von einer Veredelung des
Einsatzstoffes. Daflr gibt es verschiedene Prozesse, die bei unterschiedlichen Bedingun-
gen zu unterschiedlichen Produkten fiihren.

Ein Beispiel ist die thermische Vergasung, die das Ziel hat, die Ausgangsbiomasse in einer
sauerstoffarmen Umgebung vollstandig in gasformige Energietrager wie Kohlenmonoxid,
Wasserstoff oder Methan zu berfiihren. Der verbleibende Feststoff wird durch gezielte
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Zugabe von sauerstoffhaltigen Oxidationsmitteln in CO umgewandelt. Auch hier verbleibt
die Asche im Feststoff und muss aus dem Prozess entfernt werden, um diesen nicht negativ
zu beeinflussen. Das Gleiche gilt fur entstehende Teere.

Bei der Pyrolyse wird hingegen unter Sauerstoffabschluss gearbeitet und je nach gewéhlten
Bedingungen werden feste, flissige oder gasférmige Produkte erhalten. Vor allem die Re-
aktionsdauer und der Aufheizvorgang spielen dabei eine entscheidende Rolle. Je hoher die
Temperaturen und je langer die Verweilzeiten gewéhlt werden, umso héher ist die Aus-
beute an gasformigen Stoffen. Eine hohe Aufheizrate bei kurzer Verweilzeit in der soge-
nannten Flash-Pyrolyse bei hdheren Temperaturen bis ca. 500 °C fuhrt vorwiegend zu flis-
sigen Pyrolysedlen. Bei Temperaturen bis 400 °C entstehen bei langen Verweilzeiten feste
Energietrager, bei denen durch den Prozess der Sauerstoffgehalt gesenkt und der Kohlen-
stoffgehalt erhoht ist.

Um das richtige Verfahren fur die zu behandelnde Rohmasse auswéhlen zu kénnen, mus-
sen die Mechanismen des Abbaus der organischen Strukturen in der Biomasse bekannt
sein.

2.1.3.1 Abbau Zellulose

Der Abbau von Zellulose unter Ausschluss von Sauerstoff wurde zuerst von Shafizadeh
untersucht (Shafizadeh, 1982). In einem ersten Reaktionsschritt bei 150 — 190 °C wird
durch die Spaltung glykosidischer Bindungen aktivierte Zellulose gebildet, welche einen
geringeren Polymerisationsgrad aufweist. Diese aktive Zellulose wird in zwei miteinander
konkurrierenden Reaktionen weiter abgebaut. Eine langsame Reaktion bildet Kohle und
Permanentgase wohingegen die Hauptreaktion das teerhaltige Pyrolysat bildet, welches
Levoglucosan und andere monomere und oligomere Anhydrozucker enthdlt. Hierbei wer-
den die glykosidischen Verbindungen der Zellulose intramolekular durch freie Hydro-
xylgruppen substituiert. Mit steigenden Temperaturen tiber 300 °C dominiert die Reaktion
zu Pyrolysat immer mehr Uber die Bildung von Feststoff. Kondensierbare Zwischenpro-
dukte kénnen in sekundéren Dehydratisierungsreaktionen zu Furanen, Pyranen oder ande-
ren Zuckern weiterreagieren, welche an der sekundéren Feststoffbildung teilhaben. Die
Fragmentierung der Zucker fuhrt zur Bildung von verschiedensten Carbonyl- und Alken-
Produkten sowie zu Wasser, CO, CO, und Kohle. Die Produktzusammensetzung der Zel-
lulose-Pyrolyse ist sehr stark abhdngig von den Pyrolyseparametern. Bei geringen Tempe-
raturen unter 300 °C wird die Bildung von Kohle und gasférmigen Produkten bevorzugt,
wohingegen héhere Temperaturen (300 — 500 °C) vermehrt zu Pyrolysaten fiihren, welche
Anhydrozucker, Oligosaccharide und Dehydratisierungsprodukte von Pyranen und Fura-
nen beinhalten. Aus einer weiteren Temperaturerhdhung resultieren vorwiegend gasfor-
mige Produkte. Niedrige Driicke (Vakuum) fiihren zu gréReren Anteilen an Flissigphase,
da die Produkte der Priméarreaktionen abgezogen werden und nicht weiterreagieren kon-
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2 Grundlagen

nen. Bei hohen Aufheizraten und kurzen Verweilzeiten, also der sogenannten Flash-Pyro-
lyse, laufen verschiedenste Reaktionen wie Bindungsspaltungen, Dehydratation, Dispro-
portionierung, Decarboxylierung und Decarbonylierung ab, welche zu niedermolekularen
Gasen und Flissigkeiten fiihren. Diese Produkte bilden sich aus Sekundéarreaktionen der
Pyrolysate und aus Reaktionen von Feststoff mit Wasser und Kohlenstoffdioxid.

Das Abbauschema von Shafizadeh wurde von Piskorz (Piskorz, Radlein, & Scott, 1989)
und spater Banyasz (Banyasz J. L., Li, Lyons-Hart, & Shafer, 2001; Banyasz J. L., Li,
Lyons-Hart, & Shafer, 2001) weiterentwickelt. Dabei wird von der direkten Bildung von
Fragmentierungsprodukten und niedermolekularen Komponenten aus aktivierter Zellulose
ausgegangen. Im ersten Schritt konkurriert die Bildung der aktivierten Zellulose mit der
Bildung von Kohle und Permanentgasen. Nachdem der Polymerisationsgrad der Zellulose
deutlich gesenkt wurde, konkurrieren Bildung von Hydroxyacetaldehyden durch Ring-
Fragmentierung mit der Depolymerisation durch Transglycosylierung zu Levoglucosan
und anderen Zuckern. Banyasz prazisierte die Beschreibung des Abbaus von aktivierter
Zellulose in Levoglucosan und ein Intermediat aus niedermolekularen Komponenten, wel-
ches seinerseits zu Formaldehyd und Kohlenmonoxid abbaut, bzw. Hydroxyacetaldehyd
bildet. Hohere Temperaturen filhren bevorzugt zu Levoglucosan, wobei die Zugabe von
anorganischen Katalysatoren einen deutlich gréeren Einfluss hat. Kalium, Natrium und
Calcium katalysieren den Abbauprozess und bevorzugen Inkohlungsreaktionen, wodurch
die Kohleausbeute erhéht wird (Di Blasi, 2008).
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Abbildung 5: Pyrolyse-Abbaupfade von Zellulose (Anca-Couce, 2016)

Levoglucosan kann weiterhin verdampfen und anschlieend verkohlen, wodurch Feststoff
und Kohlenstoffdioxid gebildet werden. Eine langere Aufenthaltszeit der Pyrolysate bei
Kohle bildenden Bedingungen erhéht die Kohleausbeute und ist somit eine Steuerungs-
groRe fir die Ausbeute an flissigen, bzw. festen Produkten (Milosavljevic, Oja, &
Suuberg, 1996).

Neuere Forschungen bezweifeln die direkte Bildung von Kohle aus Zellulose und sehen
Feststoffe als Sekundarprodukte der Pyrolyse (Lin, Cho, Tompsett, Westmoreland, &
Huber, 2009). Die Verkohlungsreaktion geht demnach einher mit der Bildung von Wasser,
Kohlenstoffdioxid und flissigen PAHs. Vorteilhaft fur die Entstehung von Kohle sind
niedrige Temperaturen, l&ngere VVerweilzeiten der volatilen Intermediate und Druck, sowie
die Anwesenheit von anorganischen Bestandteilen.

2.1.3.2 Abbau Hemizellulose

Ahnlich wie bei der Zellulose konkurrieren die Bildung von Zuckern wie Xylosen mit der
Bildung von Fragmentierungsprodukten. Genauso fuhrt die Anwesenheit von Alkali- und
Erdalkalimetallen zu gréReren Kohle- und Kohlenstoffdioxidausbeuten (Patwardhan,
Brown, & Shanks, 2011). Hauptprodukt des Abbaus des Xylans, welches die kommerzielle
Hemizellulose ist, sind Essigsaure, Furfural, 1-Hydroxy-2-propanon, Kohlenstoffdioxid,
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2 Grundlagen

Kohlenstoffmonoxid und Wasser. Essigsaure wird bei niedrigen Temperaturen produziert
und resultiert aus der Dissoziation von O-Alkylgruppen vom Hauptstrang. Auch HMF
kann gefunden werden, wenn die zugrundeliegende Hemizellulose reich an Hexosen ist.
Aufgrund der Ahnlichkeit zur Zellulose wird fiir die Zuckerbildung ein konzertierter Me-
chanismus und fir die Fragmentierungsreaktionen ein heterolytischer Mechanismus ange-
nommen.

2.1.3.3 Abbau Lignin

Der thermische Abbau von Lignin verlauft uber mehrere Stufen und in einem weiten Tem-
peraturbereich. Bei 160 — 190 °C findet eine Erweichung des Lignins statt, bei circa 200 °C
beginnt die Dehydratisierung. Im Bereich von 150 — 300 °C werden o- und p-Aryl- und
Alkyletherbindungen gespalten, im weiteren Verlauf dann aliphatische Seitenketten. Die
Abspaltung von Methoxygruppen findet bei 310 — 340 °C und die von C-C-Bindungen bei
370 — 400 °C statt (Zhou, Pecha, van Kuppevelt, McDonald, & Garcia-Perez, 2014).
Hauptprodukte der Ligninpyrolyse sind Phenole, Wasser, Carbonyle, Alkohole und Per-
manentgase, wie CO, CO, und CH4. Gerade CH4 und Methanol werden aufgrund der Spal-
tungen von Methoxygruppen in gréeren Mengen produziert (Jakab, Faix, Till, & Szekely,
1995).

Fur den Abbau gibt es verschiedene Modelle. Bei Klein und Virk (Klein & Virk, 2008)
wird Lignin als die Summe aller einzelnen aromatischen Komponenten mit zwei Merkma-
len gesehen. Zum einen die Propanoid-Seitenkette, welche die aromatischen Ringe ver-
kniipft und zum anderen die Art des Substituenten am aromatischen Ring. Im Prozess blei-
ben die aromatischen Ringe unveréndert, nur die Substituenten fihren zu den flussigen und
gasformigen Produkten. Das verbleibende Gerust aus verknipften aromatischen Ringen
bildet die Kohle. Faravelli schldgt ein Modell mit drei Komponenten vor mit LIG-C als
einer kohlenstoffreichen, LIG-O, einer sauerstoffreichen und LIG-H, einer wasserstoffrei-
chen Komponente. In einem vierstufigen Mechanismus werden Radikale gebildet und
pflanzen sich fort. In einer geschmolzenen Phase und Kondensation wird die Fortpflanzung
abgebrochen und es bilden sich polyaromatische Kohlenwasserstoffe, welche gréRRer wer-
den und sich verkntpfen und dabei Kohle bilden (Faravelli, Frassoldati, Migliavacca, &
Ranzi, 2010). In beiden Modellen wird jedoch die Bildung und Reaktion von fliissigen
Intermediaten auBer Acht gelassen, wie auch deren sekunddre Reaktionen. Zhou et.al.
(Zhou, Pecha, van Kuppevelt, McDonald, & Garcia-Perez, 2014) schlagt einen Mechanis-
mus vor, bei dem Lignin in ein flussiges Intermediat Ubergeht und anschlieBend in der
Primdrreaktion zu pyrolytischem Lignin, Kohle und Gasen, bzw. leicht kondensierbaren
Spezies (Wasser, Carbonyle, Alkohole) reagiert (siehe Abbildung 6).
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Abbildung 6: Abbaupfade von Lignin nach (Zhou, Pecha, van Kuppevelt, McDonald, & Garcia-Perez, 2014)

Pyrolytisches Lignin besteht nicht nur aus Monomeren, sondern aus einer Vielzahl von
Oligomeren, wobei die Struktur der des originalen Lignins &hnelt. In der Sekundéarreaktion
entstehen aus dem pyrolytischen Lignin phenolische Monomere und Oligomere, Gase und
Kohle. Die Kohlebildung findet auch schon im ersten Schritt statt, jedoch geht man davon
aus, dass Kohle hauptsachlich ein sekundéres Produkt ist. Wéhrend Teere aus dem ersten
Reaktionsschritt den Grundbausteinen des Lignins &hneln (Guajakol, Syringol), bilden sich
bei den sekunddren Reaktionen andere Produkte, wie Phenole, Catechole, Pyrogallole, Cre-
sole oder Xylenole. Aus diesen wiederum kénnen tertidre Teere entstehen, wie leichtfliich-
tige (BTX) und polyaromatische (PAK) Kohlenwasserstoffe (Zobel & Anca-Couce, 2013;
Asmadi, Kawamoto, & Saka, 2011; Nowakowska, Herbinet, Dafour, & Glaude, 2014). Die
polyaromatischen Kohlenwasserstoffe, welche vor allem aus Lignin entstehen, wachsen
bei sekundéren Reaktionen an und sind verknipft mit der exothermen Verkohlung, wie sie
auch bei Zellulose und Hemizellulosen vorkommt.

Der Biomasseabbau héngt also von verschiedenen Betriebsparametern ab. Die Temperatur
spielt die mit Abstand grofite Rolle, aber auch Aufheizraten und Verweilzeiten sowie Pro-
zessdruck haben Einfluss. Bei geringen Temperaturen unter 200 °C wird die Biomasse vor
allem getrocknet und nur wenige Abbaureaktionen finden statt. Bei steigenden Tempera-
turen bis 250 °C wird zuerst die Hemizellulose zu festen und fliissigen Produkten abgebaut,
wobei sich die Tendenz zu flussigen Produkten bei weiter steigenden Temperaturen ver-
starkt. Im gleichen Temperaturfenster beginnt auch der Zelluloseabbau, der sich bis zu
Temperaturen von 350 °C beschleunigt. Die Hemizellulose ist bei dieser Temperatur voll-
stdndig umgesetzt und die Bildung flissiger und gasférmiger Reaktionsprodukte verstarkt
sich. Die schon bei circa 300 °C beginnende Ligninzersetzung verstarkt sich ebenso bei
steigender Prozesstemperatur. Steigende Temperaturen fithren allgemein zur verstéarkten
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Bildung von fliissigen und gasférmigen Produkten. Bei langeren Reaktionszeiten und lang-
sameren Aufheizraten kommt es zudem zu Sekundérreaktionen, welche Kohle, Permanent-
gase und Teere aus flissigen Zwischenprodukten bilden.

100 F = i —— hemicellulose | 3-0

R S e

| Vit e cellulose

Mass (wt.%)
Mass loss rate (wt.%/ °C)

0 200 400 600 800
Temperature (°C)

Abbildung 7: Thermogramm von Hemizellulose, Zellulose und Lignin (Yang, Yan, Chen, Lee, & Zheng, 2007)
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2.2 Verfahren zur Umwandlung von Biomasse

2.2.1 Ubersicht

Fur die Nutzung von Biomassen gibt es verschiedenste Verwertungsstrategien, abhangig
von Art und Aufkommen der Stoffe, aber auch von Verwendung in weiterfiihrenden Pro-
zessen. In den nachfolgenden Abschnitten einzelne Verfahrensstrategien kurz beschrieben.
Weiterfiihrende Informationen und aktuelle Forschungsfortschritte kénnen in Ubersichts-
publikationen zu Biogas (Khan, et al., 2017), pyrolytischer Umsetzung (Dhyani & Bhaskar,
2017; Kan, Strezov, & Evans, 2016) und hydrothermaler Verflissigung (Gollakota,
Kishore, & Gu, 2018) gefunden werden.

2.2.1.1 Biologischer Abbau

Bei der Kompostierung werden vor allem pflanzliche, ligninarme Reststoffe, wie Bioab-
falle oder Landschaftspflegegut mit Hilfe von Mikroorganismen und im Boden lebenden
Kleintieren, wie Schnecken und Kafern, abgebaut. Die im Rohstoff vorhandene Zellulose
wird durch Mikroorganismen enzymatisch zersetzt und in Kleinere, niedermolekulare
Stoffe und weiter zu CO2 und H,O umgewandelt. Wichtig bei diesem Verfahren ist die
BelUftung, also Sauerstoffzufuhr, die Temperatur, welche bis Uber 70 °C betragen kann
und der Wassergehalt damit die Organismen effektiv arbeiten kdnnen. Das Produkt dieses
Verfahrens kann als Bodenverbesserer eingesetzt werden und teils den Einsatz von Diinger
ersetzen.

Ein weiteres biologisches Verwertungsverfahren ist die Fermentation von vor allem was-
serhaltigen Biomassen. Dabei unterscheidet man zwischen Verfahren unter Luftabschluss
(anaerob) und unter Luftatmosphére (aerob). Bei der anaeroben Fermentation bauen Mik-
roorganismen organisches Material bei Temperaturen im Bereich von 30 bis 65 °C ab. Das
entstehende Biogas besteht zu 50 — 75 Vol.-% aus Methan und 25 — 45 Vol.-% aus Koh-
lenstoffdioxid, sowie Wasserdampf und diversen Spurengasen (Fachagentur
Nachwachesende Rohstoffe e.V., 2016; Kaltschmitt & Hartmann, 2009). Dieses Biogas
kann sowohl zur Warme- und Stromerzeugung genutzt werden.

Auch die alkoholische Gérung z&hlt zu den anaeroben, biologischen Verfahren. Hierbei
werden aus zucker-, starke- und zellulosehaltigen pflanzlichen Stoffen Ethanol gewonnen,
welcher dann als Energietrédger oder chemischer Grundstoff verwendet werden kann. Die
Einsatzstoffe werden bei ca. 60 °C enzymatisch zu Zucker umgewandelt und anschlielend
mit Hilfe von Hefepilzen innerhalb von 3 bis 4 Tagen zu Ethanol vergoren, wobei als Ne-
benprodukt Kohlenstoffdioxid entsteht. Zur Nutzung muss der Bioethanol technisch auf-
gereinigt werden (Pinattil & Soares, 2005).
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Im Gegensatz zu den biologischen Verfahren, bei welchen Mikroorganismen fur den Ab-
bau der Biomasse sorgen, sind die thermischen Verfahren vor allem bestimmt durch Ener-
giezufiihrung, also die Prozesstemperatur. Zu den thermischen Umwandlungen gehéren
die in den folgenden Abschnitten behandelte Karbonisierung, die Verfliissigung und die
Vergasung.

2.2.1.2 Vergasung

Die Vergasung von Biomassen kann sowohl bei pyrolytischen als auch bei hydrothermalen
Bedingungen durchgeflhrt werden. Bei der pyrolytischen Vergasung haben verschiedene
Reaktionsparameter Einfluss auf die Produktbildung. Ab ca. 500 °C beginnt die verstérkte
Gasbildung bei pyrolytischen Bedingungen unter Sauerstoffausschluss aus zuvor gebilde-
ten groReren, organischen Molekiilen. Diese Art der Vergasung ist also eine Sekundérre-
aktion, wobei vor allem Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid, Kohlenstoffdioxid, Methan,
Ethan, Ethylen und Wasser gebildet wird (Radlein, Piskorz, & Scott, 1991). CO, und CO
entstehen vor allem durch den Abbau von Carbonyl- und Carboxylgruppen (Strezow,
Evans, & Hayman, 2008). Leichtere Kohlenwasserstoffe, hauptsachlich CHa, bilden sich
beim Abbau von Methoxy- und Methylen-Gruppen und bei der Sekundarreaktion von sau-
erstoffreichen Verbindungen. Bei hohen Temperaturen bildet sich Wasserstoff aus sekun-
déaren Abbaureaktionen und bei der Reformierung von aromatischen C=C und C-H Bin-
dungen (Liu, Wang, Zheng, Luo, & Cen, 2008; Uddin, Daud, & Abbas, 2014).

Ein weiteres Verfahren zur Umsetzung von Biomassen zu bevorzugt gasférmigen Produk-
ten ist die hydrothermale Vergasung. Diese wird in Wasser als Medium durchgefihrt, so-
dass auch feuchte und nasse Biomassen eingesetzt werden kénnen. Bevorzugt wird diese
Art der Umwandlung in nah- oder Uberkritischem Wasser (T.= 374 °C; pc = 221 bar)
durchgeflhrt, wodurch die Anzahl der stabilisierenden Wasserstoffbriicken der Zellulose
stark abnimmt, welche so einfacher fragmentiert. Die Dichte und Viskositat von Wasser
verringert sich stark und damit auch die Permittivitat, was zu einer verringerten Loslichkeit
flr Salze fiihrt. Die Loslichkeit fir organische Substanzen und Permanentgase hingegen
nimmt zu héheren Temperaturen und Driicken hin zu. Neben den Zielprodukten Methan —
bei niedrigen Temperaturen — und Wasserstoff — bei htheren Temperaturen — wird vor
allem Kohlenstoffdioxid gebildet. Das CO; kann in einer anschliefenden Druckwasserwa-
sche entfernt werden. Bei diesen Bedingungen wird die Bildung von Kohlenmonoxid und
festen Produkten, wie Teeren und Koks, fast vollstdndig unterdriickt (Boukis, Diem, Galla,
& Dinjus, 2003; Kruse A. , Supercritical water gasification, 2008).

2.2.1.3 Verfliissigung

Auch flr die Verflussigung von Biomassen gibt es verschiedene Strategien. Bei der pyro-
Iytischen Verflussigung unterscheidet man zwischen langsamer und schneller Verfahrens-
weise. Bei der schnellen Pyrolyse, Flash-Pyrolyse, werden Biomassepartikel sehr schnell
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(> 1000 °C/s) auf Temperaturen tber 450 °C aufgeheizt. Dabei ist darauf zu achten, dass
Pyrolyseprodukte sich nur kurz — unter einer Sekunde — in der heien Reaktionszone auf-
halten und flissige Produkte effektiv ausgefiihrt und abgekihlt werden, um eine Weiterre-
aktion und Teerbildung zu verhindern (Scott & Piskorz, 1982; Scholz, Beckmann, &
Schulenburg, 2001). Eine Verfliissigung bei einer langsamen Pyrolyse benétigt den Zusatz
von Wasserstoff und die Gegenwart eines Katalysators. Dabei werden die bei der pyroly-
tischen Spaltung entstehenden Radikale durch den zugesetzten und katalytisch aktivierten
Wasserstoff abgesattigt, um sekundére Weiterreaktionen zu verhindern (Scheffer, 2001).
Diese Technologie ist an die klassische Kohleverfliissigung angelehnt.

Alternativ ist auch die hydrothermale Verfliissigung von Biomasse bekannt. Technisch in
einer Pilotanlage umgesetzt wurde diese im HTU-Verfahren (Hydrothermal Upgrade) von
der Firma Shell (Naber, Goudriaan, & Zeevalkink, 2001). Die Verflissigung der feuchten
Biomasse lauft bei 300 — 360 °C und Driicken von 120 — 180 bar innerhalb von circa
30 min ab. Durch diese Reaktionsbedingungen wird die Biomasse zunéchst zu ihren Mo-
nosacchariden depolymerisiert (Sasaki, Fang, Fakushima, Adschiri, & Arai, 2000) und an-
schliefend auf komplexen Reaktionspfaden dehydratisiert und decarboxyliert (Behrendt,
2006); (Kruse & Dinjus, 2007). Bei dem kontinuierlichen Prozess wird die eingesetzte Bi-
omasse in verschiedene Produkte umgewandelt. Hauptprodukt mit einem Massenanteil von
circa 45 % ist ein Biorohdl (,,biocrude®), welches nur noch einen Sauerstoffmassenanteil
von 10 — 20 % aufweist (Goudriaan, et al., 2000). Gasformige Nebenprodukte machen etwa
25 % aus und bestehen hauptsachlich aus Kohlendioxid, sowie etwas CO und Ha. Als flis-
sige Nebenprodukte entstehen 20 % Wasser und 10 % darin geldste organische Stoffe, wie
Essigsdure oder Ethanol. Das Biorohdl kann anschlielend in Leicht- und Schwerfraktion
getrennt und weiterverarbeitet werden.

2.2.2 Karbonisierung

2.2.2.1 Pyrolyse

Bei der Niedertemperaturpyrolyse wird getrocknete Biomasse bei 150 — 500 °C unter Sau-
erstoffausschluss zersetzt. Ab 200 °C werden die Makromolekdile der Biomasse thermisch
aufgespalten, wobei neben Koks Wasserdampf, Kohlendioxid, Methan sowie fliichtige
Kohlenwasserstoffe entstehen. Im Temperaturbereich von 220 °C bis 315 °C zersetzen
sich die Hemizellulosen und anschlieRend bis ungefahr 400 °C die Zellulose. Lignin baut
sich Uber einen groRen Temperaturbereich von 150 °C bis 900 °C langsam ab. Je nach Re-
aktionsbedingung, insbesondere Reaktionstemperatur, liegt die Feststoffausbeute bei ei-
nem Massenanteil von 30 — 15 %.

Die Torrefizierung ist eine besonders milde Form der Niedertemperaturpyrolyse. Sie lauft
unter Luftabschluss bei circa 200 — 300 °C bei relativ kurzen Verweilzeiten von ungefahr
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60 min ab. Bei der Torrefizierung wird der Einsatzstoff vor allem getrocknet. Entsprechend
der gewahlten Temperatur beginnen auch pyrolytische Zersetzungsprozesse, wie der Ab-
bau von Hemizellulosen, die Spaltung von glykosidischen Bindungen der Zellulose sowie
deren Teilzersetzung. Dabei werden sauerstoffhaltige Verbindungen freigesetzt, was den
Brennwert des verbleibenden Feststoffs erhdht. Die Biomasse ist nach der Behandlung
besser handhabbar, wobei insbesondere der zur mechanischen Weiterverarbeitung nétige
Energieaufwand deutlich reduziert und die Transportkosten durch die Erhéhung der Ener-
giedichte optimiert werden (Tumuluru, Sokhansanj, Hess, Wright, & Boardman, 2011).

2.2.2.2 Hydrothermale Karbonisierung

Das Verfahren der hydrothermalen Karbonisierung geht auf Friedrich Bergius (1884-1949)
zuriick, der die Kohleentstehung untersuchte. Er erhitzte verschiedene Biomassen in Ge-
genwart von Wasser in druckfesten GefalRen auf 170 — 340 °C (entspricht 8 — 146 bar) und
verglich die Ergebnisse mit fossiler Kohle (Bergius, 1928). Dabei entsteht unter exother-
mer Wasserabspaltung und wenig CO»-Bildung ein kohle&hnliches Produkt mit der Zu-
sammensetzung C,1H1602, unabhéngig von der eingesetzten Biomasse. Es wird ein Anstieg
des Kohlenstoffanteils bei hoherer Temperatur und Verweilzeit gefunden, wobei bei wei-
terer Steigerung der Temperatur und Reaktionszeit tiber 340 °C und 24 h keine signifikante
Veranderung der Biokohle beobachtet wurde. Innerhalb kurzer Zeit bilden sich Huminsau-
ren, bevor ein braunkohleartiges Produkt entsteht. Die anschlieBende Umwandlung in ein
steinkohleartiges Produkt erfolgt sehr langsam.

Bei spateren Forschungen zur hydrothermalen Karbonisierung untersuchte Schumacher
den Abbau von Zellulose und identifizierte Glucose als Haupthydrolyseprodukt, welche
dann weiter zu einem kohle&hnlichen Produkt reagiert (Schumacher, Huntjens, & van
Krevelen, 1960). Weitere Untersuchungen zum Zelluloseabbau wurden von Sasaki
unternommen, welcher herausfand, dass Zellulose oberhalb von 350 °C schnell zu Mono-
und Oligosacchariden abgebaut wird, unterhalb von 350 °C jedoch eine erhohte
Konzentration von Glucoseabbauprodukten vorliegt. Dieser Umstand wird damit erkléart,
dass die Zellulose aufgrund inter- und intramolekularer Wasserstoffbriicken thermisch sehr
stabil ist, wohingegen das Abbauprodukt Glucose schnell weiterreagiert (Sasaki, Fang,
Fakushima, Adschiri, & Arai, 2000). Ein experimentell bestatigter hydrothermaler
Abbaupfad der Glukose fiihrt dabei auch Uber die Fruktose iber Dehydratisierung zu 5-
Hydroxymethylfurfural (HMF), welches weiter zu Lé&vulinsdure und Ameisensaure
reagiert. Ahnlich der Pyrolyse erfolgt der Abbau der Pentosen der Hemizellulosen zu
Furfural und Essigséure. Der vorgeschlagene Reaktionsmechanismus zum Abbau von
lignozelluloser Biomasse beschreibt eine schnelle Bildung eines Festkdrpers mit der
ungefahren Zusammensetzung Cs.4H304, der die Struktur des Lignin-Ger(stes besitzt. Der
grofte Teil der Zellulose und Hemizellulosen wird hydrolysiert und parallel dehydratisiert.
Die flussigen Zwischenprodukte werden langsam an den Feststoff durch Addition oder
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2.2 Verfahren zur Umwandlung von Biomasse

Kondensation gebunden, wobei auch gasférmige Nebenprodukte entstehen (Genova-
Stoeva, 2008; Rosshach, 2009). Auch Kruse (Dinjus, Kruse, & Troger, 2011; Kruse,
Funke, & Titrici, 2013) beschreibt die Kohlebildung bei hydrothermalen Bedingungen
sowohl Uber die Dehydratisierung von Glucose zu HMF, welches (ber
Aldolkondensation/-addition zu Feststoff umgewandelt wird. Auch wird eine Fest-Fest-
Umwandlung von Lignin, hnlich der Torrefizierung beschrieben. In Abbildung 8 wird ein
reprasentativer Uberblick (iber die wichtigsten in der Literatur beschriebenen
Zwischenprodukte und Reaktionsmechanismen gegeben.

Nach dem Prozess muss das Reaktionsgemisch zundchst entspannt und separiert und das
Feststoffprodukt getrocknet werden. Die durch dieses Verfahren erzeugte Biokohle ist fos-
siler Kohle in chemischer Hinsicht &hnlicher als Produktkohlen einer klassischen Pyrolyse.

Hemicellulose Cellulose Lignin
Hydrolysis
Pentoses Hexoses Polysaccharides
Dehydration
y . . Catechol/
: HE Phenols »
i ! Fururals : Organic acids § : 5
H . H : H '§
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Polymerization U Reforming Hydrogenation
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weeeeepr (By-) product Fractionn |4

Abbildung 8: Reaktionsschema des hydrothermalen Abbaus von Biomasse (Kruse, Funke, & Titrici, 2013)
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2 Grundlagen

2.2.2.3 Biomass Steam Processing

Die vorgestellten Umwandlungsverfahren Pyrolyse und hydrothermale Karbonisierung ha-
ben einige Nachteile, die inshesondere bei einer grotechnischen Umsetzung hinderlich
sind. Bei der Pyrolyse werden, um maximale Feststoffausbeuten zu erzielen, lange Ver-
weilzeiten und eine Inertgasatmosphdre bendtigt. Trotzdem sind die Ausbeuten an Kohle
relativ gering, da groBe Mengen an Kohlenstoff in die fliichtige Phase (ibergehen. Auch die
hydrothermale Karbonisierung erfordert lange Reaktionszeiten von vielen Stunden bis Ta-
gen und findet dazu in meist saurem, heiBem Druckwasser statt. Aufgrund dieser Bedin-
gungen sind hochwertige Reaktormaterialien erforderlich sowie ein erhéhter sicherheits-
technischer Aufwand. AulRerdem ist der kontinuierliche Betrieb des Prozesses aufgrund
des Verfahrensdrucks technisch aufwendig, da das Produktgemisch ausgeschleust und ent-
spannt werden muss, um die Biokohle zu erhalten, welche abschlieRend noch einen Trock-
nungsschritt benétigt. Um diese verfahrenstechnischen Nachteile zu umgehen, wurde in
dieser und Vorgangerarbeiten ein alternatives Verfahren entwickelt, das sogenannte Bio-
mass Steam Processing (BSP) (Steinbriick, 2009; Boll, 2012; Heyd, 2013). Bei diesem
Verfahren wird die Biomasse in einer Atmosphdre aus Uberhitztem Wasserdampf bei Nor-
maldruck bei Temperaturen zwischen 250 °C und 400 °C und Reaktionszeiten von einigen
Minuten bis wenigen Stunden behandelt. Dabei laufen neben klassischen Pyrolysereaktio-
nen dieses Temperaturfensters bevorzugt Dehydratisierungsreaktionen ab. Ahnlich wie bei
der hydrothermalen Karbonisierung greift das Reaktionsmedium Wasserdampf in die Hyd-
rolyse der Biomassebestandteile ein. Das Biomass Steam Processing ist somit eine Kom-
bination aus pyrolytischen und hydrothermalen Elementen, wobei die verfahrenstechni-
schen Nachteile dieser Prozesse umgangen werden. Wie bei den Vergleichsverfahren erhalt
man ein Feststoffprodukt, welches einen erhdhten Kohlenstoffanteil und Brennwert besitzt
und in den Stoffeigenschaften der Braunkohle dhnelt. Im Vergleich zur Pyrolyse kann je-
doch eine hohere Feststoffausbeute und Kohlenstoffwiederfindungsrate erreicht werden.
Durch Prozessoptimierungen, wie Prozessgasriickfiihrung, kann die Ausbeute weiter opti-
miert werden, da fliichtige organische Bestandteile beim Kontakt mit der Feststoffoberfla-
che an dieser adsorbieren kdnnen. Fliichtige Nebenprodukte sind neben Wasser vor allem
organische Sduren, Furfurale und Phenolderivate, welche unter Umstdnden abgetrennt
werden kdnnen. Alternativ kénnen sie aber auch zusammen mit dem in kleinen Mengen
entstehenden Kohlenstoffmonoxid zwecks Prozesswarmegewinnung thermisch umgesetzt
werden. Durch die drucklose Verfahrensweise kann ein kontinuierlicher Betrieb erreicht
werden, dessen Produkt ein trockener Feststoff ist. Neben der thermischen Umsetzung zur
Energiegewinnung kann die erhaltene Biokohle vielféltig weiterverwendet werden, wie
zum Beispiel als Grundstoff fiir Aktivkohle oder als Bodenverbesserer.
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3 Zielsetzung der Arbeit

In Deutschland, aber auch weltweit, steigt das Aufkommen verschiedener Abfallstréme
stark an. Die Griuinde liegen vor allem in der fortschreitenden Entwicklung aufstrebender
Schwellenlénder, welche mittelfristig auch das hohe pro-Kopf-Abfallaufkommen der In-
dustriestaaten erreichen werden. In den Industriestaaten wird versucht tiber Abfalltrennung
neue Verwertungsstrategien fur diese Strome zu ermdglichen, wodurch die organische
Fraktion des Mulls immer reiner und in gréBeren Mengen vorliegt und behandelt werden
muss. Jedoch sind die Kapazitéten der vorhandenen Behandlungsverfahren wie die Kom-
postierung begrenzt und kostenintensiv. In den Schwellenldndern dagegen gibt es im Re-
gelfall kein funktionierendes Abfallsystem und vor allem die groRe absolute Menge an
Abfall und das schnelle Wachstum fiihrt zu Problemen. Aus diesen Griinden ist es von
groRter Wichtigkeit universelle und robuste Abfallverwertungsverfahren zu entwickeln,
um diese Stoffstrome, welche im Regelfall einen hohen Kohlenstoffgehalt besitzen, zu nut-
zen und aus ihnen maglichst einen Wertstoff zu erzeugen. Eine Technologie, welche die
Einfachheit und Robustheit fir Schwellenldnder mit einer optimalen energetischen und
stofflichen Nutzung kombinieren kann, hat ein groRes Potential in weiten Teilen der Welt.

Aus diesen Griinden soll in dieser Arbeit die Entwicklung des BSP-Verfahrens weiterge-
flhrt werden. Wichtig flir eine mogliche zukinftige Nutzung ist hierbei auch die Erprobung
des Verfahrens in groRerem Mal3stab.

Dazu sollen im ersten Schritt die Versuche an einer vorhandenen Technikumsanlage wei-
tergefiihrt und ausgewertet werden. Das Spektrum der denkbaren Einsatzstoffe ist sehr
groB, jedoch sollen zur Nachvollziehbarkeit der Daten mdglichst homogene Einsatzstoffe
wie Holz und Stroh verwendet werden. Mittels der erzeugten und zusammengefassten Er-
gebnisse soll dann eine im Durchsatz deutlich vergrofierte Pilotanlage geplant, gebaut und
in Betrieb genommen werden. Durch die Pilotanlage kénnen genauere Abschatzungen fir
den Betrieb im kommerziellen MaRstab gemacht werden. Dazu soll die Anlage auch mit
realen biogenen Reststoffen betrieben werden, um weitere Herausforderungen und die
Grenzen des Verfahrens zu identifizieren.

Aufgrund der 6konomischen Minderwertigkeit der Einsatzstoffe ist die energetische Bilan-
zierung und Optimierung ein wichtiger Faktor fur den Erfolg eines jeden Abfallverwer-
tungsverfahrens. Dazu sollen in der Prozesssimulationssoftware Aspen Plus die ablaufen-
den Prozesse moglichst genau dargestellt werden. Mit den erzeugten Daten sollen der
Energie- und der Prozessmedienbedarf sowie die Massenbilanz einer weiter skalierten An-
lage eingeschétzt werden kdnnen.
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4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

4.1 Technikumsanlage

Nach ersten Versuchen an einer nicht-kontinuierlichen Laboranlage mit einem Fiillgewicht
von bis zu 5 Gramm, wurde eine Technikumsanlage konstruiert, welche einen kontinuier-
lichen Durchsatz von bis zu 500 g/h erreicht (Steinbriick, 2009). An dieser Anlage wurde
der Grofteil der experimentellen Untersuchungen durchgefiihrt und verschiedene Modifi-
kationen getestet. Auf den Aufbau und die Versuche wird in den folgenden Unterkapiteln
eingegangen.

4.1.1 Aufbau

Abbildung 9 zeigt die schematische Darstellung des Versuchsaufbaus fiir die experimen-
tellen Untersuchungen am Technikumsreaktor.

Verdampfer
H,0 Gas

l Kondensator|

Bio- ) |_,.| Kondensat
Uber-

masse hitzer %

D—LNNNNNS

Schneckenreaktor: 11

Biokohle

Abbildung 9: Schema Technikumsreaktor
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4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

Das Herzstiick der Versuchsanlage ist der Schneckenreaktor mit einer elektrischen Hei-
zung (AHT Awustria, Osterreich), welcher in 3 Zonen aufgeteilt werden kann. Das Reakti-
onsrohr hat einen Innendurchmesser von 40 mm und die Férderschnecke besteht aus einer
17 mm starken Welle, auf welcher 10 mm hohe Fligel im Abstand von circa 34 mm ange-
bracht sind. In der ersten Zone befindet sich der Feststoffeingang iber welchen die Bio-
masse auf die Forderschnecke gelangt. AuBerdem wird hier das Reaktionsgas, vorzugs-
weise Uberhitzter Wasserdampf, eingebracht. Die Schnecke transportiert die Biomasse
vom Einlass in die 1000 mm lange Reaktionszone (Innenvolumen ca. 1 L), welche durch
einen elektrisch betriebenen Ofen (6 kW) geheizt wird. Die Ofentemperatur wird von Ther-
moelementen vom Typ K (NiCr-Ni) gesteuert und Gberwacht. Der Ofen ist in drei unab-
h&ngig voneinander steuerbare Heizzonen unterteilt, um die Reaktionstemperatur auf den
Einsatzstoff anzupassen. Nach der gewtiinschten Reaktionszeit wird das Produkt in einen
Auffangbehélter geférdert, welcher nach Ende des Versuchs entleert wird. Die Forder-
schnecke wird Uber eine Kette von einem externen Motor (900 W, ABM Antriebstechnik,
Deutschland) angetrieben, der durch seine einstellbare Drehzahl eine Variation der Ver-
weilzeit zuldsst. Der Bereich der theoretischen Verweilzeiten liegt zwischen 2,5 min und
104 min, die tatsachliche Zeit der Biomasse in der Reaktionszone variiert jedoch in Ab-
héangigkeit von der Art und dem Zerkleinerungsgrad der Biomasse und muss daher experi-
mentell bestimmt werden. Zur Bereitstellung des Wasserdampfes wird aus einem Vorrats-
behélter Wasser mit Hilfe einer Pumpe (Grundfos, Deutschland) in den Dampferzeuger
gefordert. Der Dampferzeuger und -lberhitzer besteht aus einem mittels Heizbandern
(Horst, Deutschland) beheizten Rohr, durch welches destilliertes Wasser geleitet wird. Um
die Flissig- und Gasphase voneinander zu trennen und die fliissigen Produkte auffangen
und analysieren zu kdnnen, ist am Gasausgang des Produktbehalters ein Kondensator in-
stalliert. Das Kondensat wird nach Abschluss des Versuchs abgezogen und fiir die Analyse
vorbereitet. Die Gasphase wird kontinuierlich mittels CO-/CO,-Analyseeinheit (Binos,
Leybold Heraeus) untersucht, siehe Abschnitt 4.1.3.1.

Mit Hilfe eines Kfz-Turboladers (Smart) kann die Prozessatmosphére auch zum Ofenein-
gang recycliert werden, um so kohlenstoffhaltige fliichtige Substanzen auf der Produkt-
kohle abzuscheiden und die Kohlenstoffausbeute zu erhéhen.
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4.1 Technikumsanlage

Abbildung 10: Fotografie Technikumsanlage

4.1.2 Durchfithrung

Um die Technikumsanlage in einen betriebsbereiten Zustand zu bringen, wurden der Ofen,
der Dampferzeuger und -uberhitzer und die sonstigen Beheizungen eingeschaltet und auf
die Zieltemperatur eingestellt. Der Auffangbehélter wurde geschlossen und die Drehzahl
des Motors entsprechend der gewiinschten Verweilzeit eingestellt. AnschlieBend wurden
der Kiihlwasserkreislauf der Kondensatoreinheit sowie der Lufttrockner fur die Abgasana-
lyse gestartet. Nachdem die Reaktionstemperatur erreicht war, wurde die Wasserpumpe
des Dampferzeugers auf 1 kg/h kalibriert und an das System angeschlossen. Die Abgas-
pumpe zur konstanten Beschickung der Abgasanalyseeinheit wurde genauso wie die Mes-
seinheit selbst eingeschaltet. Waren alle Parameter konstant, wurde der Kondensator ge-
leert und der Einflillvorgang der Biomasse begonnen.

Bei Versuchen mit Recyclierung der Prozessgasatmosphére wurde der Olkreislauf des Tur-
boladers gestartet und erwarmt. AnschlieBend wurde zum Antrieb des Turboladers das
Druckluftventil gedffnet und der Vordruck auf 1000 mbar eingestellt

Nach Beendigung des Versuchs wurden alle Anlagenteile abgestellt und die Biokohle aus
dem Auffangbehélter entnommen. Diese wurde anschlieBend gewogen, bei 105 °C fir 24 h
getrocknet und abschlielend erneut gewogen. Fiir die weiteren Untersuchungen wurde das
trockene Produkt in einer Analysemiihle gemahlen. Das aufgefangene Kondensat wurde
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4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

abgelassen, abgewogen und fiir nachfolgende Analysen in Probenglaschen abgefillt. Die
Zwischenlagerung erfolgte in einem Kiihlschrank.

4.1.3 Analytische Methoden

Zur Analyse der Fest-, Fliissig- und Gasphase beim BSP-Verfahren werden verschiedene
Analysemethoden verwendet, um mdglichst viele Informationen tber die Eigenschaften
und die Zusammensetzung der Produkte zu erhalten.

Die Biokohle wird nach Versuchsende zundchst bei 105 °C fir 24 h im Trockenschrank
getrocknet. AnschlieRend wird der Feststoff gemahlen und pulverférmig fur die Elemen-
taranalyse und die Brennwertbestimmung verwendet. Der Aschegehalt von allen Proben
wird mittels Veraschung in einem Hochtemperaturofen unter oxidativer Atmosphére in
Anlehnung an DIN 51719:1997-07 ermittelt.

Fur die Analyse der Zusammensetzung der Fliissigphase werden chromatographische Me-
thoden wie GC/MS (Gaschromatographie gekoppelt mit Massenspektrometrie) und HPLC
(Hochleistungsflussigkeitschromatographie) herangezogen. Um die Kohlenstoffbilanz
schlieRen zu kdnnen, wird eine TOC-Analyse (engl. Total Organic Carbon) zur Bestim-
mung des organischen Kohlenstoffgehaltes der Flussigproben durchgefihrt.

Die Gasphase wird online wahrend des BSP-Versuches mittels nicht-dispersiver Infrarot-
Spektroskopie (NDIR) untersucht, um die Konzentrationen der Gaskomponenten CO und
CO: zu verfolgen. Die Vorgehensweise ist im Folgenden einzeln beschrieben.

4.1.3.1 Gasférmige Komponenten

Nicht-dispersive Infrarotspektroskopie (NDIR)

Die Konzentrationen der Gaskomponenten CO und CO, werden kontinuierlich wéhrend
des BSP-Versuchs mittels der NDIR-Technik (Binos, Leybold Heraeus, Deutschland) ver-
folgt. Das photometrische Messprinzip des Analysators beruht auf der Absorption von Inf-
rarotstrahlung der Molekile. CO und CO, weisen spezifische Absorptionsbanden der
Strahlung bei verschiedenen Wellenldngen auf, so dass die Spezies eindeutig quantitativ
identifiziert werden konnen. Deren Konzentration wird mittels der Software LabVIEW 8.1
als Funktion der Zeit aufgezeichnet. Das CO-/CO-Analysegerat wird in regelmaligen
Zeitabstdnden mit einem Priifgas (Air Liquide, Zusammensetzung: 20 Vol.-% CO», 5 Vol.-
% CO, Rest N) kalibriert.
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4.1 Technikumsanlage

Aus den Konzentrations-Zeit-Kurven der NDIR-Daten kann die Gesamtmenge flr jedes
der bei der Karbonisierung freigesetzten Kohlenoxid-Gase berechnet werden. Durch In-
tegration der Kurven und Multiplikation mit dem Volumenstrom (V in ml/min) wird das
Volumen (Vo ,co, in ml) der freigesetzten Gase berechnet:

t

VCO/C02 = VJ- C(t)dt
0

Das berechnete VVolumen wird mittels des molaren Volumens in Stoffmenge (mol) umge-
rechnet.

4.1.3.2 Fliissige Komponenten

GC/MS-Analyse

Zur qualitativen Analyse der flissigen Reaktionsprodukte wird die Gaschromatographie
gekoppelt mit Massenspektrometrie (GC/MS) verwendet. Dabei dient der Gaschromato-

graph zur Auftrennung des zu untersuchenden Stoffgemisches und das Massenspektrome-
ter zur ldentifizierung der einzelnen Komponenten.

Tabelle 1: Gerateparameter GC/MS

Gerét Shimadzu
QP2010SE
Sdule Zebron ZB 5MSi
Phenomenex
Lange /m 30
Innendurchmesser /mm 0,25
Filmdicke /um 0,25
Belegung 5%-Phenyl-,95%-Dimethylpolysiloxan
Einspritzmenge 1 pL, Split 1:30
GC Parameter
Injektorentemperatur /°C 250

5 min isotherm bei 40 °C
10 °C/min bis 280 °C
10 min isotherm bei 280 °C

Temperaturprogramm

MS: Temperatur der lonenquelle /°C

200

Software

GCMS Solution
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4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

Fur die Analyse der flissigen Reaktionsmischung und der kondensierten Dampfphase der
BSP-Reaktionsprodukte wird das Gerdt QP2010 SE der Firma Shimadzu verwendet. Die
Gerateparameter sind in Tabelle 1 zusammengefasst.

Jeweils 5 ml der Probe wird mit 2 ml Dichlormethan (CH.Cl,) (Seidelt, Bockhorn, & Kolb,
2007) extrahiert. Davon werden wiederum 1 — 2 uL in das GC/MS-System injiziert. Da die
organische Dichlormethan-Phase nach der Extraktion analysiert wird, kénnen zu CH,Cl;
ahnlich flichtige Substanzen mit niedrigen Retentionszeiten nicht nachgewiesen werden.
Im Chromatogramm werden diese vom Losungsmittelpeak iberlagert, weshalb der An-
fangsbereich der Analyse ausgeblendet wird. Wegen der manuellen Einspritzung der Probe
kdnnen Unterschiede in der Retentionszeit von max. 0,4 Minuten auftreten.

Hochleistungsflissigkeitschromatographie (HPLC)

Die Hochleistungsflissigkeitschromatographie ist eine analytische Methode zur Auftren-
nung und qualitativen bzw. quantitativen Bestimmung der in einem komplexen Reaktions-
gemisch oder wassriger Losung enthaltenen Spezies. Die Analyse der BSP-Reaktionspro-
dukte wird mit der HPLC-Apparatur von Hewlett-Packard, Series 1100 durchgefiihrt. Im
Gerét wird eine Trennsdule (LiChrospher 100-5 RP18, 250x4mm, Merck, Darmstadt) so-
wie eine Vorsdule (LiChrospher 100-5 RP18, 4x4mm, Merck, Darmstadt) eingebaut. Die
unpolare Trennséule wird bei 25 °C Saulentemperatur von der mobilen Phase (einem Ge-
misch aus polarem Eluent und Probe) durchstromt. Als Eluent wird eine Mischung aus
85 % destilliertem Wasser mit 0,3 % Trifluoressigsaure und 15 % Acetonitril mit 0,1 %
Trifluoressigsaure bei einem Fluss von 0,9 ml/min verwendet. Die Messung der UV-Ab-
sorption bei 200, 230, 254 und 277 nm erfolgt Uber einen Diodenarraydetektor (DAD) und
ergibt vier Adsorptionsverlaufe Uber die Zeit bei den unterschiedlichen Wellenléangen.

Um die einzelnen Substanzen und ihre Menge tatsachlich identifizieren zu kbnnen, missen
zuvor Standardmessungen durchgefuhrt werden. Hierbei werden bekannte Substanzen mit
der HPLC analysiert und ihre Retentionszeiten bestimmt. Stimmt anschlieRend die Retenti-
onszeit von Standard und in der Probe gefundener Spezies {iberein, handelt es sich vermut-
lich um dieselbe Substanz. Die Menge einer Substanz verhdlt sich dabei proportional zu
der im aufgenommenen Spektrum auftretenden Peakflache.

Da die Probenlésung kleine kohlenstoffhaltigen Partikeln enthalt, werden alle Proben vor
der Analyse mit einem 0,22 um-Nylon Filter (Roth, Karlsruhe) filtriert und anschlieRend
jeweils 1,6 ml in die Probenflaschchen mit Eluent gefillt. Davon werden wiederum 20 pl
in das HPLC-System injiziert. Die Standards mit der gewiinschten Konzentration werden
vorbereitet und vor den Proben gemessen. Die Auswertung der Chromatogramme wird mit
der dazugehdérigen Chem Station Software durchgefiihrt.
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4.1 Technikumsanlage

TOC-Analyse

Die Konzentration des gesamten organisch gebundenen Kohlenstoffs (TOC) im Prozess-
wasser wird mit Hilfe des Analysators High TOC II+ TNb (Elementar, Deutschland) er-
mittelt. Dabei handelt es sich um eine Differenzmethode, da der organische Kohlenstoff-
gehalt nicht direkt gemessen wird, sondern parallel der gesamte Kohlenstoff (TC, Total
Carbon) und der anorganisch gebundene Kohlenstoff (TIC, Total Inorganic Carbon) be-
stimmt werden. Der organisch gebundene Kohlenstoff ist dann die Differenz von TC und
TIC. Unter Verwendung eines Katalysators (z.B. Cerdioxid) wird der gebundene Kohlen-
stoff mittels Hochtemperatur-Oxidation (1050 °C) in einem Luftstrom zu CO; oxidiert und
dieses mit einem NDIR-Detektor nachgewiesen. Anschliefend wird die Probe fir die TIC-
Bestimmung mit Salzsdure angesauert und die enthaltenen Karbonate werden in CO, uber-
fiihrt. Dieses wird dann mit Tragergas aus der Probe ausgetrieben und in einer IR-Kivette
analysiert. Die flussigen Proben werden vor der TOC-Analyse mit einem Filter (0,1 mm)
filtriert und im Verhaltnis 1/5 mit destilliertem Wasser verdiinnt.

TOC =TC-TIC

4.1.3.3 Feststoffkomponenten

Elementaranalyse

Die Elementaranalyse ist eine Methode zur qualitativen und quantitativen Feststellung der
in organischen und anorganischen Substanzen enthaltenen Elemente Kohlenstoff, \Wasser-
stoff, Stickstoff und Schwefel. Dabei werden die Proben bei Temperaturen von bis zu
1800 °C katalytisch verbrannt. Die einzelnen Bestandteile des Verbrennungsgases (COx,
H20, NOyx und SO,) werden nach dem gaschromatographischen Prinzip analysiert,
wodurch Angaben Uber die in der Probe enthaltene Menge des jeweiligen Elements ge-
macht werden konnen. Die C/H/N-Elementarzusammensetzung der Biomasse und der
Kohlen wird mit Hilfe eines kommerziellen Analysators Vario EL Cube (Elementar,
Deutschland) mit einer Probenmasse von ca. 3 mg bestimmt. Mit den Ergebnissen der Ele-
mentaranalyse und dem Aschegehalt wird schlielich der Sauerstoffmassenanteil mittels
nachfolgender Gleichung berechnet.

wy = 100% — (WC +wy +wy + WAsche)
Kalorimetrie

Die Kalorimetrie ist ein Verfahren zur Bestimmung der chemisch gebundenen und bei der
Verbrennung freiwerdenden Energie eines Brennstoffes. Diese Energie wird als Brennwert
bezeichnet. Der Brennwert beruicksichtigt sowohl die notwendige Energie zum Aufheizen
der Verbrennungsluft und der Abgase als auch die VVerdampfungs- bzw. Kondensations-
warme von Flissigkeiten, insbesondere Wasser.
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4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

Die experimentelle Brennwertbestimmung wird mit dem Kalorimeter C200 (IKA,
Deutschland) durchgefiihrt. Die gemahlene Probe (ca. 100 — 200 mg) wird in einen Quarz-
glastiegel eingewogen. Der Tiegel wird in eine Zindvorrichtung eingehangt und mit einem
Zundfaden versehen. AnschlieBend wird die Probe im Aufschlussgefal verschlossen. Das
Gefall wird mit reinem Sauerstoff bis zu einem Druck von 30 bar gefiillt und in das Kalo-
rimeter gestellt. Das Kalorimeter wird mit Wasser gefullt und die Messung gestartet. Unter
hohem Sauerstoffdruck verbrennt die Probe und gibt dabei die freiwerdende Verbren-
nungsenergie an ein Wasserbad ab, welches die Verbrennungskammer umgibt. Die Tem-
peraturerhdhung des Wasserbads l&sst auf die freigesetzte Energie riickschlieRen. Die Um-
gebungseinflisse werden durch ein weiteres isolierendes Wasserbad minimal gehalten, um
das Ergebnis nicht zu verfélschen.

Aschegehaltbestimmung

Zur Bestimmung des Aschegehaltes eines Stoffes mussen sdmtliche organischen Bestand-
teile der Probe entfernt werden. Um dies zu erreichen wird die BSP-Kohle in einem Hoch-
temperaturofen (Nabertherm, Deutschland) auf 800 °C erhitzt. Circa 1 g Probemasse wer-
den in einem Porzellantiegel mit bekanntem Gewicht w; eingewogen wr,p und in den
Ofen gestellt, welcher anschlieend mit einer Heizrate von 10 K/min auf 800 °C aufgeheizt
wird und auf dieser Temperatur fur weitere 60 min gehalten. AnschlieBend wird der Tiegel
abgekihlt und mit dem verbleibenden Rest gewogen wr, 4. Aus den beiden Gewichten
erhalt man schlieflich den Aschegehalt w, der Kohleprobe.

Wriqg — Wr

A) =
W) Wryp — Wr

4.1.3.4 Fehlerbetrachtung

Im Folgenden werden die moglichen experimentellen Fehler fur die Gas-, Flissig- und
Feststoffphase betrachtet. Dabei ist zu beachten, dass pro Messpunkt (Temperatur-Ver-
weilzeit-Paar) im Regelfall aufgrund des hohen Aufwandes nur ein Versuch durchgefiihrt
wurde. Dies fuihrt unter Umstanden zu Fehlern bei der quantitativen Auswertung, ermég-
licht jedoch aufgrund der hohen Anzahl der Messpunkte eine gute qualitative Abbildung
des Verfahrens. In einer weiteren betreuten, flr diese Arbeit jedoch nicht berlicksichtigten
Diplomarbeit wurden Versuche mit Riickstdnden der Jatropha-Pflanze durchgefiihrt, wobei
alle experimentellen Versuche doppelt durchgefiihrt wurden (Hawel, 2015). Dabei ergaben
sich beispielsweise fiir den Kohlenstoffgehalt in den Produktkohlen (jeweils Doppelbepro-
bung) abhéngig vom Einsatzmaterial relative Standardabweichungen von 0,60 bis 6,82 %,
wobei die durchschnittliche relative Standardabweichung bei 2,19 % lag. Bei den Fest-
stoffausbeuten lag die relative Standardabweichung bei 0,55 bis 24,13 % und einer durch-
schnittlichen relativen Standardabweichung von 8,53 %.
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DCREIE
rel.Standardabweichung = %
Die Ergebnisse der Elementaranalysen weisen also einen relativ kleinen Fehler auf, was
auf eine gleichméRige Karbonisierung der Einsatzstoffe im BSP-Prozess schlielen I&sst.
Die Ermittlung der Ausbeuten ist hingegen fehlerbelasteter, was mit der manuellen Zu-
und Abfuhrung der Feststoffe erklart werden kann. Insbesondere beim Entleeren kénnen
Produktreste im Ausgangsbereich des Reaktors verbleiben und méglicherweise die Aus-
beuten der darauffolgenden Versuche beeinflussen.

Der Fehler der nachfolgend dargestellten Ergebnisse in dieser Arbeit sollte sich in einem
vergleichbaren Bereich befinden.

4.1.4 Ergebnisse

In den folgenden Abschnitten werden die Ergebnisse der BSP-Verfahrensdurchfiihrung
von verschiedenen Biomassen vorgestellt. Die Verfahrensergebnisse werden dabei zum
Uberwiegenden Teil in Diagrammen dargestellt. Die verwendeten Verbindungslinien zwi-
schen experimentellen Datenpunkten dienen nur der optischen Unterstiitzung zur Verbes-
serung der Ablesbarkeit und liegen keinen experimentellen Daten zugrunde.

4.1.4.1 Holzpellets

4.1.4.1.1 Rohbiomasse

Die als Versuchshiomasse eingesetzten Pellets bestanden aus unbehandeltem Fichtenholz.
Wahrend der Produktion wurden keine Bindemittel zugesetzt. Tabelle 2 zeigt eine Uber-
sicht der Zusammensetzung und Eigenschaften des Einsatzstoffes.

Tabelle 2: Eigenschaften Holzpellets

Massenanteilrs [%] Feuchte | Brennwertrs
C H (0] Asche [%] [MJ/kg]
46,83 6,31 46,34 0,51 3,0 17,84
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4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

4.1.4.1.2 Elementare Zusammensetzung der Kohle

Im Folgenden soll der Einfluss der Reaktionsbedingungen auf die elementare Zusammen-
setzung der Biokohle gezeigt werden.

Mit steigender Temperatur und Verweilzeit steigt der relative Anteil an Kohlenstoff im
Feststoffprodukt an. Bis zu einer Temperatur von 300 °C ist der Anstieg relativ gering,
wobei hier vor allem Hemizellulosen abgebaut werden.
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Abbildung 11: Kohlenstoffgehalt von Holzpellet-kohlen in Abhéangigkeit von Temperatur und Verweilzeit

Bei 250 °C steigt der durchschnittliche Kohlenstoffanteil verweilzeitunabhéngig um maxi-
mal 4 % an (siehe Abbildung 11). Bei 300 °C bleibt die Steigerung des Kohlenstoffanteils
fiir 30 und 45 Minuten Verweilzeit mit 3 — 4 % konstant, bei 60 Minuten Verweilzeit wer-
den jedoch schon 59 % Kohlenstoffanteil erreicht. Dies kann mit dem fast vollstdndigen
Abbau der Hemizellulosen und dem beginnenden Abbau von Zellulose erklart werden. Mit
weiterer Erhéhung der Temperatur setzt sich die Zersetzung von Zellulose fort und beginnt
fiir Lignin, wodurch sauerstoffhaltige Verbindungen ausgetrieben werden. Daraus resultie-
rend werden in diesem Temperaturbereich deutlich héhere Kohlenstoffanteile erreicht. Den
Einfluss der Reaktionszeit kann man auch noch bei 325 °C sehr gut erkennen, wobei sich
die Kohlenstoffanteile bei 30 und 45 Minuten &hneln, bei 60 Minuten jedoch bei tiber 70 %
liegen. Die hoheren Werte bei 30 Minuten Verweilzeit und 300 bzw. 325 °C gegeniber
den Werten bei 45 Minuten sind so nicht zu erwarten und werden mit Mess- und Steue-
rungsungenauigkeiten bei der manuellen Prozessfiihrung erklart. Bei 350 °C spielt die Re-
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aktionszeit aufgrund der hohen Reaktionsgeschwindigkeit insbesondere des Zelluloseab-
baus keine entscheidende Rolle mehr. Es werden Kohlenstoffanteile von bis zu 73 % be-
zogen auf die Produktkohle erreicht. Dies bedeutet eine Steigerung von (ber 55 % bezogen
auf die Ausgangssubstanz (Abbildung 12).

Abbildung 12: Rohe Holzpellets und deren Kohle bei 325 °C

Im gleichen MaRe wie der Anteil des Kohlenstoffs im Produkt zunimmt, reduziert sich der
Anteil an Sauerstoff. Auch hier kann man die gleichen Effekte von Temperatur und Ver-
weilzeit erkennen. Bei 350 °C wird der Sauerstoffanteil auf bis zu 21 % reduziert. Der
Wasserstoffanteil (hier nicht dargestellt) sinkt mit scharfer werdenden Prozessbedingungen
von 6,3 % kontinuierlich auf 4,6 % ab. Da der GroRteil der anorganischen Bestandteile bei
der Karbonisierung im Feststoff verbleibt, steigt der relative Anteil dieser von 0,5 % auf
fast 1,9 % an.

Bei Nutzung des Gaskreislaufes sind die einzelnen Ergebnisse vergleichbar, jedoch ist in
Abbildung 13 zu erkennen, dass der Kohlenstoffanteil im Feststoffprodukt je nach Ver-
suchsparametern um 2 % bis 5 % geringer ist als bei Versuchsfiihrung ohne Kreislauf. Dies
kann dadurch erklart werden, dass recyclierte fliichtige, organische Bestandteile im Pro-
zessverlauf auf der Oberflache des Feststoffs adsorbieren. Diese Adsorbate besitzen einen
héheren relativen Sauerstoffanteil, da es sich hierbei um zum Beispiel organische Sauren
handelt. Somit steigt die absolute Feststoffausbeute wohingegen der relative Kohlenstoff-
anteil sinkt. Diese Theorie wird wird auch von den Ergebnissen der Kondensatanalyse be-
starkt, wo entsprechend weniger Kohlenstoff bei Kreislaufversuchen gefunden wird (ver-
gleiche Abbildung 16).
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Abbildung 13: Vergleich von C- und O-Gehalt von Holzpellet-Kohlen in Abhangigkeit von Temperatur und
Gaskreislauf bei 30 min VWZ

4.1.4.1.3 Carbon Recovery

Die Kohlenstoffausbeute im Feststoffprodukt, auch Carbon Recovery genannt, ist eine
wichtige Prozessgrolie, gerade in Bezug auf einen wirtschaftlich sinnvollen Betrieb des
Verfahrens. Im Folgenden wird der Einfluss der Prozessparameter auf diese Grole darge-
stellt.

Der Carbon Recovery (CR) wird als Mal} fur die Kohlenstoffausbeute der Reaktion ver-
wendet und gibt an, wie viel Kohlenstoff vom Edukt im Produkt wiedergefunden wird.
Allgemein ist Carbon Recovery dabei wie folgt definiert:

i WC,Produkt

CR=Y
We Edukt

mit Y: Feststoffausbeute [%]; W¢proaure: Kohlenstoffmassenanteil des Produktes;
We eauke- Kohlenstoffmassenanteil der eingesetzten Biomasse.

Die jeweiligen Kohlenstoffmassenanteile des Einsatzstoffs und der Biokohle kdnnen dabei
aus der Elementaranalyse entnommen werden.
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Grundsétzlich sinkt die Kohlenstoffausbeute mit héherer Prozesstemperatur und Reakti-
onszeit. Dies ist mit vermehrt auftretenden fliissigen und gasférmigen Nebenprodukten zu
erklaren, welche auch Kohlenstoff beinhalten. Je héher der Kohlenstoffanteil im Feststoff-
produkt sein soll, desto scharfer sind die Prozessbedingungen und desto groRer ist der An-
teil an Nebenprodukten. Hochwertigere Produkte gehen also mit einem geringerem Carbon
Recovery einher.

Bei 250 °C sinkt die Kohlenstoffausbeute leicht auf 85 % bis 81 % ab. Dieser Verlauf geht
bei 300 °C fiir die kirzeren Verweilzeiten auf 75 % bis 73 % weiter, nur bei 60-min(tiger
Verweilzeit ist ein deutlich starkerer Abfall auf ca. 60 % zu beobachten, was sich mit den
Ergebnissen des Verlaufs der Kohlenstoffanteile deckt. Bei 325 °C findet die stérkste rela-
tive Verénderung der Kohlenstoffausheute statt, was wieder auf die starke Zersetzung der
Zellulose und die fortschreitende Reaktion des Lignins zuruckzufthren ist. Fir die kurze-
ren Verweilzeiten betragt der Carbon Recovery dann zwischen 56 % und 55 % und fir
60 Minuten nur noch 47 %. Zu 350 °C hin flacht der Verlauf etwas ab, da hier die Zellulose
schon zum groften Teil zersetzt ist und der Abbau des Lignins noch relativ langsam ist.
Die Abhangigkeit der Kohlenstoffausbeute von der Reaktionszeit ist hier auch gleichma-
Riger und entspricht der Annahme des langsameren Abbaus des Lignins, wobei 47 % bis
39 % Carbon Recovery erreicht werden.
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Abbildung 14: CR von Holzpellet-Kohlen in Abhéngigkeit von Temperatur, Verweilzeit und Gaskreislauf

Analog zu den Ergebnissen ohne Recyclierung der Gasphase nimmt die Kohlenstoffaus-
beute mit steigender Temperatur und Verweilzeit bei Ruckflihrung der Reaktionsgase ab.
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Das Verhalten bei Temperaturdnderungen im Bereich von 325 °C ist auch hier zu beobach-
ten (vergleiche Abbildung 14). Ein Unterschied ist jedoch auszumachen: im Vergleich zu
den Versuchen ohne Rickfiihrung wird ein um 2 % bis 5 % hoherer Carbon Recovery er-
reicht. Hier fiihrt die Recyclierung zu einer langeren Kontaktzeit mit den in der Gasphase
befindlichen organischen Zwischenprodukten, wodurch diese vermehrt auf der Feststof-
foberflache adsorbieren kdnnen und so zur Kohlenstoffausbeute beitragen. Zu hoheren
Temperaturen und l&ngeren Verweilzeiten hin wird dieser Effekt kleiner, was zum einen
darauf schlief3en lasst, dass kondensierbare, organische Molekiile bei hohen Temperaturen
abreagiert sind und dass bei einer ausreichend langen Verweilzeit- bzw. Kontaktzeit die
Ruckfihrung keinen Einfluss mehr hat. Bei der Benutzung des Gaskreislaufes, welcher
durch einen Turbolader angetrieben wird, wurde auch festgestellt, dass sich kohlenstoff-
haltige Substanzen im Gaskreislaufsystem ansammeln und dieses verstopfen kénnen. Es
kann also angenommen werden, dass der Effekt der Riickfiihrung hdher ist, bzw. bessere
Werte erreicht werden kénnen als dargestellt.

Ein weiterer Einflussfaktor, welcher die Ausbeute minimieren kann, sind Riickstande im
Transportsystem. Bei Vorversuchen wurde festgestellt, dass bis zu 5 % der eingesetzten
Biomasse im Reaktor verbleiben kénnen.

4.1.4.1.4 Brennwerte
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Abbildung 15: Brennwerte von Holzpellet-Kohlen in Abhé&ngigkeit von Temperatur und Verweilzeit

38



4.1 Technikumsanlage

Fur die Ergebnisse der Brennwertanalysen lassen sich die selben Trends, wie in der voran-
gegangenen Elementaranalyse, finden. Bei geringen Temperaturen ist der Einfluss der Ver-
weilzeit und des Gasriickfiihrsystems gering, bzw. nicht erkennbar. Bei steigenden Tem-
peraturen findet sich zuerst wieder der Einfluss der langen Verweilzeit von 60 Minuten bei
300 °C und vor allem 325 °C, bei welcher es zu einer Steigerung des Brennwerts um mehr
als 3 MJ/kg kommt (siehe Abbildung 15). Bei 350 °C ist dieses Verhalten nicht mehr zu
beobachten und die Brennwerte befinden sich auf einem dhnlich hohen Niveau von circa
28 MJ/kg ohne und 26,5 MJ/kg mit Rickfiihrung.

Man erkennt jedoch grundsatzlich, dass die Temperatur die treibende Kraft bei dieser Um-
setzung ist und die Verweilzeit nur in bestimmten Temperaturfenstern Einfluss hat.

4.1.4.1.5 Flissigphase

Die gesammelte Flussigphase jedes BSP-Versuches wird nach Beendigung gewogen und
Proben davon mit verschiedenen Analyseverfahren untersucht.

Bei der TOC-Analyse (total organic carbon) wird der Kohlenstoffgehalt im Kondensat er-
mittelt. Dabei ist eine klare Temperaturabhangigkeit zu erkennen. Bei 250 °C sind nur ge-
ringe Mengen von 3 % bis 5 % des Gesamtkohlenstoffs vor allem aus dem Abbau von
Hemizellulosen zu finden. Mit der Erh6hung der Reaktionstemperatur nimmt der Anteil
jedoch stetig zu und erreicht tber 40 % des gesamten eingesetzten Kohlenstoffs. Analog
zu den Ergebnissen der Feststoffe ist der Einfluss der Verweilzeit bei 30 min und 45 min
nicht zu erkennen, erst bei 60 min erhéht sich der Anteil um durchschnittlich 5 %. Deutli-
cher ist der Effekt des Gasphasenrecylings zu héheren Temperaturen hin. Durch die Ad-
sorption organischer Molekile aus der Prozessgasatmosphére an der Feststoffoberflache,
wird der Anteil des Kohlenstoffs im Kondensat je nach Temperatur und Verweilzeit um
bis zu 15 % verringert (vergleiche Abbildung 16).

Mittels HPLC-Analyse wird die kondensierte Phase auf kohlenstoffhaltige Verbindungen
hin untersucht. Die Identifikation dieser erfolgt tiber den Vergleich mit zuvor gemessenen
Standardverbindungen, welche bei BSP-Reaktionen erwartet werden und auch bei der
GC/MS-Messung gefunden wurden. Aus apparativen Griinden kann mit der HPLC keine
exakte quantitative Aussage getroffen werden und somit das Ergebnis nur qualitativ inter-
pretiert werden (siehe Abbildung 17).
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Abbildung 17: HPLC-Spektrum der Flissigphase von BSP-Umsetzungen bei 250 °C und 350 °C

Wie bei der TOC-Analyse ermittelt (0,85 g/L bei 250 °C, 2,47 g/L bei 350 °C), steigen die
aus den Peakflachen abgeschatzten Konzentrationen der einzelnen Substanzen mit steigen-
der Temperatur stark an. Des Weiteren nimmt auch die Anzahl an gefundenen Stoffen zu.
Offensichtliche Hauptprodukte in der Flissigphase sind Essigséure, Lavulinséure, Hydro-
xymethylfurfural, Furfurylalkohol und Furfural. Zum Vergleich der Bildung der einzelnen
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Substanzen in Abhangigkeit von den Reaktionsparametern wurden im Folgenden die
Stoffe auf ihren jeweiligen Maximalwert normiert (Abbildung 18). Dadurch ist ein Ver-
gleich der verschiedenen Produkte untereinander nicht mehr maglich, sondern nur die An-
derung eines Stoffes bei Temperatur- und Verweilzeitvariation. Aus diesen Daten kann
man erkennen, dass bei steigender Temperatur zuerst ein deutlicher Konzentrationsanstieg
stattfindet und anschlieend die organischen S&uren ein individuelles Maximum durchlau-
fen. Bei 350 °C sinkt die Konzentration dann wieder ab. Bei den cyclischen Verbindungen
steigt die Konzentration Uber den gesamten Temperaturbereich kontinuierlich an. Nach
Abzug des kondensierten Prozessdampfes zeigt sich auch bei steigender Verweilzeit eine
Erhoéhung der Ausbeute an fliissigen Produkten. Mit Zuschalten der Recyclierung sinken
die Konzentrationen teils deutlich ab, was auch schon bei den TOC-Analysen beobachtet
werden konnte.

0,6 -
m250°C
0,4 1 m300°C
325°C

0,2 +
m350°C

Abbildung 18: Normierte Konzentrationen von BSP-Umsetzungen bei einer Verweilzeit von 30 min

Mittels Gaschromatographie kann noch eine Vielzahl an Substanzen identifiziert werden,
wobei typische pyrolytische und hydrothermale Zersetzungsprodukte von Zellulose, He-
mizellulosen und Lignin gefunden werden, was die N&he des BSP-Verfahrens zu den ge-
nannten Prozessen nahelegt.

4.1.4.1.6 Gasphase

Durch eine steigende Prozesstemperatur kommt es auch zu erhdhten Konzentrationen an
CO und CO in der Gasphase. Dies ist damit begriindet, dass ab 300 °C der Abbau von
Zellulose und Lignin beginnt und sich zu hdheren Temperaturen hin noch verstérkt. Das
Verhdltnis von CO und CO; im Abgas betragt ungeféhr 1:2. Analog zu den Ergebnissen in
den anderen Phasen liefern die beiden kurzen Verweilzeiten 30 min und 45 min &hnliche
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Ergebnisse, wohingegen bei 60 min ein erhdhter Abgasausstol3 zu beobachten ist. Dieser
Unterschied verringert sich jedoch wieder bei 350 °C, da hier der Abbau der Zellulose in
allen Féllen relativ weit vorangeschritten ist und so nur noch der langsamere Ligninabbau
eine Rolle spielt.
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Abbildung 19: Zusammensetzung der BSP-Gasphase bei verschiedenen Prozesshedingungen

Durch die Zuschaltung des Gaskreislaufes kdnnen die CO und CO,-Konzentrationen zum
Teil deutlich gesenkt werden, da sich hier fliichtige organische Bestandteile auf der Fest-
stoffoberflache adsorbieren anstatt weiter hin zu CO und CO; zu oxidieren.

4.1.4.1.7 Kohlenstoffbilanzierung

Aus den einzelnen Ergebnissen fiir den Carbon Recovery, der TOC-Analyse und der Gas-
phasen-messung kann eine Bilanz erstellt werden, um zu visualisieren, wieviel Kohlenstoff
bei welchen Prozessbedingungen in welcher Phase wiederzufinden ist. Eine héhere Pro-
zesstemperatur fuihrt wie in den vorangegangenen Abschnitten gezeigt zu einem héherwer-
tigen Produkt, ist jedoch mit mehr Nebenprodukten, also Kohlenstoffverlust in die anderen
Phasen verbunden. Somit sinkt der Carbon Recovery von tiber 80 % bei 250 °C auf 47 %
bis 39 % bei 350 °C ab. Der Kohlenstoffanteil in der Fllssigphase steigt dabei parallel von
unter 5 % auf tber 40 % an, genauso wie der gefundene Kohlenstoff in der Gasphase von
0,3 % auf 4,7 %. Bei Nutzung des Gaskreislaufes kann man in Abbildung 20 die gleichen
Verlaufe beobachten, jedoch kann auf Kosten der Gas- und Flissigphase mehr Kohlenstoff
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im Feststoffprodukt gebunden werden, was bis zu 5 % des gesamten eingesetzten Kohlen-
stoffs bedeuten kann.
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Abbildung 20: Kohlenstoffbilanz in den Phasen fest, fliissig, gasformig, sowie Verluste in Abhé&ngigkeit von
Temperatur und Gaskreislauf bei 30 min VWZ

10 % bis 15 % konnten nicht detektiert werden, sind also den verschiedenen Phasen zuzu-
rechnen. Dabei wird der Hauptteil der Feststoffphase durch Verluste im Reaktor, Reste im
Auffangbehélter sowie Stadube und der Flissigphase, durch Reste im Kondensator, Lecka-
gen am Reaktor und ausgefallenen Feststoff aus den Proben bei l&ngerer Standzeit zuge-
rechnet.

Vergleicht man die Versuchsergebnisse fir Holzpellets mit den in der Literatur vorgeschla-
genen Abbaumechanismen und Verfahren (2.1.3, 2.2), so kann festgestellt werden, dass
sich viele der erwéhnten Vorgénge im Experiment beobachten lassen. Héhere Temperatu-
ren fiihren zu héheren Abbauraten der Biomasse und zu einer Verschiebung der Produkt-
zusammensetzung hin zu flissigen und gasférmigen Stoffen. Gut zu erkennen ist dieses
Verhalten in Abbildung 20. In der selben Abbildung zeigt sich auch, dass die erhéhte Kon-
taktzeit von Feststoff und fliichtigen Bestandteilen durch die Nutzung des Gaskreislaufs zu
einer Erhéhung des Feststoffproduktanteils flihrt. Hierbei reagieren fliichtige Bestandteile
aus den Primérreaktionen zu Sekundarprodukten wie Kohle, Wasser und Permanentgase.
Auch im Produktspektrum der Fliissigphase lassen sich Ubereinstimmungen mit der Lite-
ratur finden. Bei geringen Temperaturen dominiert die Bildung von Hemizellulose- und
Zellulose-Abbauprodukten, wie Essig- und Armeisenséure. Auch Hydroxymethylfurfural
und dessen Folgeprodukt Lavulinsdure wird gefunden. Mit steigender Temperatur nimmt
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die Menge an flussigen Produkten zu und auch Abbauprodukte des erst bei hoheren Tem-
peraturen reagierenden Lignins werden gebildet, wie zum Beispiel Phenol und Guajakol.

Da das Ziel des BSP-Verfahrens sowohl eine hohe Ausbeute an Feststoffprodukten als
auch eine ausreichende Karbonisierung dieser ist, sind die zuvor aus den Literatur-Mecha-
nismen abgeschatzten Verfahrensparameter richtig gewéhlt. Eine Temperatur unter 300 °C
fiir Lignin-reiche Biomassen fiihrt zu einer nicht ausreichenden Karbonisierung bei gleich-
zeitig hoher Ausbeute. Temperaturen von 400 °C und mehr fiihren dagegen zu einem ho-
hen Karbonisierungsgrad aber sehr geringen Ausbeuten. Der Temperaturbereich von 300
bis 350 °C erscheint optimal fur Lignin-reiche Biomassen bei Verweilzeiten von 30 bis
60 min.

4.1.4.2 Weizenstroh

4.1.4.2.1 Rohbiomasse

Das eingesetzte trockene Weizenstroh wurde auf eine Lange von 10 mm bis 25 mm ge-
hackselt, bevor es dem Prozess zugefilhrt wird, um ein Verstopfen der Férderschnecke zu
vermeiden. Die elementare Zusammensetzung und einige Eigenschaften werden in Tabelle
3 gezeigt.

Tabelle 3: Eigenschaften Weizenstroh

Massenanteilrs [%] Feuchte | Brennwertrs
C H 0] Asche [%] [MJ/kg]
40,33 5,67 48,82 5,18 3,0 15,7

4.1.4.2.2 Elementare Zusammensetzung der Kohle

Im Folgenden wird der Einfluss der Reaktionsparameter Temperatur, Verweilzeit und Gas-
rickfihrung auf die elementare Zusammensetzung der Stroh-Biokohle gezeigt.

Die Behandlung des Weizenstrohs bei der Prozesstemperatur 250 °C hat je nach Verweil-
zeit einen Anstieg des Kohlenstoffgehaltes von 4 % bis 7 % zur Folge (siehe Abbildung
21). Bei 300 °C steigt der Kohlenstoffanteil durchschnittlich um weitere 8 % auf dann bis
zu 56 % an. Bei diesen Temperaturen hat die Verweilzeit einen messbaren Einfluss auf das
Produkt. Zu langeren Verweilzeiten hin wird ein groRerer Kohlenstoffanteil erreicht. Diese
Steigerung liegt maximal bei 2 % (250 °C) bzw. 3 % (300 °C). Dies ist damit zu erklaren,
dass in diesem Temperaturbereich vor allem die Hemizellulosen reagieren, welche neben
der Zellulose den grofiten Anteil des Strohs bilden. Zu héheren Temperaturen hin ist die
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Reaktion der Hemizellulosen sehr schnell und im Rahmen der hier untersuchten Verweil-
zeiten nicht mehr verweilzeitabhangig. Die Steigerung des Kohlenstoffanteils ist relativ
gering und konnte zum Teil auch durch Messabweichungen verursacht werden. Jedoch
wurde bei vergleichbaren Versuchen (Hawel, 2015) eine durchschnittliche Standardabwei-
chung (absolut) von 1,20 % flr den Kohlenstoffgehalts gefunden, was unter der gemesse-
nen Steigerung liegt.
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Abbildung 21: Kohlenstoff-Gehalt der Stroh-Kohlen in Abhéngigkeit von Temperatur und Verweilzeit

Bei 325 °C und 350 °C findet die Umsetzung der Zellulose statt, welche eine hohe Reakti-
onsgeschwindigkeit aufweist und somit auch keine messbare Verweilzeitabhangigkeit
zeigt. Der Ligninanteil ist bei Weizenstroh mit ca. 15 % sehr gering, sodass dieser beim
Abbau bei héheren Temperaturen nicht ins Gewicht fallt. Die Unterschiede bei der elemen-
taren Zusammensetzung der Produktkohle bei 300 °C, 325 °C und 350 °C sind sehr gering,
was darauf zurlickzufihren ist, dass Hemizellulosen und Zellulosen nach den gewéhlten
Reaktionszeiten vollstandig umgesetzt sind und somit nur der geringe Anteil an Lignin
reaktionsrelevant ist.
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Abbildung 22: Stroh und dessen Kohle bei 325 °C

Ahnlich wie beim Kohlenstoffgehalt sind die groBten Anderungen des Sauerstoffgehalts
zwischen 250 °C und 300 °C in Abbildung 23 zu erkennen.
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Abbildung 23: Vergleich von C- und O-Gehalt von Stroh-Kohlen in Abhé&ngigkeit von Temperatur und Gas-
kreislauf bei 30 min VWZ

In diesem Bereich sinkt der Sauerstoffgehalt von urspringlich 49 % im Rohmaterial auf
durchschnittlich 39 % bzw. 26 % ab. Bei diesen Prozesstemperaturen werden demzufolge
bevorzugt sauerstoffreiche Intermediate aus dem Feststoff abgespalten, wie zum Beispiel
Wasser und organische Sauren. Zu héheren Temperaturen sind nur noch geringe Anderun-
gen von -2 % bis -4 % zu beobachten. Der Wasserstoffanteil, hier nicht gezeigt, sinkt mit
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scharfer werdenden Prozessparametern von 5,7 % auf 3,6 % ab. Auch hier finden die deut-
lichsten Veranderungen im Temperaturbereich von 250 °C bis 300 °C statt. Der Anteil an
anorganischen Bestandteilen im Rohstoff Stroh ist mit 5 % deutlich hoher als beim Ein-
satzstoff Holzpellets. Da diese bei der Umsetzung im BSP-Verfahren im Feststoffprodukt
verbleiben, steigt der Ascheanteil dementsprechend an. Bei 250 °C liegt dieser bei knapp
10 %, bei hoheren Temperaturen kann er aufgrund der sich bildenden Nebenprodukte fast
20 % erreichen.

Durch Zuschalten des Gaskreislaufes sinken die Kohlenstoffanteile der Produktkohlen bei
250 °C bis 300 °C um maximal 2 %, was auf ein Adsorbieren organischer fltichtiger Mo-
lekiile auf der Feststoffoberflache schlieRen l&sst. Dieser Effekt ist jedoch sehr gering und
zu héheren Temperaturen nicht mehr zu beobachten.

4.1.4.2.3 Carbon Recovery

Die Kohlenstoffausbeute im Feststoffprodukt ist hauptsachlich temperaturabhéngig und in
geringem Mal3e auch verweilzeitabhéngig. Bei 250 °C betrégt der Carbon Recovery zwi-
schen 82 % fiir 15 min und 70 % fir 60 min. Bei 300 °C ist die Verweilzeitabhangigkeit
geringer und Kohlenstoffausbeuten zwischen 49 % und 44 % werden erreicht. Bis 350 °C
sinkt die Ausbeute auf minimal 38 % ab, wobei sich die Ergebnisse fiir den Carbon
Recovery um 3 % bis 5 % unterscheiden. Die hohe Kohlenstoffausbeute bis 250 °C ist da-
mit zu erkl&ren, dass sich in diesem Temperaturbereich tiberwiegend Hemizellulosen zer-
setzen. Die Reaktion von Zellulose findet ab circa 300 °C statt, wenn der grofte Teil der
Hemizellulosen abreagiert ist. Durch die hohe Reaktionsgeschwindigkeit ist die Anderung
der Kohlenstoffausbeute nur noch gering, was auch an dem geringen Anteil an Lignin liegt,
welcher zudem nur langsam abreagiert.
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Carbon Recovery /%
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Abbildung 24: CR von Stroh-Kohle in Abhéngigkeit von Temperatur, Verweilzeit und Gaskreislauf

Wie in Abbildung 24 gezeigt, kann durch Zuschalten des Gaskreislaufes der Carbon
Recovery deutlich erhoht werden. Der Zugewinn liegt bei 250 °C bei tber 11 %. Zu héhe-
ren Temperaturen hin sinkt dieser Vorteil etwas ab, betragt bei 350 °C aber immer noch
6 %. Dies kann wieder durch die Adsorption fllichtiger organische Bestandteile des Pro-
zessgases erklart werden, welche bei hoheren Temperaturen jedoch zum Teil zu Perma-
nentgasen wie CO und CO: weiterreagieren.

Bei der Umsetzung von Weizenstroh treten wahrend der Versuche auch Prozesse auf, wel-
che die Gesamtausbeute an Feststoff und somit auch die Kohlenstoffausbeute reduzieren
kénnen. Aufgrund der Struktur des klein geschnittenen Strohs verbleiben kleine Mengen
des Einsatzstoffes im Reaktor zurlick bzw. werden nicht gleichméaRig durch den Prozess
transportiert, sodass es in diesen Fallen zu teils deutlich héheren Verweilzeiten und somit
auch Verlusten kommt. Auch ist nicht auszuschlielen, dass kleine Mengen Produkt im
Auffangbereich verbleiben.

4.1.4.2.4 Brennwerte

Die Brennwerte der Produktkohlen sind direkt abhéngig von der elementaren Zusammen-
setzung und somit sind die gleichen Trends bei Anderung von Temperatur und Verweilzeit
erkennbar. Bei 250 °C kann der Brennwert von 15,7 MJ/kg auf bis zu 18,5 MJ/kg gestei-
gert werden, wobei das Ergebnis bei nur 15 min Verweilzeit um 1,5 MJ/kg niedriger aus-
fallt. Eine geringe Reaktionszeitabh&ngigkeit ist also zu erkennen. Dieser Effekt ist auch
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bei 300 °C vorhanden, jedoch nur mit einem Unterschied von 1 MJ/kg, wobei hier
21,7 MJ/kg erreicht werden.
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Abbildung 25: Brennwerte von Stroh-Kohlen in Abhangigkeit von Temperatur und Verweilzeit

Bei htheren Temperaturen ist weder ein Einfluss der Verweilzeit noch der weiter steigen-
den Temperatur nachzuweisen, sodass davon ausgegangen werden kann, dass die Karbo-
nisierung des Weizenstrohs bei 300 °C und 60 min nahezu vollstdndig abgeschlossen ist.
Bei Versuchen mit Gaskreislauf fallen die Brennwerte tiber den ganzen Temperaturbereich
um weniger als 1 MJ/kg geringer aus.

4.1.4.2.5 Flissigphase

Die Kondensate der BSP-Versuche mit Stroh werden nach Abschluss gesammelt und ana-
lysiert. Dabei werden sowohl Masse, Kohlenstoffgehalt als auch stoffliche Zusammenset-
zung untersucht.

Um den Kohlenstoffgehalt der Flussigphase zu ermitteln, wird die TOC-Analyse einge-
setzt. Dabei wird eine deutliche Temperaturabhéngigkeit fir alle Verweilzeiten zwischen
250 °C und 325 °C gefunden. Bei niedrigeren Temperaturen spielt auch die Verweilzeit
noch eine messhare Rolle. Wahrend bei 250 °C und 15 min Verweilzeit knapp 10 % des
eingesetzten Kohlenstoffs in der Fliissigphase zu finden sind, sind es bei 60 min schon tber
19 %. Bei 300 °C steigt dieser Wert aufgrund des beginnenden Abbaus der Zellulose deut-
lich an und erreicht zwischen 28 % und 43 %. Zu héheren Temperaturen hin gleichen sich
die Ergebnisse zunehmend an, sodass bei 350 °C abhangig von der Verweilzeit 38 % bis
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46 % des Kohlenstoffs im Kondensat sind. Bei Recyclierung der Gasphase wird der Anteil
des eingesetzten Kohlenstoffs, welcher in der Flussigphase gemessen wird, deutlich redu-
ziert. Bei 30 min Verweilzeit wird bei 250 °C und 300 °C weniger als die Halfte des Koh-
lenstoffs gefunden, verglichen mit den Ergebnissen ohne Kreislauf. Auch zu héheren Tem-
peraturen findet man noch eine deutliche Reduktion um circa ein Drittel. Diese ist vor allem
durch die Adsorption fliichtiger organischer Komponenten an der Feststoffoberflache zu
erklaren, wodurch die Gesamtausbeute sowie die Kohlenstoffausbeute im Feststoff anstei-
gen (vergleiche Abbildung 26).
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Abbildung 26: Massenanteil des insgesamt eingesetzten Kohlenstoffs in der Fliissigphase

Mittels HPLC werden zuvor festgelegte Substanzen aus dem Stoffgemisch der Flussig-
phase analysiert. Dabei ist eine genaue quantitative Aussage nicht méglich, die Ergebnisse
geben jedoch in Kombination mit der TOC-Analyse einen guten qualitativen Uberblick
Uber die Zusammensetzung des Kondensats. Mit steigender Temperatur erhéhen sich die
Anzahl der gefundenen Spezies und deren Intensitaten signifikant. Wie auch bei den vo-
rangegangenen Analysen findet die stirkste Anderung bei einer Erhérung der Temperatur
von 250 °C auf 300 °C statt. Die als Hauptprodukte der Fliissigphase identifizierten Sub-
stanzen sind Essigsaure, Lavulinsaure, Hydroxymethylfurfural, Furfurylalkohol und Fur-
fural (Abbildung 27).
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Abbildung 27: HPLC-Spektrum der BSP-Flussigphase bei 250 °C und 325 °C

Um die Ubersichtlichkeit und die Vergleichbarkeit zu erhéhen, werden Intensititen der
untersuchten Substanzen auf ihr jeweiliges Maximum normiert, wodurch jedoch die ver-
schiedenen Substanzen untereinander nicht mehr vergleichbar sind. Daftr kann die Abhén-
gigkeit der Bildung einzelner Substanzen von den Reaktionsparametern besser gezeigt
werden. Die Gehalte an Glykolsaure, Ameisensaure, Essigsaure und Lavulinsaure, als die
organischen Sauren, steigen bis 325 °C an. lIhre Konzentration reduziert sich bei 350 °C
jedoch wieder ein wenig. Die Konzentration aller cyclischen Verbindungen, wie HMF,
Furfurylalkohol, Furfural, Phenol, Guajakol und Syringol steigt Uber den gesamten Tem-
peraturbereich an. Der Unterschied zwischen den Ergebnissen bei 325 °C und 350 °C ist
relativ gering. Bei Erhdhung der Verweilzeit erkennt man bei allen Spezies einen Anstieg
in der Konzentration (vergleiche Abbildung 28). Bei Verwendung des Gaskreislaufes zeigt
sich der schon bei der vorangegangenen TOC-Analyse gefundene Effekt. Ein Recyclierung
des Prozessgases fuhrt zu einer Verringerung der Konzentration aller analysierten Substan-
zen.
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Abbildung 28: Normierte Spezies-Konzentrationen von BSP-Umsetzungen bei 30 min Verweil

4.1.4.2.6 Gasphase

Bei der Analyse der Gasphase kdnnen die Hauptspezies CO und CO; erfasst werd
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Abbildung 29: Zusammensetzung der BSP-Gasphase bei unterschiedlichen Prozessparametern
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Wieder ist erkennbar, dass ein Temperaturanstieg von 250 °C auf 300 °C eine groRRe Aus-
wirkung hat. Bei 250 °C werden verweilzeitabhéngig zwischen 2,2 % und 3,8 % des ein-
gesetzten Kohlenstoffs in der Gasphase wiedergefunden. Das Verhéltnis von CO zu CO;
betragt dann ungefahr 1:3. Bei 300 °C erhoht sich dieser Anteil auf 9,2 % bis 11,6 %. Bei
weiterer Temperaturerhfhung ist kein messbarer Effekt mehr vorhanden. Das gefundene
CO- zu CO,-Verhdltnis verschiebt sich zu CO hin und betragt weniger als 1:2. Bei Verlan-
gerung der Reaktionszeit wird temperaturunabhéngig eine leichte Zunahme des Gaspha-
sen-Kohlenstoffs gefunden. Die Recyclierung des Gases hat keinen eindeutigen Einfluss.
Bei Temperaturen bis 300 °C ist der gefundene Anteil an Kohlenstoff etwas geringer, bei
hohen Temperaturen gleichen sich die Ergebnisse mit und ohne Rickfiihrung wieder.

4.1.4.2.7 Kohlenstoffbilanzierung

Unter Verwendung der Ergebnisse des Carbon Recovery, der TOC-Analyse und der
Gasanalyse kann eine Kohlenstoffbilanz aufgestellt werden. Wie in den vorherigen Ab-
schnitten erwéhnt, steigt der Anteil an Kohlenstoff in Gas- und Flussigphase von 250 °C
auf 300 °C auf Kosten der Feststoffphase stark an. Bei weiterer Temperaturerh6hung setzt
sich dieser Trend fort, jedoch in deutlich geringerem MaRe. Wahrend bei 250 °C noch drei
Viertel des Kohlenstoffs im Feststoff verbleiben, sinkt dieser Anteil bei 300 °C auf unter
50 %. Der gefundene Kohlenstoff in der Flissigphase steigt wahrenddessen stark auf 30 %
bis 40 % und in der Gasphase auf circa 10 %.
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Abbildung 30: Kohlenstoffbilanz in den Phasen fest, fliissig, gasformig, sowie Verluste in Abh&ngigkeit von
Temperatur und Gaskreislauf bei 30 min VWZ
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Bei Nutzung des Gaskreislaufes sind die gleichen Tendenzen erkennbar, jedoch verschiebt
sich die Kohlenstoffbilanz um etwa 10 % in Richtung der festen Produkte. Nicht immer
konnten 100 % des eingesetzten Kohlenstoffs wieder detektiert werden. Dies ist zum einen
mit Undichtigkeiten des Reaktors zu erklaren, zum anderen kann Substrat an der Reaktor-
wand hé&ngen bleiben oder im Kondensator abkuhlen, polymerisieren und an der Konden-
satorwand kleben bleiben. Diese Verluste kdnnen nicht einzelnen Phasen direkt zugeordnet
werden, im Durchschnitt betragt der Verlust aber deutlich unter 10 %.

4.1.4.3 Inkohlung

Als Inkohlung wird der natlirliche Prozess der Entstehung von Kohle aus Biomassen be-
zeichnet. Auf den biochemischen Abbau des organischen Materials folgt eine geochemi-
sche Phase, wobei vor allem H,O, CO; und auch CH, abgespalten werden und so der rela-
tive Kohlenstoffanteil erhoht wird. Diesen natiirlichen Vorgang der Kohleentstehung ahmt
das BSP-Verfahren nach. Eine einfache Methode die ablaufenden Prozesse darzustellen
und zudem den Fortschritt der Inkohlung zu verfolgen, ist die grafische Auftragung in ei-
nem H/C- versus O/C-Diagramm [van-Krevelen]. Einfache Reaktionen, wie die Dehydra-
tation, die Decarboxylierung und die Demethanisierung kénnen als gerade Linien einge-
zeichnet werden, entlang welcher die Prozesse ablaufen. Die Ausgangsstoffe und die
Produktkohlen des BSP-Prozesses werden entsprechend ihrer Elementarzusammensetzung
eingetragen und kénnen so bewertet und miteinander verglichen werden.
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Abbildung 31: Holzpellets und deren Kohlen im van-Krevelen-Diagramm

Je weiter die Inkohlung voranschreitet, desto weiter befindet sich der Datenpunkt im lin-
ken, unteren Bereich, wo typischerweise auch Braun- und Steinkohle sowie Anthrazit und
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andere fossile Kohlen zu finden sind. Mit steigender Temperatur und Verweilzeit werden
die Biomassen immer weiter inkohlt, wobei die Temperatur den wesentlichen Einfluss hat.

Beim Vergleich der Ergebnisse verschiedener Einsatzstoffe kbnnen mehrere Beobachtun-
gen gemacht werden. Die Ergebnisse fir Holzpellets liegen nahezu auf einer Geraden
(siehe Abbildung 31). Mit Erhdéhung der Temperatur und Verweilzeit bewegen sich die
Ergebnisse in Richtung der fossilen Kohlen. Bei Erhéhung der Temperatur sind deutlich
Spriinge zu erkennen, wobei man davon ausgehen kann, dass eine Temperatursteigerung
tber 350 °C hinaus zu noch hochwertigeren Kohlen flihrt. Bei Weizenstroh erkennt man
ein anderes Verhalten (siehe Abbildung 32). Die Ergebnisse bei 250 °C und 275 °C befin-
den sich in einem engen Bereich und der Abbau der Hemizellulosen ist beim Vergleich mit
der Rohbiomasse gut zu erkennen.
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Abbildung 32: Stroh und dessen Kohlen im van-Krevelen-Diagramm

Bei 300 °C befinden sich die Ergebnisse schon, in deutlichem Abstand von den Resultaten
bei geringeren Temperaturen, weiter in Richtung der fossilen Kohlen, was auf den Abbau
der Zellulose zuriickzufiihren ist. Bei weiterer Temperaturerhfhung &ndern sich die Pro-
duktkohlen nicht mehr wesentlich, was zur Folge hat, dass die entsprechenden Datenpunkte
im van-Krevelen-Diagramm im gleichen Bereich liegen. Die Karbonisierung des Strohs ist
zu diesem Zeitpunkt also abgeschlossen und es besteht kein groRes Potential, hdherwerti-
gere Kohlen zu erzeugen. Der Sprung bei 300 °C ist jedoch erheblich und im direkten Ver-
gleich mit den Holzkohlen bei der gleichen Temperatur zeigt sich eine vollstandigere Um-
setzung beziehungsweise Karbonisierung.
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Vergleicht man die Versuchsergebnisse fir Weizenstroh mit den vorgeschlagenen Litera-
tur-Mechanismen und Verfahren (2.1.3, 2.2), so kann wie im Fall der Holzpellets festge-
stellt werden, dass viele experimentelle Ergebnisse den erwéahnten VVorgangen entsprechen.
Hohere Temperaturen fiihren zu héheren Abbauraten der Biomasse und zu einer Verschie-
bung der Produktzusammensetzung hin zu fltssigen und gasformigen Stoffen. Aufgrund
des geringeren Ligningehalts des Weizenstrohs und somit hoheren Anteilen an Hemizellu-
losen und Zellulose findet ab einer Temperatur von circa 325 °C keine signifikante Karbo-
nisierung mehr statt. Dieses Verhalten und auch der Effekt von verlédngerter Kontaktzeit
der flichtigen Phase zum Feststoff bei Nutzung des Gaskreislaufes ist in Abbildung 30 gut
zu beobachten. Durch die vermehrte Bildung von sekundédren Kohlen aus flichtigen Be-
standteilen erhoht sich der Feststoffproduktanteil. Auch im Produktspektrum der Flissig-
phase lassen sich Ubereinstimmungen mit der Literatur finden. Bei geringen Temperaturen
dominiert die Bildung von Hemizellulose- und Zellulose-Abbauprodukten, wie Glykol-,
Essig- und Armeisensdure. Auch Hydroxymethylfurfural wird gefunden. Mit steigender
Temperatur nimmt die Menge an flussigen Produkten zu und auch Abbauprodukte des erst
bei hoheren Temperaturen reagierenden Lignins werden gebildet, wie zum Beispiel Phe-
nol, Syringol und Guajakol, wohingegen die Konzentrationen der Produkte der Hemizel-
lulosen und Zellulose wieder abnehmen.

Die sich aus den experimentellen Ergebnissen ergebenden optimalen Verfahrensparameter
unterscheiden sich etwas zu den mit Holzpellets ermittelten, da die Karbonisierung auf-
grund des geringeren Ligninanteils bei geringeren Temperaturen ablauft. Eine hohe Aus-
beute bei ausreichender Karbonisierung wird in einem Temperaturbereich von circa 300 °C
erreicht. Uber 325 °C verschiebt sich die Produktzusammensetzung immer weiter hin zu
flichtigen Stoffen. Der Einfluss der Reaktionszeit ist verhaltnismaRig gering, sodass davon
ausgegangen werden kann, dass eine Verweilzeit von 30 min nach vollstandiger Trock-
nung ausreichend ist.
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4.2 Voriiberlegungen zum Scale-Up

Nach den vielversprechenden Ergebnissen mit der BSP-Technikumsanlage soll das Ver-
fahren in einen gréReren MaRstab ibertragen werden. Wichtige Daten, wie Durchsatz und
Gestaltung des Reaktors, sollen im Folgenden erarbeitet werden.

An der Technikumsanlage wird mit verschiedenen Einsatzbiomassen gearbeitet und ab-
héngig von deren Schittdichten werden unterschiedliche Massendurchsatze im Bereich
von circa 100 — 500 g/h erreicht. Mit diesen Erfahrungen soll nun der Pilotreaktor skaliert
werden. Abbildung 33 zeigt die Forderschnecke im Querschnitt mit den relevanten Gro-
Renangaben. Zur Berechnung des freien Querschnitts wird folgende Formel verwendet:

Agrech =T (7’12 - 7’22)

wobei ry der innere Radius des Reaktors ist und r, der Radius der Welle. Die Fligel wurden
zur Vereinfachung nicht berlcksichtigt.

A
A

h=1000 mm

Abbildung 33: Dimensionen des Technikumsreaktors

Daraus ergibt sich ein flachenbezogener Massedurchfluss von 9,7 g/(h*cm?) bis
48,5 g/(h*cm?). Die maximal zur Verfiigung stehende Heizflache betragt 1257 cm? und
berechnet sich wie folgt:
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Das Verhaltnis von Heizfliche zum freien Querschnitt betragt in diesem Fall 122,0 und
dient als eine GroRe fur die Skalierung der Anlage. Mit diesen Werten kann man eine erste
Abschatzung der Dimensionierung des Pilotreaktors machen. Fiir den Skalierungsfaktor 20
ergibt sich ein Durchsatz von 2 kg/h bis 10 kg/h, fiir einen Faktor 50 entsprechend 5 kg/h
bis 25 kg/h und so weiter. In Tabelle 4 werden die verschiedenen auf der Technikumsan-
lage basierenden Parameter bei Variation des Skalierungsfaktors sowie konstanten Ver-
haltnissen von Mantel zu Querschnittsflache und Schneckenwelle zu Rohrdurchmesser ge-
zeigt.

Tabelle 4: Anlagenparameter beim Skalieren der Anlagengroie basierend auf dem Technikumsreaktor

Anlagenparameter Original Skalierung

Faktor 20 Faktor 50 Faktor 100
Durchmesser [cm] 4,0 17,9 28,3 40,0
Lénge [m] 1,00 4,47 7,07 10,00
eff. Querschnittsflache [cm?] | 10,3 206 515 1030
Mantelflache [m?] 0,13 2,51 6,28 12,57
Durchsatz [kg/h] 0,1-0,5 2-10 5-25 10-50

Mdochte man das Verhaltnis von Mantel- zu Querflache beibehalten, vergroéRert sich der
Reaktor sehr stark, insbesondere die Lange kann bei der Umsetzung in begrenzten Platz-
verhaltnissen zu Problemen fiihren. Um die Lange zu reduzieren, kann bei Beibehaltung
der Querschnittsflache das Verhaltnis von Schneckenwelle zum Reaktionsrohr angepasst
werden. Bei Verdopplung der relativen Wellenguerschnittsflache beim Skalingfaktor 50
vergrofiert sich der Durchmesser des Rohres auf 32,1 cm und die Reaktorlédnge reduziert
sich auf 623,8 cm. Um die L&nge deutlich zu reduzieren muss also die Verweilzeit verlan-
gert oder die effektive Heizflache deutlich vergréBRert werden. Dies kénnte zum Beispiel
durch die zusétzliche Beheizung der Welle geschehen.

Als Reaktorkonzept fur den Pilotreaktor wird wieder ein Schneckenreaktor gewahlt. Um
eine bessere Durchmischung des Fordergutes zu erreichen und vor allem das Verstopfen
durch faserige Rohstoffe zu vermeiden, bietet sich ein Doppelschneckenreaktor an. Hierbei
laufen zwei kdmmend angeordnete Forderschnecken in einem Trog, wodurch die Bereiche
zwischen den Fligeln von einem Fliigel der jeweils anderen Forderschnecke gereinigt wer-
den. Ein weiterer Vorteil kann die groRere Heizflache sein, sofern die Schneckenwellen
beheizt werden. Nachteilig ist das Auftreten von gréfReren Totvolumina im Bereich zwi-
schen den Schnecken.
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Der Querschnitt des im spateren Verlauf vorgestellten Pilotreaktors ist in Abbildung 34
gezeigt. Aus diesen Malen lassen sich die oben genannten Grof3en berechnen und verglei-
chen.

P10 mm

Welle

Fligel

Abbildung 34: Querschnitt des Pilotreaktors

Fur die Berechnung der freien Querschnittsflache wird der Reaktor in ein Rechteck mit den
MalRen 210 x 176 mm und einen Kreis mit dem Durchmesser 210 mm aufgeteilt. Der
Durchmesser der zwei Wellen betragt jeweils 110 mm und die Schneckenfliigel werden
wie beim Technikumsreaktor vernachléssigt. Entsprechend folgender Formel ergibt sich
dann eine freie Querschnittsflache von 532,74 cm2.

Agpitor = (@b +m-1§)— (2 -m-1f)

Aus platztechnischen Griinden ist die L&nge des Reaktorteils auf 2 m beschrénkt. Mit die-
sen Angaben ergibt sich eine Mantelflache und damit die maximal zur Verfiigung stehende
Heizflache von 20234,69 cm?2.

Mpjjor = 2w 153+2-a) h

Damit ist das Verhaltnis von Heizflache zu freier Querschnittsflache mit 38,0 deutlich ge-
ringer als im Fall der Technikumsanlage. Dies hat die Konsequenz, dass der maximale
Durchsatz im Verhéltnis zur Querschnittsflache geringer ist. Besondere Bedeutung hat die-
ser Umstand bei der Behandlung sehr feuchter Biomasse, da die zur Verfiigung stehende
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Heizflache unter Umstanden nicht fiir die Ubertragung der zur Verdampfung des Wassers
nétigen Energie ausreicht.

In Bezug auf die freie Querschnittsflache betragt der Skalingfaktor also 51,7, was zu einem
Massendurchsatz von 5,17 — 25,86 kg/h flihren wiirde, sofern die Verhéltnisse des Techni-
kumsreaktors angenommen werden (vergleiche Tabelle 4). Da der Reaktor jedoch nicht in
gleichem MaRe in der Lange maximiert wird (Verdoppelung von 1 m auf 2 m) wie im
Querschnitt, ergibt sich fur die Mantelflache ein Wert von 2,02 m2, was im Vergleich zum
Technikumsreaktor einem Skalingfaktor von 16,1 entspricht. Nimmt man diesen als
Grundlage fir die Berechnung des Massendurchsatzes erhalt man 1,61 — 8,05 kg/h. Somit
basiert die Beschrankung des Durchsatzes im Pilotreaktor vor allem auf der zur Verfugung
stehenden Heizflache. Fir trockene Biomassen, wie Stroh und Holzpellets kann der Reak-
tor deutlich hohere Werte erreichen, da hier der Technikumsreaktor volumetrisch be-
schrénkt ist. Das effektive Reaktorvolumen ist beim Pilotreaktor 103,4-mal gréRer als im
Technikumsreaktor.

Tabelle 5: GroRenvergleich des Technikums- mit dem Pilotreaktor

Lange Mantelflache eff. Volumen

[cm] [cm?] [dm3]
Technikumsreaktor | 100 1257 1,03
Pilotreaktor 200 20235 106,55

60




4.3 Numerische Simulation des BSP-Prozesses

4.3 Numerische Simulation des BSP-Prozesses

Nach der Abschatzung der GréRe und der zu erreichenden Durchsétze wird das Biomass
Steam Processing in einer Prozesssimulation dargestellt (Tavakkol, 2016), um weitere
Auslegungsparameter der vergroRerten Anlage zu bestimmen. Als Grundlage des Modells
zur Simulation dienen die in den vorangegangenen Kapiteln vorgestellten Daten. Abhédngig
von der eingesetzten Biomasse und den gewahlten Betriebsparametern unterscheidet sich
der Energiebedarf des Prozesses, worauf in der Prozesssimulation eingegangen wird.

Um ein genaues thermochemisches Verfahrensmodell zu erreichen, wurde die Berechnung
und Modellierung in zwei Teile unterteilt. Zundchst wird die Modellierung und Simulation
der chemischen Reaktion in einem kombinierten Reaktormodell durchgefiihrt. Hierbei
wird angenommen, dass sich alle Reaktionen im thermodynamischen Gleichgewicht be-
finden. Dies liefert die Trocknungswarme, die Reaktionswéarme und schlieBlich die bend-
tigte Wérme flr den BSP-Prozess. Im ndchsten Schritt wird die Reaktorkonstruktion auf
der Basis wichtiger thermophysikalischer Eigenschaften durchgefiihrt. Diese werden vali-
diert und anschlieRend die benotigte Energie verschiedener Modifikationen flir den Prozess
verglichen. Der Schwerpunkt der Reaktorkonstruktion liegt darin, ausreichende Warme auf
die Biomasse zu (bertragen und wichtige Reaktorspezifikationen zu schatzen. Die Model-
lierungssoftware, die in dieser Arbeit verwendet wird, ist Aspen Plus V8.0 (Aspen Tech-
nology, Inc. Lizenzserver: aspen.ebi.kit.edu).

4.3.1 Verfahrensbeschreibung der Modellierung

Wichtige Annahmen fiir die Modellierung von chemischen Reaktionen sind folgende:
- Der Prozess befindet sich im stationdren Zustand.

- Das Modell beriicksichtigt alle Prozesse, die wahrend der Reaktion im BSP-Reaktor
ablaufen, wie z.B. die Trocknung, Entgasung und Karbonisierung der Feststoffe.

- Die Trocknung wird in einem ersten Schritt im Model durchgefiihrt, bevor die Re-
aktionen in einem weiteren Schritt berechnet werden.

- Die Pyrolyse-dhnlichen Reaktionen der Biomasse basieren auf experimentellen Da-
ten, da keine kinetischen Daten fiir diese Reaktionen vorliegen. Die Reaktionen be-
finden sich im thermodynamischen Gleichgewicht entsprechend den experimentel-
len Analysedaten.

- Der Uberhitzte Wasserdampf in der BSP-Reaktionsatmosphére nimmt nicht direkt
an den Umsetzungen teil, sondern verhalt sich als Vermittler oder Katalysator.
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4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

- Zur Vereinfachung des Modells befinden sich die Gas- und die Feststoffphase im
thermischen Gleichgewicht, die Temperaturen von Gas und Feststoff sind also in
jedem Prozessbereich gleich.

Physikalische, chemische und thermodynamische Eigenschaften basieren auf den Berech-
nungsmethoden RKS (Redlich-Kwong-Soave) und RKS-BM (Redlich-Kwong-Soave mit
Boston-Mathias), ausgewahlt aus den Aspen Plus Richtlinien (Aspen Technology, 2008).
Die Biomasse wird als nicht-konventioneller (NC) Feststoffstrom klassifiziert und die
Komponentenattribute (PROXANAL und ULTANAL) auf die experimentell abgeleiteten
Biomasse-Merkmale eingestellt. Die Enthalpiebeitrdge z.B. Bildungs- und Verbrennungs-
enthalpie des festen Materials werden durch in Aspen implementierte HCOALGEN-AIlgo-
rithmen angendhert. Die Dichte der Biomasse kann Uber eine empirische Korrelation auf
Basis der PROXANAL- und ULTANAL-Analyse fiir Kohle und Biomasse durch die An-
gabe des Modells DCOALIGT geschétzt werden. Die Warmekapazitaten aller festen Ma-
terialien wurden durch die in Aspen implementierte Kirov-Korrelationsmethode
(Mahapatra, 2016) angenéhert.

Das Modell ist ausgelegt fir die Durchfuhrung des BSP-Verfahrens in der Pilotanlage,
welche im Rahmen dieser Arbeit aufgebaut wurde. Abbildung 35 zeigt ein Prozessflussdi-
agramm des chemischen Reaktionsmodells des BSP-Verfahrens. Zu Beginn tritt der nicht
konventionelle Strom "BIOMASS" mit dem Attribut der rohen Biomasse in den ,, DRYER"
ein, der ein RYield-Reaktor ist. Es wird angenommen, dass der Wassermassenanteil der
getrockneten Biomasse bei 5 % liegt. Die Menge der verdampften Feuchte wird in einem
Kalkulator berechnet und mit dem Reaktor als FORTRAN-Subroutine verknipft. Die War-
meleistung des Trockners kann dann nach dem NC-Attribut "BIOMASS" und dem Feuch-
tigkeitsziel berechnet werden, das im "DRYER" eingestellt ist. Die iberschiissige Menge
an Dampf wird aus dem "SPLITER" tber den Strom "PURGH20" gespiilt, um den Ener-
gieverlust sowie die Reaktanden-Selbstkiihlung im Reaktor zu verhindern (in der Regel bei
einem anfénglichen Feuchtigkeitsgehalt von mehr als 40 %). Der Hauptteil der benétigten
Waérme flr diesen Prozess wird im Trocknerblock gebraucht, da der Feedstock fir dieses
Verfahren einen betréchtlichen Wassergehalt enthalten kann.

Das in dieser Arbeit vorgestellte Reaktionsschema folgt dem Shafizadeh et.al-Modell
(Shafizadeh & Chin, 1977). Entsprechend dem vereinfachten Reaktionsweg wird die Bio-
masse wie folgt umgewandelt:

Biomasse - Kohle + HMF + Teer + CO, + H,0 + CO + N, + H, + CH,

Die produzierte Biokohle wird als NC-Material modelliert, basierend auf der Immediat-
und Elementaranalyse des festen Produkts. HMF sowie Teer (mit der chemische Formel
von Glutarséure) stellen das Biodl in der wassrigen Phase dar. Dabei ist zu beachten, dass
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die Analyse der wassrigen Phase eine betrachtliche Menge an anderen organischen Flis-
sigkeiten zeigt, wie z.B. Glykolsaure, Ameisensaure, Essigsaure und Lavulinséure, je nach
eingesetzter Biomasse. Jedoch wird die wéssrige Phase zu HMF und Glutarsdure (Teer) in
variablem Verhéltnis in Abhangigkeit vom Zersetzungsverhalten der Biomasse verein-
facht, welche die fliissige Phase mit akzeptabler Ubereinstimmung in ihrer Gesamtzusam-
mensetzung und Enthalpie darstellt (Reichert, et al., 2011). So erfolgt diese Umwandlung
unter Beriicksichtigung zweier wichtiger Faktoren: erstens die NC-Attribute von Biokohle
und die Zusammensetzung von kondensiertem Biodl und zweitens die Ausbeuten der
Hauptprodukte.

Im Modell erfolgt die Reaktion in zwei aufeinanderfolgenden Reaktorbldcken. Getrock-
nete NC-Biomasse geht in den ersten Reaktor, einen RYield-Reaktor ("PYROLYS"), um
die karbonisierte, feste Kohle sowie wéssriges Biodl entsprechend der Massenausbeute der
experimentellen Versuche zu bilden. Die nach der Massenbilanz nicht umgesetzten Edukte
werden in ihre atomaren Bestandteile zerlegt. Der nachste Strom "CHARING™ Ubertragt
das Zwischenproduktgemisch in den zweiten Reaktor "STABIL", welcher urspriinglich ein
RGibbs-Reaktor ist, der mit dem Ziel der Minimierung der freien Gibbs-Energie der Edu-
kte arbeitet. Komponenten aus dem Zwischenproduktgemisch werden stabilisiert und bil-
den mdgliche gasformige Produkte entsprechend der Restmenge an Atomen und Reaktor-
bedingungen unter Berlicksichtigung der thermodynamischen Begrenzung. Dieses Modell
bildet die experimentellen Daten gut ab und kann als Reaktionsmodell verwendet werden.

TO-COND CONp-120

PURG-H20

PYROLYS PURG-GAS

STABIL

CHAR-SEP

-

Abbildung 35: Prozessflussdiagramm des BSP-Reaktionsmodells in Aspen Plus

Danach werden gasférmige und feste Produkte getrennt und das feste Produkt {iber den
Separator-Block "CHAR-SEP" ausgeschleust. Gasphasen-Nebenprodukte werden mit dem
zuvor im Trockner abgetrennten Dampf (falls vorhanden) gemischt und treten in den Kon-
densator mit einer Betriebstemperatur von 120 °C ein. Bio-Ol-Nebenprodukte werden in
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diesem Block kondensiert und abgetrennt, der verbleibende Rest wird zum zweiten Kon-
densator mit einer niedrigeren Betriebstemperatur von 60 °C gefiihrt, um Wasserdampf
und den Rest der leichtfliichtigen Stoffe zu kondensieren.

Dieses Modell enthalt zwei Kalkulator-Bldcke fir den Trocknungsprozess und die Karbo-
nisierungsreaktion, die als FORTRAN-Subroutinen geschrieben sind. Tabelle 6 beschreibt
die Funktion von Blécken und Kalkulatoren, die im chemischen Reaktionsmodell verwen-

det werden.

Tabelle 6: Auflistung der verwendeten Blocke und Kalkulatoren und deren Funktionen in Aspen Plus

Name Model Link Funktion
Simuliert Biomassetrocknung und -auf-
. Fortran Sub- heizen basierend auf dem Wassergehalt
RYiel . .
DRYER feld routine MOIST | und der Immediatanalyse des Ausgangs-
materials
. T k Bi
SPLITER | ssplit __ rennung von getrockneter Biomasse und
Gasphase
Fortran Sub- - . - .
CHARPY P g
Fuhrt pyrolysetypische Gasphasenreaktio-
STABIL RGibbs -- nen durch, minimiert Energieniveau und
stabilisiert Reaktanden
CHARSEP | SSplit -- Trennung von Kohle und Nebenprodukten
TOCOND | Mixer -- Vermischt Nebenprodukte und Dampf
COND-120 | Flash2 B K_onden3|ert Flussigphase mit Taupunkt
bis 120 °C
Kondensiert wassrige Fllssigphase mit
COND-60 | Flash2 Taupunkt bis 60 °C
Berechnet die zu verdampfende Feuchtig-
MOIST Calculator | DRYER keitsmenge, basierend auf Eingangsstoff
und Zielwert
CHARPY | Calculator | PYROLYS Bestimmung der Ausbeute von Kohle und
Ol, sowie restlichen zersetzten Riickstand
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4.3.2 Ergebnisse und Validierung des chemischen
Reaktionsmodells

Im experimentellen Teil wurden unterschiedliche Biomassen getestet. Unter anderem zei-
gen die zwei vorgestellten Hauptproben die verschiedenen Klassen der Biomasse in der
BSP-Simulation. Weizenstroh reprasentiert Biomassen mit einem hoéheren Anteil an fliich-
tigen Bestandteilen und méRigem Aschegehalt, wahrend Holzpellets einen héheren Anteil
an gebundenem Kohlenstoff und einen niedrigen Aschegehalt haben. Die Genauigkeit der
Massenbilanz des Modells wird durch den Vergleich mit experimentellen Daten und einer
getrennten Materialbilanzberechnung validiert. Der theoretische Relativfehler (Fehler zwi-
schen Modell und theoretischer Materialbilanz) betrug in fast allen Féllen weniger als 3 %.
Der experimentelle Relativfehler betrug in den meisten Féllen bis zu £5 %. Die Bildungs-
enthalpie von nicht-konventionellen Feststoffen wird mit (Gyul'maliev & Shpirt, 2008) va-
lidiert und stimmt gut Gberein. Fur Stroh und Holzpellets wurden vergleichbare Verbren-
nungsenthalpien aus dem Modell und den Daten der Bombenkalorimetrie erhalten. Durch
den Vergleich der Warmekapazitaten aus dem in Aspen Plus implementierten Kirov-Mo-
dell mit Werten aus der Literatur wird geschlossen, dass der Kirov-Ansatz fir Wérmeka-
pazitaten fir dieses Biomasse-Karbonisierungssmodell zufriedenstellende Ergebnisse lie-
fert, obwohl sich das Modell primér auf die Schédtzung der Warmekapazitat fur
verschiedene fossile Kohlen fokussiert (Muller-Hagedorn, Bockhorn, Krebs, & Miiller,
2002; Reichert, et al., 2011).

4.3.2.1 Variation der anhaftenden Feuchte

Einer der wichtigsten Faktoren fiir die Ermittlung des Energiebedarfs fiir Biomasse-bezo-
gene Prozesse ist der Feuchtigkeitsgehalt des Einsatzmaterials, wie in Abbildung 36 dar-
gestellt ist. Dieser Energiebedarf enthalt die erforderliche Energie, um den Einsatzstoff zu
trocknen und auf die Reaktionstemperatur von 360 °C aufzuheizen. Die spezifische War-
mekapazitat von trockenem Weizenstroh in dieser Simulation wird auf 1,74 kJ/(kg*K) ge-
schéatzt, was mit der Literatur sehr gut Ubereinstimmt (Ahn, Sauer, Richard, & Glanville,
2009).

Fir Holzpellets ergibt die experimentelle Validierung gute Ubereinstimmung. Die identi-
sche Warmeleistung fir beide Stoffe in dieser Simulation ist darauf zuriickzufuhren, dass
der héhere Anteil an gebundenem Kohlenstoff und der geringe Aschegehalt von Holzpel-
lets sich gegenseitig kompensieren. Bei Erhdhung des Feuchtegehalts vom Eingangsstoff
von 50 % auf 90 % erhoht sich die flir den Prozess erforderliche Warme um mehr als das
1,8-fache.
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Abbildung 36: Einfluss des Feuchtegehalts auf die flir den Prozess bendtige Warme (Aufheizen auf 360 °C)

4.3.2.2 Reaktionsenthalpie

Aufgrund der hohen Feuchte vieler Biomassen kann der BSP-Gesamtprozess inklusive
Trocknung als endotherm angesehen werden. Fir die Reaktionsenthalpie des eigentlichen
Karbonisierungsprozesses, also die Enthalpiedifferenz von Edukten zu Produkten, sind so-
wohl endotherme als auch exotherme Zustande mdglich. Dies hangt hauptséchlich von der
Ausbeute der Biomasseumwandlung ab, aber auch von der Biomassezusammensetzung.
Die Biomasseumwandlung ist wiederum vor allem abhangig von der Reaktionstemperatur
sowie auch der Reaktionszeit. Da es fiir solche thermochemischen Umwandlungen keinen
Standardweg gibt und somit keine Kriterien fir die Produktqualitat, kann die Reaktions-
wdrme in Abhédngigkeit von Biomassentyp und Prozessbedingungen unterschiedlich sein.
Beim BSP-Verfahren ist es das Ziel, das Festphasenprodukt zu maximieren. Es ist jedoch
nicht maglich, ein einziges Ergebnis fur die Karbonisierungsenthalpie in der klassischen
Form anzugeben. Bei der Literaturrecherche zeigt sich eine groRe Streuung fur die Reakti-
onsenthalpie der Pyrolyse. Eine Untersuchung von (Gyul'maliev & Shpirt, 2008) ergab,
dass sie im Bereich von -2100 bis +2500 kJ/kg liegen kann. Der wichtigste thermische
Abbaupfad fur Biomasse war endotherm und es wird gefolgert, dass diese Endothermie
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hauptsachlich einen latenten Warmebedarf widerspiegelt (Milosavljevic, Oja, & Suuberg,
1996). Bei Biomasse mit einem hohen Anteil an volatilen Stoffen wird die Endothermie
im Bereich von 300 — 600 kJ/kg (Haseli, Van Oijen, & De Goey, 2011) geschatzt. Mi-
losavljevic et al. berichtet auch, dass die Pyrolyse wéhrend der Verkohlungsprozesse durch
die Bildung von Syngas und Teeren in die exotherme Richtung getrieben werden konnte.
Die Reaktion kann dann bis zu 2 MJ/kg exotherm sein. (Bilbao, Mastral, Ceamanos, &
Aldea, 1996) berichteten von einer Endothermie von 274 kJ/kg bis zu einem Reaktions-
fortschritt von 60 %, wahrend die weitere Umwandlung der Biomasse exotherm (-
353 kJ/kg) abléuft.

—®—\Weizenstroh
—e Holzpellets
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endotherm
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Abbildung 37: Einfluss der Feststoffausbeute (Reaktionskoordinate) auf die Reaktionsenthalpie der Karbonisie-
rung, Reaktions-temperatur 360 °C

Abbildung 37 veranschaulicht den Effekt der Variation der Ausbeute an Biokohle auf die
Reaktionswédrme. Positive und negative Werte auf der Y-Achse stellen jeweils eine en-
dotherme bzw. exotherme Reaktionsenthalpie dar. Die X-Achse zeigt die Reaktionskoor-
dinate bei konstanter Temperatur. Die Biokohle in dieser Simulation wird entlang der un-
terschiedlichen Massenausbeuten mit einer konstanten Zusammensetzung angenommen.
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Ihre angenommenen Eigenschaften stellen einen Durchschnitt experimenteller Daten aus
verschiedenen Reaktionen mit konstanter Temperatur, aber unterschiedlichen Verweilzei-
ten dar (siehe Abschnitt 4.1.4). Uber die verschiedenen experimentell erhaltenen Feststoff-
ausbeuten zeigt sich eine hohe Ubereinstimmung der Reaktionswarme mit Daten aus der
Literatur. Unterschiede in der Steigung der Linien fur die beiden Reaktionen kdnnen auf
den unterschiedlichen Anteil an fliichtigen Substanzen der Ausgangsmaterialien zuriickge-
fiihrt werden. Biokohle-Ausbeuten von circa 0,20 bis 0,50 kénnen fiir die Abschatzung der
Reaktionsenthalpie des BSP-Prozesses angenommen werden. Zusammenfassend kann man
festhalten, dass die Reaktionswérme fir die Karbonisierung aufgrund des hohen Feuchtig-
keitsgehalts des Biomasse-Einsatzmaterials nur einen geringen Einfluss auf die insgesamt
erforderliche Warme fir das Verfahren hat. Tabelle 7 schatzt die erforderliche Wé&rme des
BSP-Prozesses fur verschiedene Einsatzmaterialien und -feuchten ab.

Tabelle 7: Benétigte Warme basierend auf experimentellen Ausbeuten, abhéngig von der Einsatzstoff-Feuchte

. Bendotigte
Einsatzstoff, roh | Feuchte Reaktions- | Ausbeute Warme
temperatur | (trocken)
(nass)

Weizenstroh Feststoff | 0.42

25 % ° .14 kWh/k
(5.2 % Asche) > % 360°C Biool 022 " g
Weizenstroh Feststoff | 0.42

50 % 360 °C 0.34 kWh/k
(5.2 % Asche) ° Biodl | 0.22 g
Weizenstroh Feststoff | 0.42

75 % ° .54 kWh/k
(5.2 % Asche) > % 360°C Biool 022 Ot KWhik
Holzpellets Feststoff | 0.52

50 % 360 °C 0.45 kWh/k
(1.0 % Asche) ° Biodl | 0.26 g

4.3.3 Reaktor Design (und Warmeiibertragungsmodell)

Das Reaktor-Design ist einer der wichtigsten Meilensteine jedes Prozesses. Aufgrund vor-
hergehender Erfahrungen konzentrierten sich BSP-Experimente auf Schnecken-Reaktoren
fiir den Karbonisierungsprozess. Der beschriebene Prozess wird durch eine Vielzahl von
Parametern beeinflusst, wie zum Beispiel die Schneckenparameter (Drehzahl, Fligelab-
stand, -hdhe, etc.) und Rohrparameter (Durchmesser, Lange, Neigungswinkel, etc.). Dar-
Uber hinaus werden die Betriebsparameter des Biomassendurchsatzes (PartikelgréRenver-
teilung, Dichte, spezifische Warmekapazitat, Warmeleitfahigkeit, etc.) aus der chemischen
Reaktionssimulation ibernommen. Das Reaktor-Design ist mit Aspen Plus modelliert. Zu-
sétzliche Informationen wie Geometrie-Design und Konstruktionsdetails werden mit dem
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4.3 Numerische Simulation des BSP-Prozesses

Exchanger Design and Rating (EDR) Paket von AspenTech ermittelt. Um den Reaktor zu
modellieren, missen folgende Annahmen berlicksichtigt werden:

- Der Prozess befindet sich im stationaren Zustand
- Der Prozess arbeitet bei atmosphérischem Druck.

- Es wird davon ausgegangen, dass das Reaktorvolumen zu Beginn komplett geftillt
ist.

- Zur Vereinfachung des Modells befinden sich die Gas- und die Feststoffphase im
thermischen Gleichgewicht, die Temperaturen von Gas und Feststoff sind also in
jedem Prozessbereich gleich.

Als Berechnungsmethode der Eigenschaften dieses Modells wird die Redlich-Kwong-
Soave-Zustandsgleichung (RK-SOAVE) eingesetzt. Als Reaktormaterial zum Beispiel
Hulle- oder Rohrmaterial im Modell wird TP-316 Edelstahl gewdhlt. Der Mantel- und
Rohrwéarmeubertrager (HeatX-Block) wurde zur Simulation des Reaktors aufgrund seiner
Fokussierung auf Warmelbertragungsprozesse eingesetzt. Der Nachteil dieses Blocks be-
steht darin, dass es nicht mdglich ist, nicht-konventionelles Material im HeatX zu model-
lieren, so dass ein alternatives Modell statt nicht-konventioneller Biomasse betrachtet wer-
den muss, welches auf konventionellem Material basiert. In diesem alternativen Modell
werden Glukose als organische Fraktion und Calciumcarbonat als anorganische Fraktion
betrachtet (siehe Tabelle 8). Kritische thermophysikalische Eigenschaften werden mit dem
chemischen Reaktionsmodell verglichen und wenn notwendig ersetzt. Die Simulation von
feuchter Biomasse wird also mit konventionellem Material durchgefiihrt, um so den Ge-
samtwarmedurchgangskoeffizienten des Verfahrens zu berechnen.

Tabelle 8: Komponenten in AspenTech EDR

Komponenten ID | Typ Komponenten-Name Alias

C Solid CARBON-GRAPHITE C

H.0 Conventional | WATER H20

N> Conventional | NITROGEN N2

CO; Conventional | CARBON-DIOXID CO,
GLUCOSE Solid DEXTROSE C6H1205
ASH Solid CALCIUM-CARBONATE-CALCITE | CaCOs
0 Conventional | OXYGEN 0,
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4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

Reaktor mit Heizmantel

Abbildung 38 zeigt den schematischen Aufbau des Aspen-Reaktor-Modells und das Quer-
schnittsbild dieses Modells.

A
< F———HoTout

REACTOR

O ———{WETwASS DRYMASS ——(»

Abbildung 38: Links: schematischer Aufbau des Aspen-Reaktor-Modells; rechts: Querschnitt des Reaktors

Der WETMASS-Strom enthélt konventionelles Einsatzmaterial (Glucose, Calciumkarbo-
nat, Wasser) und tritt in den inneren Teil des Reaktors ein (,,tube). HOTIN besteht aus
Uberhitztem Wasserdampf bei Atmospharendruck und fliel3t im Gegenstrom in die diinne
Hulle. Der REACTOR dient als Vorwérmer, Trockner und Hauptreaktor und ist ein HeatX-
Block.

Einer der Vorteile dieses Modells ist, dass es relativ einfach und mit niedrigeren Kosten
als andere Modelle gebaut werden kann, jedoch ist der Warmeverlust im Betrieb héher. Da
das Verfahren das Volumen des Ausgangsmaterials wahrend des Trocknens und der Kar-
bonisierung betréchtlich verringert, kann sich der Wirkungsgrad entlang der Lange des Re-
aktors aufgrund der geringen Kontaktflache des kalten Stroms mit dem heien Rohr ver-
ringern. Dartber hinaus spielt der Durchmesser der Hulle in diesem Modell eine wichtige
Rolle bei der Bestimmung des Gesamtwéarmedurchgangskoeffizienten.
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4.3 Numerische Simulation des BSP-Prozesses

Tabelle 9: Spezifikationen des Reaktors mit externer Beheizung

Spezifikation

Reaktor

Ausrichtung

horizontal

Typ

one pass shell & tube

Innerer Durchmesser Hiille

0,330 m

Innerer Durchmesser Rohr 0,283 m
Anzahl der Rohre 1
Wandstarke 0,003 m
Ubertragerflache pro Lange 0,908 m2/m

Dafiir kann in Abhéangigkeit von der fur den Prozess erforderlichen Wérme die Durchfluss-
rate des heiRen Mediums und der entsprechende hydraulische Durchmesser der Hille zu-
verlassig und effizient berechnet werden. Tabelle 9 listet die Spezifikation des Hauptreak-

tors in diesem Modell auf.

71



4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

4.4 Realisierung der Pilotanlage

Aufbauend auf den in den Abschnitten 4.1 bis 4.3 beschriebenen Vorarbeiten wurde eine
Pilotanlage konzipiert. In dem Konzept sind die in den Abschnitten 4.2 und 4.3 erarbeiteten
Anforderungen hinsichtlich Reaktionszeiten und Warmeubertragung umgesetzt. Die kon-
struktiven Details wurden in Zusammenarbeit mit den Lieferfirmen entwickelt.

Die Pilotanlage sollte einen groen Schritt in Richtung industrieller Umsetzung darstellen,
weswegen die Skalierung ungeféhr um den Faktor 100 bezogen auf das Reaktorvolumen
vorgenommen werden sollte. Nach den vorwiegend positiven Erfahrungen mit der Forder-
schnecke des Technikumsreaktors und ersten Rucksprachen mit industriellen Partnern
sollte Reaktortechnologie beibehalten werden. In Zusammenarbeit mit der Firma llchmann
Fordertechnik GmbH wurde dann ein Konzept flr die Anlage erstellt, welches Doppel-
schnecken zur Forderung einsetzt, um maoglichen Verklebungen und Materialstaus zwi-
schen den Flugeln vorzubeugen. Der Reaktor sollte wie im Falle des Technikumsreaktors
elektrisch Uber die Reaktorwand geheizt werden, wozu nach der Finalisierung des Reak-
torkonzepts maiigefertigte Heizméntel in Auftrag gegeben wurden. Die Auslegungen von
Pilotanlage und Beheizung basierten auf den bis dahin gemachten Erfahrungen mit trocke-
nen Biomassen, wie Holzpellets und Stroh.

In den folgenden Unterkapiteln wird auf den detaillierten Aufbau der Anlage und ihre Ein-
zelkomponenten eingegangen. AnschlieRend werden die experimentellen Ergebnisse wéh-
rend der Inbetriebnahmephase dargestellt, diskutiert und bewertet.

4.4.1 Aufbau

Die BSP-Pilotanlage basiert auf einem Doppelschneckenreaktor und kann in drei Haupt-
abschnitte unterteilt werden (siehe auch Abbildung 39).

In der Zufiihrung wird die Biomasse aus einem Vorratsbehalter (ca. 240 L) Uber einen Trog
mittels gegenldufigen Doppelschnecken mit einem Durchmesser von 2x200 mm und einer
Lange von 1309 mm in den Reaktorabschnitt transportiert. An der Schnittstelle zwischen
Zufuhrung und Reaktor sorgt eine Prellplatte fur eine Verdichtung des Férderguts und so-
mit auch zu einem Abschluss gegeniiber der Reaktoratmosphére. Sofern genug Gegen-
druck aufgebracht wird, fallt die Biomasse in den Reaktorbereich. Dieser besteht ebenfalls
aus einem Trog mit zwei gegenldufigen Forderschnecken mit der Dimension 2x200 mm
und einer Gesamtlange von 2839 mm.
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Abbildung 39: Schematischer Aufbau der BSP-Pilotanlage

Dampf-
Uberhitzer

Die eigentliche beheizte Reaktorzone ist 2000 mm lang und besitzt ein Innenvolumen ca.
107 L. Im ersten Bereich kann dem Reaktor definiert Inertgas und Dampf eines externen
Dampferzeugers zugegeben werden, sollte der Prozess dies benotigen. Uber die Reaktor-
lange verteilt sind oben und unten jeweils vier Rohrstutzen angebracht, iber die Proben
entnommen werden kdnnen, sowie ein Wartungsstutzen am Ausgang des Reaktors. Wie
auch bei der Zufiihrschnecke dichtet eine Prellplatte zum Aufstauen der Produktkohle den
Reaktor zur Entnahme hin ab. Die Reaktorzone ist mit elektrischen Heizméanteln (eltherm,
Deutschland) mit einer elektrischen Leistung von circa 9 kW umgeben, welche die beno-
tigte Wérme zonal regelbar zur Verfligung stellen. In einem luftdicht angeflanschten Stahl-
behélter wird die trockene Produktkohle gesammelt und kann bei Bedarf oder am Ende des
Versuches enthommen werden. Die entstandene Reaktionsatmosphére aus Wasserdampf,
Kohlenmonoxid, Kohlendioxid und verschiedenen organischen Substanzen, wird Uber den
vierten Rohrstutzen ausgeleitet und zur Kondensatoreinheit geflihrt. Die Kondensatorein-
heit besteht aus zwei Rohrbindelwérmeibertragern (Barth + Hopfinger GmbH) mit den
Dimensionen DN150x1900 und DN350x1200 und kann insgesamt 21,6 kW thermisch ab-
fuhren. Im ersten WérmeUbertrager sollen bei 105 °C bis 120 °C organische Bestandteile
bei héheren Taupunkten als dem Wasserdampfgehalt der Gasphase entsprechend auskon-
densiert werden, um deren Einsatzmdglichkeiten zur Prozessoptimierung zu untersuchen.
Der zweite Warmelibertrager kondensiert den verbleibenden Wasserdampf und die nied-

73



4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

rigsiedenden organischen Bestandteile aus. Die jeweiligen Kondensate werden aufgefan-
gen und im Anschluss an die Versuche analysiert. Die nun gereinigte Gasatmosphare wird
Uber zwei Aktivkohlefilter in die Umgebung entlassen. Im Konzept ist auch eine Riickfih-
rung der Reaktionsatmosphére vorgesehen, wie sie auch in der Technikumsanlage zum
Einsatz kam.

4.4.1.1 Zufithrbereich

Der Zuflihrbereich besteht aus einem Vorratshehdlter und einem Doppelschneckenforderer
DTS 2x200 mit 1,309 mm Troglange (llchmann Fordertechnik GmbH, Deutschland).

664 492

800

1015

Min.

o

—
—

300

Abbildung 40: Detailskizze des Vorratshehélters

Der Vorratshehdlter hat ein Volumen von circa 240 L und ist senkrecht auf dem Einlauf
des Forderers montiert. Zum Schutz der Umgebung vor Reaktionsgasen und zur Vermei-
dung unnétigen Sauerstoffeintrags ist der Behalter mit einem Klappdeckel ausgeriistet und
kann durch einen Ultraschallsensor (Sitrans Probe LU, Siemens, Deutschland) beziglich
des Fullstandes tiberwacht werden. Als Material wird, wie fiir die gesamte Anlage Edel-
stahl 1.4571 gewéhit.

Der Doppelschneckenforderer besteht aus einem 1309 mm langem Trog, in dem zwei kdm-
mend angeordnete, gegenlaufige Forderschnecken das Férdergut vom Vorratsbehdlter zum
Reaktor transportieren. Der Trog und die Abdeckung sowie Anbauteile bestehen aus 3 mm
dickem Edelstahl, das Flugelgewinde aus 10 mm dickem Edelstahl und die Rohrwelle mit
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4.4 Realisierung der Pilotanlage

einem Durchmesser von 108 mm und einer Wandstarke von 8 mm ebenfalls aus 1.4571
Edelstahl. Angetrieben werden die Férderschnecken uber einen Zahnradibertrieb (1:1)
durch einen Kegelradgetriebemotor (SEW, Deutschland) mit vorgeschalteter Rutschkupp-
lung (SecMatic-Kupplung, Moénninghoff, Deutschland). Der Motor wird Gber einen Fre-
quenzumrichter in der Steuerelektronik (Siemens, Deutschland) angesteuert und geregelt.
Die Schneckenwellen sind mittels Stopfbuchsen gelagert. Die Forderstrecke (Mitte Eintrag
bis Mitte Austrag) betragt 1203 mm, wobei im letzten Férderabschnitt kein Fliigelgewinde
aufgeschweilst wurde, um eine Verdichtung des Transportguts und damit ein Abschluss
gegentber der Reaktionsatmosphdre zu erreichen (siehe Abbildung 41)

Um diesen Effekt zu verstérken ist eine Prellplatte am Ende des Troges angebracht, welche
mit Gewichten auf den gewiinschten Gegendruck eingestellt werden kann. Sobald dieser
Uberschritten wird, 6ffnet sich die Platte und das Fordergut fallt in den Reaktorbereich.

An der Oberseite des Troges zwischen Eintrag und Austrag ist ein Wartungszugang mit
Flansch angebracht. VVon der Unterseite kann der Forderer Uber zwei Wartungsklappen auf
Hohe des Vorratsbehélters und des oberen Wartungszugangs schnell entleert und tberprift
werden. Uber ein Schauglas kann die Verbindung zwischen Zufithrung und Reaktorbereich
beobachtet werden, um einen mdglichen Rickstau von Biomasse schnell zu erkennen und
ein Verstopfen zu verhindern.

Zur Inertisierung der Forderer kann Stickstoff in den Vorratsbehélter gegeben werden,
ebenso wie direkt in den Reaktorbereich. Der Stickstoff wird aus einer Gasflasche zur Ver-
fligung gestellt und mittels Massendurchflussregler (Mass-Trak, Schwing Verfahrenstech-
nik GmbH, Deutschland) gesteuert. Fir die Etablierung einer fur das BSP-Verfahren er-
forderlichen Dampfatmosphédre, kann Wasser in einem Dampferzeuger (M209/5,
Reverberi, Italien) verdampft und anschlieRend mit Hilfe von Heizbéndern (Horst GmbH,
Deutschland) auf die gewlinschte Prozesstemperatur tberhitzt werden. Vor Eintritt in den
Reaktor besteht die Mdglichkeit, Stickstoff und Wasserdampf zu vermischen. Die Tempe-
raturen des Dampfes nach dem Verdampfer und nach der Mischung werden von Thermo-
elementen Typ K (NiCr.Ni) gemessen und in der zentralen Steuerung aufgezeichnet.
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4.4 Realisierung der Pilotanlage

4.4.1.2 Reaktorbereich

Der Reaktorbereich besteht aus einem 2839 mm langen Trog, in welchem zwei kdimmend
angeordnete, gegenlaufige Forderschnecken das Fordergut durch die beheizte Reaktorzone
transportieren. Der Trog und die Abdeckung, sowie Anbauteile bestehen aus 3 mm dickem
Edelstahl, das Fliigelgewinde aus 10 mm dickem Edelstahl und die Rohrwelle mit einem
Durchmesser von 108 mm und einer Wandstérke von 8 mm ebenfalls aus 1.4571 Edelstahl.

Angetrieben werden die Férderschnecken tber einen Zahnradbertrieb (1:1) durch einen
Kegelradgetriebemotor (SEW, Deutschland) mit vorgeschalteter Rutschkupplung (SecMa-
tic-Kupplung, Ménninghoff, Deutschland). Der Motor wird Uber einen Frequenzumrichter
in der Steuerelektronik (Siemens, Deutschland) angesteuert und geregelt. Die Schnecken-
wellen sind mittels Stopfbuchsen gelagert. Die Forderstrecke (Mitte Eintrag bis Mitte Aus-
trag) betragt 2733 mm, wobei im letzten Férderabschnitt kein Fligelgewinde aufge-
schweiflit wurde, um eine Verdichtung des Transportguts und damit ein Abschluss
gegenlber der Reaktionsatmosphare zu erreichen (siehe Abbildung 42). Um diesen Effekt
zu verstérken, ist eine Prellplatte am Ende des Troges angebracht, welche mit Gewichten
auf den gewinschten Gegendruck eingestellt werden kann. Sobald dieser Uberschritten
wird, 6ffnet sich die Platte und das Fordergut fallt in den Auffangbehélter. Uber die Lénge
der Reaktorzone sind mehrere DN50 Rohrstutzen angeschweif3t, um einen Zugang fiir die
Analyse und Entnahme von Probenmaterial zu gewahrleisten.

Ausgehend von der Mitte des Eintrags befinden sich diese nach 447 mm, 960 mm,
1620 mm und 1893 mm jeweils oben und unten mittig. Nach 2125 mm ist, wie beim Zu-
fiinrtrog ein Wartungszugang angebracht. Uber ein Sichtfenster im Austragsbereich kann
der Fillstand des Produktauffangbehalters beobachtet werden.
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Abbildung 42: Detailskizze des Reaktorbereichs
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4.4 Realisierung der Pilotanlage

Die Lénge der eigentlichen Reaktorzone betragt 2000 mm. Der Verbindungsschacht zum
Zufihrbereich ist zusatzlich mit einem mehrteiligen Heizmantel (2310 W, eltherm,
Deutschland) umgeben. Auch die Reaktorzone wird elektrisch tiber nach auBen mit Glas-
gewebefasern isolierte Heizmanschetten geheizt. Sie ist in flinf verschiedene Zonen einge-
teilt. Im ersten Drittel der Reaktorzone befinden sich drei je 200 mm breite Heizméntel mit
einer Nennleistung von jeweils 556 W. Die vierte Zone ist 800 mm lang und hat eine Nenn-
leistung von 2820 W, die funfte Heizzone liefert 1940 W Gber 600 mm. Somit ergibt sich
eine elektrische Nennleistung in der Heizzone von circa 6400 W und im gesamten Reak-
torbereich von circa 8700 W. Die individuell regelbaren, elektrischen Heizméntel laufen
bei einer Betriebsspannung von 230 V und sind bis zu 450 °C ausgelegt. Die Temperatur-
aufnehmer der Manschetten zur Kontrolle des Ist-Zustandes sind Thermoelemente Typ K.

Die Zugénge uber die L&nge der Reaktorzone werden verschieden genutzt. Am ersten
Rohrstutzen befindet sich die Zufilhrung von Wasserdampf und Stickstoff. Uber einen
Thermosensor Typ K wird die Temperatur der einstromenden Reaktionsgase protokolliert.
Ein weiterer Sensor misst die Temperatur im Gasraum Uber der eingetragenen Biomasse
zwischen den beiden Forderschnecken. Aullerdem besteht die Mdéglichkeit Gber ein Mag-
netventil (Fluid Concept GmbH, Deutschland) gesteuert Gasphasenproben zu entnehmen.
Am zweiten und am dritten Stutzen befinden sich ebenso ein Thermosensor und ein Ab-
gang mit Magnetventil. Die Temperatursonden sind jeweils so angebracht, dass sie im obe-
ren Totvolumen zwischen den beiden Forderschnecken messen. Am vierten Stutzen ist der
Reaktionsgasphasenaustritt montiert, welcher Giber Temperaturfiihler und einen Gasabgang
kontrolliert wird. Uber einen Edelstahl-Wellschlauch DN50 (Schwer Fittings GmbH,
Deutschland) wird das Reaktionsgas in Richtung Kondensatoreinheit geftihrt. Um das Aus-
kondensieren von Nebenprodukten zu vermeiden, werden alle Rohr-/Wellschlauchverbin-
dungen mittels Heizbandern temperiert. Am Wartungszugang sind wiederum ein Tempe-
ratursensor und ein Gasabgang mit Magnetventil. Alle freien Reaktorstellen (Flansche,
Stutzen, Ubergénge) sind mit Glaswollematten gegen Warmeverluste isoliert.

4.4.1.3 Gesamtaufstellung

Die beiden Fordertrége sind in ein Ger(ist mit begehbarem Podest eingebaut (siehe Abbild-
ung 43). Das verwendete Material ist Baustahl (1.0036). Der Reaktor steht auf circa
700 mm hohen Stiitzen, damit genug Platz fiir den Kohleauffangbehélter vorhanden ist und
eine bessere Arbeitshéhe erreicht wird. Der Zufuhrforderer steht oberhalb des Reaktorfor-
derers und wird zum einen durch den verbindenden Flansch, zum anderen durch einen circa
1300 mm hohen FuR abgestiitzt.

Um den Vorratsbehélter zu erreichen und zu befillen, ist eine Plattform tber dem Zufiihr-
forderer installiert, welche tber eine Treppe erreichbar ist. Parallel zu den Doppelschne-
ckenfdrderern steht ein Gerdist aus Profilstangen, um periphere Infrastruktur zu befestigen.
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Abbildung 43: BSP-Pilotreaktor, Aufstellung mit Gestell
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4.4.1.4 Kondensatorbereich

Der Kondensatorbereich besteht aus zwei Warmelbertragern und zwei Aktivkohleabluft-
filtern. Beide Warmelbertrager sind aus nichtrostenden, austenitischen Stahl
(1.4301/1.4541) hergestellt.

Der erste Kondensator (Barth & Hopfinger GmbH, Deutschland) ist ausgelegt auf die Kon-
densation der hohersiedenden, organischen Bestandteile des Reaktionsgases. Der Konden-
sator ist als Rohrbundelwérmeibertrager mit 9 inneren Rohren ausgefiihrt und auf 120 °C
und 3 bar Betriebsdruck ausgelegt (siehe Abbildung 44). Das VVolumen der kithImittelfih-
renden inneren Rohre betragt 9 L, das Volumen firr das umstrémende Reaktionsgas 30,5 L.
Durch ein Gefalle von 1,5° flieRen die auskondensierten Nebenprodukte in einen selbst-
konstruierten  Auffangbehdlter, dessen Fullstand Uber einen Ultraschallsensor
(Sitrans Probe LU, Siemens, Deutschland) Uberwacht wird. Bei einem zu hohen Fullstand
kann ein elektrischer Kugelhahn (Fluid Concept GmbH, Deutschland), manuell oder auto-
matisch ausgeldst, gedffnet werden. Das verwendete Kithimedium ist Wasser unter maxi-
mal 3 bar Druck, welches von einem Temperiergerat (teco cs140t, GWK GmbH, Deutsch-
land) zur Verfligung gestellt wird und am Gerét selbst und der zentralen Steuerung regelbar
ist. Der verwendete Temperaturbereich dieses Kuhler betrégt vorzugsweise 101 °C bis
120 °C.
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Abbildung 44: Detailansicht der Rohrbdden des ersten (links) und zweiten (rechts) Wérmeubertragers

Im zweiten Wéarmetbertrager (Barth & Hopfinger GmbH, Deutschland) werden alle tbri-
gen Substanzen mit einem niedrigen Siedepunkt auskondensiert, vorzugsweise Wasser aus
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der anhaftenden Feuchte des Einsatzstoffes, der erzeugten Dampfatmosphére sowie Reak-
tionswasser. Dieser Kondensator ist ebenso als Rohrbiindelwéarmeibertrager ausgefiihrt,
mit 59 inneren Rohren (siehe Abbildung 44). Der Betriebsdruck in den Rohren betragt
maximal 3 bar bei maximal 100 °C. Das Volumen der kiihImittelfiihrenden inneren Rohre
betragt 45,3 L, das Volumen fiir das umstrémende Reaktionsgas 96,7 L. Wie im ersten
Kondensator betragt das Gefélle 1,5°, wodurch die auskondensierten niedrigsiedenden
Komponenten zu einem Uberwachten Auffangbehélter mit Ultraschallsensor und Mag-
netventil flieRen. Das verwendete Kithimedium ist wiederum Wasser unter maximal 3 bar,
welches von einem weiteren, extern Uberwachten und geregelten, Temperierer
(teco ¢s90t9, GWK GmbH, Deutschland) zugefiihrt wird. Der verwendete Temperaturbe-
reich dieses Kihler betragt vorzugsweise 40 °C bis 60 °C.

Die beiden Temperierer speisen sich aus einer Kompaktkaltemaschine (weco 24AZ,
GWK GmbH, Deutschland), da am Standort keine Kiihlwasseranschliisse vorhanden sind.

Die restliche Gasphase aus vorwiegend Wasser, Stickstoff, Kohlendioxid und Kohlenmo-
noxid wird uber ein Abluftsystem (AFW Lufttechnik GmbH, Deutschland) durch zwei Ak-
tivkohlefilter geflihrt und Uber Dach ausgeleitet.

4.4.2 Ergebnisse

Die BSP-Pilotanlage wurde in einem sechstdgigen Dauerversuch in Betrieb genommen.
Dabei wurden Mischungen aus Klarschlamm, Holzpellets und Marktabféllen prozessiert.
Des Weiteren wurden mehrere Kurzversuche ber je circa 10 Stunden mit verschiedenen
Einsatzstoffen, wie Marktabféllen, Holzpellets und Holzhackschnitzeln durchgefiihrt. Im
Folgenden werden exemplarisch Ergebnisse dieser Versuche vorgestellt.

4.4.2.1 Dauerversuch

Wahrend des Dauerversuchs wurden verschiedene Biomassen prozessiert. Bestandteile
waren Holzpellets, abgepresster, ausgefaulter Klarschlamm aus der Klaranlage Waldbronn
(PLZ.: 76337) und Markabfélle vom Grofimarkt Karlsruhe (PLZ.: 76137). Es wurden ne-
ben reinem Klarschlamm vor allem 50:50 % Mischungen (Massenanteil) von Klarschlamm
mit Holzpellets und Klarschlamm mit Marktabfallen verwendet. Dabei ist anzumerken,
dass es sich bei den Einsatzstoffen Klarschlamm und Marktabfallen um sehr feuchte Bio-
masse handelt, wohingegen die BSP-Pilotanlage urspriinglich fiir trockene Biomassen aus-
gelegt wurde. Dadurch sinkt der Durchsatz der Anlage aufgrund des begrenzten Eintrages
an Warmeenergie auf das Fordergut.
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Alle verwendeten Einsatzstoffe haben besondere, individuelle Herausforderungen, die
beim Versuch und bei der Interpretation der Ergebnisse bedacht werden missen. Abge-
presster Klarschlamm besitzt eine hohe Feuchte von Gber 75 %, weswegen ein groRer An-
teil der Verweildauer im Reaktor zur thermischen Trocknung nétig ist. Des Weiteren sorgt
der hohe Ascheanteil von bis zu 50 % in der Trockensubstanz flr erhéhten Verschleif3, was
bei der geringen Laufzeit der Anlage keine Rolle spielen sollte, und fiihrt dazu, dass die
verbleibende Trockensubstanz einen geringen Brennwert aufweist. Eine weitere Heraus-
forderung bei der Trocknung stellt die sogenannte Leimphase dar, welche der Kl&rschlamm
durchlduft und dafiir sorgt, dass die Gesamtmasse zéh und hochviskos wird. Dadurch ist
eine Forderung mittels Foérderschnecke beeintrachtigt. Umgehen kann man dieses Problem
durch schnelle Trocknung, was in diesem Verfahren nicht méglich ist, oder durch Beimi-
schung von Fremdstoffen, wie zum Beispiel in diesem Fall Holzpellets und Marktabféllen.

Bei Markabfallen ist vor allem der hohe Wassergehalt und die Heterogenitat ein Problem.
Im vorliegenden Fall betrug die Feuchte tiber 90 %, was eine vorherige mechanische Ent-
wasserung empfehlenswert macht, welche aber nicht zu Einsatz kam. Somit muss die kom-
plette anhaftende Feuchte im Reaktor thermisch verdampft werden, was nur unter hohem
Energieaufwand moglich ist. Die verbleibende Trockensubstanz hingegen besitzt einen ho-
hen Brennwert von 16,6 MJ/kg und eignet sich daher gut fir das BSP-Verfahren. Durch
die saisonal sehr unterschiedliche Zusammensetzung des Marktabfalls stellt die vorlie-
gende Biomasse aber in Bezug auf den Wassergehalt die schlechteste dar, aufgrund des
hohen Anteils an Salaten und Zitrusfriichten. Eine mechanische Entwdasserung wirde in
jedem Falle zur Homogenisierung des Stoffgemisches beitragen und den Prozess besser
steuerbar machen.

Holzpellets sind im Vergleich die hochwertigste Biomasse mit sehr geringer Feuchte von
unter 5%, geringem Ascheanteil von unter 1% und hohen Brennwerten von circa
18 MJ/kg. Aufgrund dieser Eigenschaften kénnen Holzpellets jedoch nur eingeschrankt
Okonomisch sinnvoll im BSP-Verfahren eingesetzt werden, stellen aber eine homogene
und hochwertige Versuchsbiomasse dar.

Tabelle 10: Eigenschaften der wahrend des Dauerversuches eingesetzten Biomassen

Biomasse roh Feuchte Brennwertrs Gehaltrs [%]

[%] [MJ/kg] C H N S
Klarschlamm 77,9 11,9 28,0 3,8 4.4 0,5
Marktabfélle 93,3 16,6 475 | 49 1,2 0,3
Holzpellets 3,0 17,8 46,8 6,3 0 0
Mischung KS+HP 40,4 - 433 | 58 0,8 0,1
Mischung KS+MA 85,6 - 326 | 4,0 3,6 0,4
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Uber den Verlauf des Dauerversuches wurde alle 2 h der Produktbehélter geleert, die ent-
haltene Kohle gewogen und eine Probe zur weiteren Analyse entnommen. Von der kon-
densierten Flissigphase aus den Auffangbehéltern der Warmeibertrager wurden jeweils
Proben enthnommen, die Behélter entleert und die enthaltene Fliissigkeit gewogen. Daraus
ergeben sich Daten von Mengen und Eigenschaften vom Feststoffprodukt und den flissi-
gen Nebenprodukten ber einen Zeitverlauf und in Abhéngigkeit der eingesetzten Bio-
masse.

Die Mischungen von Klarschlamm mit Holzpellets fuhrt zu einer Anfeuchtung und zum
Aufquellen der Holzpellets. Durch den geringen Trockensubstanzanteil vom Klérschlamm
in der Mischung, ist die elementare Zusammensetzung des Einsatzstoffes der von Holzpel-
lets &hnlich (vergleiche Tabelle 10). Bei der Mischung mit Marktabféllen hat die Trocken-
substanz des Klarschlamms einen relativ betrachtet htheren Einfluss, da die Feuchte von
frischen Markabfallen deutlich tber 90 % liegt (Abbildung 45). Somit &hnelt das resultie-
rende Gemisch eher Klarschlamm. Durch die Beimischung von Marktabféllen kann jedoch
die Entstehung der Leimphase des Klarschlamms verhindert werden, was zu einem deut-
lich verbesserten FlieRverhalten der Biomasse und somit auch besseren Prozessablauf
fihrt.

Abbildung 45: Rohmischung von Kl&rschlamm und Marktabféllen

Basierend auf den Versuchen an der Technikumsanlage und den ersten Erfahrungen an der
Pilotanlage wurden die Prozesstemperatur auf 350 °C und die durch die Schneckendreh-
zahl vorgegebene Verweilzeit auf 120 min festgelegt. Durch die unterschiedlich hohen
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Feuchten im Prozessverlauf, konnte die Zieltemperatur erst im hinteren Bereich des Reak-
tors erreicht werden. Dadurch verkdirzt sich die reale Verweilzeit des Verfahrens, da wah-
rend des Versuchs erst die anhaftende Feuchte verdampft werden muss. AnschlieRend star-
tet der eigentliche Karbonisierungsprozess. Da die Fordergeschwindigkeit sehr langsam
gewadhlt ist, kann es jedoch lokal schon friiher zur Karbonisierung der Biomasse kommen.
In Abbildung 46 und Abbildung 47 sind sowohl die wéhrend des gesamten Dauerversuchs
gemessenen Temperaturen entlang des Reaktors als auch die an den Heizmatten anliegen-
den Temperaturen dargestellt. Die Temperatur T11 zeichnet die Reaktorwandtemperatur
auBen im Anfangsbereich auf, ebenso wie T13 im hinteren Bereich. T12 und T14 bis T17
sind Uber die Lange des Reaktors zur Messung der Temperatur der Gasphase Uber dem
Fordergut installiert, wobei T12 in der ersten Zone und T17 in der letzten Zone des Reak-
tors misst. Die Heizmatten sind ebenso von HO2 bis H15 eingeteilt. HO2 bezeichnet die
Heizmatte, welche um den Einfiillschacht angebracht ist. H11, H12 und H13 unterteilen
das erste Drittel des Reaktors in drei gleichgrof3e Bereiche. H14 und H15 bilden die restli-
chen beiden Drittel des Reaktors. Sowohl die Gas- als auch die Heizmanteltemperaturen
sind in den hinteren Zonen héher, das heif3t, dass das Fordergut trockener und somit war-
mer war und die Heizméntel die vorgegebene Temperatur erreichen konnten.

Der Dauerversuch wurde mit reinem Klarschlamm als Einsatzstoff begonnen. Nach unge-
fahr 40 Stunden wurde mit der Beimischung von Holzpellets zum Kl&rschlamm begonnen,
bis nach weiteren 10 Stunden eine 50:50 Mischung, bezogen auf die Rohmasse, vorlag.
Mit dieser Biomasse wurde circa 42 Stunden gearbeitet, bevor der Reaktor komplett ent-
leert wurde. AnschlieRend wurde eine 50:50 Mischung von Klarschlamm und Marktabfal-
len eingetragen, welche dann weitere 43 Stunden prozessiert wurde. Abschliefend wurde
der Reaktor wieder komplett entleert und heruntergefahren.
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Abbildung 46: Temperaturverldufe wahrend des Dauerversuchs (Wand: T11/13, innen: T12/14-17)
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Abbildung 47: Heizmattentemperaturen wéhrend des Dauerversuchs
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Dieser Wechsel in den Einsatzstoffen spiegelt sich auch in den experimentellen Ergebnis-
sen wieder. Die Mischung von Klarschlamm und Holzpellets resultiert in einer hochwerti-
geren Kohle, bezogen auf den erhaltenen Brennwert, als die Mischung von Klarschlamm
mit Marktabfallen oder reinem Klarschlamm. In Abbildung 48 ist dies verdeutlicht. Auf-
getragen ist der Brennwert tiber die Versuchsdauer (Probennummern). Bei der Betrachtung
der jeweiligen Eintragszeitrdume erkennt man konstante Brennwerte fur die resultierenden
Kohlen. Wéhrend der Verwendung von Klarschlamm erhélt man Produkte mit Brennwer-
ten zwischen 11,5 und 13 MJ/Kkg.

Klarschlamm Klarschlamm + Holzpellets Klarschlamm + Marktabfalle
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Abbildung 48: Brennwerte der resultierenden Produkte, aufgezeichnet tiber die gesamte Versuchsdauer

AnschlieRend steigen diese Werte mit der Beimischung von Holzpellets auf tiber 20 MJ/kg
und erreichen nach Erreichen des Ziel-Verhéltnisses bis zu 25 MJ/kg. Die Mischung von
Klarschlamm mit Marktabféllen fihrt zu Produktkohlen mit 13 bis 15 MJ/kg tber die rest-
liche Versuchsdauer.

Wie auch bei den Versuchen an der Technikumsanlage wurden neben dem Brennwert des
Feststoffprodukts auch die elementare Zusammensetzung ermittelt. In Tabelle 11 sind Ei-
genschaften und Zusammensetzungen einiger reprasentativer Proben gezeigt. Aufgrund
der geringeren Feuchte in Verbindung mit dem hohen Anteil an organischen Komponenten
der Holzpellets-Mischung wurden héhere Temperaturen erreicht. Somit konnten neben den
temperaturabhangigen Abbaureaktionen der Zellulose auch die des Lignins stattfinden
(vergleiche Kapitel 2.1.3), was zu Produkten mit héheren Brennwerten fiihrt.
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Tabelle 11: Eigenschaften und Zusammensetzung der beim Dauerversuch erzeugten Feststoffe

NI Input Restfeuchte | Brennwertrs Gehaltrs [%]
[%] [MJ/kg] C H N S

5 KS 11,3 12,8 26,7 | 4,3 39 0,9
8 KS 10,5 12,7 28,7 | 43 4,0 0,9
10 KS 11,7 12,2 285 | 4,3 4,1 0,80
31 KS+HP 3,0 21,2 52,6 | 5,1 1,0 0,2
35 KS+HP 34 21,8 54,4 | 4,6 1,3 0,2
39 KS+HP 34 21,7 535 | 5,2 0,8 0,2
a7 KS+MA 4,7 14,2 37,0 3,9 3,2 0,6
51 KS+MA 8,0 13,9 32,1 | 41 3,8 0,7
56 KS+MA 8,2 14,3 338 | 41 4,3 0,7
62 KS+MA 8,2 13,1 31,0 | 39 4,2 0,8

KS: Klarschlamm, HP: Holzpellets, MA: Marktabfélle

Je hoher der organische Anteil im Einsatzstoff ist, umso mehr Potential besteht hinsichtlich
der Karbonisierung. Diese Tatsache spiegelt sich auch in der Zusammensetzung der flis-
sigen Phase wieder. Beim sehr feuchten und kohlenstoffarmen Klarschlamm hat die in den
Warmeubertragern auskondensiert fllissige Phase sehr geringe TOC-Werte (total organic
carbon). Durchschnittlich befinden sich 2,6 g/L Kohlenstoff in der wassrigen Phase und
20,2 g/L in der 6ligen Phase. Damit ergibt sich in der Addition beider Phasen unter Be-
rucksichtigung der Kondensatmengen ein Kohlenstofffluss von 11,7 g/h in die Flussigpha-
sen. Bei der Beimischung von Holzpellets steigen diese Werte stark an. Nachdem sich das
Verhdltnis von 1:1 Holzpellets zu Klarschlamm eingestellt hat, werden in der wéssrigen
Phase durchschnittlich 26,4 g/L und in der 6ligen Phase 122,1 g/L gemessen. Dies ergibt
einen deutlich héheren Kohlenstofffluss von 103,7 g/h in die fllissigen Phasen, was nahezu
das 9-fache des Klarschlammwertes ist. Der Grund fir diese Steigerung ist der hohe Koh-
lenstoffgehalt und der geringe Wassergehalt der Holzpellets, was zu hoheren Reaktortem-
peraturen fuhrt und somit auch zu vermehrt ablaufenden Karbonisierungsreaktionen (ver-
gleiche auch Abbildung 48 und Abbildung 50). Bei der Mischung von Klarschlamm mit
Marktabféllen ergibt sich ein Wert, der differenzierter zu betrachten ist. Der durchschnitt-
liche Kohlenstofffluss in die Flissigphasen betragt 14,9 g/h (@(TOCwasser) = 4,8 g/L,
B(TOCoq1) = 22,9 g/L), was etwas hoher als im Falle von reinem Klarschlamm ist, jedoch
deutlich niedriger als mit Holzpellets. Dies ist mit der sehr hohen Feuchtigkeit von Markt-
abfallen zu erklaren. Die Trockensubstanz des Klarschlamms dominiert diese Mischung
und aufgrund dessen hohen Salzgehaltes kann die fur sich gesehen gute Zusammensetzung
des Markabfalls nicht zu einem energetisch hochwertigen Produktspektrum fiihren.

Ein weiterer Grund fir die geringe Bildung von Nebenprodukten ist die Tatsache, dass
Einsatzstoffe hoher Feuchte Uiber den Reaktorverlauf partiell nicht komplett trocknen und
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dort somit auch keine Karbonisierungsreaktionen stattfinden kénnen. Dies ist der geringen
Durchmischung im Doppelschneckenreaktor und dem daraus resultierenden begrenzten
Waérmeeintrag in die Biomasse geschuldet.

Abbildung 49: Produktbilder von Probenahme 5, 8, 10, 31, 35, 51, 56, 62 (von links oben nach rechts unten)

Fur das Stoffgemisch aus Holzpellets und Klarschlamm sind die Massenbilanz der detek-
tierbaren Produktstrome und weitere Reaktionsparameter in Tabelle 12 aufgefiihrt. Dabei
wurden die Massenstrome und Kohlenstoff- und Wasseranteile (iber eine Reaktionsdauer
von circa 25 Stunden gemittelt. Fur die Reaktionstemperatur wurde der Durchschnitt der
Werte aller Temperatursensoren tiber den selben Zeitraum verwendet.
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Tabelle 12: Bilanzierung der Massenstréme einer Klarschlamm-Holzpellet-Mischung Gber 25 h

Biomasse Kohle Olphase Wasser
Massenfluss kg/h 6,16 3,01 0,32 2,46
C-Anteil 0,26 0,51 0,12 0,03
H>O-Anteil 0,4 0,03 - -
Temperatur °C 20 299 299 299
Druck bar 1 1 1 1

Fur die Gasphase kann keine Aussage Uber Massenstrome gemacht werden. Es wird ange-
nommen, dass die ausgefiihrte Gasphase aus hauptsachlich CO2 und Wasserdampf sowie
CO besteht. Basierend auf den experimentellen Ergebnissen von Holzpellets in der Tech-
nikumsanlage kann weiter angenommen werden, dass Kohlenstoffstrom in die Gasphase
unter 2 % liegt und damit auch deren Gesamtmassenstrom vernachldssigbar gering ist.

Die Zusammensetzung der Einsatzstoffe unterliegt prinzipiell Schwankungen aufgrund der
Inhomogenitat der Biomassen, welche nicht immer berticksichtigt werden konnten. Fiir die
Mischung mit Marktabféllen konnte aus diesem Grund keine vergleichbare Massen- und
Stoffbilanz erstellt werden.

In Abbildung 50 sind der Kohlenstofffluss in die Fllssigphasen (Primérachse) und die
TOC-Werte der beiden Flussigphasen (Sekundérachse) dargestellt. Es zeigt sich, dass der
Anteil der hohersiedenden, organischen Bestandteile mit der Beimischung von Holzpellets
stark ansteigt und somit auch die tiber die Zeit gefundene Kohlenstoffmenge.

Die Ausbeuten von wassriger und 6lreicher Phase veréndern sich tiber die Versuchsdauer
weniger als die Kohlenstoffkonzentration in dieser. Durchschnittlich wurden 0,24 kg/h 6l1-
reiche Phase und 3,07 kg/h wassrige Phase gefunden (siehe Abbildung 51). Wéhrend der
Verwendung von reinem Klarschlamm ist die Ausbeute von wassriger Phase erhéht, was
mit dem hohen Wassergehalt dieser zu erklaren ist. Sobald Holzpellets hinzugemischt wer-
den, sinkt die Ausbeute an wassriger Phase aufgrund der geringeren Input-Feuchte und die
Ausbeute an 6lreicher Phase steigt aufgrund verstarkt ablaufender pyrolytischer Abbaure-
aktionen. Dies zeigt, dass wahrend der Verwendung von trockenerem, holzreichen Input
vermehrt Karbonisierungsreaktionen ablaufen.
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Abbildung 50: Kohlenstofffluss in Fliissigphasen (Primérachse) und entsprechende TOC-Werte (Sekun-
darachse)
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Abbildung 51: Ausbeute an Flussigphase pro Stunde Uber die gesamte Versuchsdauer
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Wihrend des Dauerversuchs wurde zusatzlich die Gasatmosphare nach der Kondensato-
reinheit insitu mittels nicht-dispersiver Infrarotspektroskopie und Massenspektrometrie
untersucht.

Das Spektrum mit den Konzentrationen von Kohlenmonoxid und Kohlendioxid tber den
Verlauf des Dauerversuchs ist in Abbildung 52 gezeigt. In der ersten Phase bis circa Stunde
50 wurde Klarschlamm prozessiert. Aufgrund der hohen anhaftenden Feuchte konnten
nicht im gesamten Fordergut ausreichende Temperaturen fiir die Karbonisierung erreicht
werden. In Kombination mit dem hohen Inertanteil in der Trockensubstanz fiihrte dies
dazu, dass nur geringe Reaktionsaktivitaten beobachtet werden konnten. Neben den Ergeb-
nissen der Feststoff- und Flissigphasen zeigt sich dies deutlich bei den Konzentrationen
von CO und CO; im trockenen Abgas. Im Schnitt wurden nur 0,42 Vol.-% Kohlenmonoxid
und 2,55 Vol.-% Kohlendioxid detektiert. Beim Umstieg auf die Klarschlamm-Holzpel-
lets-Mischung steigen die Werte deutlich, da der Einsatzstoff nur eine geringe Feuchte auf-
weist und gleichzeitig niedrige Aschekonzentrationen vorliegen. Hierdurch konnten im Re-
aktor hohere Temperaturen erreicht werden, was zu einem hoheren Anteil an
Permanentgasen flihrt und so auch schon am Technikumsreaktor beobachtet wurde. Neben
der Zellulose kann auch Lignin in diesem Temperaturbereich mit nennenswerten Reakti-
onsgeschwindigkeiten abgebaut werden (vergleiche hierzu Kapitel 2.1.3). Im Zeitverlauf
von Stunde 60 bis 95 wurden folgerichtig durchschnittlich 4,00 Vol.-% CO und
11,63 Vol.-% CO; gefunden, was flr ein deutliches Vorhandensein von Karbonisierungs-
reaktionen spricht. Dies deckt sich auch mit den gefundenen Daten in den anderen Phasen.
Beim Ubergang zur Mischung von Marktabféllen und Klarschlamm steigen die Konzent-
rationen von CO und CO; nochmals stark an. Dies wird damit erklart, dass holzreiches
Material in den Totvolumina bei héheren Reaktortemperaturen karbonisiert, da der frische
Einsatzstoff noch nicht den gesamten Reaktor gefiillt hat. Dieser ist sehr feucht (>90 %)
und verliert im beim Trocknen einen Grof3teil seines Volumens. Entsprechend lange dauert
die komplette Fllung des Reaktorbereiches. Nach Einfillen der Marktabfall-Mischung bis
zum Ende des Dauerversuches werden durchschnittlich 1,72 Vol.-% Kohlenmonoxid und
4,47 Vol.-% Kohlendioxid gefunden, wobei die beschriebene erhdhte Permanentgasab-
gabe eingerechnet wurde.
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Abbildung 52: Messverlauf der CO- und CO,-Konzentrationen lber den Zeitraum des gesamten Dauerversuchs

Nach dieser Phase werden durchschnittlich nur noch minimale Mengen von 0,15 Vol.-%
CO und 0,28 Vol.-% CO; gefunden. Dies ist sowohl auf die hohe Feuchte als auch auf den
daraus resultierenden geringen Trockensubstanzanteil und den hohen Inertanteil in der Tro-
ckensubstanz zuruckzufiihren. Die Analyse der Feststoff- und Fllssigphase zeigt jedoch
Karbonisierungsprodukte, sodass davon auszugehen ist, dass vor allem der hohe VVolumen-
verlust und der daraus resultierende geringe Fullgrad im Reaktor fiir die geringen Perma-
nentgaskonzentrationen verantwortlich sind.

Das Spektrum der Atommassen 1-50 u wurde minitlich aufgenommen und gespeichert.
Abbildung 53 zeigt den Verlauf aller Massen (ber den gesamten Versuchsverlauf. Am auf-
falligsten sind die Massen 28 u, 32 u, 44 u und 14 u. Die Atommasse 14 u deutet auf Stick-
stoff hin, kdnnte aber auch von CH,*-Fragmenten stammen. Der Verlauf spricht aber vor
allem fur Stickstoff, insbesondere wenn die Masse 28 u betrachtet wird, welche im mittle-
ren Teil der Versuche ebenso eine geringere Intensitdt hat. Alternativ ist die Masse 28 u
charakteristisch fiir Kohlenstoffmonoxid, aber auch Ethen. Beim Vergleich zur Masse
44 u, welche fur Kohlendioxid steht und eine deutlich geringere Intensitat aufweist, spricht
vieles dafir, dass Kohlenmonoxid nur einen geringen Anteil am Kurvenverlauf von der
Masse 28 u hat. Die Masse 32 u ist charakteristisch fir Sauerstoff und auch Essigséure,
wobei Sauerstoff mit Sicherheit den groiten Einfluss hat. Allgemein fallt auf, dass Stick-
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stoff (28 u) wahrend des Versuchsteils mit Klarschlamm und mit Klarschlamm und Markt-
abfallen eine hohere Intensitat aufweist, als bei Verwendung von Kléarschlamm mit
Holzpellets. Dies konnte darauf zurtickzufiihren sein, dass bei der Prozessierung von Klar-
schlamm und auch Biotonne der Volumenverlust deutlich gréBer ist als bei Holzpellets,
welche im Anfangsbereich des Reaktors aufgrund der Feuchte des Kl&rschlamms aufquel-
len und so ihr Volumen vergroRern.

Abbildung 53: Messverlauf der Atommassen 1-50 u iiber den Zeitraum des gesamten Dauerversuchs

Durch den Volumenverlust ist die Wahrscheinlichkeit eines Eintrages von Umgebungsluft
deutlich erhoht, was dann im Abgas zu erhéhten Stickstoff-, aber auch Sauerstoffkonzent-
rationen (16 u, 32 u) fuhrt. Auch der Sauerstoffverlauf spricht fur diese These. Weitere
Informationen liefert der Verlauf des Kohlendioxids (44 u). Zu Beginn und zum Ende des
Dauerversuchs, also wéhrend der Verwendung von feuchten Biomassen, ist die Intensitét
gering, wahrend sie bei Holzpellets stark ansteigt. Dies spricht fur das verstérkte Einsetzen
von Karbonisierungsreaktionen, worauf auch schon die anderen Produktparameter hinge-
deutet haben.
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4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

4.4.2.2 Weitere Versuche

Neben dem Dauerversuch wurden auch kiirzere Versuche Uber circa 8 Stunden mit ver-
schiedenen Biomassen durchgefihrt. Diese Versuche wurden zumeist im Rahmen von vor-
bereitenden Funktionstests durchgefiihrt, weswegen im Vergleich zum Dauerversuch noch
nicht das komplette Analysespektrum zur Verfligung stand, beziehungsweise genutzt
wurde. Umfangreichere Daten wurde unter anderem bei Versuchen mit S&gerestholz auf-
gezeichnet. Da das Einsatzmaterial zu trocken war um eine Wasserdampfatmosphére zu
gewabhrleisten, wurden die Versuche mit einer Zufiihrung von 5 kg/h tberhitztem Wasser-
dampf durchgefiihrt. Die Verweilzeit betrug durchschnittlich 120 min. Als Reaktionstem-
peratur wurden 350 °C vorgesehen, wobei die Temperatur der Heizméntel hdher gewéhlt
wurde. In den folgenden Abbildungen ist zu erkennen, dass die von den Temperatursenso-
ren der Heizungen aufgenommenen Temperaturen (orange) um bis zu 100 °C (ber denen
der in der Prozessatmosphare (gelb) gemessenen liegt. Diese Differenz kann verringert
werden, wenn die Temperatur des uberhitzten Wasserdampfes (griin) héher gewéhlt wird.
Durch diesen direkten Energieeintrag wird das Schittgut, oder zumindest die umgebende
Gasatmosphére, schneller aufgeheizt.

Die erhaltenen Produkte besitzen einen erhdhten Kohlenstoffmassenanteil und deutlich
verringerten Sauerstoffmassenanteil. Als Konsequenz steigt der Brennwert auf bis zu
24,5 MJ/Kkg (siehe Tabelle 13). Mit hdheren Dampftemperaturen werden tendenziell héhere
Temperaturen der Prozessgasatmosphare erreicht und somit auch eine héherer Grad an
Karbonisierung. Die Steigerung des Brennwertes im Vergleich zum Rohstoff erscheint
nicht besonders hoch. Macht man sich jedoch bewusst, dass das Ségeholz einen durch-
schnittlichen Wasseranteil von 40 % hat, so ergibt sich ungefahr eine Verdoppelung des
Brennwerts.

Fur die unterschiedlichen Analyseergebnisse fir die Produktkohlen von Versuch 1 bis 4
gibt es verschiedene Erklarungsansatze. Bei Versuchen 1 und 2 war die durchschnittliche
Temperatur von Dampfatmosphdre und Reaktoratmosphére geringer als bei Versuchen 3
und 4, was zu einer geringeren Karbonisierung fuhrt. Bei Versuch 3 wurde bei der Kohle
ein sehr hoher Aschegehalt festgestellt, was mit der naturlichen Inhomogenitét der Bio-
masse erklart werden kann. Aufgrund dieses Aschegehaltes besitzt die Kohle einen gerin-
geren Brennwert und relativen Kohlenstoffgehalt als Versuchskohle 4, welche wie bei Ver-
such 3 mit einer hdheren durchschnittlichen Temperatur bearbeitet wurde (siehe auch
Abbildung 54).
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Abbildung 54: Temperaturverlaufe von Heizung, Gasatmosphére und tberhitztem Wasserdampf
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4 Untersuchung des BSP-Verfahrens

Tabelle 13: Eigenschaften von Ségerestholz roh und nach Karbonisierung bei ca. 350 °C und 120 min

@ (Toampf; Treakwor) | Brennwertrs Gehaltrs [%0]
versuch [°C] [MJ/kg] C H N O | Asche
roh - 20,2 51,0 6,0 0,4 41,1 15
1 337 22,2 58,4 4,2 0,2 33,6 3,5
2 351 22,2 59,9 3,7 0,4 29,2 6,6
3 431 22,5 59,1 33 0,4 26,8 10,1
4 421 24,5 66,7 2,4 0,1 27,4 34

Abbildung 55: Sagerestholz und dessen Kohle

Das FlieRverhalten des Ségerestholzes im Reaktor sowie in der Zufuhrung und im Vorrats-
behélter stellte eine Herausforderung dar. Im Bereich des VVorratsbehélters kam es wieder-
holt zu Briickenbildungen innerhalb der Schiittung. Um dem entgegen zu wirken, wurde
der Vorratshehélter nicht vollstandig geflllt und die Schuttung regelméaRig mit Hilfe einer
Schaufel umgewaélzt. Im Bereich der Zufiihrung und des Reaktors bestand die Gefahr der
Verklemmung der Forderschnecken durch eine Keilbildung zwischen Wand und Schne-
ckenfligel. Um dieses Risiko zu minimieren und Schaden zu vermeiden wurden die Schne-
ckenflugel verstérkt, die Antriebe mit Rutschkupplungen versehen und eine Umschaltung
der Forderrichtung eingebaut. Somit kann verklemmte Biomasse einfach wieder frei ge-
fahren werden.
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5 Diskussion

5.1 Verfahren

Wie inshesondere im voranstehenden Kapitel gezeigt wurde, kann das BSP-Verfahren fir
eine grofRe Bandbreite an biogenen, Lignozellulose-basierten Einsatzstoffen angewendet
werden und so potentielle Reststoffstréme in Produktstréme umwandeln. Die erhaltenen
festen Produkte sind in ihren Eigenschaften abhéngig von der eingesetzten Biomasse sowie
den angewendeten Verfahrensparametern Temperatur und Verweilzeit. Als wichtigster Pa-
rameter wurde die Reaktionstemperatur identifiziert, die Verweilzeit hingegen spielt nur in
Temperaturbereichen eine Rolle, in denen groRere Biomasseanteile mit langsamer Reakti-
onsgeschwindigkeit abgebaut werden, wie zum Beispiel im Bereich von 300 — 325 °C im
Fall von Holzpellets (vergleiche Abschnitt 4.1.4.1.2). Sobald die Reaktionsgeschwindig-
keit der betreffenden Abbaureaktion schnell genug ist, spielt die Verweilzeit keine Rolle
mehr. Ab einer rohstoffspezifischen Reaktionstemperatur findet keine messbhare Verbesse-
rung des Produktes mehr statt, da alle in diesem Temperaturbereich thermisch abbaubaren
Bestandteile entfernt wurden. Eine weitere Erhohung der Temperatur fiihrt dann nur noch
zu einem Abbau der Grundstruktur der Biomasse, hauptséchlich des enthaltenen Lignins,
unter verstérkter Bildung von flissigen und vor allem gasférmigen Nebenprodukten, wie
in Abschnitt 2.1.3.3 beschrieben ist. Die Feststoffausbeute wird somit gesenkt, ohne dass
hohere Kohlenstoffmassenanteile beziehungsweise Brennwerte erreicht werden. Dieses
Verhalten ist, wie zum Beispiel in Abschnitt 4.1.4.2.2 dargestellt, bei Stroh oberhalb von
300 °C zu beobachten. Bei Holzpellets mit einem im Vergleich htheren Ligningehalt liegt
diese Temperatur oberhalb von 350 °C in einem hier noch nicht weiter betrachteten Be-
reich. Die Kurven fur den Kohlenstoffgehalt, Brennwert und Carbon Recovery flachen sich
jedoch schon sichtbar ab (Abschnitt 4.1.4.1.2 — 4.1.4.1.4), sodass davon ausgegangen wer-
den kann, dass die effizienteste Karbonisierung unterhalb von 350 °C stattfindet.

Die Verbesserung des Feststoffes hinsichtlich seines Brennwertes, dem wichtigsten Marker
fiir die Brennstoffeigenschaften, kann in allen Versuchen beobachtet werden. Im Fall von
Stroh kann der Brennwert von 15,7 MJ/kg (trocken) auf 21,7 MJ/kg gesteigert werden, was
einer Verbesserung von gut 38 % entspricht (siehe Abbildung 25). Dieser Wert wird schon
bei 300 °C erreicht. Bei Holzpellets werden noch gréRere Anderungen gefunden. Im Ver-
gleich zum Rohstoff mit 17,8 MJ/kg erhédlt man bei 350 °C eine Kohle mit 28,6 MJ/kg
(Abbildung 15). Dies bedeutet eine Steigerung von (ber 60 %. Alle genannten Werte be-
ziehen sich jedoch auf die Trockensubstanz der Biomasse. Im Fall von Stroh und Holzpel-
lets spielt die geringe Feuchte bei der Betrachtung noch keine grofie Rolle. Bei feuchten
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Biomassen muss diese jedoch mit in die Betrachtung einbezogen werden. Ein Beispiel sind
hierbei pflanzliche Siedlungsabfélle. Diese wurden parallel zu dieser Arbeit an der Tech-
nikumsanlage untersucht. Eine selbst zusammengestellte Mischung aus Bananenschalen,
Kaffeetrester und Gurken (ca. 40/30/30 %) hatte eine Feuchte von 81,4 % und Brennwert
der Trockensubstanz von 22,0 MJ/kg. Daraus resultiert ein errechneter Brennwert der
feuchten Biomasse von 4,1 MJ/kg. Die bei 325 °C erhaltene trockene Kohle hat einen
Brennwert von 25,8 MJ/kg und weist somit eine Steigerung um fast 530 % auf. Gerade bei
klassischen Abfallbiomassen, wie biogenen Reststoffen oder Klarschlamm, ist dies eine
GroRe, die bei der Prozesshewertung beruicksichtigt werden muss. Demgegeniiber stehen
hohere mechanische und thermische Aufwendungen fur die Entfernung der Feuchte, wel-
che moglichst prozessgunstig recycliert werden missen.

Auch die Menge und Zusammensetzung der Flissigphase ist stark abhangig von der Re-
aktionstemperatur (vergleiche Abbildung 18, Abbildung 28). Bei niedrigen Temperaturen
bis 300 °C werden zuerst Hemizellulosen und anschlieRend Zellulose abgebaut, wie die
Ausbeuten der Flissigkomponenten zeigen. Glykolsaure und Essigsaure sowie Furfurale,
also typische Abbauprodukte der Hemizellulose, treten schon bei 250 °C auf und nehmen
nach Erreichen einer Temperatur um 325 °C wieder ab. Ahnliches ist fiir die Abbaupro-
dukte der Zellulose zu beobachten, wie zum Beispiel Ameisensdure oder Hydroxymethyl-
furfural. Ab 300 °C werden dann Phenole und Phenolderivate aus der Struktur des Lignins
gebildet. Dieser Vorgang findet Uber das gesamte Temperaturintervall statt. Das Abbau-
verhalten der Biomasse wéhrend des BSP-Verfahrens stimmt mit den in der Literatur be-
schriebenen Prozessen uiberein (siehe Abschnitt 2.1.3) Auch die Einsatzbiomasse spielt mit
ihrer Zusammensetzung eine Rolle fir das Produktspektrum. Beim Vergleich von Stroh
und Holzpellets zeigt sich ein hoherer Ligningehalt bei Holzpellets (30,0 % zu 15,7 %) auf
Kosten der Hemizellulosen (24,3 % zu 39,3 %). Vergleicht man die Produktspektren tber
den Temperaturverlauf werden im Fall von Stroh schon bei 250 °C hohe Konzentrationen
von Hemizellulosen-Abbauprodukten gefunden (bezogen auf deren Maximalkonzentra-
tion), wohingegen bei Holz bei dieser Temperatur nur geringe Konzentrationen auftreten.
Dies kann auch mit der aus der Literatur bekannten Einlagerung der Hemizellulosen im
stabileren Ligningerst erklart werden (Abschnitt 2.1.1), da bei weiterer Temperaturerho-
hung auf 300 °C die Konzentration der Abbauprodukte sprunghaft ansteigt. Die Verweil-
zeit hat einen vergleichsweise geringen Einfluss auf die Produktzusammensetzung und ei-
nen leichten Einfluss auf die erhaltenen Ausbeuten, wobei sich diese mit steigender
Reaktionszeit erhdhen. Als ein weiterer Einflussfaktor wurde die Recyclierung der Gas-
phase gefunden, wie in (Boll, 2012) und (Heyd, 2013) gezeigt wird. Dieses Phdnomen wird
auf die langere Verweilzeit der fliichtigen Bestandteile am Feststoff und in der Reaktions-
atmosphare allgemein zurtckgefihrt, wodurch sowohl die Feststoff- als auch die Perma-
nentgasausbeuten ansteigen.
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Auch bei der Gasphase lassen sich diese Beobachtungen machen. Primar mit steigender
Temperatur und sekundar mit steigender Verweilzeit werden hdhere Ausbeuten an Koh-
lenmonoxid und Kohlendioxid erhalten, wobei der Anteil an Kohlenmonoxid bei circa 20
bis 40 % liegt. Zu hdheren Temperaturen hin entsteht relativ gesehen mehr Kohlenmono-
xid.

Uber die Ausbeuten der einzelnen Phasen und deren Zusammensetzungen kann ein weite-
rer wichtiger Parameter errechnet werden, welcher fiir jedes thermische Verfahren wichtig
ist: die Kohlenstoffausbeute und daraus resultierend der Carbon Recovery in der Fest-
stoffphase. Hier findet man eine offensichtliche und leicht erkléarbare Tendenz: mit stei-
gender Reaktionstemperatur erhélt man weniger Kohlenstoff im Feststoff, dafiir vor allem
mehr Kohlenstoff in der Flussigphase (vergleiche Abbildung 20, Abbildung 30). Im Fall
von Stroh verbleiben bei 250 °C 74 % des eingesetzten Kohlenstoffs in der Kohle. Bei
Erhoéhung der Temperatur sinkt dieser Wert auf 49 % bei 300 °C und 41 % bei 350 °C ab.
Gleichzeitig steigt der Kohlenstoffmassenanteil in der Flissigphase von 14 % auf 46 %
und in der Gasphase von 3 % auf knapp 12 % Uber den Temperaturverlauf. Bei Holzpellets
findet man einen etwas gleichméaRigeren Verlauf, der auf dem hohen Ligninanteil basiert,
welches thermisch stabiler ist und tber den gesamten Temperaturbereich abgebaut wird.
Bei 250 °C werden 82 % des Kohlenstoffs in der Kohle gehalten, bei Temperaturerhdhung
auf 300, 325 und 350 °C entsprechend 75 %, 55 % und 47 %. Der in der Flussigkeit gefun-
dene Kohlenstoffmassenanteil steigt dabei von 3 % auf 29 % und der in der Gasphase er-
haltene von 0,3 % auf 4,5 %. Bei der Recyclierung der Gasphase kann man, je nach Ver-
suchsparameter, zusatzlich circa 5% des eingesetzten Kohlenstoffes in der Kohle
wiedergewinnen, was mit dem langeren Oberflachenkontakt der fllichtigen, organischen
Komponenten erklart werden kann. Auf die Inbetriebnahme der technisch aufwendigen
und wartungsintensiven Rickflihrung der Prozessgasatmosphare wurde flr die Pilotanlage
verzichtet.

5.2 Verfahrensvergleiche

Im Vergleich zu anderen Verfahren zur Karbonisierung von Biomassen hat das BSP-Ver-
fahren einige Vorteile. Wie bei der hydrothermalen Karbonisierung kénnen feuchte Ein-
satzstoffe verarbeitet werden. Bei der HTC wird die Biomasse in einem Druckbehélter in
flissiges Wasser gegeben, welches einen sauren Katalysator enthalt. Fir das BSP-Verfah-
ren empfiehlt es sich aus energetischer Sicht, die Biomasse soweit moglich mechanisch zu
entwassern, da die Verdampfung der Feuchte im ersten Prozessschritt sehr energieintensiv
ist und zur Etablierung der Prozessdampfatmosphére eine geringe Menge Feuchte im Pro-
dukt ausreicht. Bei der langsamen Pyrolyse unter Inertatmosphére ist die Trocknung des
Einsatzstoffes vor Prozessbeginn notig, wodurch das Verfahren in seiner Einsatzstoffband-
breite begrenzt ist.
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Als Prozessmedium fungiert bei der hydrothermalen Karbonisierung flissiges Wasser. Da
das Verfahren in einem geschlossenen System ablauft, etabliert sich ein dem Dampfdruck
des Wassers bei Prozesstemperatur entsprechender Prozessdruck, welcher zwischen 10 bar
bei 180 °C und 40 bar bei 250 °C liegt. Je nach Einsatzstoff und Zielprodukt werden auch
deutlich héhere Temperaturen und Driicke gewdhlt. Dies fiihrt zu grofRRer Beanspruchung
und hohem Aufwand bei der Prozesstechnik. Aufgrund der sauren Prozessatmosphére sind
insbesondere das Reaktormaterial und alle mediumberlhrten Teile groBem korrosiven
Stress ausgesetzt, weswegen Spezialstahle und —legierungen auf den Oberflachen gewéhlt
werden mussen, was zu hoheren Investitions- und Wartungskosten fihrt. Auch muss hin-
sichtlich von Sicherheitsaspekten mehr Aufwand betrieben werden, was eine komplizier-
tere Prozesssteuerung und besser ausgebildetes Personal bedingt. Dadurch wiederum stei-
gen sowohl Investitions- als auch Betriebskosten.

Bei der langsamen Pyrolyse wird eine extern zugefiihrte Inertgasatmosphare verwendet,
welche das Verfahren weitgehend sauerstofffrei halt. Aufgrund der moderaten Driicke
kann die Prozesstechnik einfacher gewahlt werden und definiert sich primér tber die an-
gewendete Prozesstemperatur von circa 300 — 500 °C.

Beim BSP-Verfahren wird die Wasserdampfatmosphére bevorzugt durch das Verdampfen
der anhaftenden Feuchte der Biomasse erzeugt, was eine externe Zufiihrung tberflissig
macht. Dies ist eine vorteilhafte Eigenschaft des Verfahrens bezuglich Investitions- und
Betriebskosten im Vergleich zu den genannten Prozessen. Da das Biomass Steam Proces-
sing ein offenes Verfahren ist, ergeben sich Prozessdriicke um 1 bar absolut. Die weniger
anspruchsvollen Prozessatmosphéren der Pyrolyse und des BSP-Verfahrens haben einen
weiteren grofRen Vorteil gegeniiber der hydrothermalen Karbonisierung in Druckwasser:
die Prozessfuihrung ist kontinuierlich méglich und findet im Regelfall auch Anwendung.
Bei der HTC hingegen durchlduft der Prozess mehrere Schritte. Nach Zufiihrung der Bio-
masse und des Mediums muss das Reaktorgefal verschlossen und aufgeheizt werden,
wodurch sich der entsprechende Druck einstellt. Nach Prozessende wird das Produktge-
misch abgekihlt und entspannt, und anschlieRend abgefihrt. Aus diesem Produktgemisch
muss das feste Produkt separiert und schliellich getrocknet werden, was einen hohen Ener-
giebedarf in der Nachbereitung, aber auch hohe Kosten bei der Entsorgung des verbleiben-
den Prozesswassers zur Folge hat. Bei der Pyrolyse und BSP fallt hingegen eine trockene,
sofort einsetz- oder lagerbare Kohle als Hauptprodukt an. Die fllichtige Phase kann zusatz-
lich thermisch verwertet werden, um den Energiebedarf des Prozesses zu decken. Ein wei-
terer Vorteil des BSP-Verfahrens gegeniiber der Pyrolyse und der hydrothermalen Karbo-
nisierung ist die bendtigte Reaktionszeit. In beiden Féllen werden Verweilzeiten von
mehreren Stunden, meist mehr als 8 h angegeben, was den Durchsatz limitiert oder ein
grofReres Reaktorvolumen benétigt, um einen BSP-entsprechenden Durchsatz zu erreichen.
Die in den experimentellen Untersuchungen zum BSP-Verfahren gefundenen optimalen
Verweilzeiten liegen mit maximal 2 h deutlich unter denen der vergleichbaren Prozesse. In
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der folgenden Tabelle 14 werden die Reaktionsbedingungen der vorgestellten Verfahren
vergleichend aufgefiihrt.

Tabelle 14: Verfahrensvergleich Biomasse-Karbonisierung

Parameter Langsame Pyrolyse Biomass Steam Hydrothermale
Processing Karbonisierung
Einsatzstoff getrocknet (< 20 %) feucht (< 90 %) feucht (< 90 %)
Medium Inertgas (z.B. N») Uberhitzter Dampf | heifles Druckwasser
Temperatur 300 -500 °C 250 — 400 °C 180 - 250 °C
Zeit lang (t > 8 h) kurz (t<2h) lang (t > 8 h)
Druck erhoht (p > 1 bar) atmosphaérisch hoch (p > 10 bar)
Verfahren kontinuierlich kontinuierlich semi-kontinuierlich

In Abschnitt 4.3 werden die Prozessbetrachtung in der Simulationssoftware Aspen Plus
vorgestellt und angewendet. Dies eignet sich auch zum Vergleich verschiedener Verfahren,
indem Warme- und Medienstrome analysiert werden kénnen. Bei feuchten Ausgangsstof-
fen wie typischen organischen Abféllen dominiert das im Prozess enthaltene Wasser die
energetische Betrachtung. Je nach Verfahren muss das Wasser auf verschiedene Weise be-
handelt werden. In Abbildung 56 bis Abbildung 58 werden die jeweiligen Aspen Plus
FlieRbilder gezeigt, in Tabelle 15 die wichtigsten Parameter aufgelistet. Alle beispielhaft
vorgestellten Simulationen verarbeiten 350 kg Biomasse mit einem Wassergehalt von
60 % und werden bei typischen Verfahrensparametern durchgefihrt. Als trockene Fest-
stoffausbeute werden 50 % der Trockensubstanz des Inputs angenommen, das heif3t 70 kg
Kohle. Die unterschiedlichen Reaktionspfade der Verfahren werden nicht betrachtet, da sie
sich bei Annahme gleicher Endprodukte energetisch kaum unterscheiden und im Verhalt-
nis zum Wasser einen geringen Einfluss auf die Gesamtbilanz haben. Des Weiteren werden
keine Warmeverluste betrachtet, welche zum Beispiel (iber die ReaktorauBenwand abge-
geben werden.

Bei der Hydrothermalen Karbonisierung wird die anhaftende Feuchte mit zugesetztem Pro-
zesswasser isochor erhitzt, wobei eine Druckerhthung stattfindet. Nach Reaktionsende
wird das Produktgemisch entspannt und abgekuhlt sowie abschlielend die Kohle getrock-
net. Im ersten Schritt wird der Rohmasse Wasser zugefiigt, wobei in der Literatur sehr
unterschiedliche Verhaltnisse von Wasser zu Biomasse untersucht werden (Uddin, Reza,
Lynam, & Coronella, 2014; Lucian & Fiori, 2017). In der vorgestellten Aspen-Betrachtung
betragt das Wasser:Rohbiomasse-Verhéltnis 5:1. Daraus resultiert eine Mischung aus
1960 kg Wasser und 140 kg/h Biomassetrockensubstanz. Diese wird isochor auf 225 °C
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aufgeheizt, wobei der Druck auf circa 26 bar ansteigt (HTCREACT). Fur diesen Prozess-
schritt missen 561,6 kWh/h aufgewendet werden. Nach Reaktionsende wird das Produkt-
gemische abgekihlt und entspannt. Dabei ist Nutzung der Wéarme zum Wiederaufheizen
des neuen Eingangsstoffs denkbar. Da zu dieser Recyclierung der Energie keine gesicher-
ten Daten vorlagen, wurde in der Simulation das heilRe Reaktionsgemisch (HOTCOAL)
nach Reaktionsende Uber einen Warmeubertrager gefiihrt (HREC), um dabei die frische
Biomasse (FRESH-BM) auf 100 °C aufzuheizen. Der resultierende aufgeheizte Strom
(HOT-BM) wird zum Reaktor geflihrt und das abgekihlte Reaktionsgemisch
(COLDCOAL) zum Filter. Dort wird das entstandene Feststoffprodukt abgefiltert und auf
einen Trockensubstanzgehalt von 50 % abgepresst (FILTER, kein Energiebedarf einge-
rechnet). AbschlieRend wird der Feststoff thermisch auf TSO getrocknet (DRYER), wobei
47,5 KW bendtigt werden. Der entstehende Wasserdampf wird aufgrund des geringen Mas-
senstroms und der niedrigen Temperatur nicht weiterverwendet.

FUNNEL

HTCREACT a
[ ] WATER ‘D WASTE-W
DRYER
FLTERED f
[
z = E: 5 é - & z &
a0 M (o) S Qo & = (o)
25| e |38 |E|S| 8|8z
S 2 =) = < =
g S o= 8 = nc:‘ =
Massenfluss keg/h | 2100 2100 | 2100 | 2100 140 70 1960 | 2030 70
H,O-Anteil 0,93 0,93 0,93 0,93 0,5 0,0 0,98 0,98 1.0
Temperatur °C 25 100 225 157 100 120 100 100 120
Druck bar 1 1 26 26 1 1 1 1 1
3 -
TEAE
=
= &
= E (72} (=) E
Ubsitragene 2015 | 3600 | -150,7 | 475 | -177.0
Wirme kWh

Abbildung 56: Prozesswérmeflussbild fiir die Hydrothermale Karbonisierung
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Bei der Pyrolyse muss der Einsatzstoff in einer vorgelagerten Einheit getrocknet werden
und anschlieBend im Reaktor karbonisiert, wobei Feststoffprodukt und fliichtige Neben-
produkte entstehen. Die Nebenprodukte werden dabei teilweise zur Beheizung der Reak-
toren verwendet. Im ersten Schritt findet die Trocknung im DRYER statt, welcher indirekt
beheizt wird, wobei die Temperatur auf 100 °C ansteigt. Die nun vorgetrocknete Biomasse
und aus der anhaftenden Feuchte resultierender Wasserdampf werden getrennt
(DRYEND), der Wasserdampf aufgrund des niedrigen Temperaturniveaus verworfen und
die Biomasse zum REACTOR gefiihrt. Dieser ist wiederum auf 370 °C indirekt geheizt,
wodurch 70 kg/h Feststoffprodukt und 70 kg/h Nebenprodukt (plus 24 kg/h Restfeuchte)
entstehen. Die fllichtigen Nebenprodukte und der Wasserdampf aus der Restfeuchte wer-
den dann mit weiterem Brennstoff in einer Brennkammer (BURNER) thermisch umge-
setzt.
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Abbildung 57: Prozesswarmeflussbild fiir die langsame Pyrolyse

Die resultierenden Rauchgase heizen sowohl den Trockner als auch den Reaktor. Am Ende
des Prozesses betragt die Temperatur des Rauchgases 295 °C bei einem Massenstrom von
1006 kg/h. Dieser Strom ware unter Umstanden noch in anderen Prozessen verwendbar,
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sofern entsprechende Abnehmer existieren. Weiterhin wére eine Verstromung, zum Bei-
spiel via ORC (Organic Rankine Cycle) mdglich, jedoch nur mit relativ geringen Effizien-
zen. In Abbildung 57 ist das Prozesswarmeflussbild mit Massenstromen und (ibertragenen
Energien dargestellt.

Beim BSP-Verfahren wird der feuchte Einsatzstoff in einen einzelnen, indirekt geheizten
Reaktor (REACTOR) gegeben und dort sowohl getrocknet als auch karbonisiert. Die er-
reichte Reaktionstemperatur betragt 370 °C. Die fliichtigen Nebenprodukte (70 kg/h) und
das verdampfte anhaftende Wasser wird ausgeschleust und in den Brenner (BURNER) ge-
fuhrt, wo sie unter Zusatz von Methan und Luft thermisch umgesetzt werden. Die heiRRen
Rauchgase werden zur Beheizung des Reaktors im Gegenstrom zuruickgefihrt. Der Ab-
gasstrom nach dem Reaktor TOSTACK hat eine Temperatur von 356 °C bei einem Mas-
senstrom von 989 kg/h und wiirde sich zu weiteren Wéarmenutzung oder Verstromung zur
Deckung des Anlagenbedarfs eignen. Als Feststoffprodukt entstehen, wie in den anderen
Betrachtungen auch, 70 kg/h Kohle, welche trocken anfallt.
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Abbildung 58: Prozesswérmeflussbild fiir das BSP-Verfahren
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5.2 Verfahrensvergleiche

In Tabelle 15 sind die wichtigsten Kennzahlen der vergleichenden Betrachtung der Ver-
fahren in Aspen Plus zusammengefasst.

Der Aspen Plus-Vergleich zeigt groRe Unterschiede beim Energiebedarf der Verfahren und
auch bei den Mengen und Energiegehalten der Abgase beziehungsweise des Abwassers.
Der Bedarf zum Aufheizen der Eingangsstoffe und Prozessatmospharen ist im gezeigten
Modell fiir das HTC-Verfahren fast doppelt so groRR wie bei der Pyrolyse oder dem BSP-
Verfahren.

Tabelle 15: Verwendete Parameter fiir VVerfahrensvergleich in Aspen Plus

Parameter HTC BSP Pyrolyse
Temperatur Input °C 25

Masse Input kg/h 350

Feuchte Input % 60
Reaktionsmedium extra kg/h | 1750 (H20) - - (N2)
Prozessdruck bara 26 1 1
Temperatur Reaktion °C 225 370 370
Masse Feststoffprodukt ka/h 70

Temperatur Abstrom °C 100/ 120 356 126/ 295
Masse Abstrom kg/h 2030 989 186 /1006
Wérmebedarf

Trocknung/Karbonisierung kW 4075 2160 189.2
Abwarme Abstrom kw 327,7 306,9 2719

Dies liegt hauptsachlich daran, dass groRe Mengen Prozesswasser erwérmt werden mus-
sen. Die niedrigere Prozesstemperatur kann dies nicht kompensieren. Der Energiebedarf
der Pyrolyse und des BSP-Verfahren dhneln sich stark, da kein zusatzliches Prozessme-
dium aufgeheizt werden muss. Der etwas geringere Bedarf der Pyrolyse basiert auf der
energieeffizienteren VVortrocknung bei niedrigeren Temperaturen. Da beim BSP-Verfahren
der entstehende Wasserdampf als Reaktionsatmosphére dient, wird auf eine thermische
Vortrocknung des Einsatzstoffes verzichtet. Dies reduziert aulerdem die Schnittstellen
zwischen den einzelnen Anlagenkomponenten. In beiden Modellen ist eine thermische
Nutzung der Prozessgase integriert, welche es erlaubt den externen Energieeintrag zu mi-
nimieren, indem die Rauchgase zur Beheizung der Reaktoren beziehungsweise Trockner
verwendet werden. Bei der Hydrothermalen Karbonisierung wird das heiRRe Prozesswasser
genutzt, um die frische Biomassemischung zu erwarmen. Die Abgase der Pyrolyse und des
BSP-Verfahrens missen nach Rickgewinnung der Wérme unter Umsténden noch ent-
staubt werden, sind aber im Regelfall sauber, da sie nur CO2, N2, H,O und Restsauerstoff
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enthalten. Das Abwasser der HTC hingegen muss aufwendig von organischen Nebenpro-
dukten gereinigt werden. Auch fallen nach der Entspannung beim Austrag der Kohle groRe
Mengen heillen Abwassers (<100 °C) an, welche nur schlecht weitergenutzt werden kon-
nen. Diese Problematik wurde erkannt und es werden verschiedene Ansétze zur Optimie-
rung vorgeschlagen, wie zum Beispiel die direkte Recyclierung des Prozesswassers zur
Reduktion des thermischen Eintrages und der Abwassermengen (Stemann, 2013). In der
Pyrolysemodellierung fallt zum einen Dampf aus der Trocknung bei 126 °C und zum an-
deren recyclierte Rauchgase bei 295 °C an. Die Rauchgase kdnnen unter Umstanden weiter
in anderen thermischen Prozessen genutzt werden. Beim BSP-Verfahren féllt nur Ab-
gasstrom an, da die thermische Trocknung und Karbonisierung in einem Prozess stattfin-
det. Dadurch ist das Temperatur- und Abgasmasseniveau héher als bei der Pyrolyse, jedoch
erhéht sich dadurch auch die Nutzbarkeit dieses Stroms bei Folgeprozessen.

Die vorgestellten Verfahren weisen also unterschiedliche Energiebilanzen auf, was beson-
ders in der Nutzung verschiedener Reaktionsmedien begriindet ist. Somit sind sie fiir die
Prozessierung jeweils unterschiedlicher Biomassen nutzbar. Die Pyrolyse bevorzugt tro-
ckene und hochwertige Biomasse, wie zum Beispiel Holz und Stroh, um diese in ihren
Brennstoffeigenschaften zu verbessern oder anwendungsspezifische Kohlen herzustellen,
zum Beispiel Aktivkohle. Anwendung findet die Pyrolyse auch bei Erzeugung flissiger
Produkte und sogenannten ,,Biocrude®, welches eine Mischung aus kondensierbaren Pro-
dukten und Feststoff ist. Dieses soll dann in weiteren Prozessschritten zu flissigen oder
gasférmigen Energietrdgern verarbeitet werden (Dahmen & Dinjus, 2010). Fiir feuchte Bi-
omassen lohnt sich im Regelfall der energetische und technische Aufwand nicht. Die hyd-
rothermale Karbonisierung sollte nur mit sehr feuchten Biomassen durchgefuihrt werden,
da das Anfeuchten von trockener Biomasse wenig sinnhaft erscheint. Fir die Herstellung
eines einfachen Kohleproduktes stellt sich jedoch die Frage, ob der Prozess 6konomisch
realisierbar ist. Denkbar ist die Erzeugung von Spezialstoffen und —chemikalien (L&vulin-
séure, Hydroxymethylfurfural), sofern die jeweils erreichten Ausbeuten und Konzentrati-
onen hoch genug sind. Auch durchgefiihrt wird eine Umsetzung zu gasférmigen Energie-
tragern, zum Beispiel Wasserstoff, was aber deutlich schéarfere Reaktionsbedingungen
voraussetzt. Somit bleibt das Biomass Steam Processing als vorteilhaftes Verfahren fur
niedrigwertige, feuchte Biomassen. Der verfahrenstechnische Aufwand ist begrenzt und
das Zielprodukt Kohle wird in ausreichenden Mengen erhalten. Gerade im Bereich der
klassischen Abfallbiomassen, wie zum Beispiel Marktabfélle, Biotonne, Gérreste oder un-
ter Umsténden auch Kl&rschlamm, ist ein 6konomischer Einsatz der Technik denkbar. Ein-
satzstoffe mit vergleichsweise hohem 6konomischen Wert, wie Holz oder Stroh, kdnnen
hingegen nur in wenigen Fallen sinnvoll verwertet werden. Eine wichtige Komponente bei
allen vorgestellten Verfahren ist jedoch auch das Energiemanagement, um Warme aus den
abgehenden Prozessstromen zurtickzugewinnen. Dies kann bei der Pyrolyse und BSP vor-
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zugsweise eine thermische Nachverbrennung der fliichtigen Bestandteile sein. Das entste-
hende Rauchgas kann dann aufgrund seiner hohen Temperatur gut zum Aufheizen der Pro-
zesskomponenten genutzt werden.

Mit Blick auf das chemische Verfahren selbst, kann man feststellen, dass das Biomass
Steam Processing sowohl Verfahrensparameter der Pyrolyse als auch der hydrothermalen
Karbonisierung anwendet. Dies geben auch die gefundenen Produkte in der flissigen Phase
wieder. Hier findet man sowohl Abbauprodukte der hydrothermalen Verfahren, als auch
der Pyrolyse. Damit kann man das Biomass Steam Processing als vorteilhafte Kombination
der beiden Verfahren bezeichnen. Es werden die katalytische Wirkung des H,O bei der
Hydrolyse von Zellulose und Hemizellulosen sowie die positiven Eigenschaften als guter
Waérmeubertrager genutzt, ohne einen erhéhten verfahrenstechnischen Aufwand wie bei
der HTC betreiben zu mussen. Gleichzeitig ermdglichen die atmospharischen Bedingun-
gen einen kontinuierlichen Betrieb und das Medium Wasserdampf verdrangt zusatzlich
freien Sauerstoff, sodass eine externe Inertisierung nicht notwendig ist.

5.3 Skalierung und Optimierung

Bei der Entwicklung des BSP-Verfahrens wurde der Prozess in mehreren Skalierungsstu-
fen untersucht und jeweils Erfahrungen fiir die nachstgroRere Anlage gesammelt. Begon-
nen wurde mit einer kleinen Laborapparatur, die aus einem beheizten Stahlzylinder mit
Probezugédngen und Flanschen bestand, welcher mit circa 5 g Biomasse befllt werden
konnte und welcher mit Dampf durchstromt wurde. Dabei wurde die Fliissigphase aufge-
fangen und die Gasphase hinsichtlich Kohlenmonoxid und Kohlendioxid Uiberwacht. Der
nach kurzer Zeit erhaltene karbonisierte Stoff dhnelte den Produkten der hydrothermalen
Karbonisierung in Druckwasser, was zu dem Schluss fuhrte, dass ein hoher Druck und
flissiges Reaktionsmedium nicht zwingend nétig sind. Mit dieser Erfahrung wurde der
Technikumsreaktor aufgebaut und in mehreren Versuchskampagnen erweitert und weiter-
entwickelt. Dabei wurden vor allem verschiedene Biomassen auf ihre Eignung Gberpriift
und optimale Prozessparameter gesucht. Die Bewertung der Parameter erfolgt auf Basis
der Zusammensetzungen der drei erhaltenen Phasen. Eine weitere wichtige Entwicklung
war die Integration einer Gasruckfiihrung mittels Turboladern, um die Kontaktzeit von Re-
aktionsatmosphare und Feststoff zu verlangern. Auch hier konnten positive Ergebnisse er-
zielt werden, aber auch die Erfahrung, dass eine zuverldssige Pumpe in dieser BaugréBe
fir die Gasatmosphare nicht erwerbbar ist und dass sowohl Kondensate, wie Teere und
Ole, als auch Staube im Gasfiihrungsbereich zu Verstopfungen und hohem Verschleif fiih-
ren, weswegen die Beheizung und die ausreichende Dimensionierung der gasfiihrenden
Teile als wichtige Kriterien fiir die néchste Skalierung definiert wurden. Der Transport
durch den Reaktor Gbernimmt im Technikumsreaktor eine Férderschnecke, welche (ber
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ein Zahnrad von einem Elektromotor angetrieben wird. Uber die Drehzahl der Forder-
schnecke kann die Verweilzeit eingestellt werden. Dieses funktionierende Férderkonzept
wurde prinzipiell auch fir die Pilotanlage Gbernommen, wobei aufgrund des héheren
Durchsatzes und der gréReren Stiickigkeit eine Doppelschnecke gewéhlt wurde. Diese wird
ebenso iber einen Elektromotor angetrieben, welcher jedoch in der Grundkonstruktion di-
rekt auf die Hauptwelle aufgesetzt wurde und seine Kraft tiber ein Getriebe und ein Stirn-
zahnrad gleichmé&Rig an beide Wellen verteilt. Nachdem das Blockieren der Férderschne-
cke durch Biomasse jedoch mehrfach nicht von der Antriebseinheit identifiziert werden
konnte, was in der hohen Untersetzung des Getriebes begriindet ist, und Schaden an der
Hauptwelle auftraten, wurde eine modifizierte Antriebslosung eingebaut. Eine Rutsch-
kupplung trennt in der finalen Version die Einheit aus Motor und Getriebe von der Haupt-
welle. Die Antriebseinheit wurde sowohl am Zufiihr- als auch Reaktorférderer getauscht
und aus platztechnischen Griinden im Winkel von 90° montiert. Die Biomasse wird an der
Technikumsanlage manuell direkt auf die Forderschnecke aufgegeben. Dies stellte sich als
relativ unkomfortabel heraus, inshesondere da heifle Prozessgase direkt durch den Eingang
entweichen konnten und so die Zugabe erschwerten. Aufgrund dieser Erfahrung wurde der
Biomasseeintrag an der Pilotanlage optimiert konstruiert. Hier wird die Biomasse manuell
in einen Vorratshehélter gegeben, aus welchem eine Zuflihrdoppelschnecke Material zie-
hen kann und dieses zur Reaktorschnecke fordert. Durch eine Prellplatte wird die Zu-
flihrschnecke zusatzlich von der Reaktorzone getrennt. Durch diese Konstruktion gelangen
nun keine Prozessgase mehr in den Bereich der manuellen Beflllung, dem Vorratsbehalter.
Diese Modifikationen erhdhen die Sicherheit fiir die Anlagenbetreiber und fiihren zu einer
gleichmaRigeren Beschickung des Reaktors. Eine weitere Prellplatte befindet sich am Ende
der Reaktorzone, um einen Gasabschluss zum Kohleauffangbehélter zu erreichen. Mit die-
sem Einbau ist es nun mdglich die Produktkohle wéhrend eines laufenden Versuches mit-
tels eines Ersatzauffangbehélters zu entnehmen.

Die Mdglichkeit, Proben der verschiedenen Phasen zu entnehmen, wurde durch mehrere
Zugéange gewdhrleistet. Im Vergleich zur Technikumsanlage, mit nur einer Feststoffent-
nahme (Kohlebehalter), einer Flissigphasenentnahme (Kondensationshehdlter) und einem
Gaszugang nach dem Kondensator, kénnen nun (ber vier zusétzliche Stutzen am Boden
des Reaktors Feststoffproben bei verschiedenen Karbonisierungsgraden entnommen wer-
den. Die Flussigphase wird in zwei Auffangbehdltern an den Wéarmetbertragern gesam-
melt und kann regelméaRig beprobt werden. Die Gasphase kann Uber die Reaktorldnge an
fiinf verschiedenen Stellen Uberpriift werden, ebenso wie jeweils nach den beiden Warme-
Ubertragern.

Die Steuerung der Anlage ist in der Pilotanlage deutlich umfangreicher und automatisier-
ter. Die Forderschnecken kdnnen unabhéngig voneinander geregelt werden. Im Reaktor-
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bereich befinden sich fiinf (sechs) individuell steuerbare Heizzonen und im Peripheriebe-
reich diverse weitere. Die Fillstande der Zufiihrung und der Auffangbehélter kénnen direkt
an der Anlagensteuerung lberwacht und bei Bedarf die Behalter geleert werden.

Mit diesen Modifikationen konnten und kénnen weiterhin Informationen und Erfahrungen
fiir eine vergréBerte Anlage gesammelt werden. Auf konkrete Fragestellungen kdnnen
ohne Zeitverlust Antworten gegeben werden, insbesondere in Bezug auf sich &ndernde
Einsatzstoffe und variierende Reaktionsparameter.

Festzustellen ist jedoch, dass die (Doppel-)Schneckentechnologie fir die Verwertung von
feuchten Einsatzstoffen nur begrenzt skalierbar ist. Grund daf(r ist der Eintrag der flr die
Aufheizung und Verdampfung der Feuchtigkeit nétigen Energie, welcher im Pilotaufbau
Uber die AuRenwande geschieht. Durch die geringe Durchmischung des Feststoffes im Re-
aktor kann die Wéarme nicht schnell genug eingetragen werden. Mdgliche Optimierungen
daftir waren zum einen die zusétzliche Beheizung der Schneckenwellen, was weitere Uber-
tragerflache und geringere zu Uberbriickende Distanzen bedeuten wiirde. Zum anderen
kann die Beheizungstemperatur erhoht werden, um ein héheres AT zu erreichen, was je-
doch lokal zu Temperaturen Uber der gewiinschten Reaktionstemperatur fihren kann und
somit zu unerwiinschten Nebenprodukten und verringerter Ausbeute. Des Weiteren wére
eine starkere Durchmischung forderlich, um den Wérmeeintrag zu verbessern. Dies ware
durch spezielle Einbauten oder eine erhéhte Rotationsgeschwindigkeit der Wellen reali-
sierbar, was den Reaktor aber anfélliger gegen Storstoffe machen wiirde oder sehr groRRe
BaugroRen erfordert. Die Verwertung von feuchten Biomassen, wie Biotonnen-Abfille,
findet meist in Anlagen (zum Beispiel Kompostierungsanlagen) mit einem Durchsatz von
10.000 bis 50.000 t/a statt. Fir eine BSP-Anlage in dieser GréRenordnung wére es folglich
erwagenswert eine andere Reaktorform zu wéhlen, in der die Biomasse besser durchmischt
wird und welche weniger anféllig fir Verklemmungen und Verstopfungen durch mecha-
nische Storstoffe ist.

Fur Verwertungsstrategien von biogenen Abfallstoffen gibt es ein grof3es Potential. Sowohl
in Industriestaaten, als auch in Entwicklungs- und Schwellenléndern gibt es einen steigen-
den Bedarf dafir. In Industriestaaten sind es vor allem die sich verscharfenden Rahmenbe-
dingungen flr die Entsorgung von Abfallstoffen, wie bei Kl&rschlamm, Biotonne und
Kompost, die zu Handlungsdruck fiihrt. In Schwellen- und Entwicklungslandern ist es vor
allem die durch das Bevdlkerungswachstum verursachte Steigerung des Millaufkommens.
In all diesen Fallen kann das BSP-Verfahren eine Option sein.

In Deutschland gibt es ein groRes Interesse an Bioabfallverwertungsstrategien, da unter
anderem die flachendeckende Einflihrung der Biotonne und die Einschrankung bei der
Ausbringung von Klérschlamm in der Landwirtschaft die zu bearbeitenden Mengen stark
erhoht hat. Abbildung 59 zeigt allein die Steigerung von biologisch abbaubaren Abféllen,

111



5 Diskussion

welche in Bioabfallbehandlungsanlagen in Deutschland anfallen. Fir die kommenden
Jahre ist ein weiterer starker Anstieg zu erwarten, da immer mehr Kommunen die getrennte
Sammlung der Biotonne einfiihren miissen und werden.
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Abbildung 59: An Bioabfallbehandlungsanlagen angelieferte biologisch abbaubare Abfélle (Statistisches
Bundesamt, 2016)

Da groRe Teile dieser Stoffstrome in Kompostieranlagen verarbeitet werden, werden lokal
Kapazitatsgrenzen erreicht. Auch sinkt aufgrund des groBen Angebotes die Absetzbarkeit
des Produkts Kompost. Bioabfalle und in MalRen auch Kl&rschlamme eignen sich gut fiir
die Umsetzung im BSP-Verfahren, wie sowohl in dieser Arbeit und als auch in weiteren
Studien gezeigt werden konnte. Inshesondere die Robustheit des Verfahrens und dessen
moderate Prozessparameter ermdglichen den Aufbau direkt auf dem Gelande bestehender
Bioabfallverwertungsanlagen und koénnen so uberschissige Stoffstrome bearbeiten. Je
nach Einsatzstoff kdnnen die karbonisierten Produkte entweder lokal verwendete Stoffe
substituieren, wie zum Beispiel Brennstoffe und auch Aktivkohlefilter, oder durch Zugabe
verbessern, wie zum Beispiel als kohlenstoff- und mineralreicher Zuschlagsstoff zu Kom-
post. Das BSP-Verfahren liefert also interessante und vielfaltig einsetzbare Produkte. Die
grofRe Stérke liegt jedoch in der energetischen und stofflichen Nutzbarmachung von Ab-
fallstoffen. Dies ist in deutlich kiirzeren Verarbeitungszeiten moglich als in anderen Ver-
fahren und erfordert im Regelfall geringeren technischen Aufwand. Dadurch kénnte das
Potential von Bio- und Griinabféllen deutlich besser und umfassender als bisher ausge-
schopft werden.

Die Verwertung sehr feuchten Biomassen scheint jedoch mit der bisher verwendeten Re-
aktortechnik, dem Schnecken- bzw. Doppelschneckenforderer, nicht realisierbar zu sein,
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wie die Ergebnisse an der Pilotanlage in Abschnitt 4.4.2.1 nahelegen. Aufgrund der gerin-
gen Durchmischung des Férdergutes und der begrenzten Wéarmeubertragungsflache und
Wandtemperatur kann die zur Trocknung und Karbonisierung nétige Energie nicht in aus-
reichend kurzer Zeit eingebracht werden. Aus diesem Grund sollte bei der weiteren Ska-
lierung ein Reaktorkonzept Anwendung finden, welches diese Probleme beriicksichtigt.
Mit einem Drehrohrreaktor kann dies erreicht werden, da durch die Rotation mit entspre-
chenden Einbauten eine gute Umwaélzung des Fordergutes erreicht werden kann. Bei der
indirekten Beheizung stehen zudem, abhéngig vom Fullgrad, gréfRere Oberflachen fur die
Waérmibertragung zur Verfugung, welche durch die kurzen Kontaktzeiten vom Einsatzma-
terial mit der Wand auch mit héheren Temperaturen beaufschlagt werden kénnen. So kann
die thermische Trocknungsphase und die Karbonisierung verkirzt werden.

Auf dem Weg, das BSP-Verfahren flr diese Probleme wirtschaftlich zu nutzen, sind also
noch einige Anstrengungen zu bewaltigen. Ein weiterer Schritt in Richtung Industriemal3-
stab wird gegenwartig mit der Planung einer Demonstrationsanlage mit 2000 t/a Durchsatz
getan. Hierbei wird das Grundkonzept beibehalten, jedoch mit einigen effizienzsteigernden
Modifikationen. Die thermische Trocknung und Karbonisierung wird wieder in einem Re-
aktor durchgefiuhrt, auch wenn die Aufteilung in zwei separate Einheiten denkbar wére,
um bei niedrigeren Temperaturen energetisch optimal zu trocknen. Jedoch fihrt dies zu
einem groéReren Anlagenaufbau mit mehr Schnittstellen. Als Hauptreaktor wird ein Dreh-
rohr eingesetzt, welches wie erldutert eine bessere Durchmischung erreicht und somit den
Eintrag der Warme in das Schittgut verbessert. AuRerdem werden Forderprobleme, wie
das Verklemmen durch Stdrstoffe vermieden. Die fllichtige Phase wird anschlielend nicht
auskondensiert, sondern in einem Brenner thermisch nachverbrannt, um die enthaltene che-
mische Energie zu nutzen und den Abgasstrom zu inertisieren. Dieser inerte Rauch-
gasstrom heizt den Prozess wiederum auf, um moglichst viel Energie zu recyclieren. Der
Prozess selber soll durch geeignete Einsatzstoffvorbehandlung automatisiert ablaufen, so
dass eine Aufstellung auch ohne kostenintensive fachliche Betreuung mdéglich ist. Sobald
der Demonstrator erfolgreich in Betrieb genommen wurde, soll mit der Planung der finalen,
reguldren Anlagengrofie begonnen werden. Abhangig von Einsatzstoffen und Infrastruktur
kann das Verfahren dann skaliert und modifiziert werden. Um eine maéglichst grofle Wert-
schdpfung zu erreichen, wird an der Veredelung des BSP-Kohleprodukts zu Aktivkohle-
material geforscht (Kaiser, 2016; Bott, 2016).
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