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Abstract

Im Zeichen des Klimawandels haben sich fiihrende Industrienationen geeinigt, ihre jeweiligen COo-
Emissionen signifikant zu senken. Diese Reduktionsziele kénnen nur erreicht werden, wenn die
Emissionen bei der Energieerzeugung deutlich gesenkt werden. In der vorliegenden Arbeit wird das
sogenannte Chemical Looping Verfahren untersucht, bei dem Energie aus fossilen Energietrigern
gewonnen und das dabei entstehende CO, abgeschieden wird. Die aktuelle Forschung im Bereich
Chemical Looping konzentriert sich vor allem auf den LabormaBstab und kleinere Versuchsanlagen.
Aus diesem Grund wurde an der Technischen Universitit Darmstadt eine Versuchsanlage im 1 MW
MafBstab errichtet. Die Anlage besteht aus zwel miteinander gekoppelten zirkulierenden
Wirbelschichtreaktoren mit einer Hohe von iiber 11 m. Ziel dieser Anlage ist es, das Verfahren im
semi-industriellen MaB3stab und mit kommerziell verfigbarer Technologie zu demonstrieren und die
Effizienz des Verfahrens unter diesen Umstidnden zu untersuchen. In dieser Arbeit werden zunichst
einige Versuche mit Ilmenit — dem verwendeten Sauerstofttrager — beschrieben. Weiterhin werden
Auslegung, Autbau und Inbetriebnahme der 1 MW Versuchsanlage dokumentiert und die
Ergebnisse der ersten Versuchsreihen dargestellt und ausgewertet. Die erzielten Ergebnisse zeigen,
dass das Chemical Looping Verfahren in einer derartigen Anlagenkonfiguration betrieben und das

COs sicher abgeschieden werden kann.

Attempting to counteract the consequences of climate change, leading industrial nations have agreed
on reducing their CO, emissions significantly. To reach these reduction goals, it is essential to
reduce the CO, emissions in the field of energy conversion. This PHD thesis covers the field of
chemical looping combustion, a technology that uses fossil fuels for energy conversion with inherent
capture of CO.. Since the research regarding chemical looping had so far focused mainly on lab scale
or small scale experiments, a 1 MW pilot plant has been erected at Technische Universitit
Darmstadt in order to investigate the process in a semi-industrial scale and to check the process
efficiency with commercially usable equipment. This pilot consists of two interconnected fluidized
bed reactors and has an overall height of more than 11 m. In this thesis, some experiments with
ilmenite — used as the oxygen carrier — are explained. Furthermore, the design, erection and
commissioning of the pilot plant are presented as well as the results of the first test campaigns. The
evaluation of the latter proves that the process can be handled in the design configuration and that

COsq can be safely captured in a pilot plant of this scale.
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1 Einleitung

Laut dem “4. Assessement Report” des ,Intergovernmental Panel on Climate Change“ (IPCC) von
2007 ist die Erwiarmung des globalen Okosystems eindeutig nachweisbar. Die Auswirkungen des
Klimawandels zeigen sich beispielsweise durch einen Anstieg der globalen Oberflichentemperatur,
das Abschmelzen der Gletscher und Polkappen oder den Anstieg des mittleren Meeresspiegels [17].
Diese Auswirkungen sind sehr wahrscheinlich die Konsequenz des Anstiegs der anthropogenen
Treibhausgasemissionen seit Beginn der Industrialisierung [17. Im Kyoto-Protokoll werden
folgende Treibhausgase gelistet: Kohlendioxid (CO.), Methan (CH.), Stickstoffdioxid (N.O)
Fluorchlorkohlenwasserstoffe (FCKW), Perfluorcarbone (PFC) und Schwefelhexatluorid (SFg) [27.
Den grofiten Anteil an den anthropogenen Treibhausgasemissionen hat das Treibhausgas COs,,
welches unter anderem bei der Verbrennung fossiler Energietriger entsteht. Die COo-Konzentration
in der Atmosphire ist in den vergangenen Jahren von dem vorindustriellen Wert von 280 ppm auf
397 ppm im Februar 2013 angestiegen [37]. Vor dem Hintergrund eines steigenden
Energieverbrauchs, werden Uberlegungen angestellt, wie die COg-Emissionen in den kommenden
Jahren gesenkt werden konnen. Der Industriezweig der Stromerzeugung ist einer der groflten
Emittenten von CO,, da die Stromerzeugung zu groBen Teilen auf fossilen Energietriagern autbaut.
Nach einem Szenario der ,International Energy Agency” steigt der Energieverbrauch bis zum Jahr
2035 zudem um iiber ein Drittel an [47]. Um den Auswirkungen steigender Treibhausgasemissionen
entgegen zu wirken, verpflichten sich die ratifizierenden Staaten im Kyoto-Protokoll ihre jeweiligen
CO. Emissionen in den folgenden Jahren zu senken um einen weiteren Anstieg der COo-
Konzentration in der Atmosphire zu verhindern. Um diese gesetzten Reduktionsziele zu erreichen,
ist es zwingend noétig die CO. Emissionen bei der Stromerzeugung zu reduzieren. Da der Einsatz
von erneuerbaren Energietrigern im Grundlastbetrieb aktuell noch nicht méglich ist, miissen die
CO. Emissionen beim Einsatz fossiler Energietriger gesenkt werden. Ein erfolgsversprechender

Ansatz hierflr ist das sogenannte ,,Carbon Capture and Storage” (CCS).

1.1 Carbon Capture and Storage

CCS ist eine vielversprechende Moglichkeit, die COg-Emissionen im Bereich der Energieerzeugung
zu reduzieren. Im Rahmen der Stromerzeugung, der groBten anthropogenen CO.-Quelle, wird
genauso viel CO; emittiert wie im gesamten restlichen Industriesektor zusammen [57. Die Idee des
CCS ist, das bei der Verbrennung von fossilen oder erneuerbaren Energietrigern entstehende CO,
abzutrennen und so zu lagern, dass es fiir sehr lange Zeit nicht in die Atmosphére gelangen kann
[5]. Insofern das CO; sicher und langfristig gelagert werden kann, reduziert dies die Emissionen des
Treibhausgases. Das CO, kann durch verschiedene technische Prozesse vor, nach oder wihrend der
Verbrennung abgeschieden werden. Im Anschluss an die Abtrennung muss das CO. zu einer

geeigneten Lagerstitte transportiert werden. Fiir diesen Transport kommen prinzipiell verschiedene
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Mboglichkeiten wie zum Beispiel Lastwagen, Schiffe oder Pipelines in Irage. Einer der Kernpunkte
dieser Technologie ist die angesprochene langfristige und sichere Speicherung des abgetrennten
COs.. Auf diesem Gebiet bestehen schon mehrjihrige Erfahrungen, zum Beispiel bei der Verwendung

von COs in der Erdslforderung.

1.2 Politischer Hintergrund

Mit dem Beschluss 94/69/EG der Klimarahmenkonferenz wurde 1993 erstmals die multilaterale
Einigung erzielt, die Konzentration der Treibhausgase in der Atmosphire auf einem Niveau zu
stabilisieren, dass keine Gefahr fiir das anthropogene Klimasystem besteht [67]. Dieser Beschluss
wurde in den folgenden Jahren weiter ausgearbeitet und fiihrte im Jahr 1997 schliefllich zu dem
sogenannten , Kyoto-Protokoll” [27]. Beim Kyoto-Protokoll handelt es sich um ein Zusatzprotokoll
zur Ausgestaltung der Klimarahmenkonvention der Vereinten Nationen, welches am 16.02.2005 in
Kraft trat. In dieser multilateralen Vereinbarung verpflichteten sich die ratifizierenden Staaten, ihre
anthropogenen CO.-Emissionen in den darauffolgenden Jahren zu reduzieren. Im Durchschnitt
vereinbarten die Staaten, ihre Emissionen in der ersten Verpflichtungsperiode (2008 — 2012) um
5,2 Prozent zu reduzieren [27]. Trotz dieser Vereinbarung konnte das Kyoto-Protokoll nur miithsam
ratifiziert werden, da verschiedene Industrielinder die Ratifizierung voriibergehend oder endgiiltig
verweigerten. Heute (Stand 2013) ist die USA das einzige Industrieland, das die Ratifizierung des
Kyoto-Protokolls immer noch ablehnt. Andere Industrienationen, wie zum Beispiel Kanada,
verweigerten die Ratifizierung in erster Instanz, revidierten diese Haltung jedoch spéter [77].

Im Jahr 2007 verdffentlichte die Europdische Kommission eine Mitteilung mit dem Titel
»Begrenzung des globalen Klimawandels auf 2°C — Der Weg in die Zukunft bis 2020 und dariiber
hinaus®. Inhalt dieser Mitteilung war die Ausgabe neuer Reduktionsziele von 20 % bis 2020 und 60 —
80 % bis 2050. Die Europdische Kommission erkldrte weiterhin, dass die Realisierung der
angestrebten Reduktionsziele technisch moglich und das der dadurch entstehende Nutzen deutlich
grofer als deren Kosten seien. Die Erkldrung beinhaltet dariiber hinaus die Aufforderung, simtliche
Moglichkeiten der Emissionsminderung auszuschopfen [87.

Ein Teil der moéglichen Emissionsminderungen im Energiesektor kann durch primdre MafBnahmen
wie zum Beispiel Wirkungsgradsteigerung oder Brennstoftwechsel realisiert werden. Um das
Potential jedoch vollstindig auszuschopfen, muss die Abscheidung von CO. und dessen
anschliefende Lagerung eingefithrt werden. Ein wesentlicher Bestandteil dieser Technologie ist die
sichere und dauerhafte Lagerung von CO. in geologischen Formationen, welche jedoch noch
umstritten ist.

Im Jahr 2009 erlieBen das Europidische Parlament und die Europidische Kommission zu diesem
Thema die Richtlinie 2009/31/EG iiber die geologische Speicherung von Kohlendioxid [97. Im
Rahmen dieser Richtlinie wird den Mitgliedslindern das Recht gewihrt, gemil den in der Richtlinie
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verankerter Regeln Speicherstitten fir CO, auf ihrem Territorium auszuwihlen. Um solche
Speicherstitten genehmigen zu diirfen, werden umfangreiche SicherheitsmaBnahmen, wie ein
detaillierter Uberwachungsplan oder routine- und nicht routinemiBige Kontrollen durch die
zustindigen Behorden vorgeschrieben. Dariiber hinaus gewéhrt die Richtlinie den Mitgliedsstaaten
ebenso das Recht, keinerlei Speicherstitten auf deren Hoheitsgebiet zuzulassen. Die Speicherung von
COs. in einer Wassersiule wird durch die Richtlinie verboten [97.

Im Jahr 2012 wurde die Richtlinie in Deutschland — nach mehreren gescheiterten Versuchen — im
sogenannten ,,CCS-Gesetz“ umgesetzt. Das am 24.08.2012 in Kraft getretene, Gesetz ldsst eine
geologische Speicherung von CO; in Deutschland generell zu. Den Bundeslindern wird jedoch das
Recht gewihrt, auf ihrem eigenen Hoheitsgebiet zu entscheiden, ob und wo eine Speicherung von
CO; durchgefiihrt werden darf [107.

Wihrend die politischen Rahmenbedingungen fiir eine COg-Speicherung also theoretisch ertiillt sind,
gibt es in der Bevolkerung wachsenden Widerstand gegen die geologische Speicherung von CO, auf
deutschem Boden. Zahlreiche Biirgerinitiativen erzeugen bis dato hohen Druck auf die politischen
Entscheidungstriger und verhindern so in vielen Bundeslindern eine geologische Speicherung von
COe..

Auf der Klimakonferenz in Doha im Jahr 2012, wurde nach Ablauf des Kyoto-Protokolls eine zweite
Verpflichtungsperiode beschlossen, in der die ratifizierenden Staaten ihre CO.-Emissionen weiter
senken wollen. Allerdings werden an der zweiten Verpflichtungsperiode weniger Staaten
teilnehmen, als noch an der ersten. Die Mitgliedsldnder der europdischen Union wollen die
vereinbarten Reduktionsziele erfiillen, andere Industrienationen wie die USA, Russland oder Kanada
erklirten jedoch, an der zweiten Verpflichtungsperiode nicht teilzunehmen. [117]

Zusammenfassend lédsst sich festhalten, dass die gesetzlichen Rahmenbedingungen fiir den Einsatz
von CCS in Deutschland geschaffen wurden, die breite Akzeptanz fiir diese Technologie in der
Bevolkerung augenblicklich jedoch noch fehlt. Im Gegensatz dazu ist die Speicherung von CO; in
geologischen Formationen in anderen Nationen prinzipiell erlaubt und wird auch durchgefiihrt. Die
CCS-Technologien kommen also sowohl fiir den Einsatz innerhalb Deutschlands, als auch als
Exporttechnologie in Frage. Obwohl weltweit an diesen CCS-Technologien geforscht wird, wollen
sich einige Industrienationen nicht auf weitere verbindliche Reduktionsziele fiir COg.-Emissionen

festlegen lassen. Die politischen Rahmenbedingungen sind daher aktuell noch etwas uneinheitlich.

1.3 Motivation

Um die beschriebenen Umweltauswirkungen zu begrenzen, wird in Deutschland intensiv an CO.-
Abscheideverfahren geforscht. An der Technischen Universitit Darmstadt (TUD) wurde im Rahmen
des RFCS-Forschungsprojektes , ECLAIR" (,Emission Free Chemical Looping Combustion of Coal®)
eine 1 MW Versuchsanlage errichtet, an der das Verfahren des Chemical Loopings untersucht wird.

An der Versuchsanlage wird das Chemical Looping Verfahren mit Kohle als Brennstoft und Ilmenit
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(FeTiOs) als Sauerstofttriger erforscht. Wegen des volatilen Gaspreises und der unsicheren
langfristigen Versorgung ist davon auszugehen, dass sich die Energieversorgung in Zukunft auch
weiterhin auf fossile Brennstoffe, insbesondere auf Kohle, stiitzen wird. Der groBle Vorteil des
Chemical Looping Verfahrens ist dessen geringer Wirkungsgradverlust. Wiahrend konkurrierende
Verfahren hohe Wirkungsgradverluste durch die Abscheidung des CO, erleiden, liegt der erwartete
Wirkungsgradverlust beim Chemical Looping bei lediglich einem Prozentpunkt ohne Kompression
und Lagerung. Durch die hohen Wirkungsgradverluste der konkurrierenden Verfahren steigt deren
Brennstofteinsatz, was den erzielten Benefit wieder reduziert. Ein weiterer Vorteil des Verfahrens
ist, dass natiirlich vorkommende Materialien, wie das in dieser Arbeit verwendete Ilmenit, eingesetzt
werden konnen. Die vorliegende Dissertation beschreibt Auslegung, Autbau und Inbetriebnahme der

Versuchsanlage sowie erste Versuchsergebnisse.

1.4 Inhalt der Arbeit

Der Aufbau der vorliegenden Dissertation ist wie folgt. Nach der Einleitung im ersten Kapitel,
beschiftigt sich das zweite Kapitel mit der CCS-Technologie, angefangen von den verschiedenen
Abscheideverfahren bis zu Transport, Lagerung oder Verwendung des abgeschiedenen CO,. Im
dritten Kapitel wird das Chemical Looping Verfahren inklusive der verschiedenen Varianten
desselben vorgestellt. Das vierte Kapitel zeigt Vorversuche, die in einer 4 kW Versuchsanlage an der
TU Darmstadt durchgefiihrt wurden. Kapitel fiinf beschreibt den Autbau der 1 MW Versuchsanlage
der TU Darmstadst, in der die Chemical Looping Versuche durchgefiihrt wurden. Die Ergebnisse der
Inbetriebnahme und der Versuche werden in den Kapiteln sechs und sieben vorgestellt. Kapitel acht

fasst die Arbeit zusammen und gibt einen Ausblick auf mogliche kommende Forschungsaktivititen.
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2 Verfahren zur Kohlendioxid-Abscheidung

Es gibt drei prinzipielle Moglichkeiten, CO. bei der Verbrennung fossiler Energietriger
abzutrennen, ,Pre-combustion® Technologien, ,Post-combustion® Technologien und ,Oxyfuel®
Feuerung. Bei den Pre-combustion Technologien wird der Brennstoff vergast und das CO, vor
Beginn der eigentlichen Verbrennung abgeschieden. Wird der Brennstoft zuerst verbrannt und das
entstehende CO, im Anschluss an die Verbrennung abgeschieden, spricht man von Post-combustion
Technologien. Die dritte Moglichkeit das CO, abzuscheiden besteht durch die Oxyfuel Technologie,
bei der der Brennstoff mit reinem Sauerstoft verbrannt wird. Da fossile Energietriger zum
tberwiegenden Teil aus Kohlenstoft und Wasserstoff bestehen, entsteht bei der Verbrennung fast
ausschlieflich CO; und Wasser. Wenn das Abgas hinreichend stark abgekiihlt wird, kondensiert das

Wasser und das Abgas besteht zum tiberwiegenden Teil aus COs.

2.1 Pre-combustion Technologien

Bei der Pre-combustion Technologie wird das CO. vor der eigentlichen Verbrennung abgeschieden.
Als Brennstoffe kommen sowohl fossile Energietriger wie Kohle als auch regenerative

Energietriger wie zum Beispiel Biomasse in Frage.

2.1.1 IGCC-Prozess

Beim IGCC-Prozess (Integrated Gasification Combined Cycle) wird der Brennstoft zuerst vergast
und anschlieBend in einem GuD-Kombikraftwerk verbrannt. Der Brennstoff, meist Kohle, wird mit
Dampf und reinem Sauerstoff, aus einer kryogenen Luftzerlegungsanlage, im Vergaser
unterstochiometrisch vergast. Das dabel entstehende Synthesegas besteht tiberwiegend aus CO und
H.. In der nachgeschalteten Abgasreinigung miissen Asche und bei der Vergasung entstehende
Schlacke entfernt werden. Im Anschluss an die Abgasreinigung wird das entstandene CO

entsprechend der Wassergas-Shift Reaktion zu CO; und H, umgewandelt.
CO + H,0 - CO, + H, (1)

Die prinzipielle Funktionsweise des IGCC-Rraftwerks ist — stark vereinfacht — in Abbildung 1 zu

sehen.
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Abbildung 1: Vereinfachtes Verfahrensschema des IGCC-Prozesses

In einer weiteren Abgasreinigung wird sowohl der vorhandene Schwefel abgeschieden als auch das
CO, vom H, getrennt. Dies geschieht im Allgemeinen mit Hilfe einer der nachfolgend beschriebenen
physikalischen Losungsmittel. Beim sogenannten Selexol-Prozess wird eine Mischung aus
Dimethylether und Polyethylenglykol eingesetzt um CO. und das bei der unterstéchiometrischen
Vergasung entstandene HoS abzutrennen [127]. Der ,Rectisol“-Prozess setzt stattdessen gekiihltes
Methanol (bei ca. -40°C) ein um die beiden Komponenten abzutrennen [137]. Um das CO; speichern
zu konnen, muss daran anschlieBend noch das HoS vom CO, abgetrennt werden. Dies geschieht
meist in einer ,Claus“-Anlage. Im , Claus“-Prozess wird dem Gemisch aus CO. und HeS Sauerstoff
zugesetzt, wodurch das HoS zu Wasser und elementarem Schwefel reagiert. Auf diese Weise entsteht
ein reiner CO. Produktstrom. Eine weitere Moglichkeit zum Trennen von CO. und H. ist die
Verwendung Wasserstoft-selektiver Membranen [147]. Das abgetrennte CO. kann weiter
autbereitet, verdichtet und gelagert werden, der Wasserstoft kann, mit Stickstoff verdiinnt, in der
Gasturbine des GuD-Kombikraftwerks verbrannt werden. Untersuchungen zeigen, dass mit dem
IGCC-Prozess ca. 90 % des CO. bei einem Netto-Wirkungsgrad des Kraftwerks von 36,6 %

abgeschieden werden kann [157.
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2.2 Post-combustion Technologien

Bei den ,Post-combustion” Technologien wird das CO. erst nach der eigentlichen Verbrennung
abgeschieden. Der grofle Vorteil dieser Verfahren besteht darin, dass die CCS Technologie fiir
bestehende Kraftwerke nachgeriistet werden kann, wohingegen fiir andere Verfahren neue

Kraftwerke errichtet beziehungsweise bestehende Kraftwerke umgebaut werden miissen.

2.2.1 Amin-Wasche

Eine Moglichkeit, CO, aus dem Abgas fossiler Kraftwerke abzutrennen, ist der Einsatz von Amin-
Losungen. Die wissrige Amin-Losung reagiert bei Kontakt mit dem Abgas unter Bildung von
Carbamaten, Carbonaten oder Hydrogencarbonaten mit dem CO. [167] und bindet dieses so aus dem
Abgas. Das am Hiufigsten eingesetzte Amin ist Monoethanolamin (MEA), ein primédres Amin [177].
Dariiber hinaus werden sekunddre Amine, zum Beispiel Diethanolamin (DEA) [177, tertidre Amine,
zum Beispiel Methyldiethanolamin (MDEA) [187] und sterisch gehinderte Amine wie KS-1
eingesetzt. Der stark vereinfachte Autbau einer Amin-Wische Anlage ist am Beispiel der MEA-
Wiische in Abbildung 2 dargestellt. Eine solche Anlage besteht aus zwei Reaktoren, einem Absorber
und einem Stripper. Das Abgas der vorgeschalteten Verbrennung wird in den Absorber eingeleitet,
in den gegenliufig COg-arme MEA-Losung eingebracht wird. Die in den Absorber eingeleitete
MEA-Losung hat beim Eintritt eine CO,-Beladung von ca. 0,24 — 0,32 mol CO,/mol Lésung [197.
Im Absorber nimmt die Losung das im Abgas enthaltene CO, auf und verlidsst den Reaktor mit einer

COy-Beladung von ca. 0,4 — 0,5 mol CO./mol Losung.

<>

CO,- CO,-
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< = — >
|
|
|
|
1
Absorber Warme- Stripper
40°C-60°C tauscher 100°C-120°C

J

Abbildung 2: Vereinfachtes Verfahrensschema der MEA-Wische

Die COgq-reiche MEA-Losung wird in einem Wirmetauscher mit, vom Stripper kommender CO.-

armer MEA-Ldsung, vorgewdrmt und in den Stripper eingeleitet. Im Stripper wird die Temperatur
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erhoht, wodurch die MEA-L6sung regeneriert und das CO. wieder abgegeben wird. Die MEA-
Losung verlédsst den Stripper mit geringer COz-Beladung [167]. Der groBe Vorteil der MEA-Wische
ist, dass das Verfahren seit Jahren industriell angewendet wird und dementsprechend erprobt ist
[207], [21]. Im Kraftwerk NiederauBem ging 2009 eine Demonstrationsanlage in Betrieb, in der
etwa 1550 Nm®/h Abgas gereinigt werden konnen, wobei ca. 90 % des enthaltenen CO,
abgeschieden werden [217. Die Nachteile der MEA-Wische sind die Degenerierung der Losung
durch Schwefeldioxid und Stickoxide sowie die hohen CO, Vermeidungskosten. Wenn das Abgas der
MEA-Wische zugefiihrt wird, dirfen die Konzentrationen von SO, und NO; einen Grenzwert von
10 ppm nicht iiberschreiten. Dies flihrt zu einer aufwendigen und vergleichsweise teuren
Abgasreinigung. Die hohen CO., Vermeidungskosten resultieren vor allem aus dem hohen
Energiebedarf zur Regenerierung der Losung. Der Wirkungsgradverlust einer MEA-Anlage
gegeniiber dem Referenzkraftwerk betragt laut Oexmann et al. [227] etwa 10,7 Prozentpunkte. Die
CO, Vermeidungskosten liegen laut Duan et al. bei 59 US$/t [237. Ein weiterer groBler Nachteil des
Verfahrens ist, dass viele Amine gesundheitsgefihrdend sind. So ist Monoethanolamin (CAS-
Nummer 141-43-5) beispielsweise als gesundheitsschidlich (Gefahrstoftklasse Xn) und dtzend

(Gefahrstoftklasse C) eingruppiert.

2.2.2Chilled Ammonia Verfahren

Eine weitere Moglichkeit zur COg-Abscheidung nach der Verbrennung ist das Chilled Ammonia
Verfahren. Es handelt sich — analog zur MEA-Wische — um einen zweistufigen Prozess mit einer
Absorber- und einer Desorber-Einheit. Dabei wird ein System aus NH;-CO.-H2O eingesetzt um das
CO. aus dem Rauchgas zu absorbieren. Vor der Absorption muss das Rauchgas auf Temperaturen
zwischen 0°C und 20°C, idealerweise 0°C bis 10°C, abgekiihlt werden. Bei der Abkiihlung des
Rauchgases kondensiert ein Grofteil des Wassers aus, wobei Staubpartikel und Schadstofte teilweise
mit ausgewaschen werden. Im Absorber reagiert das CO. im Rauchgas mit der NH;-CO.-H.O
Losung unter der Bildung verschiedener Ammoniumsalze. Die Reaktionsmechanismen im Absorber
sind in der Literatur dokumentiert (zum Beispiel [247). Die Desorption der Ammoniumsalze findet
im Desorber bei Temperaturen von 50°C bis 200°C statt. Der Prozessdruck im Desorber betrigt

dabei zwischen 3 bar und 200 bar [257].

Die Entwicklung des Verfahrens ist bereits relativ weit fortgeschritten. Aktuell werden
Demonstrationsanlagen geplant, mit deren Inbetriebnahme im Jahr 2015 begonnen werden soll. Die
Bilanzierung der Anlage sieht vor, dass ca. 90 % des vorhandenen CO. abgeschieden werden sollen.
Die berechnete CO.-Reinheit liegt bei 99,6 %. Es gibt dartiber hinaus einige groflere
Versuchsanlagen, wie zum Beispiel die Versuchsanlage in Mountaineer (USA), mit einer Leistung
von 54 MW, in der 100.000 Tonnen CO, pro Jahr mit dem Prozess abgeschieden werden sollen

[267]. Die erwarteten Wirkungsgradverluste des Chilled Ammonia Prozesses liegen zwischen sechs
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und elf Prozentpunkten, die geschitzten CO,-Vermeidungskosten zwischen 14 €/t CO, und 36 €/t
CO; (47 US$/t CO,) [24, 277.

2.2.3 Carbonate Looping

Carbonate Looping 1ist eine vielversprechende Moglichkeit zur COg-Abscheidung aus
KRraftwerksabgasen. Im Gegensatz zur Amin-Wische ist das Verfahren zwar noch nicht industriell
erprobt, verspricht daflir aber deutlich geringere WirkungsgradeinbuBBen. Das Carbonate Looping
Verfahren basiert auf dem Einsatz von natiirlichem Kalkstein als Sorbens. Die prinzipielle

Funktionsweise des Carbonate Looping Verfahrens ist, stark vereinfacht, in Abbildung 38 dargestellt.

CaC03

Karbonator Kalzinator
650°C 900°C

CaO

A

D

Abbildung 3: Vereinfachtes Verfahrensschema des Carbonate Looping Verfahrens

Eine Carbonate Looping Anlage besteht aus zwei Reaktoren, typischerweise zwei gekoppelten,
zirkulierenden Wirbelschichtreaktoren, die der eigentlichen Verbrennung nachgeschaltet sind. Das
in der Verbrennung entstandene Abgas wird in den ersten Reaktor, den Karbonator, eingeleitet.
Dort reagiert das im Abgas vorhandene COs, bei einer Temperatur von ca. 650°C mit dem im

Karbonator vorhandenen, CaO.
Ca0O + CO, — CaCO; (2)

Das COo—drmere Abgas verlidsst den Karbonator und wird in die Umgebung entlassen, wihrend das
entstandene CaCOs in den zweiten Reaktor, den Kalzinator, transportiert wird. Der Kalzinator wird

mit einem Gemisch aus O, und rezirkuliertem CO, fluidisiert, wodurch die zugegebene Kohle mit
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reinem Sauerstoff verbrannt wird. Das rezirkulierte CO, wird lediglich zum Kiihlen benétigt, da bei
einer Fluidisierung mit reinem Sauerstoft die lokalen Verbrennungstemperaturen zu hoch wiren. Die
Temperatur im Kalzinator betrigt ca. 900°C wodurch sich das chemische Gleichgewicht dndert und

das CaCOs aufgespalten wird.
CaCO3 d COZ + CaO (3)

Als Sorbens kann beim Carbonate Looping natiirlich vorkommender Kalkstein eingesetzt werden.
Dies ist ein groBer Vorteil des Verfahrens, da Kalkstein sowohl giinstig als auch ausreichend
verfiigbar ist. Da natirlicher Kalkstein eine vergleichsweise geringe Hirte aufweist und der
Kalkstein mit steigender Zyklenzahl deaktiviert, muss Make-up in Form von CaCO; in den
Kalzinator gegeben werden. Im Gegensatz zur MEA-Wische ist das Carbonate Looping noch nicht
groBtechnisch erprobt, es gibt jedoch mehrere Pilotanlagen im semi-industriellen MaBstab [287,
[297. Eine der weltweit grofiten Versuchsanlage steht an der Technischen Universitidt Darmstadt.
Bei der Anlage im Malstab 1 MW handelt es sich um dieselbe Versuchsanlage, in der auch die — in
dieser Arbeit beschriebenen — Chemical Looping Versuche durchgetiihrt werden. Die Versuchsanlage
kann mit geringen UmbaumaBnahmen fiir beide Verfahren verwendet werden. Aktuelle
Forschungsergebnisse zeigen, dass Carbonate Looping Anlagen gut zur CO.-Abscheidung geeignet
sind. Der Wirkungsgradverlust betrigt, ohne Kompression und Lagerung, lediglich 2,75 % [307] bei
CO.-Abscheideraten von tiber 90 % [317]. Der grofite Teil des Wirkungsgradverlustes resultiert aus

der Erzeugung des reinen Sauerstoffs mittels kryogener Luftzerlegung.

2.3 Oxyfuel Technologien

Die Oxyfuel-Technologie basiert auf der Verbrennung von Kohle mit reinem Sauerstoff. Da Kohle
zum tiberwiegenden Teil aus Kohlenstoft und Wasserstoft besteht, entstehen bei deren Verbrennung
fast ausschlieBlich CO. und H.O. Nach der Kondensation von Wasser bleibt ein sehr reiner COo-
Strom tibrig. Mit Ausnahme des Chemical Loopings wird der Energietréger dabei mit molekularem,
gastormigem Sauerstoft’ verbrannt. Es gibt aktuell drei verschiedene Moglichkeiten diesen reinen
Sauerstoft fiir die Verbrennung herzustellen: Kryogene Luftzerlegung, ,Pressure Swing Adsorption®
und Membranverfahren. Beim Chemical Looping Verfahren wird der Sauerstoft durch einen

sogenannten Sauerstofftrager bereitgestellt.

2.3.10xyfuel Feuerung mit kryogener Luftzerlegung

Fir die Verbrennung von Kohle mit reinem Sauerstoff werden groBe Mengen reinen Sauerstofts
benotigt, welcher bei der Oxyfuel Feuerung tiblicherweise durch kryogene Luftzerlegung hergestellt

wird. Dabei wird Luft so lange abgekiihlt, bis die einzelnen Komponenten der Luft bei verschiedenen
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Temperaturen kondensieren. Auf diese Weise ist es moglich, die Gase in hoher Reinheit herzustellen.

Die Oxyfuel Feuerung kann prinzipiell entweder als Staubfeuerung oder als Wirbelschichtfeuerung
eingesetzt werden. Ein groBler Vorteil dieser Technologie ist, dass zu grofen Teilen auf existierende
Feuerungstechnik zuriickgegriffen werden kann. Da bei der Verbrennung von Kohle mit reinem
Sauerstoft lokal hohe Temperaturen entstiinden, muss ein Teil des entstehenden Abgases rezirkuliert
werden um Ubertemperaturen zu vermeiden. Die Feuerung erfolgt also faktisch mit einer Mischung

aus Sauerstoft und rezirkuliertem Abgas.

Ein weiterer Vorteil des Verfahrens ist, dass bereits mehrjihrige Betriebserfahrung mit dieser
Technologie besteht. In Brandenburg betrieb die Firma Vattenfall fiir mehrere Jahre die
Demonstrationsanlage ,Schwarze Pumpe®, die Braunkohle mit reinem Sauerstoft verbrannte [327].
Bei der Demonstrationsanlage handelt es sich um eine Staubfeuerung mit einer Leistung von 30
MW. In tiber 8.500 Betriebsstunden Oxyfuel-Feuerung konnten mehr als 90 % des CO.
abgeschieden werden [337. Der erwartete Wirkungsgradverlust des optimierten Oxyfuel Verfahrens

liegt bei ca. 7 — 11 % [847].

2.3.2 Membranverfahren

Im Gegensatz zur konventionellen Oxyfuel-Feuerung wird bei den Membranverfahren der
Sauerstoft nicht durch kryogene Luftzerlegung, sondern durch Membrane bereitgestellt. Abbildung

4 zeigt zwei verschiedene Verfahren zur Luftzerlegung mit Membranen.

Luft o* Rauchgas Luft o*
O,-arm — > O,-arm O,-arm —
e e
=1 1
Membran Membran Vakuum
2- 2-
oy || 1o, |}
Luft T «t Rauchgas Luft T «t l
0O,-reich O,-reich | O,-reich Sauerstoff

Abbildung 4: Vereinfachte Verfahrensschemata von Membranverfahren zur Luftzerlegung

Die Membrantechnologie basiert auf semipermeablen Materialien, die bei Temperaturen von 700 °C
— 900 °C permeabel fiir Sauerstoff und impermeabel fiir Stickstoff sind. Ein mogliches Material fiir
das Oxyfuel Verfahren ist beispielsweise Perowskite (BSCF) [357. In Abbildung 4 sind zwei
verschiedene Moglichkeiten des Membranverfahrens dargestellt. Auf der linken Seite der Abbildung

wird analog zur Oxyfuel-Feuerung Mischung aus Sauerstoff und rezirkuliertem Abgas verwendet.
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Die Oq-reiche Luft und das Og-arme Abgas stromen im Gegenstrom an der Membran vorbei. Durch
die unterschiedlichen O,-Partialdriicke auf beiden Seiten der Membran diffundiert der ionisierte
Sauerstoft durch die Membran [367] und reichert das Abgas so mit Sauerstoff an. Auf der rechten
Seite des Bildes befindet sich ein Vakuum statt eines Abgasstroms. Auch in dieser Anordnung
diffundiert der Sauerstoft durch die Membran und es entsteht ein reiner Sauerstoffstrom auf der
anderen Seite. Da die Membran in diesem Fall nur mit Luft in Kontakt kommt, miissen die
Membranwerkstoffe weniger widerstandsfihig gegen korrosive Medien sein. Der Nachteil dieser
Variante besteht allerdings darin, dass fiir die Erzeugung des Vakuums hohe Leistungen in den
Verdichtern nétig sind. Das groBe Problem an der Membrantechnologie ist, dass Ionen-
transportierende Membrane zwar fast 100 % des Sauerstoffs abtrennen konnen, aber noch nicht in
groBeren MaBstdben gebaut werden konnen [377]. Der Wirkungsgradverlust der Membranverfahren

kann noch nicht fundiert beurteilt werden.

2_.3.3 Chemical Looping Verfahren

Das Chemical Looping Verfahren ist eine zweistufig aufgebaute Variante der Oxyfuel Feuerung. Im
Unterschied zur konventionellen Oxyfuel Feuerung wird der benétigte Sauerstoff jedoch nicht
mittels kryogener Luftzerlegung hergestellt, sondern durch einen Sauerstofftriger bereitgestellt.
Der Sauerstofftriger nimmt in einem Reaktor Sauerstoft auf und gibt diesen in einem weiteren
Reaktor wieder ab. Dadurch kann der Brennstoft in den zweiten Reaktor eingebracht und mit
Sauerstoft umgesetzt werden, ohne dass molekularer Sauerstoff fiir den Reaktor erzeugt werden
muss. Auf diese Weise liegt der Wirkungsgradverlust des Verfahrens signifikant niedriger als bei
konkurrierenden Verfahren. Der genaue Wirkungsgradverlust des Verfahrens hidngt von dem
verwendeten Sauerstofftrager und den Randbedingungen ab. Studien nennen einen erwarteten
Nettowirkungsgrad von 41 % bis 42 % [387] und Kosten von 20 — 30 Euro pro Tonne CO; [397. Das

Chemical Looping Verfahren wird in Kapitel 38 detailliert beschrieben.

2.4 Transport von COz

Obwohl die potentiellen Lagerstitten fiir CO. weit verbreitet sind, muss das abgeschiedene CO, zum
Teil iiber weite Entfernungen zu den Lagerstitten transportiert werden. Dafiir bieten sich prinzipiell
mehrere Moglichkeiten an. Am kostengiinstigsten und daher am wahrscheinlichsten ist der
Transport per Pipeline (Kapitel 2.4.1) oder Tankschiff (Kapitel 2.4.2). Weitere Moglichkeiten, wie
der Transport per LKW, Zug oder Binnenschiff, spielen aufgrund der geringen Zuladung und den
damit verbundenen hohen Kosten eine untergeordnete Rolle. Diese Transportmoglichkeiten kénnen
nur in sehr kleinem MaBstab angewendet werden. Ein aktuelles Beispiel hiertfiir ist der Transport

von lebensmittelechtem CO, flir die Lebensmittelindustrie mit kleinen Binnenschiffen [407.

2. Verfahren zur Kohlendioxid-Abscheidung 12



2.4.1 Transport per Pipeline

Pipelines zum Transport von CO, werden seit vielen Jahren in den USA eingesetzt um CO. von
verschiedenen groflen Emissionsquellen zu Erdolfeldern zu transportieren und fiir Enhanced Oil
Recovery (EOR) zu verwenden. Allein im westlichen Teil der USA wurden tiber 2.500 km COo-
Pipelines gebaut, durch die pro Jahr ca. 50.000 t des Gases transportiert werden [407. Die Vorteile
des Pipelinetransportes liegen vor allem in der jahrelangen Betriebserfahrung mit Pipelines und
deren technischer Flexibilitit. Pipelines konnen in praktisch jedem Terrain gebaut und koénnen

ebenso auf dem Meeresgrund, wie in dicht besiedelten Gebieten verlegt werden.

Der Transport von CO. in Pipelines geschieht entweder unter Druck oder — normalerweise — im
tiberkritischen Zustand. Das Gas wird dabei wihrend des Transports regelmifBig nachverdichtet und
kann auf diese Weise tiber sehr lange Strecken transportiert werden. Der Systemdruck in der
Pipeline liegt, abhdngig von Linge und Speicherort, bei ca. 100 — 200 bar [417. Schwierigkeiten
beim Transport mittels Pipeline entstehen vor allem durch die geforderte Reinheit des Gases. Um
Korrosion an der Pipeline zu vermeiden, darf das CO, nur sehr geringe Konzentrationen an Wasser,
Sauerstoft, NOx und SOy aufweisen. Prinzipiell wire es auch moglich, die Pipelines korrosionsfest

auszufiihren, was jedoch erhohte Kosten nach sich zoge.

2.4.2 Transport per Schiff

Abgesehen von wenigen Schiffen zum Transport von lebensmittelechtem CO, [407] gibt es keine
nennenswerte Erfahrung zum Transport von CO; mit Tankschiffen. Um die zu transportierenden
Volumina klein zu halten, miisste das COy fiir den Transport verfliissigt werden. Der Transport von
verfliissigten Gasen mit Tankschiffen wird seit vielen Jahren erfolgreich bei LPG (liquified
petroleum gas) und LNG (liquified natural gas) eingesetzt. Prinzipiell kann die dafiir existierende
kommerziell verfiighare Technik ohne groBe Anderungen auf den Transport von CO, angewendet
werden [57]. Bel dem Einsatz von Schiffen zum Transport von CO; sind daher keine nennenswerten

Probleme zu erwarten.

2.4_3 Kosten des CO,-Transports

Da die Kosten des Transports signifikant von der zu iiberbriickenden Distanz, den geologischen
Gegebenheiten auf der Strecke und dem Speicherort abhingen, ist es schwierig, allgemeingiiltige
Aussagen zu den Transportkosten zu treffen. Das IPCC nennt Kosten von ca. 10 — 32 US$/t CO, fuir
zu uberbriickende Distanzen von 1.000 — 3.000 km fiir Onshore-Pipelines. Die Kosten fiir eine
Offshore-Pipeline liegen bei derselben Distanz bei ca. 15 — 45 US$/t CO, und bei ca. 14 — 22 US$/t
CO; bei dem Transport mit grofen Tankschiffen [407. Generell ldsst sich festhalten, dass Onshore-

Pipelines in jedem Fall billiger realisiert werden konnen, als Offshore-Pipelines. Ob eine Onshore-
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Pipeline giinstiger ist, als ein Transport per Schiff, muss je nach Rahmenbedingungen bewertet

werden. In verschiedenen Studien werden geplante und realisierte Projekte miteinander verglichen,

ohne jedoch zu einem einheitlichen Ergebnis zu kommen. [427].

2.5 Verwertung von CO

COs ist ein wichtiges Edukt der Chemieindustrie und kommt in zahlreichen Synthese-Prozessen zum
Einsatz. In diesem Kapitel werden die wichtigsten Verwertungsmoglichkeiten fur CO. vorgestellt,

fiir die auch abgeschiedenes CO. aus Kraftwerken eingesetzt werden konnte.

2.5.1 Herstellung von Kraftstoffen

Vor dem Hintergrund stetig steigender Olpreise wichst das Interesse an der Synthese von
Rraftstoffen. Das weltweite Potential zur Synthese dieser Kraftstoffe aus CO, wird auf bis zu 10 %
der jdhrlichen CO,-Produktion geschitzt [437. Obwohl die Synthese von Kraftstoffen aktuell noch
keine groBe Rolle spielt, gilt dieser Bereich, insbesondere in Kombination mit Wasserstoffproduktion
aus erneuerbaren Energien als attraktive Moglichkeit abgeschiedenes CO; zu verwerten. Die beiden
wichtigsten Optionen sind hierbei die Synthese von CHsOH (Methanol) oder CH;OCHs
(Dimethylether — DME) aus CO. Die Herstellung von CO erfolgt iiber die sogenannte Reverse
Wasser-Gas Shift Reaktion.

CO, + H, — CO + H,0 (4)

Nach der endothermen Erzeugung von CO koénnen mit He Methanol oder DME synthetisiert

werden [44].

CO + 2H, - CH;0H (5)

3CO + 3H, » CH;0CH; + CO, (6)

Die Synthese anderer Kraftstoffe wie zum Beispiel Ethanol oder anderer Kohlenwasserstoftfe wie
Methan spielt nur eine untergeordnete Rolle. Prinzipiell kénnte jedoch die Synthese von Methan
eine interessante Option sein, da in vielen Lindern bereits weit verzweigte Erdgasnetze bestehen,

tiber die das synthetisierte Methan vertrieben werden konnte.

2.5.2Verwendung als Edukt in der Industrie

Die weltweite Nutzung von CO; als Edukt in der Chemieindustrie wird derzeit auf ca. 130 Millionen
Tonnen pro Jahr geschitzt [457. Weitere Schitzungen gehen davon aus, dass das Potential zur

Nutzung in der Chemieindustrie kiinftig bis zu 1 % der weltweit emittierten CO.-Menge betragen
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konnte [447]. Die wichtigste Anwendung fiir CO; in der Chemieindustrie ist die Synthese von

Harnstoff aus CO, und Ammoniak.
CO, + 2NH; — [H,N—CO — O]NH, (7)

Pro Jahr werden ca. 146 Millionen Tonnen Harnstoft produziert, wobei hierfiir ca. 107 Millionen

Tonnen CO, verbraucht werden [457].

Des Weiteren kann CO; auch als Industriegas eingesetzt werden. Die Hauptfelder hierfiir sind die
Verwendung von CO, in der Getrinkeindustrie zur Herstellung von Kohlensidure oder die

Herstellung von Trockeneis als KiihImittel.

2.5.3 Sonstige Verwertungsmoglichkeiten

Weitere Verwertungsmoglichkeiten ergeben sich beispielsweise durch die Produktion von
Mikroalgen. Mikroalgen sind ein sehr schnell wachsender Rohstoff, der zum Beispiel in

Biomassenkraftwerken oder als Futtermittel zum Einsatz kommen konnte.

Auf die Nutzung von CO., im Rahmen von Enhanced Oil Recovery (EOR) und Enhanced Gas
Recovery (EGR) wird in Kapitel 2.6.2 eingegangen.

2.6 Lagerung von CO;

Aus Kapitel 2.5 wird ersichtlich, dass nur ein geringer Teil des emittierten COy fiir die Synthese von
Kraftstoften oder als Edukt in der Chemieindustrie verwertet werden kann. Sollte die CCS-
Technologie flichendeckend angewendet werden, miisste der grofite Teil des anfallenden CO,
unterirdisch oder in den Ozeanen gespeichert werden. Da die Speicherung in Ozeanen viele Fragen
beziiglich der Konsequenzen fiir das marine Okosystem aufwirft, wird die geologische Speicherung
derzeit favorisiert. In der Europdischen Union ist die Speicherung in Wassersiulen dariiber hinaus

verboten.

Die wichtigste Fragestellung in Bezug auf geologische Speicherung ist, wie lange die Verweilzeit des
Gases in der Speicherstitte ist und welcher Anteil durch Leckagen verloren geht. Studien gehen
davon aus, dass mehr als 99 % des gelagerten CO, iiber einen Zeitraum von 1.000 Jahren in der

Speicherstitte verbleiben [407.

Die erfolgversprechendsten Lagermoglichkeiten bestehen in salinen Aquiferen (Kapitel 2.6.1),

explorierten Ol- oder Gasfeldern (Kapitel 2.6.2) oder in Ozeanen (Kapitel 2.6.3).

2.6.1 Lagerung in salinen Aquiferen

Saline Aquiferen sind tiefliegende, pordse Gesteinsschichten, deren Poren mit Salzwasser gefiillt

sind. Wenn das tberkritische CO; in die salinen Aquiferen gepumpt wird, verdringt es einen Teil
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des Salzwassers aus den Poren und wird so in der Gesteinsschicht gelagert. Um eine sichere und
langfristige Lagerung zu gewihrleisten, kommen nur diejenigen salinen Aquiferen in Frage, tiber

denen sich eine gasundurchlissige Gesteinsschicht befindet.

Die Lagerung von CO, in salinen Aquiferen wird seit 1996 in der Utsira Formation nahe des
Sleipner Gasfelds in Norwegen untersucht. Das Erdgas des Sleipner Gasfelds hat einen zu hohen
CO.-Anteil um direkt verwendet werden zu konnen. Daher wird das CO. nach der Forderung des
Erdgases abgetrennt und in der Utsira Formation, einer salinen Aquifere 800 m unter dem
Meeresspiegel, gelagert. Seit 1996 wird dort jedes Jahr ca. 1 Million Tonnen CO. gespeichert. Die
Lagerung des Gases und mogliche Leckagen werden aufwendig tberwacht. Die Ergebnisse der
Uberwachung legen nahe, dass das CO. fiir mehrere tausend Jahre sicher gelagert werden kann
[467]. Ein weiteres Forschungsvorhaben beziiglich Speicherung in salinen Aquiferen ist das 2004
gestartete Projekt ,In Salah® in Algerien. Im Rahmen des Projekts sollen insgesamt 17 Millionen

Tonnen CO; gespeichert werden [47].

2.6.2 Lagerung in explorierten Erdol- und Erdgasfeldern oder
Kohleflozen

Die Lagerung von COy in explorierten Ol- oder Gasfeldern ist seit Anfang 1970 Stand der Technik.
Das CO. wird hierbei in ausgebeutete Ol- oder Gasfelder gepumpt um den Druck in den
Lagerstitten und damit die Ausbeute an Ol oder Gas zu erhohen. Pro Jahr werden aktuell ca. 30
Millionen Tonnen CO. in etwa 50 Olfelder gepumpt und dort gelagert. Die meisten industriell
genutzten EOR Projekte befinden sich in Texas (USA); es gibt jedoch auch Forschungsprojekte, in
denen die CO.-Lagerung exakt tiberwacht und aufgezeichnet wird. Ein Beispiel fiir ein solches
Projekt ist ,Weyburn“ in Kanada. Hier werden pro Jahr ca. 1 — 2 Millionen Tonnen gelagert um die

Olausbeute zu erhohen [487

Eine weitere Moglichkeit ist die Lagerung in tiefliegenden Kohleflozen, in denen teilweise groBere
Mengen Flozgas gespeichert sind. Hierbei wird das CO, in den Kohlefl6z gepumpt und verdriangt
dabei das gebundene Flozgas, welches zu groBen Teilen aus Methan besteht. Diese

Speicherméglichkeit wird aktuell in verschiedenen Forschungsprojekten untersucht [497.

2.6.3 Lagerung in Ozeanen

Aufgrund der GroBe der Ozeane und des riesigen Volumens des Wassers, bietet CO, Lagerung in
Ozeanen ein praktisch unbegrenztes Potential. Das CO; konnte mit Schiffen oder Pipelines zu der
Lagerstitte transportiert und dort in den Ozean geleitet werden. Je nach Tiefe der Injektion wiirde
das CO. entweder im Meerwasser gelost werden oder sich in COg-Seen auf dem Meeresgrund

sammeln. Trotz des praktisch unbegrenzten Potentials gibt es bist jetzt nur theoretische Studien
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oder Untersuchungen im LabormaBstab. Der Hauptgrund hierfir liegt in den unbekannten
Konsequenzen fiir das marine Okosystem. Obwohl bis dato keine Studien zu den Auswirkungen auf
Tiefseeorganismen durchgefithrt wurden, wird davon ausgegangen, dass zumindest lokale
Konsequenzen rund um die Lagerstitten auftreten. Globale Konsequenzen in den Ozeanen, zum
Beispiel aufgrund der Verringerung des pH-Wertes, sind nicht absehbar [407. Wie in Kapitel 1.2

ausgefiihrt, ist diese Lagermoglichkeit in der Européischen Union dariiber hinaus verboten.

2. Verfahren zur Kohlendioxid-Abscheidung 17



3 Chemical Looping Verfahren

Das Chemical Looping Verfahren wurde erstmals 1949 von Lewis und Gilliand vorgeschlagen um
mit Hilfe des Prozesses reines CO, herzustellen [507. Erst tiber 40 Jahre spater schlugen Ishida et al.
vor, das Verfahren flir die Stromerzeugung zu nutzen [517. In den letzten Jahren riickte Chemical
Looping im Hinblick auf COc-Abscheidung immer stirker in den Fokus verschiedener
Forschergruppen. Beim Chemical Looping Verfahren handelt es sich um eine spezielle Art der
Oxytfuel Verbrennung, bei der der eingesetzte Brennstoft mit reinem Sauerstoft verbrannt wird. Im
Gegensatz zur konventionellen Oxyfuel Verbrennung wird der Sauerstoff jedoch nicht iiber
kryogene Luftzerlegung bereitgestellt, sondern mit Hilfe eines sogenannten Sauerstofftriagers, meist
ein Metalloxid, aus der Luft gewonnen. Die vereinfachte Funktionsweise dieses Verfahrens ist in
Abbildung 5 dargestellt. Me,Oy symbolisiert dabei das Metalloxid in oxidierter Form, MeOy.; in

reduzierter Form.

N, O CO,, H,0
MeO,
Luft- Brennstoff-
reaktor reaktor
IVIexoy—1
Luft Brennstoff

Abbildung 5: Vereinfachtes Verfahrensschema des Chemical Looping Verfahrens

Eine Chemical Looping Anlage besteht im Normalfall aus zwel gekoppelten Wirbelschichtreaktoren,
dem Luftreaktor und dem Brennstoffreaktor. Zwischen beiden Reaktoren zirkuliert ein
Sauerstofttriager, iiblicherweise ein Metalloxid (MexOy). Der Sauerstofftriger wird im Luftreaktor
oxidiert und anschlieBend in den Brennstoffreaktor transportiert. Das Abgas des Luftreaktors
besteht daher fast ausschlieBlich aus Stickstoft, weist jedoch auch gewisse Reste an Sauerstoff auf. Im
Brennstoftreaktor findet eine Reaktion zwischen dem im Sauerstofttriger gebundenen Sauerstoft und
dem Brennstoff statt. Da der Brennstoft dadurch mit reinem Sauerstoff umgesetzt wird, besteht das
Abgas fast ausschlieBlich aus CO. und Wasserdampf. Nach der Kondensation des Wasserdampfs
bleibt ein sehr reiner CO,-Strom iibrig, der weiter gereinigt und dann gelagert oder weiter
verwendet werden kann. Als Brennstoff kommen prinzipiell feste, gastérmige und fliissige
Brennstoffe in Frage. Die meisten Forschungsprojekte befassen sich entweder mit gasformigen
Brennstoften (Kapitel 3.2) oder mit der Verbrennung von Kohle (Kapitel 8.3, 3.4). Iiir das Chemical

Looping Verfahren mit fliissigen Brennstoffen wird auf die Literatur verwiesen (zum Beispiel [527).
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Die Umsetzung von Biomasse mit dem Chemical Looping Verfahren ist eine weitere interessante

Option, spielt aber zum jetzigen Zeitpunkt noch eine untergeordnete Rolle.

Wihrend die Reaktion im Brennstoffreaktor abhingig vom eingesetzten Brennstoff und dem

eingesetzten Sauerstofftrager ist, findet im Luftreaktor immer folgende Oxidationsreaktion statt.
Me,Oy_1 + 0,50, —» Me,Oy (8)

Die Energiegewinnung erfolgt — je nach Sauerstofftriger — tiber das Auskoppeln von Wirme aus
dem Luftreaktor und teilweise auch aus dem Brennstoffreaktor. Weiterhin kann das Abgas aus
beiden Reaktoren zur Dampfproduktion genutzt werden. Die Oxidationsreaktion im Luftreaktor ist
immer exotherm; die globale Reaktion im Brennstoffreaktor — also die Reduktion des
Sauerstofftrigers und die Oxidation des Brennstoffs — kann exotherm oder endotherm sein.
Insgesamt ist die freiwerdende Wirme beim Chemical Looping Verfahren immer gleich der
freiwerdenden Wirmemenge einer konventionellen Verbrennung desselben Brennstoffs. Der
Hauptvorteil des Verfahrens liegt in der Tatsache, dass der Brennstoff zu keinem Zeitpunkt mit Luft
in Kontakt kommt und das Abgas dadurch nicht mit N, verunreinigt wird. Daraus resultiert eine
sehr hohe CO.-Konzentration im Abgas. Weiterhin zeichnet sich das Verfahren durch sehr geringe
Wirkungsgradverluste aus. Bei einer effizienten Gestaltung des Prozesses hat das Verfahren die

potentiell geringsten Wirkungsgradverluste aller Prozesse.

3.1 Grundlagen der Wirbelschichttechnologie

Wird in einem Reaktor ein Bett aus feinen Partikeln von einem aufwirtsgerichtetem Fluid
durchstromt, spricht man von einer Wirbelschicht. Wenn die Geschwindigkeit des Gases unterhalb
der charakteristischen Fluidisierungsgeschwindigkeit umr liegt, liegt die Schiittung der Partikel als
Festbett vor. Oberhalb dieser Geschwindigkeit, bildet sich eine Wirbelschicht aus und die Partikel
befinden sich in einem fluidisierten Zustand. Je nach der Leerrohrgeschwindigkeit des Iluides
konnen sich dabel verschiedene Zustinde in der Wirbelschicht ausbilden. Liegt die Geschwindigkeit
zwischen der minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit ums und der Sinkgeschwindigkeit u. der
Partikel, bildet sich eine stationdre Wirbelschicht aus. Sobald die Leerrohrgeschwindigkeit die
Sinkgeschwindigkeit u. tiberschreitet, werden die Partikel aus dem Bett ausgetragen und es bildet
sich eine zirkulierende Wirbelschicht aus. Die minimale Fluidisierungsgeschwindigkeit ums
beschreibt dabei den Zustand, in dem die Kraft durch das Fluid hinreichend gro wird um die
Partikel in der Schiittung aufzulockern. u ist die Geschwindigkeit, mit der die Partikel durch das
aufwirtsgerichtete Fluid in der Schwebe gehalten werden. Beide GroBen sind abhidngig von den
physikalischen Eigenschaften der Partikel und des Fluids. Die Berechnung der beiden
charakteristischen Geschwindigkeiten wird in Kapitel 5.4 erldutert. Der groBe Vorteil einer

zirkulierenden Wirbelschicht liegt in der hohen Kontakteffizienz zwischen den Partikeln und dem
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Fluid, weshalb zirkulierende Wirbelschichten oft als chemische Reaktoren eingesetzt werden. Der

prinzipielle Aufbau einer zirkulierenden Wirbelschicht ist in Abbildung 6 zu sehen.

Gas
1
E—
T Zyklon
Wirbel-
schicht

E Loop
| Seal

Fluid

Abbildung 6: Schematische Darstellung einer zirkulierenden Wirbelschicht

In der Wirbelschicht befindet sich ein Bett an Partikeln, das von einem Fluid durchstrémt wird. Das
Fluid wird tiblicherweise {iber mehrere Diisen in den Reaktor eingebracht und versetzt die Partikel
dabei in einen fluidisierten Zustand. Da in einer zirkulierenden Wirbelschicht die
Sinkgeschwindigkeit der Partikel tiberschritten ist, werden die Partikel teilweise aus dem Reaktor
ausgetragen. An den Reaktor ist ein Fliehkraftabscheider — ublicherweise ein Zyklon —
angeschlossen, in dem die Partikel von dem Fluid getrennt werden. Das Fluid verldsst den Zyklon
am sogenannten Tauchrohr, wihrend die Partikel abgeschieden werden und in das sich unter dem
Zyklon befindende Loop Seal (deutsch: Umlaufschleuse) fallen. Das Loop Seal wird ebenfalls von
einem Fluid durchstromt um die Partikel in einem fluidisierten Zustand zu halten. Da die
Fluidisierungsgeschwindigkeit in dem Loop Seal jedoch kleiner ist, als die Sinkgeschwindigkeit der
Partikel, werden die Partikel nicht aus diesem ausgetragen, sondern zuriick in den Reaktor
transportiert. Das Loop Seal wird in dieser Anordnung benétigt um den Druckabschluss zwischen
der Wirbelschicht und dem Zyklon herzustellen. In dem Loop Seal bildet sich eine Partikelsdule aus,
die verhindert, dass das Fluid von unten durch den Zyklon stromt. Auf diese Weise werden die

Partikel vom Fluid im Kreis gefuihrt.

3. Chemical Looping Verfahren 20



Durch die hohe Kontakteffizienz zwischen Partikeln und Fluid eignen sich zirkulierende
Wirbelschichten gut fiir das Chemical Looping Verfahren. Speziell im Brennstoffreaktor ist die gute

KRontakteftizienz entscheidend fiir die effiziente Umsetzung des Prozesses.

3.2 Chemical Looping mit gasformigen Brennstoffen

Bei der Verwendung von gasformigen Brennstoffen fiir das Chemical Looping Verfahren, werden
tiblicherweise Kohlenwasserstoffe als Brennstoft eingesetzt. Der Brennstoff reagiert damit im

Brennstoffreaktor nach folgender Reaktionsgleichung.
(2n + m — p) Me;Oy + C,H,mOp = (2n + m — p) Me,Oy_; + n CO, + m H,0 (9)

Aktuell werden zwei verschiedene Varianten mit gasformigen Brennstoffen untersucht: Chemical
Looping mit Erdgas 537 oder Chemical Looping mit Synthesegas (CO, Hs) [547]. Das Synthesegas

wird hierbeli liber eine vorgeschaltete Kohlevergasung erzeugt und in den Reaktor eingeleitet.

Im Laufe der Zeit wurden verschiedene Reaktorkonzepte fiir gasformige Brennstofte eingesetzt, zum
Beispiel zirkulierende Wirbelschichten, Festbettreaktoren oder ein rotierender Reaktor [387. Der
Hauptvorteil des Einsatzes von gasformigen Brennstoften ist die einfache Prozesstiihrung durch den
gastormigen Brennstoft. Als nachteilig fiir den Bau von GroBanlagen konnten sich der hohe und sehr
volatile Brennstoffpreis und die hohen Anforderungen an den Sauerstofftriger darstellen. Des
Weiteren konkurriert das Verfahren prinzipiell mit einem GuD-Kraftwerk und nachgeschalteter
CO.-Abscheidung. Durch den hohen Wirkungsgrad des GuD-Kraftwerks wiirde der
Wirkungsgradverlust der nachgeschalteten COj-Abscheidung teilweise kompensiert und der

Nettowirkungsgrad konnte immer noch tiber dem Wirkungsgrad fossiler Kraftwerke liegen.

3.3 Chemical Looping mit integrierter Kohlevergasung

Da Kohle, im Vergleich zu Erdgas, ein deutlich giinstigerer und weiter verbreiteter Brennstoff ist,
konzentriert sich die Forschung aktuell immer mehr auf Chemical Looping mit festen Brennstoften.
Dabei gibt es zwei Alternativen, den CLOU-Prozess (Kapitel 3.4) oder das Chemical Looping
Verfahren mit integrierter Kohlevergasung, welches Gegenstand dieses Kapitels ist. Bei beiden
Verfahren wird die Kohle direkt in den Brennstoffreaktor eingetragen und dort mit dem
Sauerstofttriger umgesetzt. Beim Chemical Looping mit integrierter Kohlevergasung wird die Kohle
im Brennstoftreaktor in-situ vergast. Als Vergasungsmedium kommen Wasserdampf, CO. oder
Gemische aus beiden Gasen in Frage. Bei der Vergasung von Kohle oder dem nach der Pyrolyse

zurtickbleibendem Koks sind folgende Vergasungsreaktionen relevant [557:
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C+H,0 - CO+H, (10)
CO +H,0 — CO, + H, (11)
C+CO, —» 2CO (12)

Der Sauerstofttriger reagiert nun mit den Vergasungsprodukten CO und H, und den fliichtigen
Bestandteilen, die bei der Pyrolyse ausgetrieben werden (zum Beispiel CH,). Der iiberwiegende Teil
der Forschung konzentriert sich auf den Einsatz von Metalloxiden als Sauerstofttriager. Es gibt
jedoch auch Ansitze andere Materialien, wie zum Beispiel CaSOL, fiir den Transport des Sauerstoffs
zu verwenden (vgl. Kapitel 3.5). Da die vorliegende Arbeit sich ausschlieBlich mit der Verwendung
eines Metalloxids als Sauerstofftriger befasst, wird der Sauerstofftriger im oxidierten Zustand als
Me,Oy und im reduzierten Zustand als MeyOy_; bezeichnet. Die dargestellten Gleichungen lassen
sich analog auf den Einsatz anderer Materialien iibertragen. Die Hauptreaktionen des

Sauerstofttrigers sind:

Me,Oy + CO — Me,0,_; + CO, (13)
Me, Oy + H, —» Me,Oy_; +H,0 (14)
4 Me,Oy + CH, — 4 Me,Oy_; +CO;, + 2 H,0 (15)

Das im Brennstoffreaktor auftretende Methan entsteht entweder durch die Hydrierung von

Kohlenstoff oder stammt aus den fliichtigen Bestandteilen der Kohle.

Die Schwierigkeit bei Chemical Looping mit integrierter Kohlevergasung ist, dass die Vergasung
von Kohle deutlich mehr Zeit benotigt, als durch die Verweilzeit im Brennstoffreaktor gegeben ist.
Leion et al. [567] beobachten eine Vergasungszeit von mehreren Minuten, wohingegen die
Verweilzeit im Brennstoffreaktor fiir feine Kohle eher im Bereich von wenigen Sekunden bis maximal
einer Minute liegt. Um eine addquate Verweilzeit zu erreichen, miissen die Kokspartikel nach dem
Austrag aus dem Brennstoffreaktor wieder in diesen zuriickgefithrt werden. Die Verweilzeit wird
also dadurch erhoht, dass die Kokspartikel den Brennstoffreaktor mehrmals durchlaufen. Da die
[lmenitpartikel jedoch wieder zuriick in den Luftreaktor transportiert werden miissen, muss der
Koks nach dem Brennstoffreaktor vom Ilmenit getrennt werden. Die Separation von Koks und
Sauerstofttrager geschieht meistens in einem sogenannten Carbon Stripper, einer stationdren
Wirbelschicht. In dieser Wirbelschicht werden die Partikel durch die Fluidisierung im Reaktor
getrennt. Die Fluidisierungsgeschwindigkeit dieser Wirbelschicht ist so gewihlt, dass leichte
KRokspartikel ausgetragen werden, wihrend die schweren Sauerstofttriagerpartikel im Bett
verbleiben. Auf diese Weise ist es moglich, die Partikel effizient voneinander zu trennen. Das

Verfahrensschema des Chemical Looping Verfahrens fiir Kohle ist in zu Abbildung 7 sehen.
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Abbildung 7: Vereinfachtes Verfahrensschema des Chemical Looping Verfahrens fiir Kohle

Aus dem Verfahrensschema wird deutlich, dass der zwischen den beiden Reaktoren angeordnete
Carbon Stripper eine der Schliisselkomponenten des Systems ist. Eine gut funktionierende
Partikeltrennung ermoglicht einen potentiell sehr effizienten Prozess. Studien zeigen, dass Chemical
Looping mit integrierter Kohlevergasung potentiell deutlich geringere Wirkungsgradverluste hat
als vergleichbare CCS-Technologien [577]. Der Nettowirkungsgrad des Prozesses liegt bei ca. 41 —
42 % [387]. Die groBte Verlustquelle des Verfahrens liegt in der unvollstindigen Oxidation des
Brennstofts im Brennstoffreaktor, bei der Komponenten wie CO, CH4 oder H. entstehen. Diese
entstehenden Komponenten miissen in einer nachgeschalteten Nachoxidationsstufe vollstindig
oxidiert werden um die Emission der Stoffe zu verhindern und den Heizwert der Komponenten zu
verwerten. Um das Abgas nicht mit N, zu verunreinigen, wird die Nachoxidationsstufe mit reinem
Sauerstoft betrieben. Da die Herstellung des reinen Sauerstoffs mittels kryogener Luftzerlegung

geschieht, reduzieren die daraus resultierenden Verluste die Effizienz des Prozesses.

3.4 CLOU-Prozess

Der CLOU-Prozess (,,Chemical Looping with Oxygen Uncoupling®) ist eine Variante des Chemical
Looping Verfahrens fiir feste Brennstoffe. Das Besondere an diesem Prozess ist, dass ein
Sauerstofttriger eingesetzt wird, der im Brennstoffreaktor molekularen Sauerstoft abgibt. Dieser
molekulare Sauerstoff wird dabei allein durch die Erhohung der Temperatur abgegeben, ohne dass
das Ilmenit mit anderen Stoffen reagiert. Der freigesetzte Sauerstoff reagiert dann direkt mit dem
Brennstoft, wodurch die Reaktionskinetik deutlich schneller ist als bei der integrierten Vergasung

von Kohle im Brennstoftfreaktor [587. Die Reaktion des Sauerstofftrigers lautet wie folgt:

2 Me, 0, - 2 Me,0y_; + 0, (16)
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Verschiedene Sauerstofftriger werden aktuell hinsichtlich ihrer Eignung fiir den CLOU-Prozess
untersucht. Die vielversprechendsten Sauerstofftrager basieren derzeit auf der Verwendung von

Rupfer (zum Beispiel [597) oder Mangan (zum Beispiel [607).

Ergebnisse der Chalmers University of Technology in Go6teborg zeigen, dass feste Brennstoffe mit
dem CLOU-Prozess signifikant schneller umgesetzt werden als mit Chemical Looping mit
integrierter Kohlevergasung. Experimente mit einem Sauerstofttriger aus 40 Massenprozent CuO
und 60 Massenprozent ZrO, ergaben beispielsweise eine um mehr als eine GroBenordnung
schnellere Umsetzung der Kohle als mit CLC und integrierter Kohlevergasung [597]. Weitere
Forschungsergebnisse bestitigen diese Ergebnisse. Adanez et al. [617] untersuchten beispielsweise
einen Sauerstofftriger aus 60 Massenprozent CuO und 40 Massenprozent MgAl,O, als
Supportmaterial in einem kontinuierlichen 1,5 kW Versuchsreaktor. Bei den Versuchen wurden vier
verschiedene Kohletypen bei unterschiedlichen Temperaturen untersucht. Dabei konnten COo-
Einfangraten von bis zu 99,3 % erreicht werden, ohne dass unverbrannter Kohlenstoft verloren ging.
Weiterhin errechneten Adanez et al. [617] das benotigte Inventar im Brennstoffreaktor um eine CO.-
Abscheidung von 90 % zu erreichen: Je nach Kohletyp lag dieses zwischen 45 kg/MW und
490 kg/MW, was deutlich geringer ist als bei Chemical Looping mit integrierter Kohlevergasung.

3.5 Sauerstofftrager

Der Wahl des Sauerstofftrigers kommt beim Chemical Looping Verfahren eine besondere
Bedeutung zu. Dieser diktiert nicht nur Versuchsbedingungen, wie zum Beispiel die Temperatur im
System, sondern beeinflusst auch wesentlich die Effizienz und Performance des Prozesses. Die

wichtigsten Anforderungen an Sauerstofftriger sind:

e Eine hohe Sauerstofftransportkapazitit um den zirkulierenden Massenstrom zwischen den

Reaktoren klein zu halten

e Gute thermodynamische Eigenschaften beziiglich der Umsetzung des Brennstottes zu CO.

und H.O sowie beziiglich der Sauerstoffaufnahme und —abgabe in den Reaktoren

e Ausreichende Festigkeit und insbesondere Widerstand gegen Abrieb durch mechanische

oder thermische Beanspruchung
e Geringe Neigung zur Anlagerung von Kohlenstoff auf den Partikeln
¢ Gute Fluidisierungseigenschaften und geringe Neigung zur Bildung von Agglomeraten

e  Wirtschaftliche Attraktivitit und okologische Vertriglichkeit

Experimentelle Untersuchungen haben gezeigt, dass die geforderten Eigenschaften von reinen

Metallen meist nicht erfiillt werden kénnen [627]. Aus diesem Grund wird als Sauerstofftriger meist
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auf’ eine Kombination zweier Stoffe gesetzt. Ein Stoff fungiert dabei als aktive Phase, die den
Sauerstoft zwischen den Reaktoren transportiert; der andere Stoff fungiert als Support-Material und

erhoht beispielsweise die mechanische Festigkeit oder die Reaktivitit [387.

Prinzipiell konnen verschiedene Metalloxide als Sauerstofftriger eingesetzt werden. Die Forschung
konzentriert sich hierbei vor allem auf Metalloxide auf der Basis von Nickel, Kobalt, Kupfer,
Mangan, Eisen sowie Mischoxide oder natiirlich vorkommende Stoffe. Die wichtigsten
Sauerstofttriger werden im Folgenden kurz verglichen, weitergehende Informationen finden sich in

der Literatur (zum Beispiel [387).

Nickelbasierte Sauerstofftriger werden vor allem flir gasférmige Brennstoffe und im Besonderen fiir
die Umsetzung von CH., eingesetzt. Die Sauerstofttriger erzielen hierbei sehr gute Resultate bei
Temperaturen von ca. 900 — 1100°C. Zur Steigerung der Festigkeit werden als Support-Material
meist aluminiumbasierte oder magnesiumbasierte Stoffe eingesetzt. Als problematisch beim Einsatz
von nickelbasierten Sauerstofftrigern erweist sich, dass die Materialien sowohl teuer als auch
umweltschédlich sind. Bei der Verwendung dieser Sauerstofttriager konnen karzinogene Substanzen
entstehen. Dennoch hat sich der tberwiegende Teil der Forschung auf die Verwendung von
nickelbasierten Sauerstofttrigern konzentriert, welche aufgrund ihrer guten Eigenschaften vielfach
eingesetzt werden. Erste Langzeitversuche haben gezeigt, dass die Sauerstofttriger einen hohen
Widerstand gegen Abrieb haben [887. Des Weiteren konnte keine Neigung zur Bildung von
Agglomeraten nachgewiesen werden (zum Beispiel [63, 647]. Obwohl nickelbasierte Sauerstofftriger
zu Kohlenstoftablagerungen auf den Partikeln neigen [657, stellt dies kein groes Problem dar, da
die Kohlenstoffablagerungen durch CO, oder Ho,O wieder vergast und die Partikel so gereinigt
werden. Der feste Kohlenstoft entsteht bei der Umsetzung von CH,; nach folgendem

Reaktionsmechanismus, fiir den Nickel katalytisch wirkt.
2 Me, Oy + CHy — 2Mey0y_4 +C+ 2H,0 (17)

Nickelbasierte Sauerstofftriger werden beispielsweise in der 10 kW Versuchsanlage in Chalmers
University of Technology (Goteborg) [667] oder der 120 kW Versuchsanlage der TU Wien
eingesetzt [67, 687].

Rupferbasierte Sauerstofftriger zeichnen sich vor allem durch eine hohe Sauerstofftransportkapazitit
und gute thermodynamische Eigenschaften aus. Sie kénnen dabei sowohl fiir gastérmige als auch fiir
feste Brennstoffe eingesetzt werden. Kupferbasierte Sauerstofftriger besitzen einen CLOU-Eftekt
(vgl. Kapitel 3.4), bei dem ein Teil des gebundenen Sauerstofts gasformig im Reaktor freigesetzt
wird. Die eingesetzten Sauerstofftriger sind gut umweltvertrdglich und dariiber hinaus auch
glnstiger als beispielsweise nickelbasierte Materialien. Aufgrund des niedrigen Schmelzpunktes von
Rupter (1085°C) neigen diese Sauerstofftriger jedoch zur Bildung von Agglomeraten. Die Bildung

von Agglomeraten kann durch den Einsatz von Mischoxiden verhindert werden, bei denen der
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Anteil von CuO im Sauerstofftriger bel unter 20 % liegt und die Temperaturen im Reaktor 800°C
nicht tiberschreiten [387. In Versuchen konnte nachgewiesen werden, dass sich Kohlenstoft auf den
Partikeln absetzten kann (697, was fiir den Prozess aber keine hohe Relevanz besitzt. Kupferbasierte
Sauerstofttriger werden beispielsweise in der Chalmers University of Technology untersucht und
deren Eignung konnte sowohl fiir gasformige als auch fiir feste Brennstoffe nachgewiesen werden

[70-727].

Eisenbasierte Sauerstofftriger sind sehr giinstig und gut umweltvertréglich, besitzen aber etwas
ungiinstigere thermodynamische Eigenschaften. Wihrend die gute Umsetzung des bei der
Vergasung entstehenden CO und H. in verschiedenen Studien nachgewiesen werden konnte [397,
ist die Umsetzung von CH, unvollstidndig. Ein weiterer Nachteil der eisenbasierten Sauerstofftriger
ist deren vergleichsweise niedrige Sauerstoff-transportkapazitit. Fiir den spdteren Prozess ist dieser
Punkt jedoch nicht relevant, da aus prozesstechnischer Sicht ein hoherer Massenstrom zwischen den
Reaktoren bendétigt wird als fiir den Sauerstofttransport notwendig wire (vgl. Kapitel 5.1.2). Im
oxidierten Zustand liegen die Sauerstofftriger gewohnlich als Fe,Os (Hdmatit) vor und koénnen

durch den Brennstoft theoretisch folgendermalen reduziert werden:
Fe,0; —» Fe;0, —» FeO — Fe (18)

Fur das Chemical Looping Verfahren ist jedoch nur die Reduktion von Fe.Os zu FesO, (Magnetit)
relevant. Wenn die Materialien weiter zu FeO (Wustit) reduziert werden, treten vermehrt
Agglomerationsprobleme auf [73, 747]. Zudem éndert sich bei der weiteren Reduktion zu FeO die
Abgaszusammensetzung, da He und CO nicht mehr vollstindig umgesetzt werden kénnen [75].
Untersuchungen  haben  ergeben, dass  eisenbasierte  Sauerstofftriger  nicht  zu
Kohlenstoffanlagerungen auf den Partikeln neigen [767. Als Supportmaterialien koénnen
beispielsweise Al,Os oder TiO, eingesetzt werden. Beim Einsatz von TiO, als Supportmaterial
entsteht in der reduzierten Form Ilmenit (IF'eTiOs). Ilmenit, das als natiirliches Erz abgebaut wird,
wird in Kapitel 8.5.1 nidher behandelt. Prinzipiell eignen sich eisenbasierte Sauerstofftrager gut fiir
das Chemical Looping Verfahren und werden hierbei vor allem in der Form von Ilmenit bei der

Umsetzung von Kohle eingesetzt.

Manganbasierte Sauerstofftriager sind sehr giinstig und dariiber hinaus gut umweltvertraglich. Des
Weiteren ist die Sauerstofttransportkapazitit grofer, als bei den ebenso giinstigen eisenbasierten
Materialien. Als Supportmaterial kann zum Beispiel MgO-stabilisiertes ZrO, eingesetzt werden.
Ahnlich wie eisenbasierte Materialien weisen diese Sauerstofftriger eine gute Reaktivitit mit
Synthesegas und eine schlechtere Reaktivitdt mit CH, auf [777. Bei Temperaturen von 800 — 950 °C
konnen tiber 99,9 % des Synthesegases umgesetzt werden. Manganbasierte Sauerstofftrager wurden
beispielsweise in einer 300 W Versuchsanlage untersucht [787]. Allerdings treten bei

manganbasierten Sauerstofftragern Stabilititsprobleme auf, weshalb diese bis heute keine grofle
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Anwendung in der Forschung finden. Untersuchungen zeigen, dass sich wihrend der Versuche

grofle Anteile feiner Fraktionen bilden [797.

3.5.11Imenit

IImenit ist ein natiirlich vorkommender, eisenbasierter Sauerstofftriger, der in zahlreichen Lindern
(zum Beispiel Norwegen, Australien, Stidafrika oder Kanada) bergménnisch abgebaut wird. Weltweit
werden jahrlich mehrere tausend Tonnen Ilmenit fiir die Produktion von TiO, gewonnen, welches
als Grundstoft fiir die Synthese von IFarbstoffen eingesetzt wird. Die chemische Formel des
reduzierten Minerals lautet FeTiOs (FeO*TiO;). Da Ilmenit ein natiirlich vorkommendes Mineral
ist, liegt es jedoch nicht in reiner Form vor, sondern enthilt je nach Ursprungsort Spuren von
Magnesium und verschiedenen anderen Materialien. In oxidierter Form liegt das Mineral als
Gemisch aus Fe,O3 und TiO, vor. Bei der Verwendung als Sauerstofftriager fungiert das Eisenoxid
also als aktive Phase und das Titandioxid als inertes Supportmaterial. Analog zu anderen
eisenbasierten Sauerstofttragern wird das oxidierte Material dabei nur zu Magnetit reduziert um der
Bildung von Agglomeraten vorzubeugen. Gleichung (19) zeigt die vollstindige Oxidation des
reduzierten Materials zu Beginn der Versuche, Gleichung (20) die Oxidation und Reduktion des
Eisenoxids als aktive Phase des Materials. Gleichung (21) zeigt die Reduktion der aktiven Phase
durch CO.

3 FeTiO; + 0,50, — Fe,05 + 3 TiO, (19)
2Fe;0, + 0,50, — 3Fe,0; (20)
3 Fe,05 + CO —» 2 Fe;0, + CO, (21)

Die theoretische Sauerstofftransportkapazitit des Ilmenits lige bei etwa 5 %, wenn das oxidierte
Fe,Os vollstindig zu FeO reduziert werden kénnte [807. Da es aufgrund thermodynamischer
Restriktionen allerdings nur zu FesO, reduziert wird, liegt die Sauerstofttransportkapazitit bei ca.

3,3 % (vgl. Rapitel 4.2.2).

Frisches Ilmenit hat anfangs eine vergleichsweise geringe Reaktivitidt, welche aber nach Ende des
sogenannten Aktivierungsprozesses — also nach einigen Redoxzyklen — merklich ansteigt [817.
Wihrend der Aktivierung des Ilmenits steigt dessen Porositit und die Oberfliche vergroBert sich
[827. Dadurch steigt die Reaktivitit des Ilmenits an und strebt schlieBlich gegen einen konstanten
Wert. Generell besitzt Ilmenit analog zu anderen eisenbasierten Sauerstofftrigern eine hohe

Reaktivitit gegeniiber CO und H, und eine etwas geringere Reaktivitit gegentiber CH, [807].

Im Gegensatz zu vielen synthetischen Sauerstofftrigern kann Ilmenit ohne Vorbehandlung fiir

Chemical Looping eingesetzt werden. Um es verwenden zu konnen, muss Ilmenit lediglich gemahlen
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und getrocknet werden. Ilmenit hat eine Mohshirte von ca. 5 — 6, es ist also nicht davon auszugehen,
dass sich das Material in der Wirbelschicht schnell zerkleinert. Da natiirliche Materialien zudem
deutlich giinstiger sind als vergleichbare synthetische Stoffe, wire auch ein geringer Materialverlust
aus dem CLC System weniger problematisch, da das Bettmaterial kostengiinstig ersetzt werden
kann. Die PartikelgroBenverteilung des eingesetzten Ilmenits ist in Abbildung 8 zu sehen. Fiir die
Versuche wire etwas groberes Ilmenit wiinschenswert gewesen um die Partikeltrennung im Carbon
Stripper zu erleichtern und die Verweilzeit des Materials im System zu erhchen. Die gewiinschte
PartikelgroBenverteilung war jedoch nicht erhiltlich, da die geringen Mengen von der norwegischen
Mine nicht mit der gewiinschten PartikelgroBenverteilung bereitgestellt werden konnte. Fiir
grofBtechnische Anwendungen kann jedoch problemlos eine etwas grobere PartikelgroBenverteilung

gewihlt werden.

3.5.2 Reaktionskinetik

Da sowohl die Sauerstofftriger als auch die verwendeten Brennstoffe sehr unterschiedlich sind, ist es
nicht moglich eine einheitliche Kinetik fiir den Chemical Looping Prozess zu bestimmen. Abhingig
von den eingesetzten Stoffen ergeben sich signifikante Unterschiede beziiglich Reaktionskinetik und
der Vollstindigkeit der Oxidation des Brennstoffs. In der Literatur existieren sehr umfangreiche
Untersuchungen zu den verschiedenen Sauerstofftrigern. Fiir die vorliegende Arbeit ist jedoch nur
die Kinetik der Umsetzung von Kohle und deren Vergasungsprodukten mit Ilmenit relevant. Fiir die
Reaktionskinetik tibriger Sauerstofftrager wird auf die Literatur verwiesen, zum Beispiel fiir NiO

[837], CaSO, [847], CuO [85] MnOs [86], Fe,Os [87] oder Mischoxide [887.

Die Reaktion des Sauerstofttriagers mit Kohle findet auf zwei verschiedenen Wegen statt: Die direkte
Reaktion des festen Sauerstofttriagers mit Kohle- oder Kokspartikeln [727] und die Reaktion des
Sauerstofttriagers mit den Vergasungsprodukten der Kohle. Da die Reaktionsgeschwindigkeit von
Feststoft-/Feststoffreaktionen sehr langsam ist, spielt dieser Mechanismus nur eine untergeordnete
Rolle. Siriwardane et al. [897 untersuchten die Feststoft-Feststoft’ Reaktivitit mit einem CuO
Sauerstofttriger. Dabei fiel auf, dass Reaktionen zwischen dem Sauerstofftriger und Kohlenstoff
schon ab einer Temperatur von 500°C stattfanden. Die Voraussetzung fiir diese Reaktionen sind eine
hinreichend gute Durchmischung von Sauerstofftriger und Kohle. Uber die Reaktivitit von Ilmenit

und Kohle gibt die Literatur keine Auskunft.

Auch beziiglich der Vergasung von Calenturitas Kohle mit Wasserdampf unter dem Einfluss von
[Imenit finden sich in der Literatur keine Untersuchungen. Es gibt jedoch Experimente mit der
kolumbianische Importkohle ,El Cerrejon” in einer Wasserdampfatmosphire unter dem Einfluss von
[Imenit. Keller et al. [907] verglichen die Vergasung dieser Kohlesorte in einem Bett aus Sand mit
der Vergasung in einem Bett aus Ilmenit. Dabei wurde deutlich, dass die Geschwindigkeit der

Vergasung unter dem Einfluss von Ilmenit etwa doppelt so schnell stattfindet wie in einem inerten
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Wirbelbett. Der Grund hiertfiir liegt darin, dass die entstehenden Produkte von Ilmenit zu CO, und

H,O umgesetzt werden. Durch diese Reaktionen verschiebt sich das chemische Gleichgewicht der
Vergasung auf die Produktseite. In einer Atmosphire aus 50 % Dampf und 50 % N, wurde die Kohle
bei einer Temperatur von 970°C mit einer Rate von knapp 10 % pro Minute vergast. Diese
Experimente werden auch von Leion [917] bestitigt, der bei einer siidafrikanischen Kohle eine

Vergasungsrate von 9,3 %/Minute beobachtete.

Da keine Ergebnisse mit Calenturitas Kohle vorliegen, wird in Kapitel 4.2 die Reaktion der
Vergasungsprodukte mit dem verwendeten Sauerstofftriger betrachtet. Bei der Verwendung von
Ilmenit als Sauerstofftrdger ergibt sich eine Besonderheit beziiglich der Reaktionskinetik. Die
Kinetik des frischen Materials unterscheidet sich signifikant von der Kinetik aktivierten Materials.
Frisches [lmenit besitzt eine vergleichsweise geringe Porositit und eine kleine Oberfldche. Innerhalb
der ersten 5 —20 Redoxzyklen — der Aktivierungsphase — vergroBern sich jedoch Oberfliche und
Porositit, wodurch sich Kinetik und Sauerstofttransportkapazitiat dndern [927. Da die Verweilzeit
des Sauerstofftrigers im Prozess sehr lang ist und der Sauerstofftriger viele Redoxzyklen
durchliuft, ist die relevante Kinetik die des aktivierten Materials. Neben den experimentellen

Ergebnissen existiert eine Studie zur Kinetik des norwegischen Ilmenits.

Abad et al. [937 untersuchten die Kinetik von norwegischem Ilmenit, welches aus derselben Mine
stammt, wie das Ilmenit, das in den nachfolgend beschriebenen Versuchen verwendet wurde. Bei
dem untersuchten Material handelt es sich um ein Konzentrat des Rohmaterials mit einer Reinheit
von 94,3 %. Die tibrigen 5,6 % entfallen groBtenteils auf MgSiOs und MnO.. Die PartikelgroBe des
Materials betrug 150 — 300 pm. Das in der vorliegenden Arbeit verwendete Material ist also etwas
kleiner, als das untersuchte Material, Studien legen allerdings nahe, dass die PartikelgroBe keinen
wesentlichen Einfluss auf die Kinetik hat [9387]. Da die Kinetik des frischen Material fiir die
Anwendung im Chemical Looping Prozess irrelevant ist, untersuchten Abad et al. die Kinetik von
vor-oxidiertem Material und aktivierten Material. Das vor-oxidierte Material wurde 24 Stunden
lang bei einer Temperatur von 950°C in Luft oxidiert, das aktivierte Material durchlief vor den
Versuchen 30 Redoxzyklen in einem kleinen Versuchsreaktor. Es wurden Versuche bei

verschiedenen Temperaturen und Gaskonzentrationen durchgefiihrt.

Die kinetischen Daten wurden mit Hilfe zweier kinetischer Modelle errechnet. Abad et al. verwenden
zu Beginn der Oxidation / Reduktion das Changing Grain Size Modell (CGSM) bis zu einem
KRonversionsgrad Xcir. Ab dem Konversionsgrad xc.» wurde das Shrinking Core Modell (SCM) weiter
verwendet. Da in der vorliegenden Dissertation keine kinetischen Berechnungen durchgefiihrt

wurden, wird fiir die Ergebnisse der Studie auf die Literatur verwiesen [937].

3. Chemical Looping Verfahren 29



3.5.3 Stand der Technik

Das Chemical Looping Verfahren wird erst seit wenigen Jahren im Zuge der CO. — Abscheidung
erforscht. Dementsprechend ist der Prozess noch Gegenstand der Forschung. Es existiert auch noch
keine Demonstrationsanlage, die kontinuierlich zur Strom- bzw. Dampfproduktion eingesetzt wird.
Wie in Kapitel 8 ausgefiihrt, gibt es verschiedene Varianten innerhalb des Chemical Looping
Verfahrens: Chemical Looping mit gastérmigen Brennstoffen, Chemical Looping mit festen

Brennstoffen und als Untervariante davon den CLOU Prozess.

Die weltgrofite Pilotanlage zur Erforschung von Chemical Looping mit gastérmigen Brennstoffen
mit einer thermischen Leistung von 120 kW steht an der TU Wien. In dieser Versuchsanlage wird
an der Optimierung des Verfahrens sowie an der Erprobung von Sauerstofttriagern gearbeitet [537.
Die ersten Versuchsergebnisse der TU Wien sind sehr erfolgsversprechend. Versuche mit Erdgas
und NiO-Partikeln als Sauerstofftriger zeigten, dass ja nach Versuchsbedingungen bis zu 99 % des
Erdgases im Brennstoffreaktor umgesetzt werden konnen [947]. Dartiber hinaus ist ebenso der
Einsatz von natiirlichen Mineralien wie Ilmenit moglich. Erste Versuche mit Ilmenit als
Sauerstofftriger und Synthesegas als Brenngas ergaben gute Resultate. Je nach
Versuchsbedingungen konnten bis zu 95 % des Wasserstoffs und 80 % des Kohlenmonoxids
umgesetzt werden [537. Im Jahr 2013 wird an der TU Darmstadt ein Forschungsprojekt, mit
Namen ,,SUCCESS“ gestartet, bei der die existierende 1 MW Versuchsanlage — die Gegenstand
dieser Dissertation ist — auf einen Einsatz von gasférmigen Brennstoffen umgeriistet wird. Obwohl
sich ein Grofteil der Forschung in der Vergangenheit mit gastormigen Brennstoffen beschiftigt hat,
existiert noch keine Betriebserfahrung im semi-industriellen Malstab. Mit der Erforschung im
MalBstab 1 MW wird dieser Schritt vollzogen und eine Versuchsanlage im semi-industriellen
MaBstab errichtet. Basierend auf den Ergebnissen der 120 kW Pilotanlage und den erwarteten
Ergebnissen der 1 MW Versuchsanlage, konnte sehr wahrscheinlich eine Demonstrations-Anlage

dimensioniert und errichtet werden.

Der CLOU-Prozess wird derzeit lediglich in kleineren Versuchsanlage untersucht [957, bis dato
sind keine Experimente in Anlagen groBeren Malstabs durchgefithrt worden. Bevor eine
Demonstrations-Anlage fiir den CLOU-Prozess dimensioniert werden kann, muss das Verfahren in
groBeren Versuchsanlagen erforscht werden. Die thermische Leistung dieser Anlagen sollte um
mindestens zwei GroBenordnungen groBer sein um einen hinreichend genauen Scale-up zu

ermoglichen.

Fur das Chemical Looping Verfahren mit festen Brennstoffen und integrierter Kohlevergasung
existierten zu Beginn dieser Dissertation noch keine Ergebnisse im semi-industriellen MaBstab. Die
groBfte zu diesem Zeitpunkt existierende Versuchsanlage war im Jahr 2008 die 10 kW

Versuchsanlage der Chalmers University in Goteborg [96]. In der Versuchsanlage wurden
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umfangreiche Untersuchungen des Verfahrens mit verschiedenen Kohlen und Sauerstofftrigern

durchgefiihrt. Dabei konnte ca. 75 % des entstehenden CO, eingefangen werden [977]. Der Fokus
dieser Versuche lag jedoch primér auf der Demonstration des Verfahrens und nicht auf dem Einsatz
kommerzieller Wirbelschichttechnologie. Daher war der Brennstoffreaktor der Versuchsanlage als
stationdre Wirbelschicht ausgefiihrt und mit einer elektrischen Beheizung ausgestattet. Parallel zu
dem Autbau der 1 MW Versuchsanlage wurde an der Chalmers University in G6teborg eine 100 kW
Versuchsanlage errichtet. In dieser Versuchsanlage wurden ebenfalls Versuche mit Ilmenit als
Sauerstofttriger und derselben Kohlesorte durchgefiihrt. Beide Versuchsanlagen, in Go6teborg und
Darmstadt wurden im Rahmen des RFCS-Projekts ,ECLAIR” errichtet. Analog zu der 1 MW
Versuchsanlage in Darmstadt, basiert die 100 kW Versuchsanlage auf dem Einsatz zweiter
gekoppelter Wirbelschichtanlagen. Die Anlage ist allerdings nicht auf den autothermen Betrieb im
Brennstoffreaktor ausgelegt. Der Brennstoffreaktor ist von einem groBen elektrischen Ofen
umschlossen, der die Anlage auf Betriebstemperatur halten kann. Erste Ergebnisse der
Versuchsanlage sind sehr vielversprechend. Bei einer Versuchsreihe mit der kolumbianischen
Importkohle El Cerrejon konnten bis zu 99 % des bel der Vergasung entstandenen CO; eingefangen

werden. Der Sauerstoftbedarf des Brennstoffreaktors lag dabei zwischen 16 % und 22 % [987].

Die nachfolgend vorgestellten Ergebnisse stellen erste Betriebserfahrungen im semi-industriellen
MaBstab von 1 MW dar. Basierend auf den guten Ergebnissen der 10 kW und 100 kW
Versuchsanlagen ist die 1 MW Versuchsanlage der niachste Meilenstein auf dem Weg zur Marktreife
des Verfahrens. Die Versuchsanlage schlieBt die Liicke von Laborversuchen zu einem semi-
industriellen MaBstab und dem Einsatz kommerziell verfligbarer Wirbelschichttechnologie. Im
Gegensatz zu allen anderen Versuchsanlagen ist die 1 MW Versuchsanlage auf den autothermen
Betrieb im Brennstoftreaktor ausgelegt. Es ist nicht moglich, den Brennstoffreaktor extern elektrisch
zu beheizen. Die benotigte Wirme der endothermen Reaktion kann nicht von aullen zugefiihrt
werden. Zudem existieren inzwischen erste Versuchsergebnisse der 8 MW Chemical Looping
Versuchsanlage der Firma Alstom in Windsor (USA). Im Unterschied zu der Versuchsanlage in
Darmstadt wird in dieser Anlage kein Metalloxid als Sauerstofftriger eingesetzt, sondern CaSO.

[997. Bis dato wurden jedoch noch keine detaillierten Ergebnisse der Versuchsanlage verottentlicht.

Zusammenfassend ldsst sich festhalten, dass die umfassendsten Forschungsergebnisse aktuell fiir
Chemical Looping mit gasférmigen Brennstoffen vorliegen. Diese Ergebnisse sind jedoch zum
tiberwiegenden Teil in Versuchsanlagen kleineren MaBstabs durchgefithrt worden. Fiir Chemical
Looping mit festen Brennstoffen und integrierter Kohlevergasung sind erste Ergebnisse im semi-

industriellen Malistab erzielt worden.

Verschiedene Hersteller aus dem Kraftwerksbereich haben Road Maps fiir die kiinftige Entwicklung
der Chemical Looping Technologie entwickelt. Diese Road Maps peilen den Betrieb einer

Demonstrations-Anlage fiir den Zeitraum von 2015 — 2020 an. Die erste kommerziell nutzbare
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Chemical Looping Anlage konnte demnach im Zeitraum von 2020 — 2025 zur Verfiigung stehen [99,
1007.
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4 Versuche im 4 kW Batchreaktor

Um das Verhalten des Sauerstofftrigers besser vorherzusagen, wurden Vorversuche in einem 4 kW
Versuchsreaktor durchgefiithrt. In mehreren Versuchsreihen wurden die Reaktivitit des Ilmenits
sowie dessen Agglomerationsneigung untersucht. Das Ziel der Reaktivititsuntersuchung war es, die
Sauerstofttransportkapazitit und die Reaktivitit gegeniiber den entstehenden Vergasungsprodukten
zu untersuchen und mit der Literatur zu vergleichen. Da Feststoffe bei hohen Temperaturen
teilweise zur Bildung von Agglomeraten neigen, wurde die Agglomerationsneigung des Ilmenits
untersucht. In zehn Versuchsreihen wurden verschiedene Faktoren untersucht und die kritischsten
Faktoren fiir die Bildung von Agglomeraten identifiziert. Die Ergebnisse dieser Versuchsreihen
werden im Folgenden beschrieben. Bei dem verwendeten Ilmenit handelt es sich um Ilmenit aus
einer norwegischen Mine (Firma Titania A/S), das auch fiir die 1 MW Versuche verwendet wurde.
Die PartikelgroBenverteilung des Ilmenits ist in Abbildung 8 zu sehen, die chemische

Zusammensetzung in Tabelle 21 (Anhang).
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Abbildung 8: PartikelgroBenverteilung des verwendeten Ilmenits

4.1 Aufbau des 4 kW Batchreaktors

Bei dem 4 kW Batchreaktor handelt es sich um einen ca. 2,7 m hohen stationiren
Wirbelschichtreaktor mit zylindrischem Querschnitt und einem inneren Durchmesser von 56 mm.
Der Reaktor wird mittels Strahlungsheizflichen in der Primirgasleitung und dem Reaktionsraum
geheizt und kann mit verschiedenen Gasgemischen fluidisiert werden. Der vereinfachte schematische

Aufbau des Reaktors ist in Abbildung 9 dargestellt.
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Abbildung 9: Schematischer Aufbau des 4 kW Batchreaktors

Je nach Versuchsbedingungen kann der Reaktor mit beliebigen Gemischen aus Luft, No, CO und CH,
fluidisiert werden. Das Gasgemisch wird in der Gasvorwiarmung auf eine Temperatur von 500°C
vorgewdrmt und durch den Disenboden in den Reaktor geleitet. Im Reaktor wird der
Reaktionsraum, der eine Hohe von 250 mm hat, mit weiteren Strahlungsheizflichen auf die
gewiinschte Betriebstemperatur geheizt. Die maximal einstellbare Temperatur im Reaktor ist
abhingig von den jeweiligen Versuchsparametern. Wegen der limitierten Heizleistung ist es jedoch
nicht moglich den Reaktor auf iiber 850°C zu betreiben. Die installierte elektrische Heizleistung
betragt 1,9 kW im Reaktor und 2,5 kW in der Vorwirmstrecke, so dass die kumulierte Heizleistung
etwa 4 kW betrigt. Beide elektrischen Heizungen sind mit Temperaturreglern ausgestattet um die
Reaktionsbedingungen im Reaktor konstant zu halten. Soll die Temperatur im Reaktor weiter
gesteigert werden, kann dieser zusdtzlich mit Methan geheizt werden, welches in die
Primirgasleitung eingeleitet wird. Das Methan wird zusammen mit der Luft vorgeheizt und ziindet
dann im Reaktionsraum. Direkt oberhalb des Reaktionsraums befindet sich die Gasanalyse zur
Bestimmung der Abgaszusammensetzung. Das entstandene Abgas wird tber ein langes, nicht
isoliertes Rohr abgekiihlt und dessen Volumenstrom mit einer Venturidiise bestimmt. Nach der

Bestimmung des Volumenstroms wird das Abgas iiber einen Filter zum Kamin geleitet.
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4_2 Bestimmung der Reaktivitidt des verwendeten Ilmenits

[Imenit als natiirlich vorkommendes Mineral hat — je nach Bezugsquelle und Zeitpunkt der
Forderung — eine unterschiedliche chemische Zusammensetzung und damit unterschiedliche
Stoffeigenschaften. Aus diesem Grund wurden in kleinerem MaBstab Vorversuche durchgefiihrt um
die wichtigsten Eigenschaften wie beispielsweise die Sauerstofftransportkapazitit Ry zu tiberpriifen.
Des Weiteren wurden die Konvertierungsraten des Ilmenits bei der Oxidation mit Luft und der
Reduktion mit CO und CH, bestimmt. Auf weitergehende Versuche zur Reaktionskinetik des
Materials wurde aus Zeitgriinden verzichtet. Der Inhalt dieses Kapitels basiert zum Teil auf den

Untersuchungen von Holl [1017.

4.2 _.1Versuchsdurchfihrung

Insgesamt wurden fiinf Versuchsreihen durchgetiihrt, in denen iiber einen Zeitraum von jeweils zehn
Stunden mehrere Oxidations- und Reduktionszyklen durchgefithrt wurden. Das verwendete
Bettinventar betrug in allen Versuchen 600 g frisches Ilmenit, was einem Druckverlust von ca.
24 mbar entspricht. Der Reaktor wurde mit den elektrischen Strahlungsheizflichen und der
Verbrennung von Methan in Luft auf eine Temperatur von ca. 850°C gebracht. Da der
Autheizvorgang mit Luft durchgefiihrt wird, lag das Ilmenit zu diesem Zeitpunkt zumindest
teilweise oxidiert vor. Das Ilmenit wurde dann abwechselnd mit einer Mischung aus N, und einem
Brenngas reduziert und mit Luft oxidiert. Als Brenngas wurden die Gase CO und CH. eingesetzt,
die auch bei der Vergasung von Kohle entstehen. Versuche mit H, waren aufgrund der fehlenden
Abgasanalytik fiir Ho, und Wasserdampf nicht zielfithrend moglich. Zwischen den Oxidations- und
Reduktionszyklen erfolgte eine Spilung mit Stickstoff um eine direkte Reaktion des brennbaren
Gases mit Luft zu vermeiden. Insgesamt wurden fiinf Versuchsreihen mit unterschiedlichen
Versuchsbedingungen durchgefiihrt. Tabelle 1 zeigt die Versuchsbedingungen der einzelnen

Versuchsreihen.
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Tabelle 1: Reaktionsbedingungen der Versuchsreihen zur Reaktivitdtsbestimmung von Ilmenit

Reihe Oxidation Reduktion
Dauer Gas Dauer Gas
1 10 min | Luft 10 min 10 % CHy4 in N,
2 27min | Luft | 27 min 10 % CHy4 in N,
3 10min | Luft = 10 min 10 % CO in N,
4 10min | Luft 45 min 10 % CO in N,
5 10 min = Luft 10 min 15 % CO in N,

In den ersten beiden Versuchsreihen wurde CH, als Brenngas eingesetzt, in den darauftfolgenden
Versuchsreihen CO. Wihrend der ersten vier Versuchsreihen wurde das Material in der
Reduktionsperiode mit einem Gemisch aus 90 % N, und 10 % Brenngas fluidisiert; in der fiinften
Versuchsreihe wurde der Anteil an Brenngas auf 15 % erhoht um den Effekt des erhohten
Brenngasanteils zu untersuchen. Der Effekt verlingerter Oxidations- und Reduktionszeiten wurde

im Rahmen der ersten vier Versuchsreihen untersucht.

Prinzipiell sind die Abldufe aller Experimente dhnlich, Abbildung 10 zeigt daher exemplarisch den

Temperaturverlauf einer der Versuchsreihen.
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Abbildung 10: Temperaturverlauf der fiinften Versuchsreihe im 4 kW Batchreaktor

Der Temperaturverlauf zeigt die einzelnen Redoxzyklen wihrend des Versuches. Bei der
exothermen Oxidationsreaktion zeigte sich jeweils ein Peak im Temperaturverlauf, der jedoch nach
dem Ende der Oxidation schnell wieder abfiel, da die Heizleistung der Strahlungsheizflichen zu
gering war um das hohe Temperaturniveau zu halten. Wihrend des Spiilvorgangs und der
Reduktion des Ilmenits blieb die Temperatur im Reaktor relativ konstant. Je nach Versuchsreihe
varilerten die Dauer der Oxidations- und Reduktionszyklen sowie das verwendete

Reduktionsgemisch.
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4.2_.2 Ergebnisse

Die Dauer einer Oxidation in Versuchsreihe fiinf betrug zehn Minuten. Abbildung 11 zeigt

exemplarisch die Sauerstoftkonzentration im Abgas wihrend eines Oxidationszyklus.
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Abbildung 11: Sauerstoftkonzentration im Abgas des 4 kW Reaktors (5.Versuchsreihe, 4. Zyklus)

Es zeigt sich, dass die Sauerstoftkonzentration in der ersten Minute des Zyklus sehr niedrig war und
fast der ganze Sauerstoff mit Ilmenit reagierte. In den darauf folgenden zwei Minuten stieg die
Sauerstoftkonzentration anndhernd linear an und niherte sich anschlieBend asymptotisch dem Wert
20,9 % an. Nach ca. vier Minuten betrug die Sauerstoffkonzentration im Abgas bereits tiber 20 %, es
fand also fast keine Reaktion mehr zwischen Ilmenit und Sauerstoff statt. Daraus lidsst sich ableiten,
dass die Verweilzeit des Ilmenits im Luftreaktor — abhingig vom erforderlichen Oxidationsgrad —
idealerweise mindestens zwei bis drei Minuten betragen sollte. Abhidngig von dem Massenstrom
zwischen beiden Reaktoren und der Sauerstofftransportkapazitit des Ilmenits kann dadurch auf das

benostigte Inventar im Luftreaktor geschlossen werden.

Abbildung 12 zeigt die Bettmasse im Reaktor wihrend des ersten Redox-Zyklus der flinften
Versuchsreihe. Da die Bettmasse nicht gravimetrisch bestimmt werden konnte, musste sie
niherungsweise berechnet werden. Daftir wurde die abgegebene bzw. aufgenommene
Sauerstoftmasse aus der Volumenstrommessung des Abgases und den gemessenen
Abgaskonzentrationen bestimmt. Die Sauerstoffmassen wurden mit dem Anfangsinventar von 600 g

verrechnet, Masseverluste durch Fragmentierung des Sauerstofttriagers wurden vernachlissigt.
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Abbildung 12: Entwicklung der Bettmasse im 4 kW Reaktor (5. Versuchsreihe, 1. Zyklus)

In den ersten 11,5 Minuten fand die Reduktion mit dem Brenngasgemisch statt. Dabei gab das durch
die Erwidrmung voroxidierte Ilmenit Sauerstoff ab und oxidierte so das Brenngas. Die
Sauerstoftabgabe und somit der Verlust an Bettmasse erfolgte dabei fast linear. Insgesamt werden in
11,5 Minuten ca. 4,5 g Sauerstoft abgegeben, was einer mittleren Sauerstoffabgabe von ca. 0,4 g/min

entspricht.

Im Anschluss an die Reduktion wurde das Ilmenit etwa 10 Minuten lang mit Luft oxidiert. Wéhrend
der Oxidation nahm das Ilmenit Sauerstoft auf und die Bettmasse vergroferte sich. Im Gegensatz
zur Reduktionsperiode verlief die Sauerstoffaufnahme jedoch nicht linear. Zu Beginn der Oxidation
vergroBerte sich das Bettinventar fast sprunghaft und niherte sich dann asymptotisch einer
Bettmasse von ca. 617 g an. Insgesamt wurden in den knapp 10 Minuten der Oxidation 21,5 g
Sauerstoft aufgenommen, was einer mittleren Sauerstoffaufnahme von 2,1 g/min entspricht. In den
ersten zwei Minuten der Oxidation werden dabei schon 13,1 g Sauerstoff aufgenommen, was einer
mittleren Sauerstoffauthahme von 6,6 g/min entspricht. Der Vergleich der Oxidation mit der
Reduktion des Ilmenits zeigt, dass die Oxidation des Sauerstofftrigers deutlich schneller verlduft als
dessen Reduktion. Die Verweilzeit des Materials im Brennstoffreaktor muss also deutlich linger sein

als im Luftreaktor.

Abbildung 138 zeigt die gemessene Sauerstoffkonzentration im Abgas wihrend der fiinften
Versuchsreihe. Es ist zu sehen, dass sich wihrend der Reduktion kein Sauerstoft im Abgas befand.
Nach dem Spiilen mit Stickstoff stieg die Sauerstoftkonzentration schnell an und erreichte nach

wenigen Minuten den Wert 20,9 %, also den Anteil an Sauerstoft in der Luft.
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Abbildung 13: Sauerstoftkonzentration im Abgas des 4 kW Reaktors wihrend der 5. Versuchsreihe

Ausgehend von diesen Messungen kann die Sauerstoffbilanz der Versuchsreihe geschlossen und
daraus die Sauerstofttransportkapazitit berechnet werden. Die Sauerstofftransportkapazitit von

Sauerstofttrigern berechnet sich wie folgt [807.

Ry = Moy — Myeqd (22)
Mreqd

Der Term mgyy — Myeq beschreibt dabei die Masse an Sauerstoft, die durch das Ilmenit gebunden
wird. Die theoretisch mogliche Sauerstofftransportkapazitit des Ilmenits liegt bei etwa 5,0 %.
Experimentelle Untersuchungen haben jedoch ergeben, dass die reale Sauerstofttransportkapazitit
Rg des Ilmenits bei ca. 4,0 % fiir frisches und 3,3 % fiir aktiviertes Material liegt. Der Wert von 3,3 %
entspricht dabei der der Sauerstoffauthahme bei der Oxidation von FesO4 zu Fe,Os [817]. Die Massen
im oxidierten und reduzierten Zustand berechnen sich aus dem Abgasvolumenstrom und den
gemessenen Abgaskonzentrationen. Abbildung 14 zeigt exemplarisch den errechneten
Sauerstofttransport der Versuchsreihe drei. R, wurde dabei fiir jeden Redox-Zyklus einzeln

bestimmt.
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Abbildung 14: Sauerstofttransport durch Ilmenit im 4 kW Reaktor (5. Versuchsreihe)

Abbildung 14 zeigt beispielhaft den errechneten Sauerstofftransport der einzelnen Redox-Zyklen der
dritten Versuchsreihe. Die gestrichelte Linie im Diagramm symbolisiert den in der Literatur
beschriebenen Wert von 3,3 % fiir aktiviertes Ilmenit. Aus dem Diagramm wird ersichtlich, dass der
Sauerstofttransport ab dem achten Redox-Zyklus sehr genau auf dem Wert von 3,3 % liegt. Der in
der Literatur publizierte Wert fur aktiviertes Ilmenit konnte also durch die Experimente bestitigt

werden.

Obwohl die Sauerstofftransportkapazitit des frischen Ilmenits laut der Literatur bei ca. 4 % liegen
sollte, lag dieser in den durchgefiihrten Experimenten meist unter dem Wert von aktiviertem
[Imenit. Der Grund hierfiir koénnte in den Versuchsbedingungen liegen. Durch den verhiltnismaBig
langen Aufheizprozess konnte das [Imenit zu Beginn der Versuche fast vollstindig oxidiert gewesen
sein. Im Oxidationszyklus kann also maximal so viel Sauerstoft aufgenommen werden, wie in dem
Jeweils vorangegangenen Reduktionszyklus abgegeben wurde. Da die Reduktionsperioden relativ
kurz waren, kénnte es sein, dass der Oxidationsprozess — und damit die Sauerstofftransportkapazitit
— durch die unvollstindige Reduktion limitiert war. Wenn wihrend der Reduktionsperiode also nur
wenig Sauerstoft abgegeben wird, kann dementsprechend auch nur wenig Sauerstoff wieder
aufgenommen werden. Da die Reaktivitit des Materials innerhalb der ersten Zyklen generell
zunimmt, konnte dieser Effekt im Laufe des Experiments schwicher geworden sein, weshalb der
Sauerstofttransport im Laufe des Experiments anstieg. Zur Bestidtigung dieser These sind allerdings

weitere Versuche notig.

Wihrend der Versuchsreihe konnte ein weiterer Effekt von Sauerstofftrigern beobachtet werden.

Abbildung 15 zeigt exemplarisch die im Abgas gemessene Sauerstoftkonzentration eines Redox-

Zyklus.
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Abbildung 15: Sauerstoftkonzentration im Abgas im 4 kW Reaktor wihrend eines Redox Zyklus
(5. Versuchsreihe)

Der Redox-Zyklus kann in drei Phasen unterteilt werden: Oxidation (Minute: 198 — 208), Reduktion
(Minute 208 — 218) und Spiilung mit Stickstoft (Minute 218 — 224). Es zeigt sich, dass die
Sauerstoftkonzentration im Abgas wihrend des Spiilvorgangs nicht — wie erwartet — auf 0 %
zuriickging, sondern sich auf einem Wert von ca. 4 % stabilisierte. Aus diesen Messergebnissen, die
in allen Versuchsreihen reproduzierbar gemessen wurden, ldsst sich schlieen, dass Ilmenit einen
anteiligen CLOU-Effekt besitzen konnte (vgl. Kapitel 3.4). Es kann jedoch nicht abschliefend geklirt
werden, welchen Anteil der CLOU-Effekt am gesamten Sauerstofftransport hat, da der Stickstoft-
Spiilstrom nicht exakt gemessen wurde. Der CLOU-Effekt, der in den beschriebenen Experimenten

gemessen wurde, konnte auch in Versuchen anderer Forschungseinrichtungen beobachtet werden.

Hinsichtlich der Reaktivitit des Ilmenits gegeniiber den verschiedenen Brenngasen ergaben sich die
folgenden Ergebnisse. Abbildung 16 zeigt exemplarisch die Abgaskonzentrationen eines
Reduktionszyklus der dritten Versuchsreihe. Der Batchreaktor wurde in diesem IFall mit einem
Gemisch aus 90 % N und 10 % CO fluidisiert. Die vollstindigen Ergebnisse der Versuchsreihe sind
in Abbildung 63 (Anhang) dargestellt.
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Abbildung 16: Abgaskonzentrationen im 4 kW Reaktor wihrend eines Reduktionszyklus der 3. Versuchsreihe

Das Diagramm zeigt die Abgaskonzentrationen von CO und CO, wihrend der 10-miniitigen
Reduktionsphase. Nach dem Start der Fluidisierung mit dem Brenngasgemisch stieg die
Abgaskonzentration von CO, schnell auf einen Wert von ca. 4 % an; die Konzentration an CO auf ca.
4,5 %. Daraus ldsst sich ableiten, dass anfangs etwa die Hilfte des CO zu CO, konvertiert wurde.
Hohere Konvertierungsraten konnen in dem Batchreaktor nicht erreicht werden, da die
KRontakteffizienz zwischen dem Ilmenit und dem Brenngas im Reaktor scheinbar zu gering ist. Im
Laufe der Reduktion sank die COs,-Konzentration auf ca. 2,5 % und die CO Konzentration stieg auf
ca. 6 %, da der Oxidationsgrad des Ilmenits abnahm, was die Kontakteffizienz zusitzlich

verschlechtert.

Abbildung 17 zeigt exemplarisch die Abgaskonzentrationen eines Reduktionszyklus der ersten
Versuchsreihe. Das [lmenit wurde in diesem FFall mit einem Gemisch aus 90 % N, und 10 % CH,
fluidisiert. Die vollstindigen Ergebnisse der Versuchsreihe sind in Abbildung 64 (Anhang)
dargestellt.
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Abbildung 17: Abgaskonzentrationen im 4 kW Reaktor wihrend eines Reduktionszyklus der 1. Versuchsreihe

Das Diagramm zeigt die gemessenen Gaskonzentrationen an CH,, CO und CO.. Es fillt auf, dass die
CH.-Konzentration im Abgas zu Beginn des Versuchs auf ca. 7,5 % anstieg und wihrend der 10-
miniitigen Reduktionsphase konstant blieb. Die CO.-Konzentration lag bei ca. 0,7 % und es
entstanden ebenfalls ca. 0,2 % CO. Daraus lésst sich ableiten, dass — verglichen mit Versuchsreihe 3 —
deutlich weniger CH, zu CO. konvertiert wurde als CO zu CO,. Weiterhin fillt auf, dass eine
signifikante Menge CO im Abgas gemessen werden konnte, was auf eine unvollstindige
Konvertierung des CH. schlieBen lidsst. Die Tatsache, dass die Abgaskonzentrationen wihrend der
Reduktion konstant blieben, unterstreicht, dass wesentlich weniger Brenngas umgesetzt werden
konnte als in der ersten Versuchsreihe. Der abfallende Oxidationsgrad des Ilmenits spielt wegen der

geringen Konvertierungsrate offensichtlich nur eine sehr untergeordnete Rolle.

Zusammenfassend zeigen die beiden Versuchsreihen deutlich, dass die Reaktivitdt des Ilmenits
gegeniiber CO signifikant besser ist als gegeniiber CH,. Aufgrund fehlender Abgasanalytik konnte
die Reaktivitit gegeniiber Ho nicht tiberpriift werden. Es ist damit zu rechnen, dass die Reaktivitit
gegeniiber beiden Brenngasen noch deutlich zunimmt, wenn die Temperatur weiter gesteigert wird.
Die Auslegungstemperatur des Brennstoftreaktors von 970°C konnte wihrend der Versuche nicht

erreicht werden.
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4_3 Bestimmung des Agglomerationsverhaltens des verwendeten
IImenits

Im 4 kW Batchreaktor wurden Versuche zum Agglomerationsverhalten des verwendeten Ilmenits
durchgetiihrt. Wegen der Neigung einiger Feststoffe zur Bildung von Agglomeraten, wurden
Versuche durchgefiihrt um wesentliche Einflussfaktoren auf die Agglomeratbildung zu identifizieren.
Die untersuchen Einflussfaktoren sind: Temperatur, Versuchsdauer, Oxidationsgrad des
verwendeten Materials und Defluidisierung des Betts. Der Inhalt des Kapitels basiert zum Teil auf

Untersuchungen von Hiinseler [1027].

4 _.3.1 Versuchsdurchfihrung

Insgesamt wurden zehn Versuche durchgefiihrt um das Agglomerationsverhalten zu bestimmen,
wobei alle Versuche, mit Ausnahme des zehnten Versuchs, mit einem Inventar von 600 g frischem
IImenit durchgefiihrt wurden. Vor Beginn der Versuche wurde das Inventar gesiebt um grobe
Verunreinigungen iiber 710 pm zu entfernen. Hierbei wurde die PSD im Vergleich zu Abbildung 8
nicht verdndert. Der Batchreaktor wurde mit Hilfe der elektrischen Heizung auf Betriebstemperatur
gebracht; ab einer Temperatur von ca. 600°C wurde zusitzlich mit Methan gefeuert. Nach Erreichen
der Betriebstemperatur wurden die entsprechenden Versuchsbedingungen eingestellt. Tabelle 2 gibt

einen Uberblick iiber die durchgefiihrten Versuche.
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Tabelle 2: Durchgefiihrte Versuche zur Bestimmung des Agglomerationsverhaltens im 4 kW Batchreaktor

Punkt  Temp. | Dauer Beschreibung
[°Cy [(min)
1 820 90 Fluidisierung mit Luft
2 880 90 Fluidisierung mit Luft
3 950 90 Fluidisierung mit Luft und Methan
4 950 240 Fluidisierung mit Luft und Methan
5 880 70 Reduktion mit 10 % CO in Ny; Abkiihlen des
Reaktors in N, ~Atmosphire
6 950 Red. 70 1 Redox-Zyklus: Reduktion mit 10 % CO in
Ox. 170 N,, anschlieBende Oxidation mit Luft
7 950 Red. 70 2 Redox-Zyklen: Reduktion mit 10 % CO in
Ox. 170 N, anschlieBende Oxidation mit Luft
8 950 90 Fluidisierung mit Luft, Defluidisierung des
Betts in oxidiertem Zustand fiir 15 min
9 950 90 Fluidisierung mit N, Defluidisierung des
Betts in reduziertem Zustand fiir 15 min
10 950 Red. 70 4 Redox-Zyklen: Reduktion mit 10 % CO in
Ox. 70 N,, anschlieBende Oxidation mit Luft

Der Batchreaktor wurde in allen Versuchen mit einer Geschwindigkeit von ca. 0,5 m/s fluidisiert um
den Partikelverlust aus dem Reaktor zu minimieren. Nach Abschluss der Versuche wurde der
Reaktor entleert und die PartikelgroBenverteilung des Inventars bestimmt. Grobe Agglomerate

wurden abgesiebt, vermessen und einer Hirtebestimmung unterzogen.

In den ersten drei Versuchen wurde der Einfluss der Temperatur auf das Agglomerationsverhalten
untersucht. Dabei wurde die Temperatur in drei Schritten von 820°C auf 950°C angehoben.
Wiihrend die ersten beiden Versuche mit der elektrischen Vorheizung durchgefiihrt wurden, musste
ab dem dritten Versuch Methan zugefeuert werden um die Temperatur von 950°C erreichen zu
konnen. Der vierte Versuch wurde erneut bei einer Temperatur von 950°C durchgefiihrt. Im
Unterschied zu den ersten drei Versuchen wurde die Temperatur jedoch iiber einen Zeitraum von
240 Minuten (anstatt 90 Minuten) gehalten um den Einfluss der Verweilzeit im heilen Medium zu
untersuchen. Im Rahmen der Versuche fiinf bis sieben und zehn wurde das Ilmenit einer
wechselnden Anzahl von Redoxzyklen ausgesetzt. Das [lmenit wurde hierbei mit Luft oxidiert und

mit einem Gemisch aus 90 % N, und 10 % CO reduziert. Der zehnte Versuch konnte aus
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Zeitgriinden nicht an einem Tag durchgefithrt werden. Bei diesem Versuch durchlief das frische

Ilmenit zwei Redoxzyklen, bevor der Reaktor abgekiihlt wurde. Am darauffolgenden Tag wurde
dasselbe Ilmenit wieder aufgewdrmt und zwel weitere Redoxzyklen damit durchgefiihrt. Die
Versuche acht und neun dienten der Untersuchung der Defluidisierung des Betts. In beiden
Versuchen wurde die Fluidisierung des Reaktors bei einer Temperatur von etwa 950°C fiir
15 Minuten ausgeschaltet. Das Ilmenit lag dabel einmal im oxidierten und einmal im reduzierten
Zustand vor. Durch das Ausschalten der Fluidisierung stieg die Temperatur im Reaktor wihrend
der Versuche auf'ca. 1050°C. Nach 15 Minuten wurde die Fluidisierung wieder eingeschaltet und der
Reaktor abgekiihlt.

Im Anschluss an die Versuche wurden die Agglomerate abgesiebt, vermessen und einer qualitativen
Hirtebestimmung unterzogen. Dafiir wurde ein Metallkegel mit einer Kraft von 100 mN in das
Agglomerat getrieben und die Eindringtiefe bestimmt. Der vereinfachte Aufbau der

Hirtebestimmung ist in Abbildung 18 zu sehen.

F=100 mN

Metallkegel

Agglomerat

Abbildung 18: Prinzip der Hirtebestimmung der Agglomerate

Da viele Agglomerate sehr ports und instabil waren, konnte die Hirte nur qualitativ bestimmt
werden. Normalerweise wird die Probe langsam mit der maximalen Kraft von 100 mN belastet und
die Eindringtiefe bestimmt. Da die Agglomerate jedoch ports waren, zerbrachen alle Proben, bevor
die maximale Kraft von 100 mN erreicht war. Wihrend eine geringe Eindringtiefe also im
Normallfall ein Zeichen fiir eine groBe Hirte ist, bedeutet eine geringe Eindringtiefe in diesem
speziellen Fall, dass die Probe schon bei einer geringen Eindringtiefe und damit einer geringen Kraft
zerbrach. Je geringer also die gemessene Eindringtiefe, desto geringer die qualitative Harte des

Agglomerats.

4. Versuche im 4 kW Batchreaktor 46



4_.3.2 Ergebnisse

Die wichtigsten Ergebnisse der Versuchsreihe sind in Tabelle 8 zusammengefasst.

Tabelle 3: Ergebnisse der Experimente zur Bestimmung des Agglomerationsverhaltens im 4 kW Batchreaktor

Punkt dso Ilmenit Agglomerate
Grofle Hirte

Ausgangszustand 128 pm - -

1 124 um - -

2 121 um 8 —8 mm Sehr weich

3 118 um 5—10 mm Sehr weich

4 119 pm 20 — 30 mm Sehr weich

5 105 um - -

6 109 um 8 — 10 mm Sehr weich

7 125 pm 25— 35 mm Weich

8 105 um 10 — 35 mm Hart

9 107 um 20 — 30 mm Hart

10 106 pum 25— 385 mm Mittel

In der Tabelle sind der mittlere Partikeldurchmesser ds;, sowie Grofe und qualitative Hirte der

entstandenen Agglomerate aufgetragen. Der mittlere Partikeldurchmesser im Ausgangszustand

betrug 128 pm. Generell ldsst sich festhalten, dass die PartikelgroBe bei allen Versuchen abnahm, das

heilt, der mittlere Partikeldurchmesser ds;o wurde kleiner. Abbildung 19 zeigt exemplarisch die

PartikelgroBenverteilung des Ausgangszustands und des Ilmenits nach dem zweiten Versuch. In

allen Versuchen traten zwei gegensitzliche Effekte auf.
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Abbildung 19: Kumulierte Partikelgrofenverteilung des Ilmenits im Ausgangszustand und nach der
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Zum einen ging der Feinanteil des Ilmenits verloren. Trotz der geringen

Fluidisierungsgeschwindigkeit reduzierte sich der Anteil der Partikel unter 25 um auf etwa ein
Viertel des urspriinglichen Anteils. Dadurch stiege der mittlere Partikeldurchmesser theoretisch an,
da vor allem die feinen Fraktionen aus dem Reaktor ausgetragen wurden. Weiterhin konnte bei allen
Versuchsreihen beobachtet werden, dass der Anteil der groBeren I'raktionen — etwa ab einer GroBe
von 150 pm — abnahm. Aus Abbildung 19 wird deutlich, dass trotz der geringen Geschwindigkeit
eine Verschiebung von groben Fraktionen zu feineren Iraktionen stattfand, die nur durch
Fragmentierung der groben Fraktionen zu erkliren ist. Durch die Fragmentierung der groberen
Fraktionen sinkt der mittlere Partikeldurchmesser. Insgesamt ldsst sich beobachten, dass der
mittlere Partikeldurchmesser in allen Versuchen kleiner wurde. Der Effekt der Fragmentierung

beeinflusst den Partikeldurchmesser also stirker als der Verlust der Feinanteile.

Die Ergebnisse zeigen eindeutig, dass die Temperatur den geringsten Einfluss auf das
Agglomerationsverhalten hat (Versuche 1 — 3). Hierbei gilt allerdings die Einschriankung, dass der
Einfluss der Temperatur aufgrund der Infrastruktur des Reaktors nur bis zu einer Temperatur von
950°C untersucht werden konnte. Es zeigt sich, dass sich bei Temperaturen von 950°C nur sehr
kleine Agglomerate bildeten, die so weich und pords waren, dass fast alle Agglomerate schon beim
Sieben zerfielen. Ein Vergleich des mittleren Partikeldurchmessers der Versuche eins bis drei macht
deutlich, dass die Erhchung der Temperatur im oxidierten Zustand ebenfalls nur einen geringen

Einfluss auf die PartikelgroBe hat.

Auch die Versuchsdauer hat nur einen vergleichsweise geringen Einfluss auf das
Agglomerationsverhalten des Ilmenits. Aus einem Vergleich der Versuche drei und vier wird
ersichtlich, dass durch das Anheben der Versuchsdauer von 90 Minuten auf 240 Minuten zwar
grofere Agglomerate entstanden, diese jedoch ebenso weich, porés und instabil waren. Der
Vergleich beider Versuche zeigt weiterhin nur geringe Unterschiede in der Anderung der
PartikelgroBe. Der Sauerstofttrager scheint im oxidierten Zustand nur eine geringe Agglomerations-

und Abrasionsneigung zu besitzen.

Die vorliegenden Ergebnisse deuten darauf hin, dass der Oxidationsgrad und die Anzahl der
durchlaufenen Zyklen einen moderaten Einfluss auf das Agglomerationsverhalten des Ilmenits
haben. Im funften Versuch wurde das Inventar zuerst reduziert und dann in inerter Atmosphire
abgekiihlt. Dabei konnte keine Agglomeratbildung beobachtet werden. Wihrend der Versuche sechs,
sieben und zehn durchlief das [Imenit unterschiedlich viele Redox-Zyklen, wobei sich in allen drei
Versuchen Agglomerate bildeten. Mit steigender Zyklenzahl konnten sowohl groBere als auch
hirtere Agglomerate gefunden werden. Des Weiteren konnte beobachtet werden, dass sich der
mittlere Partikeldurchmesser im Vergleich zum Ausgangszustand signifikant verkleinerte. Der
Grund hierfiir liegt mit hoher Wahrscheinlichkeit darin, dass reduziertes Ilmenit eine deutlich

geringere Hirte und damit einen geringeren Widerstand gegen Abrasion aufweist.
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Den groBten Einfluss aut das Agglomerationsverhalten des Ilmenits hat die durchgehende

Fluidisierung der Wirbelschicht. Im Rahmen der Versuche 8 und 9 wurde die Wirbelschicht fiir
Jeweils 15 Minuten defluidisiert. Das verwendete Ilmenit lag hierbei einmal im oxidierten und einmal
im reduzierten Zustand vor. Wie in Tabelle 8 zu sehen, bildeten sich wihrend der Defluidisierung
Agglomerate, die signifikant hédrter waren als die Agglomerate der vorigen Versuche, was durch die
qualitative Hirtebestimmung bestitigt wird. Die Ergebnisse dieser Hirtebestimmung sind

nachfolgend dargestellt.

Tabelle 4: Ergebnisse der Hartebestimmung der Agglomerate

Versuch Eindringtiefe
Versuch 4 10 pm
Versuch 7 65 um
Versuch 8 271 pm
Versuch 9 287 um
Versuch 10 94 pm

Tabelle 4 zeigt die Eindringtiefe in das jeweilige Agglomerat, bevor dieses durch die
Krafteinwirkung zerbrach. Wie in Kapitel 4.3.1 beschrieben, deutet eine geringe Eindringtiefe auf
eine geringe Hirte hin. Es wird ersichtlich, dass die hirtesten Agglomerate in den Versuchsreihen
acht und neun entstanden sind. Die Agglomerate der Versuche sieben und zehn haben eine mittlere
Hirte, wohingegen die Agglomerate des vierten Versuchs sehr weich waren und sehr schnell
zerbrachen. Der genaue Verlauf der Eindringtiefe als Funktion der Kraft ist in Abbildung 65

(Anhang) aufgetragen.

Zusammenfassend ldsst sich festhalten, dass bei Ilmenit eine leichte Neigung zur Bildung von
Agglomeraten festgestellt werden konnte. Obwohl Temperatur — im Rahmen des untersuchten
Temperaturfensters — und Verweilzeit nur eine untergeordnete Rolle zu spielen scheinen, konnte
nach mehreren Redox-Zyklen die Bildung von Agglomeraten beobachtet werden. Das
Agglomerationsverhalten bei hoheren Temperaturen und lingeren Verweilzeiten konnte im Rahmen
dieser Versuchsreihen nicht geklirt werden. Ein hohes Agglomerationsrisiko besteht hingegen bei
einer Defluidisierung der Wirbelschicht. Hier traten schon nach kurzer Zeit grofie und harte
Agglomerate auf. IFFiir die Auslegung groBerer Versuchsanlagen muss darauf geachtet werden, dass
der Sauerstofttriger zu jeder Zeit ausreichend fluidisiert ist. Das grofite Risiko zur Bildung von
Agglomeraten besteht vermutlich im Loop Seal nach dem Brennstoftreaktor. In Loop Seals ist die
Fluidisierungsgeschwindigkeit deutlich geringer als im Reaktor und der Sauerstofttriger liegt zu
groBen Teilen im reduzierten Zustand vor. Des Weiteren scheint Ilmenit schon bei geringen
Geschwindigkeiten zu leichten Fragmentierungen zu neigen. Inwieweit dies Auswirkungen auf einen

mehrtigigen Versuchsbetrieb hat, konnte nicht abschlieBend gekldrt werden.
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5 Auslegung und Aufbau der 1 MW Versuchsanlage

An der Technischen Universitit Darmstadt wurde eine 1 MW Versuchsanlage errichtet um das
Chemical Looping Verfahren mit Kohle, unter der Verwendung von kommerziell verfuigbarer
Wirbelschichttechnologie, zu untersuchen. Die Hauptziele der Versuchsanlage sind die Erprobung

des Verfahrens im semi-industriellen Malstab und das Erreichen des autothermen Betriebs im

Brennstoffreaktor, also ohne externe Beheizung. Das Schema der 1 MW Versuchsanlage ist in
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Abbildung 20 zu sehen.

c
Saugzug Wirmetauscher O, CO,, __;
NO, SO,, O, N
" o
S o
Verfahrbare X< X
Kiihllanzen N N /
Koﬂ
= =
o ~ @
< . .. o
g Forderschnecke / =
e J-Valve ? \ (]
a— N -
: | @ ;
- 11 > §
[a0]

Luft? - @ v
@ Carbon Stripper ‘
Propan — ‘ F
Ny |- |
Luft4®tl—> 2 @ \ Propan
- @ Luft
CO,

Nz? -
Luft @ H,0

N,

Luft H,O CO,
Abbildung 20: Verfahrensschema der 1 MW Versuchsanlage in Darmstadt

Die Versuchsanlage besteht im Wesentlichen aus zwel miteinander gekoppelten Reaktoren, dem
Luftreaktor und dem Brennstoffreaktor. Die Oxidation des Sauerstofftriagers findet im Luftreaktor
statt, die Vergasung und Umsetzung der Kohle im Brennstoffreaktor. Im Versuchsbetrieb wird der
Luftreaktor tiber zwei separate Gebldse mit Luft versorgt und das zum iiberwiegenden Teil aus
reduziertem Ilmenit bestehende Bettinventar somit fluidisiert und oxidiert. Bei den Gebldsen handelt
es sich um das Primirluftgeblise sowie das Verbrennungsluftgeblise des Anfahrbrenners. Der
Anfahrbrenner wird mit Propan betrieben und wird vorwiegend zum Autheizen des Reaktors
benstigt. Daneben kann das Geblidse bei ausgeschalteter Propanzufuhr als Sekundirluftgeblise

genutzt werden. Aufgrund der bendtigten Sauerstoftmenge im Luftreaktor muss dieser mit einem
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hinreichend groBen Luftstrom fluidisiert werden um das eintretende Ilmenit vollstindig zu

oxidieren. Die Forderleistung des Primirluftgeblises ist hierfiir — je nach Betriebspunkt — nicht

ausreichend.

In einem Zyklon, der dem Reaktor nachgeschaltet ist, wird das Abgas vom Feststoff getrennt und
der Abgasnachbehandlung zugefiihrt. Der abgeschiedene Feststoff fillt in das fluidisierte Loop Seal
und wird von dort weiter transportiert. Berechnungen haben ergeben, dass durch die hohe
Fluidisierung ein hoherer Massenstrom an Ilmenit aus dem Reaktor ausgetragen wird, als in den
Brennstoffreaktor transportiert werden soll. Daher muss der Massenstrom an oxidiertem Ilmenit
nach dem Reaktor aufgeteilt werden. Ein definierter Teilstrom wird in den Brennstoffreaktor
gefordert und der restliche Teilstrom wird in den Luftreaktor zuriickgefiihrt. Zum Transport des
Materials zum Brennstoffreaktor konnen zwei verschiedene Aggregate eingesetzt werden, ein
Schneckenforderer oder ein L-Valve. Beide Varianten unterschieden sich signifikant hinsichtlich der
Fordercharakteristik und der Eignung fiir groB3technische Anwendungen. Der Schneckenforderer ist
ein Volumenfoérderer und hat dadurch den groflen Vorteil einer linearen Kennlinie. Durch Verstellen
der Drehzahl kann der ausgetauschte Massenstrom zwischen den Reaktoren einfach und genau
eingestellt werden. Der Nachteil des Schneckenférderers besteht darin, dass er bei groBtechnischen
Anwendungen nicht eingesetzt werden wiirde und diese Losung daher fiir die Auslegung von
GroBanlagen  ungeeignet ist. Beim L-Valve wird der Massenstrom iiber die
Fluidisierungsgeschwindigkeit im Aggregat beeinflusst. Je grofer die Geschwindigkeit im L-Valve,
desto hoher der transportierte Massenstrom. Weiterhin wird der Massenstrom durch die
Druckverhiltnisse der beiden Reaktoren beeinflusst. Durch diese Druckdifferenz stellt sich eine
treibende Kraft ein, die den Massenstrom beeinflusst. Der vereinfachte Aufbau des L-Valves ist in

Abbildung 21 dargestellt.
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Abbildung 21: Vereinfachter Autbau des L-Valves der 1 MW Versuchsanlage
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Das L-Valve kann iiber insgesamt sechs Diisen fluidisiert werden, von denen eine horizontal in
Achsrichtung und finf tber die Linge des Schenkels angeordnet sind. Aufgrund geometrischer
Restriktionen der Versuchsanlage ist das L-Valve um 15° geneigt. Der grolle Vorteil dieser Losung
ist, dass die Kopplung tiber L-Valves fiir spédtere GroBanlagen praktikabel wire. Der Nachteil des L-
Valves besteht in der deutlich schwierigeren Regelung der Versuchsanlage. Die Kennlinie des L-
Valves ist nicht-linear und ist neben der Fluidisierung auch von den Druckverhiltnissen in beiden
Reaktoren abhingig. Beim Einsatz des L-Valves zur Kopplung der Reaktoren muss dieses daher

gegebenentalls manuell nachgeregelt werden, sobald sich die Bedingungen in den Reaktoren @ndern.

Da die Oxidationsreaktion des Ilmenits im Luftreaktor stark exotherm ist, muss im Normbetrieb
Wirme aus dem Reaktor ausgekoppelt werden um die Reaktortemperatur konstant zu halten. Aus
diesem Grund existieren fiinf Kiihllanzen, die auf der Spitze des Luftreaktors montiert sind und in
den Reaktor eingefahren werden konnen. Bei den Kiihllanzen handelt es sich um Rohr-in-Rohr
Konstruktionen, die mit Kiihlwasser durchstrémt sind. Je nach Eintauchtiefe in den Reaktor wird
unterschiedlich viel Warme aus dem Reaktor ausgekoppelt. Die Kiihllanzen sind darauf ausgelegt, je

nach Versuchsbedingungen zwischen 600 kW und 700 kW an Wirme auskoppeln zu kénnen.

Die Abgasnachbehandlung des Luftreaktors umfasst einen Wérmetauscher, in dem das Abgas auf ca.
200°C abgekiihlt wird sowie einen Gewebefilter zur Entstaubung. Da das Abgas des Luftreaktors
potentiell Schadstofte enthalten konnte, befindet sich am Ende des Abgastraktes ein Saugzuggeblise.
Dadurch wird gewihrleistet, dass im Abgastrakt ein Unterdruck herrscht und keine Schadstofte

austreten konnen. Nach dem Saugzuggeblise wird das gereinigte Abgas in den Kamin geleitet.

Der Brennstoftreaktor kann wihrend des Anfahrvorgangs ebenfalls mit Luft versorgt werden, im
Versuchsbetrieb soll dieser jedoch mit Dampt fluidisiert werden. Es ist zudem moglich, fir die
Fluidisierung des Reaktors verschiedene Gemische aus CO,, Luft und Dampf zu verwenden. Analog
zum Luftreaktor werden die Partikel dadurch aus dem Reaktor ausgetragen und vom entstandenen
Abgas getrennt. Die gemahlene Kohle, die im Brennstoffreaktor umgesetzt werden soll, wird in den
Riicklaut des Reaktors eindosiert und zusammen mit dem oxidierten Ilmenit in den
Brennstoftreaktor eingebracht. Das [lmenit, das bei der Umsetzung des Brennstoffs reduziert wird,
wird zusammen mit nicht vergastem Koks und Bettasche aus dem Reaktor ausgetragen und in den
beiden nachgeschalteten Zyklonen vom COg-reichen Abgas getrennt. Das Abgas wird einer
Nachoxidationsstufe (POC) zugefiihrt, in der unverbrannte Bestandteile wie CO, Hy, oder CH; mit
reinem Sauerstoff nachoxidiert werden. Im Anschluss an die Oxidation erfolgt eine
Wassereinspritzung um die Temperatur im Abgastrakt zu senken. Nach der vollstindigen Oxidation
des Abgases wird dieses — analog zum Luftreaktor — in einem Wirmetauscher abgekiihlt und in
einem Gewebefilter entstaubt. Da das Abgas des Brennstoffreaktors hohe Konzentrationen an

Schadstoffen enthalten kann, wird auch der Abgastrakt dieses Reaktors im Unterdruck betrieben.
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Das Saugzuggeblise wird so geregelt, dass sich der komplette Abgastrakt ab dem Zyklon im
Unterdruck befindet.

Wie in Kapitel 3.5.2 ausgetiihrt, ist die benétigte Zeit fiir die Vergasung der Kohle signifikant hoher
als deren Verweilzeit im Brennstoffreaktor. Um die erforderliche Verweilzeit im Brennstoffreaktor
gewidhrleisten zu konnen, miissen die bei der Pyrolyse entstandenen Kokspartikel wieder in den
Brennstoffreaktor zuriickgefithrt werden. Es sind mehrere Umldufe im Brennstoffreaktor notig, bis
die Partikel vollstindig vergast sind. Das Material, das aus dem Reaktor ausgetragen wird, besteht
also nicht wie beim Luftreaktor aus reinem Ilmenit, sondern aus einem Gemisch aus Ilmenit und
Koks. Da das Ilmenit zuriick in den Luftreaktor transportiert werden muss um dort oxidiert zu
werden und der Koks noch mehrmals in den Brennstoftreaktor zuriickgetiihrt werden muss, ist dem
Brennstoftreaktor eine zweistufige Partikeltrennung nachgeschaltet. In dieser Partikeltrennung,

deren Mechanismus in Abbildung 22 zu sehen ist, wird das schwere Ilmenit vom leichten Koks

getrennt.
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Abbildung 22: Mechanismus der Partikeltrennung nach dem Brennstoftreaktor der 1 MW Versuchsanlage in
Darmstadt

Die erste Stufe der zweistufigen Partikeltrennung umfasst zwei, in Reihe geschaltete, Zyklone mit
unterschiedlicher Abscheideeffizienz. Der erste Zyklon, der sogenannten LE-Zyklon (aus dem
Englischen: low efficiency), hat eine durch verschiedene aktive und passive MafBnahmen reduzierte
Effizienz (vgl. Kapitel 5.5). Dadurch werden in diesem Zyklon hauptsichlich die vergleichsweise

groBen und schweren Ilmenitpartikel abgeschieden und die kleinen, leichten Asche- und
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Kokspartikel verlassen den Zyklon zusammen mit dem Abgas. Die PartikelgroBenverteilung beider

Feststoffe ist in Abbildung 40 aufgetragen. Da es nicht moéglich ist einen Zyklon zu konstruieren in
dem ausschlieBlich Ilmenitpartikel abgeschieden werden, ist dem Zyklon noch eine stationdre
Wirbelschicht, der sogenannte Carbon Stripper, nachgeschaltet. In dieser zweiten Stufe der
Partikeltrennung wird das Gemisch aus Ilmenit, Koks und Asche mit Dampf fluidisiert. Die
Lehrrohrgeschwindigkeit ucg der Wirbelschicht ist so gewdhlt, dass sie zwischen der

Sinkgeschwindigkeit des [Imenits U¢jmenic und des Koks ug goks liegt (Gleichung (23)).

Ut Koks < Ucs < Ut [Imenit (23)

Auf diese Weise werden die leichten Partikel — Koks und Asche — aus dem Carbon Stripper
ausgetragen und zuriick in den Brennstoffreaktor transportiert, wihrend das schwere Ilmenit im
Bett verbleibt und tiber das Loop Seal in den Luftreaktor transportiert wird. In zirkulierenden
Wirbelschichten wird {blicherweise grobe, stiickige Wirbelschichtkohle mit einem mittleren
Partikeldurchmesser von 0,8 mm — 1 mm eingesetzt. Um die Partikeltrennung im Carbon Stripper
zu erleichtern, wird im Versuchsbetrieb jedoch keine grobkérnige, sondern fein gemahlene Kohle
eingesetzt. Dadurch wird sichergestellt, dass die Fluidisierungseigenschaften hinreichend
unterschiedlich sind um Koks und Ilmenit im Carbon Stripper trennen zu koénnen. Die
PartikelgroBenverteilungen des Ilmenits und der gemahlenen Kohle sind in Abbildung 40

dargestellt.

Die Kopplung des Brennstoftreaktors mit dem Luftreaktor erfolgt also iiber die Loop Seals und den
Carbon Stripper. Im Gegensatz zur Kopplungsschnecke oder zum L-Valve kann der Massenstrom
dieser Kopplung schlecht gesteuert werden und stellt sich automatisch ein. Der Massenstrom vom
Brennstoffreaktor zum Luftreaktor ist in erster Linie abhingig vom Materialaustrag des
Brennstoftreaktors. Weiterhin stellt sich der Fiillstand des Carbon Strippers entsprechend dessen

Fluidisierung und den Druckverhiltnissen ein.

Die leichten Kokspartikel, die im LE-Zyklon nicht abgeschieden werden konnten, werden im zweiten
der beiden Zyklone vom Abgas getrennt und in den Brennstoftreaktor zurtickgefiihrt. Dieser Zyklon
zeichnet sich durch eine sehr hohe Effizienz aus und sollte daher den iliberwiegenden Anteil der
Kokspartikel abscheiden. Alle Kokspartikel, die in diesen Zyklon nicht abgeschieden werden, gehen

verloren und werden im Filter abgeschieden.

5.1 Auslegung der 1 MW Versuchsanlage

Zu Beginn des Forschungsvorhabens wurde definiert, eine typische Importkohle fiir die Versuche zu
verwenden. Auf diese Weise sollte eine Vergleichbarkeit mit spédteren Demonstrationsanlagen
gewihrleistet werden. Urspriinglich war der Einsatz der kolumbianischen Kohle ,El Cerrejon*

geplant, dies musste jedoch im Laufe des Projektes angepasst werden. Die Kohle wurde aus einem
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nahegelegenen Kraftwerk bezogen und die gewiinschte, sortenreine Kohle war nicht zu jeder Zeit
verfiigbar. Daher wurde die kolumbianische Importkohle ,,Calenturitas” als Auslegungskohle und fiir
die Versuche verwendet. Diese Kohle konnte sortenrein bezogen und fiir alle spdteren Experimente
verwendet werden. Tabelle 5 zeigt eine typische Kohlezusammensetzung der Kohle, welche sich vor

allem durch einen niedrigen Schwefel- und Aschegehalt auszeichnet.

Tabelle 5: Kohlezusammensetzung "Calenturitas"

Komponente Anteil
[%, roh]
C 64,25
H 0,87
0) 13,64
N 1,2
S 0,81
Feuchte 10,4
Asche 8,96
Fluchtige 35,08
Heizwert 25,7 MJ/kg

Die Versuchsanlage wird auf eine thermische Leistung von 1 MW im Brennstoffreaktor ausgelegt,
was bei dem unteren Heizwert der Kohle von 25,7 MJ/kg einem Kohlemassenstrom von ca.
140 kg/h  entspricht. Vorangegangene Experimente [557] zeigen, dass der limitierende
Reaktionsschritt des Chemical Looping Prozesses mit Kohle die Vergasung der Kohle im
Brennstoffreaktor ist. Die Kinetik der Reaktionen im Luftreaktor und der iibrigen Reaktionen im
Brennstoffreaktor ist hinreichend schnell um eine vollstindige Reaktion zu ermoglichen.
Untersuchungen dieser Reaktionskinetik haben gezeigt, dass hohe Temperaturen der
Kohleumsetzung férderlich sind [97, 1037, weshalb die Temperatur im Brennstoffreaktor moglichst
hoch sein sollte. Als Auslegungstemperaturen wurden 1050°C fiir den Luftreaktor und 970°C fiir
den Brennstoffreaktor gewihlt. Es ist aus prozesstechnischer Sicht erforderlich, ein gewisses
Temperaturgefille zwischen den beiden Reaktoren zu haben, weshalb die Temperatur des
Luftreaktors ca. 80 K hoher sein sollte als die des Brennstoffreaktors. Hohere Temperaturen im
Luftreaktor sind dennoch nicht moglich, da sonst die maximale Betriebstemperatur der

Ausmauerung liberschritten wiirde.

Die wichtigsten Auslegungsdaten der 1 MW Versuchsanlage sind in Tabelle 6 zusammengefasst.
Der zu Grunde gelegte Kohlemassenstrom von 140 kg/h entspricht hierbei einer thermischen
Leistung von ca. 987 kW. In der folgenden Massen- und Energiebilanzierung wird davon
ausgegangen, dass der Kohlenstoffumsatz im Brennstoffreaktor nicht ideal ist und nur 80 % des

eintretenden Kohlenstoffs tatsichlich vergast werden.
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Tabelle 6: Auslegungsdaten der 1 MW Versuchsanlage

Auslegungskriterium Luftreaktor Brennstoffreaktor Carbon Stripper
Temperatur 1050°C 970°C 950°C
Bettdruck 100 mbar 100 mbar 150 mbar
Fluidisierung Reaktor 1.200 kg/h Luft 150 kg/h Dampf 150 kg/h Dampf
Fluidisierung Loop Seal 20 kg/h Luft 40 kg/h N, 10 kg/h Ny
Feuerung Reaktor - 140 kg/h Kohle -

Bei der gewihlten Fluidisierung des Luftreaktors stellt sich eine Luftzahl von A = 1,23 ein. Die
Luftzahl ist so gewdhlt, dass auch bei einer vollstindigen Umsetzung des Kohlenstoffs im
Brennstoffreaktor noch ausreichend Sauerstoft fiir die Oxidation des Ilmenits zur Verfligung steht.
Abgesehen von der Luftzahl des Luftreaktors ist die Fluidisierung der Reaktoren entsprechend den
benostigten Leerrohrgeschwindigkeiten gewihlt. Die Berechnungen der Leerrohrgeschwindigkeiten

sind in den jeweiligen Kapiteln dokumentiert.

5.1.1 Massenbilanz

Einer der wichtigsten Prozessparameter ist der zwischen den Reaktoren zirkulierende Massenstrom
Mymenit- Dieser Massenstrom muss hinreichend grof3 sein um den erforderlichen Massenstrom an
Sauerstoft in den Brennstoffreaktor zu transportieren. Des Weiteren muss ausreichend
Sauerstofttriager zwischen den Reaktoren zirkulieren um die Energiebilanz des Brennstoftreaktors
auszugleichen. Da die globale chemische Reaktion des Brennstoffreaktors (Umsetzung der Kohle und
Reduktion des Ilmenits) endotherm ist, muss zusitzliche Energie bereitgestellt werden um die
Wirmebilanz des Brennstoftreaktors auszugleichen. Diese Bereitstellung von Energie geschieht,
basierend auf dem Temperaturgetille zwischen den Reaktoren, durch das zirkulierende Ilmenit. Um
autothermen Betrieb zu erreichen muss die Energiebilanz des Brennstoffreaktors vollstindig durch
den ibertragenen Wirmestrom aus dem Luftreaktor ausgeglichen werden. Die Berechnung der
Energiebilanz zeigt, dass der zum Ausgleichen der Energiebilanz erforderliche Massenstrom an
[Imenit hoher ist als der benotigte Massenstrom zum Transport des Sauerstoffs. Die Energiebilanz
des Brennstoffreaktors bestimmt daher den Massenstrom zwischen den Reaktoren (vgl. Kapitel

5.1.2).

Der zum Sauerstofttransport benétigte Massenstrom an [lmenit berechnet sich wie folgt:

I'hllmenit,min X Rg = Mgepe X OZ,min,Kohle (24‘)
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Daraus ergibt sich, mit der experimentell bestimmten Sauerstofttransportkapazitit von Rg = 3,3 %

(vgl. Kapitel 4.2.2) ein minimaler Massenstrom von
rhIlmenit,min = 8411 kg/h (25)

Wenn von der 80%igen Umsetzung des Kohlenstoffs im Brennstoffreaktor ausgegangen wird,

ergeben sich folgende rechnerischen Abgaszusammensetzungen nach den Reaktoren (Tabelle 7).

Tabelle 7: Errechnete Abgaszusammensetzung (vol %) nach den Reaktoren der 1 MW Versuchsanlage im

Auslegungsfall
Komponente = Luftreaktor = Brennstoffreaktor
N, 95,1 % 6,1 %
CO. 0 % 20,4 %
H.O 0% 78,4 %
O, 4,9 % 0 %
SO, 0% 0,1 %

Falls der Kohlenstoff im Brennstoffreaktor vollstindig umgesetzt werden sollte, miisste im
Brennstoffreaktor mehr Ilmenit reduziert werden. Dadurch wiirde im Luftreaktor mehr Ilmenit
oxidiert werden und es ergibe sich eine Sauerstoftkonzentration von 0,6 Volumenprozent nach dem
Reaktor. Sollte die sich daraus ergebende Luftzahl von 1,02 nicht ausreichen um das Ilmenit zu

oxidieren, miisste die Fluidisierung des Reaktors entsprechend erhcht werden.

5.1.2 Energiebilanz

Die wichtigsten Prozessgrofen zum Errechnen der Energiebilanz sind in Abbildung 23
zusammengefasst. Im Wesentlichen handelt es sich dabei um die Stoffstrome (Enthalpiestrome)
sowie die Reaktionsenthalpie der Stoffe. Des Weiteren wurden die erwarteten Verluste der

Versuchsanlagen beriicksichtigt.
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Ilmenit .
QReaktion . . . .
Hllmenit o Himenit QReaktlon
Propan Verlust ' )
H H Qvertust Hysche
Abgas . Dampf ,BR _
HLuft Luft- v »
—> reaktor .
HDampf ,CS H
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: Brennstoff-
HNZ
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Abbildung 23: Schema der Energiebilanz der 1 MW Versuchsanlage
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Die Energiebilanzen der einzelnen Reaktoren berechnen sich wie folgt:

QLR = QLR,Reaktion + QLR,Verlust + ZHI (26)

QBr = QBRReaktion T QBRVerlust + Z Hi=0 (27)

Wobei ¥ H; die Summe der in Abbildung 23 dargestellten Enthalpiestrome durch ein- und
austretende Massenstrome ist. Der Term Qi,Reaktion bezieht sich auf alle im jeweiligen Reaktor

ablaufenden chemischen Reaktionen, der Term Qi,Verlust auf die Wirmeverluste der Reaktoren. Im
Wirmeverlust des Brennstoffreaktors sind hierbei die auftretenden Verluste iiber den
Schneckenférderer und den Reaktor zusammengefasst, im Wirmeverlust des Luftreaktors die

Verluste von Luftreaktor, Carbon Stripper, Zyklonen und Rohrleitungen. Insgesamt ergeben sich
dadurch geschitzte Wirmeverluste von QLR,Verlust = 28,1 kW und QBR,Verlust = 34,1 kW. Die
globale Wirmebilanz des Brennstoffreaktors muss Null sein, da diese durch den ausgetauschten

Massenstrom zwischen den Reaktoren ausgeglichen wird (vgl. Kapitel 5.1).

Nach dem Schliefen der Energiebilanz kann der zirkulierende Massenstrom berechnet werden, der
benotigt wird um die Energiebilanz des Brennstoftreaktors auszugleichen. Um die Energiebilanz des

Brennstoftreaktors auszugleichen, wird der folgende Massenstrom benotigt:
Ihllmenit,min = 12.006 kg/h (28)

Wie bereits vermutet, wird der minimal benétigte Massenstrom zwischen beiden Reaktoren
maBgeblich durch die Energiebilanz des Brennstoftreaktors bestimmt; das in den Brennstoffreaktor

eintretende Ilmenit wird in diesem daher nur teilweise reduziert.

Fir den Auslegungsfall wird von einem Druckverlust von 100 mbar in beiden Reaktoren und einem
Inventar von 1000 kg im Carbon Stripper ausgegangen. Ausgehend davon ergeben sich folgende

Verweilzeiten in den Reaktoren.

Tabelle 8: Inventar, Verweilzeit und Druckverlust in den Reaktoren im Auslegungsfall

Luftreaktor = Brennstoffreaktor = Carbon Stripper

Inventar 443 kg 210 kg 1000 kg
Druckverlust 100 mbar 100 mbar 68 mbar
Verwellzeit 153 s 75 'S 307 s

Wie aus Abbildung 11 abgeleitet werden kann, sollte die Verweilzeit im Luftreaktor ca. 2 — 3
Minuten betragen. Da der zirkulierende Ilmenit-Massenstrom deutlich groBer ist, als fiir den
Sauerstofttransport notwendig, ist die Verweilzeit von 153 Sekunden ausreichend um einen
addquaten Oxidationsgrad sicherzustellen. Im Brennstoffreaktor ist der limitierende Schritt die

Kohlevergasung; die Verweilzeit von 75 Sekunden reicht allerdings keinesfalls aus um die Kohle zu
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vergasen. Aus diesem Grund ist die funktionierende Partikeltrennung in LE-Zyklon und Carbon

Stripper essentiell flir die Performance des Verfahrens.

Weiterhin geht aus Tabelle 8 hervor, dass sich in den drei Wirbelschichten der Versuchsanlage etwa
1650 kg Ilmenit befinden. Da sich in den Loop Seals und Rohrleitungen ebenfalls Material befindet,
kann davon ausgegangen werden, dass in diesem konkreten Fall etwa 2.500 kg / MWy, Inventar
benostigt werden. Im Vergleich zum Chemical Looping Verfahren mit gasformigen Brennstoften oder
dem CLOU-Prozess ist das bendétigte Inventar also sehr hoch. Es muss jedoch beriicksichtigt
werden, dass einige Komponenten der 1 MW Versuchsanlage, vor allem der Carbon Stripper,

deutlich tiberdimensioniert sind um eine sichere Partikeltrennung gewihrleisten zu kénnen.

Ausgehend von dem minimal benétigten Ilmenit-Massenstrom ergibt sich fiir die Energiebilanz des

Luftreaktors:
Qur = —246 kW (29)

Die In der exothermen Reaktion freiwerdende Wirme muss im Versuchsbetrieb durch die
Kiihllanzen abgefiihrt werden. Wie weit die Kiihllanzen daftir in den Reaktor gefahren werden

miissen, lasst sich nur schwer berechnen und muss daher experimentell bestimmt werden.

Sollte die Kohle — wie erwartet — nicht vollstindig umgesetzt werden kénnen, reduziert sich dadurch
der transportierte Sauerstoffstrom zwischen den Reaktoren. Dies hat zur Folge, dass die globale
Reaktion im Brennstoffreaktor weniger endotherm wird und sich dadurch der bendtigte
zirkulierende Massenstrom zwischen beiden Reaktoren verringert. Des Weiteren wird im
Luftreaktor weniger Sauerstoff eingebunden, wodurch sich die im Reaktor freiwerdende Wirme
verringert. Die fuir die Auslegung verwendete Annahme einer 80-prozentigen Umsetzung der Kohle

1m Brennstoffreaktor ist also eher konservativ.

5.2 Luftreaktor

Der Luftreaktor ist ein Wirbelschichtreaktor mit einer Hoéhe von 8,66 m und einem inneren
Durchmesser von 0,59 m. Der Reaktor ist mit einer 3-schichtigen Feuerfestmauerung ausgekleidet
und hat einen AuBlendurchmesser von 1,3 m. Abbildung 24 zeigt die schematische Darstellung des

Luftreaktors inklusive Abgasweg und Gebldsen.
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Abbildung 24: Vereinfachte, schematische Darstellung des Luftreaktors der 1 MW Versuchsanlage

Die Druckmesspunkte des Luftreaktors sind in Tabelle 16 (Anhang) zusammengefasst, die
Temperaturmesspunkte in Tabelle 17 (Anhang). Die technischen Daten der Gasanalyse inklusive
aller Komponenten und Messbereiche im trockenen Rauchgas sind in Tabelle 18 (Anhang)
dargestellt.  Ausgehend von den Auslegungsdaten (vgl. Kapitel 5.1) kann die
Leerrohrgeschwindigkeit im Versuchsbetrieb berechnet werden. Da die Luft im Reaktor Sauerstoff

an das reduzierte Ilmenit abgibt, ist die Geschwindigkeit im Reaktor nicht konstant.
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Tabelle 9: Leerrohrgeschwindigkeiten im Luftrektor der 1 MW Versuchsanlage im Auslegungstall

Hohe im Reaktor Geschwindigkeit
Oberhalb des Diisenbodens (h = 0 m) 3,4m/s
Eintritt der Sekundarluft (h = 0,4 m) 4,7 m/s
Verbindung Reaktor — Zyklon (h = 8,7 m) 3,9 m/s

Tabelle 9 zeigt die errechneten Leerrohrgeschwindigkeiten des Luftreaktors im Auslegungstall
unter der Annahme, dass das Ilmenit den Reaktor vollstindig oxidiert verldsst. Neben Druck,
Temperatur und Gaszusammensetzung werden alle Volumenstréome bestimmt, die in den Reaktor
eintreten oder diesen verlassen. Hierbei kommen bei allen eintretenden Massenstromen
Blendenmessungen zum Einsatz. Der Abgasstrom wird wegen der zu erwartenden Staubbeladung

mit einem Venturirohr gemessen.

5.3 Brennstoffreaktor

Der Brennstoffreaktor ist ein Wirbelschichtreaktor mit einer Hohe von 11,88 m und einem inneren
Durchmesser von 0,4 m. Der Reaktor ist, analog zum Luftreaktor, mit einer 3-schichten
Feuerfestausmauerung ausgekleidet und hat einen AuBendurchmesser von 1 m. Eine detaillierte
Beschreibung der Druckmesspunkte befindet sich in Tabelle 16 (Anhang), die Beschreibung der
Temperaturmesspunkte in Tabelle 17 (Anhang). Die technischen Daten der Gasanalyse inklusive
aller Komponenten und Messbereiche im trockenen Rauchgas sind in Tabelle 19 (Anhang)

zusammengefasst.
Die Eingangsstrome des Volllast-Auslegungsfalls sind in Tabelle 10 dargestellt.

Tabelle 10: Eingangsstrome in den Brennstoffreaktor im Volllast-Auslegungsfall

Eingangsstrom Massenstrom
Luft Brennstoffreaktor 0 kg/h
Dampf Brennstoffreaktor 150 kg/h
Dampt Carbon Stripper 150 kg/h
Stickstoft Loop Seals 50 kg/h
Kohle 140 kg/h
Propan 0 kg/h

Spiilung Anfahrbrenner ca. 50 kg/h

Analog zum Luftreaktor werden alle ein- und austretenden Massenstrome des Brennstoffreaktors
gemessen. Hierfir kommen fiir alle eintretenden gasférmigen Massenstrome Blendenmessungen
zum Einsatz. Lediglich die Brennerspiilung und die Fluidisierung der IFérderschnecke (beides mit
Stickstoff) konnen nicht exakt gemessen, sondern nur iiber Rotameter abgeschitzt werden. Der

Abgasstrom wird wegen der Partikelbeladung mit einem Venturirohr gemessen. Der eintretende
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Kohlemassenstrom wird gravimetrisch iiber einen auf Wigezellen positionierten Vorlagebehilter

bestimmt. Abbildung 25 zeigt den vereinfachten Aufbau des Brennstoftreaktors.
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Abbildung 25: Vereinfachte, schematische Darstellung des Brennstoffreaktors der 1 MW Versuchsanlage

Bei der Auslegung des Reaktors muss beriicksichtigt werden, dass wihrend des Autheizvorgangs
und wihrend des Betriebs sehr unterschiedliche Betriebszustinde herrschen. Beim Aufheizen wird
der Reaktor mit grofen Mengen Luft fluidisiert um hinreichend viel Sauerstoff fiir die Verbrennung
von Propan und Kohle bereit zu stellen. Im Versuchsbetrieb wird der Reaktor mit vergleichsweise
kleinen Dampfmengen fluidisiert, da bei der Umsetzung von Kohle grofle Mengen an Gas produziert
werden. Da das durch die Kohleumsetzung produzierte Gas iiber der Hohe freigesetzt wird, besteht
die Gefahr, dass die Gasgeschwindigkeit im unteren Teil des Reaktors zu gering ist. Dadurch konnte
der Partikelaustrag aus der dichten Phase (,dense phase“) des Bettes in die diinne Phase (,dilute
phase”) limitiert werden, was zu einem geringeren Partikelaustrag aus dem Reaktor fithren wiirde.
Aus diesem Grund wurde der untere Teil (1. Schuss) des Brennstoftreaktors konisch ausgefiihrt, um

die Geschwindigkeiten im Reaktor anzugleichen (vgl. Abbildung 26).

5. Auslegung und Aufbau der 1 MW Versuchsanlage 63



‘ 0,4m ‘

0,28 m

<+—— Anfahrbrenner

«—— Gasvon CS

Propanlanze

Luftkasten «—— Primargas

Abbildung 26: Schematische Darstellung des 1. Schusses des Brennstoftreaktors

Der Reaktor hat am Diisenboden einen Durchmesser von 280 mm und verbreitert sich auf den ersten
zwel Metern auf 400 mm. Dadurch wird gewihrleistet, dass die Gasgeschwindigkeit im
Versuchsbetrieb auch im unteren Teil hinreichend hoch ist um einen ausreichenden Partikelaustrag
zu gewihrleisten. Unmittelbar oberhalb des Diisenbodens kann eine Propanlanze in den Reaktor
gefahren werden, die aber wihrend der in der vorliegenden Dissertation vorgestellten Versuche
auller Betrieb war. Das Gas des Carbon Strippers wird oberhalb der Propanlanze in den Reaktor
geleitet, der Anfahrbrenner befindet sich wiederum oberhalb des Anschlusses fiir das Gas des Carbon
Strippers. Der Anfahrbrenner muss wihrend der Versuche mit Luft oder Stickstoff gespiilt werden

um Ubertemperaturen am Brenner zu vermeiden.

Wie in Kapitel 5.1 beschrieben, wird sehr feine Kohle fiir die Feuerung des Reaktors eingesetzt um
die Partikeltrennung im Carbon Stripper zu erleichtern. Die Wahl der KohlegrofBe birgt jedoch auch
ein gewisses Risiko. Da die gemahlene Kohle hohe Feinanteile besitzt, besteht die Gefahr, dass die
Kohle bei der Pyrolyse aufbricht und die entstehenden Kokspartikel kleiner sind als das Grenzkorn
des Zyklons (ca. 20 um). Dadurch konnten die Kokspartikel im Zyklon nicht mehr abgetrennt

werden und der Kohlenstoffumsatz im Brennstoffreaktor ginge zuriick.

Sollten groBere Mengen Koks nicht im Zyklon abgeschieden werden, wiirde dies nicht nur die
Effizienz des Prozesses negativ beeinflussen, sondern auch die Gasgeschwindigkeit im
Brennstoffreaktor. Da durch die Vergasung der Kohle signifikante Mengen an Gas produziert
werden, ginge die Geschwindigkeit im Reaktor zuriick, wenn weniger Kohle vergast werden wiirde.
Abbildung 27 zeigt die zu erwartenden Gasgeschwindigkeiten im Brennstoftreaktor als Funktion des
Kohlenstoffumsatzes auf einer Hohe von 0 m (noch kein Kohlenstoff umgesetzt) und einer Hohe von

11,88 m bei dem jeweiligen Kohlenstoffumsatz. Dem Diagramm liegt die Annahme zu Grunde, dass
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alle umgesetzten Komponenten vollstindig oxidieren, im Abgas finden sich keine teiloxidierten

Komponenten wie zum Beispiel CO.
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Abbildung 27: Gasgeschwindigkeit im Brennstoffreaktor der 1 MW Versuchsanlage in Abhéngigkeit des
Kohlenstoffumsatzes

Aus Abbildung 27 wird ersichtlich, dass die Gasgeschwindigkeit im Reaktor signifikant vom
Kohlenstoffumsatz beeinflusst wird. Abhingig vom Kohlenstoffumsatz bewegt sich die
Gasgeschwindigkeit an der Spitze des Reaktors zwischen 4,8 m/s und 6,8 m/s. Sollte der
Kohlenstoffumsatz im Brennstoffreaktor nicht ausreichen oder die Anlage in Teillast betrieben
werden, konnte es notig sein, den Reaktor mit zusdtzlichem Gas zu fluidisieren um die
Gasgeschwindigkeit zu erhohen. Da die Dampfzugabe in den Brennstoftreaktor auf 150 kg/h
limitiert ist, miisste in diesem Fall ein Gemisch aus Dampt und CO, zur Fluidisierung eingesetzt

werden.

5.4 Carbon Stripper

Der Carbon Stripper ist eine stationdre Wirbelschicht mit einer Linge von 1,5 m und einer Breite
von 0,5 m. Die Betthohe des Reaktors betrdgt 0,7 m, die Gesamthohe inklusive Ireeboard (ohne

Ausmauerung) 1,5 m.

Da das Abgas des Carbon Strippers in den Brennstoffreaktor geleitet wird, muss dieser entweder mit
Dampf oder CO. fluidisiert werden. Obwohl eine Fluidisierung mit CO. prinzipiell moglich ist,
wurde der Carbon Stripper wihrend der in dieser Arbeit beschriebenen Versuchskampagnen
ausschlieflich mit Dampf oder — in einem Fall — mit Stickstoft fluidisiert. Da es die Hauptaufgabe des
Carbon Strippers ist, die leichten Kokspartikel von den schweren Ilmenitpartikeln zu trennen, muss
dessen Fluidisierungsgeschwindigkeit zwischen den Sinkgeschwindigkeiten u; von IImenit und Koks

liegen. Zur Bestimmung der Sinkgeschwindigkeit wird eine Korrelation zwischen der
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dimensionslosen Sinkgeschwindigkeit uf und dem dimensionslosen Partikeldurchmesser dj, fiir nicht

sphirische Partikel verwendet [104].

-1

18 2,335 — 1,744

¢ = [ z T 0,5 (I)S] (30)
(dp) (dp)
Der dimensionslose Partikeldurchmesser errechnet sich aus
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Aus der dimensionslosen Endgeschwindigkeit u; kann die Endgeschwindigkeit u; berechnet werden.

t = 2

1
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U [—————
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Unter der Beriicksichtigung der Temperatur des Carbon Strippers von ca. 950°C und der Annahme
einer Sphirizitit von ¢g = 0,66 fiir Ilmenit und ¢pg = 0,73 fiir Kohlenstaub erhilt man die in
Abbildung 28 dargestellten Sinkgeschwindigkeiten von Kohle und Ilmenit. Die von der

PartikelgroBe abhingige Sphirizitit ist an die experimentell bestimmte Spharizitit von scharfem

Sand angelehnt [1057.
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Abbildung 28: Sinkgeschwindigkeiten von Kohle und Ilmenit abhingig vom Partikeldurchmesser

Aus prozesstechnischer Sicht sollte die Fluidisierungsgeschwindigkeit so niedrig wie moglich sein,
um wenig Ilmenit auszutragen. Dennoch muss die Geschwindigkeit hoch genug sein um die
Kokspartikel idealerweise vollstindig aus der Wirbelschicht auszutragen. Ausgehend von den
mittleren Partikeldurchmessern und der errechneten Sinkgeschwindigkeit wird die Carbon Stripper
Fluidisierungsgeschwindigkeit auf ucs = 0,3 m/s festgesetzt. Aus der PartikelgroBenverteilung der

Kohle (vgl. Abbildung 40) geht hervor, dass 100 % der gemahlenen Kohle kleiner als 150 pm sind.
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Die TFluidisierungsgeschwindigkeit ist daher so gewd#hlt, dass die Sinkgeschwindigkeit aller
Kohlepartikel tiberschritten wird (vgl. Abbildung 28), ohne dass signifikante Mengen an Ilmenit
ausgetragen werden. Dieser Wert ist hierbei allerdings als Startwert zu betrachten, der optimale
Betriebspunkt ist Gegenstand von Parametervariationen wihrend der Versuche. Eine detaillierte
Ubersicht {iber die Druckmesspunkt im Carbon Stripper befindet sich in Tabelle 16 (Anhang), eine
Ubersicht iiber die Temperaturmesspunkte in Tabelle 17 (Anhang).

5.5 LE-Zyklon

Wie bereits in Kapitel 5.1 angedeutet, kann die Abscheideeffizienz des LE-Zyklons durch
verschiedene aktive und passive MaBnahmen verringert werden. Abbildung 29 den schematischen
Autbau des LE-Zyklons. Prinzipiell fiihrt eine verringerte Effizienz dazu, dass das Grenzkorn des
Zyklons etwas grofler wird, wodurch weniger Partikel im Zyklon abgeschieden werden. Da dies vor
allem die feinen Fraktionen betrifft, ist damit zu rechnen, dass weniger Koksartikel abgeschieden
werden konnen und dass die Effizienz des Zyklons andererseits noch hinreichend hoch ist um die
schweren Ilmenitpartikel abzuscheiden. Im Rahmen der Designphase wurden von der Firma Alstom
Untersuchungen an einem Kaltmodell durchgefiihrt um verschiedene MaBnahmen zur Verringerung
des Abscheidegrads zu untersuchen. Die Verringerung des Abscheidegrads fithrt weiterhin dazu,
dass die Massenstromdichte des zweiten Zyklons erhoht wird, was zu einer verbesserten Effizienz

dieses Zyklons fiihrt.
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Abbildung 29: Schematischer Aufbau des LE-Zyklons

Wie auf dem Schema zu sehen, gibt es zwei aktive MaBnahmen um die Effizienz des LE-Zyklons zu
reduzieren. Vor dem Eintritt in den LE-Zyklon befindet sich ein Bypass, der direkt mit dem Eintritt

Brennstoffreaktor-Zyklons verbunden ist. Uber diesen Bypass kann eine undefinierte Menge
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partikelbeladenes Abgas um den LE-Zyklon gefiithrt werden. Dadurch ergeben sich zwei Eftfekte:
Erstens wird eine gewisse Menge Feststoff direkt in den Brennstoftreaktor-Zyklon und von dort in
den Brennstoftreaktor zuriickgefiihrt, wodurch die mittlere Verweilzeit des Koks erhoht wird.
Zweitens wird durch den Bypass — wie beschrieben — die Massenstromdichte im Brennstoffreaktor-
Zyklon erhoht, was zu eine erhéhten Abscheideeffizienz dieses Zyklons fithrt. Der Bypass kann im
Betrieb nicht gestthet oder geschlossen werden und muss daher vor Beginn der Versuche eingestellt

werden.

Die zweite aktive MaBnahme zur Verringerung der Effizienz ist eine Stickstoft-Eindiisung im
konischen Teil des Zyklons. Durch diese Eindiisung werden die Stromungsverhiltnisse im Zyklon
gestort und damit der Abscheidegrad verringert. Die Eindiisung kann wihrend des Betriebs geoffnet
oder geschlossen und der Massenstrom der Eindiisung gedndert werden. Auf diese Weise ist es

moglich, den Abscheidegrad des Zyklons auch wihrend der Versuche noch anzupassen.

Zusitzlich zu den aktiven MalBnahmen wurden bei der Auslegung des Zyklons verschiedene
geometrische MaBnahmen ergriffen um die Effizienz zu verringern. Die GroBe des Zyklons wurde
im Vergleich zu Auslegungsstandards signifikant reduziert. Weiterhin wurde der Winkel des Konus
so modifiziert, dass der Abscheidegrad weiter reduziert wird. Auch die Position des Tauchrohres
wurde experimentell untersucht und befindet sich nicht in der — fiir den Abscheidegrad — optimalen

Position.

5.6 Nachoxidation

Die dem Brennstoffreaktor nachgeschaltete Nachoxidationsstufe dient dazu, die unverbrannten
Bestandteile des Abgases (vor allem CO, H, und CH.) unter Zugabe von reinem Sauerstoft zu
oxidieren. Da der reine Sauerstoff mittels einer kryogenen Luftzerlegung erzeugt werden muss, ist

die Nachoxidation ein wesentlicher Einflussfaktor des Wirkungsgradverlusts beim Chemical

Looping.
O, Eindiisung
Thermoelement
||
U
H,0 Eindiisung
Thermoelement ‘ ‘ Thermoelement
Brennstoffreaktor Warmetauscher

Abbildung 80: Vereinfachte, schematische Darstellung der Nachoxidation
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Abbildung 30 zeigt die schematische Darstellung der Nachoxidationsstufe der 1 MW

Versuchsanlage. In das Abgas, das den Brennstoffreaktor mit einer Temperatur von ca. 970°C
verldsst, wird am Eintritt in die Nachoxidation reiner Sauerstoft eingediist. Bei den gegebenen
Temperaturen und einem ausreichend hohen Sauerstoffiiberschuss sollte das Abgas — hinreichende
Durchmischung vorausgesetzt — schnell vollstindig oxidiert werden. Um einen hohen
Sauerstoftiiberschuss zu gewihrleisten, konnen bis zu 100 Nm®/h Sauerstoff eingediist werden. Je
nach Abgaszusammensetzung ist ein deutlicher Temperaturanstieg in der Nachoxidation zu
erwarten. Bei einer schlechten Umsetzung der Reaktionsprodukte im Brennstoffreaktor konnte der
Temperaturanstieg grofer als 100 K sein, wodurch die Maximaltemperatur der Mauerung
tiberschritten wiirde. Um die Temperatur in der Nachoxidation zu kontrollieren, kann nach der
Oxidation Wasser eingediist werden. Die Temperatur innerhalb der Nachoxidation wird mit Hilfe
dreier Thermoelemente am Eintritt, nach der Sauerstoffeindiisung und am Austritt iiberwacht.
Weiterhin wird die Gaszusammensetzung nach der Nachoxidation iiberwacht. Die technischen
Daten der Gasanalyse inklusive aller Komponenten und Messbereiche im trockenen Rauchgas sind

in Tabelle 20 (Anhang) zusammengetfasst.

5.7 Peripherie

Erginzend zu den Reaktoren werden in den nachfolgenden Kapiteln das Kohlesystem und das

Dampftsystem kurz beschrieben.

5.7.1 Kohlesystem

Da fiir den Versuchsbetrieb groBe Mengen sortenreiner Kohle benétigt werden, wird die Kohle aus
dem naheliegenden ,GroBkraftwerk Mannheim® bezogen. Um die Reinheit der Kohle zu
gewihrleisten, wird diese direkt aus dem jeweiligen Schift in Big Bags abgefiillt und nach Darmstadt
geliefert. Die fiir die Versuche benotigte Kohle wird mit einer Prallsichtermiihle aufgemahlen und
mittels pneumatischer Forderung zum Brennstoffreaktor transportiert. Die Miihle hat eine maximale
Mabhlleistung von 300 kg/h, wobei der Brennstoffeintrag in den Brennstoftreaktor auf 200 kg/h
limitiert ist. Nach der Miihle wird der Kohlestaub in zwei in Reihe geschaltete Vorlagebehilter
transportiert und von dort in den Reaktor dosiert. Die Dosierung erfolgt tiber eine Dosierschnecke,
die an eine Wigezelle angeschlossen ist. Durch die Zwischenlagerung in zwei Vorlagebehiltern wird
garantiert, dass der Kohlenstaub mit gleichbleibender Leistung in den Reaktor gefeuert werden

kann, ohne dass betriebliche Schwankungen der Kohlemiihle die Experimente beeinflussen.
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5.7.2 Dampfsystem

Das System zur Bereitstellung des benotigten Prozessdampfes ist zweistufig aufgebaut. Ein mit
Propan gefeuerter Dampferzeuger erzeugt Sattdampf bei einer Temperatur von ca. 180°C. Der
Dampf wird anschlieBend mit einem elektrischen Uberhitzer auf bis zu 450°C iiberhitzt. Nach dem
Uberhitzer wird der Dampf aufgeteilt und zur Fluidisierung des Brennstoffreaktors und des Carbon
Strippers eingesetzt. Aufgrund von Berechnungen wihrend der Auslegungsphase ist der maximale

Dampfstrom in den Brennstoffreaktor auf 150 kg/h limitiert.
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6 Inbetriebnahme der 1 MW Versuchsanlage

Nach dem Ende der AufbaumaBnahmen wurde jeder der beiden Reaktoren einzeln in Betrieb
genommen. Das Ziel der Inbetriebnahme war es, die Funktionsweise der Reaktoren einzeln zu
tiberpriifen und vorhandene Probleme zu identifizieren. Nach der einzelnen Inbetriebnahme der
Reaktoren und der Beseitigung der identifizierten Probleme konnte die Versuchsanlage im

gekoppelten Zustand in Betrieb genommen und fiir Versuche freigegeben werden.

6.1 Inbetriebnahme des Luftreaktors

Im Rahmen der Inbetriebnahme des Luftreaktors wurden zunichst alle Aggregate wie Geblise,
Peripheriesysteme und Messtechnik tberpriift. AnschlieBend wurde der mit Ilmenit befiillte
Luftreaktor mit Luft fluidisiert und mittels des Anfahrbrenners aufgeheizt. Wihrend des
Autheizvorgangs wurde ersichtlich, dass die Auslegungstemperatur des Luftreaktors mit maximaler
Feuerleistung des Anfahrbrenners nicht erreicht werden konnte. Abbildung 31 zeigt den
Temperaturverlauf wéhrend der Inbetriebnahme des Luftreaktors. Trotz der maximalen
Feuerleistung von ca. 450 kW und maximaler Luftvorwirmung konnte die Auslegungstemperatur
von 1050°C nicht erreicht werden. Es war nicht méglich, mit reiner Gasfeuerung Temperaturen von
tiber 800°C zu erreichen. Der Temperaturpeak nach ca. 9 Stunden, bei dem 800°C kurzfristig
tiberschritten wurden, resultierte aus einer zusétzlichen Kohlefeuerung des Luftreaktors, die aber im
Rahmen des Versuchsbetriebs nicht eingesetzt werden kann. Ohne zusitzliche Brennstoffleistung
tiber die Kohlefeuerung blieb die Temperatur des Luftreaktors bei reiner Feuerung des

Anfahrbrenners immer unter 800°C.
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Abbildung 81: Betttemperatur des Luftreaktors wihrend der Inbetriebnahme

Als Konsequenz der ersten Inbetriebnahme wurde eine Propanlanze entworfen, iiber die zusitzlich

Propan in den Reaktor eingediist werden kann. Die Heizleistung der Propanlanze betrigt ebenso ca.
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450 kW, womit die Auslegungstemperatur durch eine kombinierte Feuerung mit Anfahrbrenner und

Propanlanze sicher erreicht werden kann (vgl. Abbildung 32).
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Abbildung 82: Temperaturverlauf wihrend des zweiten Inbetriebnahmeversuchs des Luftreaktors

Abbildung 32 zeigt den Temperaturverlauf des Luftreaktors wihrend der Inbetriebnahme mit
Anfahrbrenner und Propanlanze. Wihrend dieses Versuchs konnte die Auslegungstemperatur von
1050°C problemlos erreicht und gehalten werden. Im Diagramm ist zu sehen, dass die
Auslegungstemperatur erst nach ca. 20 Stunden erreicht werden konnte. Weiterhin zeigt sich, dass
der Aufheizvorgang des Reaktors auch nach 24 Stunden noch nicht abgeschlossen war, da die

Mauerungstemperaturen noch keinen stationdren Wert erreicht hatten.

6.2 Inbetriebnahme Brennstoffreaktor

Nach Abschluss der kalten Inbetriebnahme — inklusive der Inbetriebnahme von Peripherie und
Messtechnik — konnte der Reaktor das erste Mal aufgeheizt werden. Um sicherzustellen, dass die
avisierten hohen Temperaturen auch ohne Kohlefeuerung erreicht werden konnen, wurde der
Reaktor ebenso mit einer Propanlanze ausgeriistet um die Heizleistung entsprechend zu erhshen.
Dadurch konnte die gewiinschte Temperatur von ca. 1000°C ohne zusitzliche Kohlefeuerung
problemlos erreicht werden. Im Rahmen der Inbetriebnahme wurde jedoch ein unerwartetes
Problem identifiziert. Wihrend des Versuchs konnte ein signifikanter Verlust an Bettmaterial tiber
den Zyklon des Brennstoftreaktors beobachtet werden. Abbildung 33 zeigt den Verlust an
Bettmaterial wihrend der gesamten Versuchsdauer. Obwohl die Versuchsbedingungen im Laufe des
55 Stunden langen Versuchs stindig gedndert wurden, war es nicht moglich, den Materialverlust
iber den Zyklon zu stoppen. Der Materialverlust konnte iiber die Anderungen der

Versuchsbedingungen zwar beeinflusst, aber nicht verhindert werden.
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Abbildung 83: Verlust an Bettmaterial wihrend der Inbetriebnahme des Brennstoffreaktors

Eine weitere Auffilligkeit war, dass das Loop Seal unterhalb des Brennstoffs wihrend des Versuchs
nicht kontinuierlich gefiillt war. Anhand der Druckverhiltnisse in Reaktor und Loop Seal konnte
zweifelsfrei festgestellt werden, dass das Loop Seal teilweise ungeflillt war und somit kein
Druckabschluss zwischen Reaktor und Zyklon hergestellt war. Die Ursache fiir die auftretenden

Verluste wurde in nachfolgenden Tests untersucht.

6.3 Uberprifung des Brennstoffreaktorzyklons

Die Ergebnisse der Inbetriebnahme des Brennstoffreaktors legten nahe, dass der Verlust an
Bettmaterial entweder Resultat eines ungentigend abscheidenden Zyklons oder eines falsch
dimensionierten Loop Seals war. Aus diesem Grund wurde zunichst der Abscheidegrad des Zyklons
untersucht. Hierzu wurden bei Temperaturen von ca. 200°C vier Batchversuche mit Ilmenit im
Brennstoffreaktor durchgefithrt. Die Konfiguration des Brennstoffreaktors wihrend der

Batchversuche ist in Abbildung 34 zu sehen.
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Abbildung 34: Konfiguration des Brennstoffreaktors wihrend der Uberpriifung des Zyklons

Der Brennstoffreaktor wurde mit Ilmenit befiillt und dann mit der gewiinschten
Leerrohrgeschwindigkeit fluidisiert. Wie in Abbildung 34 angedeutet ist, wurde der Reaktor so
lange fluidisiert bis dieser fast vollstindig entleert war. Die ausgetragenen Partikel wurden entweder
im Zyklon abgeschieden oder verlieBen den Zyklon tiber das Tauchrohr und konnte aus Filter oder
Wirmetauscher abgezogen werden. Aus den verwogenen Massen konnte der Abscheidegrad nach

tfolgender Gleichung rechnerisch ermittelt werden.
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Die Riickfiihrleitung zum Reaktor war wihrend der Versuche blockiert, so dass keine Partikel
zuriick in den Reaktor gefordert werden konnten. Mogliche Masseverluste durch die unvollstidndige
Abscheidung des Filters wurden vernachlissigt Die Ergebnisse der Batchversuche sind in Abbildung

85 dargestellt.
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Abbildung 85: Abscheideeffizienz des Brennstoffreaktorzyklons bei variabler Leerrohrgeschwindigkeit

Die Versuche zeigen deutlich, dass die Abscheideeftizienz des Zyklons — unabhéngig von der
Leerrohrgeschwindigkeit im Brennstoftreaktor — stets tiber 99,9 % liegt. Daraus ldsst sich ableiten,
dass der Verlust an Bettinventar nicht durch einen ungeniigenden Abscheidegrad des Zyklons
verursacht wurde. In weiteren Versuchen wurde der Zyklon absichtlich von unten fehlangestromt
und der Einfluss auf den Abscheidegrad untersucht. Diese Versuche zeigten — wie zu erwarten — eine
Reduktion der Abscheideeftizienz mit steigender Geschwindigkeit der Fehlanstromung. Da der
Zyklon eine sehr hohe Abscheideeffizienz besitzt, liegt also die Vermutung nahe, dass der Verlust an
Bettmaterial durch ein suboptimales Loop Seal Design und die damit verbundene Fehlanstromung

des Zyklons versursacht wurde.

Das Loop Seal wurde in mehreren Versuchsreihen tiberpriift und schlielich — wie in Abbildung 36

dargestellt — durch den Einbau eines hochwarmfesten Rohres modifiziert.
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Abbildung 86: Schematischer Aufbau des modifizierten Loop Seals nach Abschluss der Inbetriebnahme
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Durch das eingebaute Rohr werden zwei geometrische Eigenschaften des Loop Seals verindert.
Erstens wird die Wehrhohe im Loop Seal deutlich erhoht. Dadurch kann im Loop Seal eine deutlich
groBere Feststoffsdule aufgebaut werden, wodurch der Druckabschluss zwischen Reaktor und
Zyklon besser gewihrleistet werden kann. Zweitens wird durch den Einbau des Rohrs der
Durchmesser des Risers reduziert. Der Einfluss des geringeren Durchmessers auf das

Regelverhalten des Loop Seals ist allerdings unklar.

Nach Abschluss der Inbetriebnahme war es moglich, den Brennstoffreaktor ohne signifikanten
Verlust an Bettmaterial zu betreiben, so lange der Druckabschluss zwischen Reaktor und Zyklon

gewihrleistet und das Loop Seal mit ausreichend Feststoft gefiillt war.

6.4 Inbetriebnahme der Kopplung

Im Rahmen der gekoppelten Inbetriebnahme wurde zunéchst die Kennlinie der Forderschnecke mit
kaltem Ilmenit aufgenommen. In dieser Versuchsreihe wurde wiederholt Material in den Luftreaktor
gefullt und mittels der Forderschnecke in den Brennstoffreaktor transportiert. Der
Brennstoffreaktor war wihrend dieser Versuchsreihe geoftnet, wodurch das geférderte Material
unter dem Reaktor aufgefangen und verwogen werden konnte. Abbildung 37 zeigt die gemessenen
Datenpunkte sowie die interpolierte Kennlinie der Forderschnecke. Durch die Linearitdt der
Kennlinie kann der zirkulierende Massenstrom zwischen beiden Reaktoren sehr genau eingestellt

werden.
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Abbildung 87: Kennlinie der Forderschnecke fiir kaltes Ilmenit

Im zweiten Teil der Inbetriebnahme der Kopplung wurde der Transport von Material vom
Brennstoftreaktor in den Luftreaktor tiber das Carbon Stripper Loop Seal iiberpriift. Dafiir wurde der
Brennstoffreaktor mit Material gefiillt, welches tiber die Fluidisierung des Brennstoftreaktors und
des Loop Seals in den Luftreaktor transportiert wurde. Abbildung 388 zeigt die Driicke der beiden

Reaktoren wihrend des Versuchs.
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Abbildung 38: Druckverlauf der wihrend der gekoppelten Inbetriebnahme der 1 MW Versuchsanlage

Im Diagramm ist zu erkennen, dass der Brennstoffreaktor zunichst auf ca. 50 mbar aufgefiillt und
das Material dann zum Luftreaktor transportiert wurde. Der Druck im Luftreaktor dndert sich durch
diesen Materialtransport jedoch zundchst nicht. Der Grund hierfur ist ein gewisses Totvolumen
unterhalb der Diisen, das erst geflillt werden muss, bevor Material tiber die Druckmessung
detektiert werden kann. Nach dem ersten Transportvorgang von Material in den Luftreaktor wurde
der Brennstoftreaktor noch zwei weitere Male befiillt, was am wiederholten Druckanstieg im
Reaktor beobachtet werden kann. Das Material wurde dann entweder diskontinuierlich oder

kontinuierlich in den Luftreaktor transportiert.

Nachdem beide Wege der Kopplung in einzelnen Versuchen in Betrieb genommen wurden, wurde
die Versuchsanlage gekoppelt und aufgeheizt. Der kontinuierliche Massenaustausch zwischen beiden

Reaktoren konnte dabei im heilen Zustand erfolgreich etabliert werden.

6.5 Inbetriebnahme der Nachoxidation

Die Nachoxidation wurde im Rahmen einer Versuchsreihe im August 2012 erfolgreich in Betrieb
genommen [1067]. Gegen Ende des eigentlichen Versuchs wurden O.-Eindiisung und
Wasserkiihlung der Nachoxidation gestartet. Abbildung 39 zeigt die Gaskonzentrationen an CO vor
und nach der Nachoxidation sowie den Massenstrom an Sauerstoff, der in die Nachoxidation

eingediist wurde.
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Abbildung 89: Gaskonzentrationen und O.-Eindiisung wihrend der Inbetriebnahme der Nachoxidation

Vor Beginn der O.-Eindiisung war die CO-Konzentration nach der Nachoxidation ohne Oe-
Eindiisung etwas hoher als die CO-Konzentration unmittelbar nach dem Reaktor. Der Grund hierfiir
lag wahrscheinlich darin, dass unverbrannter Koks aus dem Reaktor ausgetragen und im Abgaskanal
mit HoO oder CO, aus dem Abgas weiter vergast wurde. Unmittelbar nach dem Start der O.-
Eindiisung begann die CO-Konzentration nach der Nachoxidation zu sinken und lag nach etwa fiinf
Minuten nur noch bei knapp tiber 0 %. Zehn Minuten nach dem Start der O.-Eindlisung wurde diese

wieder gestoppt und die CO-Konzentration nach der Nachoxidation stieg wieder tiber den Wert der

CO-Konzentration nach dem Brennstoffreaktor.

Die Inbetriebnahme der Nachoxidation war demnach erfolgreich und kann im Rahmen der Versuche
eingesetzt werden um im Abgas vorhandene Schadstoffe zu verbrennen anstatt diese zu emittieren.
Im Rahmen der Inbetriebnahme wurde die Nachoxidation zunichst mit einem hohen
stochiometrischen Luftverhiltnis von bis zu 38,5 betrieben. Dieser hohe Sauerstoffiiberschuss wurde
gewidhlt um die unverbrannten Komponenten wihrend der Inbetriebnahme sicher umzusetzen. Im

Rahmen der folgenden Versuche kann dieser Wert jedoch optimiert werden.
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7 Versuche 1In der 1 MW Chemical Looping Anlage

Nach Abschluss der Inbetriebnahme wurden mehrere Versuchskampagnen an der 1 MW
Versuchsanlage durchgefiihrt. In der ersten Versuchsreihe wurde der Brennstoffreaktor mit einem
Gemisch aus Luft und Dampf fluidisiert und in der zweiten Versuchsreihe mit einem Gemisch aus
Luft, Dampf und COs. In einem weiteren Versuchspunkt wurde der Brennstoffreaktor ausschlieflich

mit Dampf fluidisiert. Insgesamt wurde die Versuchsanlage fiir mehrere hundert Stunden betrieben.

7.1 Versuchsdurchfihrung

Im Rahmen der Chemical Looping Tests wurden mehrere Versuchsreihen mit unterschiedlicher
Fluidisierung des Brennstoffreaktors durchgefiithrt. Alle Versuche werden aufgrund der hohen
Temperaturen in den Reaktoren und den damit verbundenen langen Autheiz- und Abkiihlzeiten im
8-Schichtbetrieb durchgefiihrt. Jeder Versuchszeitraum geht aus diesem Grund tiber mehrere Tage
oder Wochen. Aus Griinden der Ubersichtlichkeit werden im Folgenden nur einzelne, mehrstiindige
Versuchspunkte aus den jeweiligen Versuchsreihen detailliert vorgestellt. Diese Punkte sind
exemplarisch fir die wihrend der Versuchsreihe erzielten Ergebnisse. Daran anschlieBend werden
einige Ergebnisse fiir wichtige KenngroBen vorgestellt. Tabelle 11 zeigt eine Ubersicht der in dieser

Arbeit detailliert vorgestellten Versuche mit den zur Fluidisierung verwendeten Medien.

Tabelle 11: Fluidisierungsmedien von Reaktoren und Carbon Stripper in der ersten Versuchsreihe

Versuchszeitraum Brennstoffreaktor | Luftreaktor @ Carbon Stripper
04.06.12 Luft + Dampf Luft Stickstoft
04.12.12 Dampf Luft Dampf
18.12.12 Luft + Dampf + CO, Luft Dampft

Alle Versuchspunkte wurden mit ,Calenturitas®, einer typischen kolumbianischen Importkohle
durchgefiihrt (vgl. Kapitel 5.1), welche sich durch einen hohen Anteil an Fliichtigen und einen
geringen Schwefelanteil auszeichnet. Die Kohle wurde in der in Kapitel 5.7.1 beschriebenen
Prallsichtermiihle gemahlen und dem Brennstoftreaktor zugetiihrt. Die Kohlezusammensetzung ist
Tabelle 5 (vgl. Kapitel 5.1) zu entnehmen.

Das verwendete Ilmenit wurde von der norwegischen Firma Titania A/S bezogen und wies als
Resultat des bergminnischen Abbaus einen sehr hohen Feuchtegehalt auf. Vor Beginn der Versuche
wurde es daher in den Luftreaktor eingefiillt und mit vorgewdrmter Luft bei einer Temperatur von
etwa. 150°C ca. 60 Minuten lang getrocknet. Die chemische Zusammensetzung des Ilmenits ist in
Tabelle 21 (Anhang) zu sehen, die PartikelgroBenverteilung von Ilmenit (nach der Trocknung) und

gemahlener Kohle ist in Abbildung 40 dargestellt.
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Abbildung 40: Kumulierte Partikelgrofenverteilung von gemahlener Kohle und getrocknetem Ilmenit

Die mittlere PartikelgroBle des Ilmenits ist deutlich groBer als die der Kohle. Dadurch sollten die

Partikel im Carbon Stripper leicht zu trennen sein.

Die Versuchsanlage wird in der Regel vor Beginn der Versuche und wihrend des Aufheizprozesses
mit [lmenit befiillt. Nach dem Autheizvorgang, welcher im folgenden Kapitel beschrieben wird,
werden die entsprechenden Versuchsparameter eingestellt und die verschiedenen Versuchspunkte
untersucht. Da sich ein Teil des Materials im Laufe der Versuche durch thermische und mechanische
Beanspruchung zerreibt, muss wihrend der Versuche frisches Ilmenit in die Reaktoren nachgefiillt
werden um das Bettinventar konstant zu halten. Je nach Versuchspunkt wird das Ilmenit entweder

kontinuierlich oder diskontinuierlich in die Reaktoren dosiert.

Wie in Kapitel 5.5 beschrieben, kann die Effizienz des LE- Zyklons durch verschiedene aktive

MaBnahmen beeinflusst werden, welche wihrend der Versuche iiberwiegend im Einsatz waren.

7.2 Aufheizprozess

Wihrend des Autheizvorgangs werden sowohl die beiden Reaktoren als auch der Carbon Stripper
und die Loop Seals mit Luft fluidisiert. Die Primirluft des Luftreaktors und des Brennstoffreaktors
wird mit Strahlungsheizflichen, die um die Luftleitungen angeordnet sind, auf etwa 350°C
vorgewdrmt. Die Versuchsanlage ist zu Beginn des Aufheizvorgangs entkoppelt, es findet also kein
Massenaustausch zwischen beiden Reaktoren statt. Die Kopplung von Luftreaktor zu
Brennstoftreaktor erfolgt, wie beschrieben, entweder tiber die Schnecke oder das L-Valve, welche zu
diesem Zeitpunkt noch auBler Betrieb sind. Die Kopplung von Brennstoffreaktor und Luftreaktor
erfolgt tiber das Loop Seal 4.5, welches zu diesem Zeitpunkt ebenfalls auBer Betrieb, also nicht
fluidisiert ist. Sobald die Temperatur im Reaktor und den angeschlossenen Loop Seals 100°C

tberschreitet, kann der jeweilige Anfahrbrenner der Reaktoren geziindet werden. Ab einer
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Temperatur von 200°C — 300°C beginnt der Partikelaustrag aus den Reaktoren und die
Versuchsanlage wird durch Starten von Schnecke oder L-Valve und Loop Seal 4.5 gekoppelt. Ab
einer Temperatur von ca. 600°C kann zusétzliches Propan iiber die Propanlanzen in die Reaktoren
eingeleitet werden. Wenn die Temperatur im Brennstoffreaktor auf tiber 700 °C gestiegen ist, wird
die Propanfeuerung durch Kohle substituiert und der Reaktor mit Kohle geheizt. Da die zum
Autheizen benotigte Kohle einen hohen spezifischen Sauerstoftbedarf hat, ist es wihrend des
Autheizvorgangs noétig, die Primirluft des Brennstoffreaktors mit Sauerstoff anzureichern. Die
Anlage wird nun so lange mit Kohle und Propan geheizt, bis die Betriebstemperatur in den
Reaktoren erreicht und die Anlage vollstindig durchgewdrmt ist. Die Fluidisierung des Carbon
Strippers kann auf Dampf umgestellt werden, sobald die Temperatur in der Wirbelschicht 150°C
tiberschreitet. Wenn die Betriebstemperatur erreicht ist, kann die Versuchsanlage entsprechend der

gewiinschten Versuchsparameter eingestellt werden.

Bevor der Versuchsbetrieb beginnen kann, muss die Fluidisierung der Loop Seals im
Brennstoffreaktor auf Stickstoff umgestellt werden um keinen zusitzlichen Sauerstoff in den Reaktor
zu bringen. Auch die Fluidisierung der Forderschnecke oder des L-Valves wird auf Stickstoff
umgestellt. Der Anfahrbrenner des Brennstoffreaktors muss, wenn er nicht betrieben wird, mit Luft

bzw. Stickstoft gekiihlt werden um thermische Schiden zu vermeiden.

7.3 Wichtige KenngrofRen der Versuchsauswertung

Um die erzielten Ergebnisse miteinander vergleichen zu koénnen, werden nachfolgend wichtige

KenngroBen definiert.

Eine typische KenngroBe zum Beurteilen von Vergasungsprozessen ist das stochiometrische
Luftverhiltnis A. Es ist charakterisiert durch das Verhiltnis des im Prozess vorhandenen Sauerstoffs
zu dem fiir eine vollstindige Verbrennung benoétigten Sauerstoff. Im vorliegenden Fall bezieht sich
das stochiometrische Luftverhiltnis A auf die Menge Sauerstoft, die zur Verbrennung aller in die
Reaktoren eingebrachten Brennstoffe benotigt wird. Bei den meisten Versuchen wurde im
Brennstoftreaktor ausschlieSlich Kohle verbrannt, bei einigen wenigen Versuchen wurde jedoch
zusitzlich der Anfahrbrenner betrieben. Durch eine stochiometrische Verbrennung von Propan im
Anfahrbrenner kann wihrend der Versuche weiterhin erreicht werden, dass zusitzliche Wirme in
den Reaktor eingebracht wird, ohne dass molekularer Sauerstoff in den Reaktor gelangt.
Mo2 Ein

A= < - (34)
mOZ,min,Propan + mOZ,min,Kohle

Mgy gin ist dabei die Summe des molekularen Sauerstofts, der durch Primérluft und Anfahrbrenner in

den Reaktor eingeleitet wird. Bei denjenigen Versuchen, bei denen zusitzlich Propan im
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Brennstoffreaktor verbrannt wurde, wird in dem jeweiligen Kapitel explizit darauf hingewiesen. In

allen anderen Versuchen wurde der Brennstoffreaktor ausschliellich mit Kohle gefeuert.

Eine der Hauptverlustquellen beim Chemical Looping entsteht durch die unvollstindige Umsetzung
des Koks im Brennstoffreaktor. Dadurch entstehen unverbrannte Gase wie CO, H, oder CH,, die in
einer Nachoxidationsstufe vollstindig umgesetzt werden miissen. Diese Umsetzung geschieht durch
die Zugabe molekularenen Sauerstoffs, welcher mittels kryogener Luftzerlegung hergestellt werden
muss. Eine wichtige Kenngrofe zur Beurteilung der Giite des Prozesses ist daher der
Sauerstoftbedarf der Nachoxidationsstufe. Diese Kenngrofe wurde von Forschern der Universitit

»,Chalmers” aus Goteborg folgendermaBen definiert (zum Beispiel [977).

0,5%co,Br + 0,5%XH28R + 2XcHa,BR T 1,5XH2s BR

Qop = (35)

®g (Xcoz,BR + Xco,BR * XCHa,BR)
Die KenngrofBle vergleicht nach dem Brennstoffreaktor den Sauerstoftbedarf um die Komponenten
CO, He, HoS und CH, vollstindig zu oxidieren, mit dem theoretischen Sauerstoffbedart aller C-
haltigen Gase. Dabei werden sowohl die Komponenten CO und CH, berticksichtigt, die noch nicht
vollstindig oxidiert sind, als auch das gemessene CO,. Bei der Berechnung des Sauerstoftbedarfs in
den vorgestellten Experimenten wurde dieser Term leicht abgedndert verwendet. Erstens wurde der
Einfluss des Schwefelwasserstoffs vernachlissigt, da die Komponenten mit der vorhandenen
Abgasanalytik nicht detektiert werden konnten. Da die Kohle einen sehr geringen Schwefelgehalt

hat, andert diese Vereinfachung den Sauerstoftbedarf aber nur sehr unwesentlich.

Zweitens konnte die im Abgas gemessene Konzentration an CO, nicht fiir die Berechnung verwendet
werden, da der Brennstoffreaktor zum Teil mit einer Mischung aus Dampf und CO, fluidisiert
wurde. Dadurch ist die CO,-Konzentration am Austritt des Brennstoffreaktors hoher, als dies durch
den reinen Vergasungsprozess der Fall wire. Daher wird ein korrigierter Sauerstoftbedart Qgp

eingefiihrt. Dieser ist wie folgt definiert:

Qo = 0.5Xcopr + 0.5Xp2 pR + 2XCH4FR
oD — % 36
®y (x¢oz + XcoFr + XCHaFR) (36)

Der wesentliche Unterschied zwischen Qgp und Qgp besteht in dem Term X¢g,. In diesem Term
wird im Rahmen der Bilanzierung des Brennstoftreaktors das zur Fluidisierung verwendete CO, von

der gemessenen Abgaskonzentration subtrahiert.

Veoz,aus — VcozEin

Xcoz = (37)

VRG,trocken

Dadurch wird beim korrigierten Sauerstoffbedarf Qgp nur dasjenige CO. beriicksichtigt, das

tatsdachlich durch die Umsetzung des Brennstofts entstanden ist.
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Eine weitere Verlustquelle beim Chemical Looping entsteht durch Verlust an Koks aus dem

Brennstoftreaktor. Sobald die Kokspartikel kleiner als das Grenzkorn des Zyklons sind, kénnen diese

vom Zyklon nicht mehr abgeschieden werden und werden aus dem Reaktorsystem ausgetragen.

Durch die unvollstindige Umsetzung des Brennstoffs wird die Effizienz des Verfahrens gemindert.

Daher kann die Prozessgiite mit Hilfe des Kohlenstoffumsatzes beurteilt werden. Dieser errechnet

sich aus einer Bilanzierung des im Brennstoft vorhandenen Kohlenstoffs und wird wie folgt definiert:
Mc/coz,aus + Me/coaus + Me/cHa,Aus

Xc = 5 5 38
mC,Kohle,Ein + mC,Propan,Ein ( )

Der Term Mg/ ays beschreibt dabei den gravimetrischen Anteil an Kohlenstoft im Stoffstrom der

Komponente i

Auf dhnliche Weise berechnet sich der umgesetzte Sauerstoft Xg. Diese Kennzahl setzt den
verbrauchten Sauerstoff mit dem durch die Fluidisierungsluft eingebrachten Sauerstoft ins
Verhiltnis. Dadurch kann beurteilt werden, welcher Anteil des verbrauchten Sauerstoffs durch den
Sauerstofttriger transportiert wurde. Wenn die Kennzahl groler als eins ist, muss Sauerstoft {iber
den Sauerstofftriger transportiert worden sein, da nicht geniigend Sauerstoff durch die Luft

eingebracht wurde.

Mgy /co2,aus T Mo2/c0,aus T Mo2/H20,Aus

X0z = (39)

M2 Ein
Der Term mgy/iaus bezeichnet hierbei den gravimetrischen Anteil an Sauerstoff, der den
Brennstoftreaktor im Stoffstrom der Komponente 7 verldsst. Der umgesetzte Sauerstoft wird dabei
ausschlieBlich auf den gasformig zugefiihrten Sauerstoft bezogen. Da unklar ist, welcher Anteil des

in der Kohle gebundenen Sauerstoffs umgesetzt wird, wird dieser in der Berechnung vernachlissigt.
Analog zum Kohlenstoffumsatz werden bei dieser Kennzahl in den Termen mBZ/COZ,Aus und

Moz /H20,aus DUr die Anteile an H.O und CO. beriicksichtigt, die durch Umsetzung von Brennstoff

generiert wurden. Die durch die Fluidisierung eingebrachten Anteile an CO; und H.O wurden

genauso wenig beriicksichtigt wie der elementare Wasserstoff, der im Abgas gemessen wurde.

7.4 Druck— und Temperaturprofile der Versuchsanlage

Obwohl die meisten Versuchspunkte bei leicht unterschiedlichen Temperaturen und Bettdriicken
durchgefiihrt wurden, sind die Druck- und Temperaturprofile bei allen Versuchen prinzipiell gleich.
Abbildung 41 zeigt ein exemplarisches Druck- und Temperaturprofil des Luftreaktors; Abbildung 42

zeigt ein exemplarisches Druck- und Temperaturprofil des Brennstoffreaktors.
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Abbildung 41: Exemplarisches Temperatur- und Druckprofil des Luftreaktors

Die Temperatur im Luftreaktor lag fiir diesen Versuchspunkt zwischen 970°C und 1050°C. Es zeigt
sich allerdings, dass die Temperatur im Luftreaktor tiber die Hohe nicht konstant ist. Der Grund
hierfiir ist der kiltere Feststoff, der vom Carbon Stripper in den Luftreaktor transportiert wird.
Dieser Feststoft wird mit dem Bett des Luftreaktors vermischt und reduziert daher die Temperatur
im unteren Teil des Reaktors. Das Material wird beim Transport durch den Reaktor aufgewirmt,
weshalb die Temperatur iiber die Hohe des Reaktors wieder ansteigt. Ein weiterer Grund fur die
Schieflage der Temperatur liegt in der Verbrennung von Propan im Luftreaktor. Ein Teil des

Propans brennt erst im oberen Teil des Reaktors aus und erhoht daher die Temperatur in diesem

Bereich.

Das Druckprofil des Luftreaktors zeigt den typischen Verlauf eines Wirbelschichtreaktors. Da der
Drucknullpunkt des Luftreaktors hinter dessen Zyklon liegt, betrdgt der Druck am oberen Ende des

Reaktors immer noch einige Millibar, in diesem I all ca. 16 mbar.

Das Temperaturprofil des Brennstoftreaktors (Abbildung 42) ist deutlich ausgeglichener als das des
Luftreaktors.
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Abbildung 42: Exemplarisches Temperatur- und Druckprofil des Brennstoftreaktors

Der Grund hiertiir liegt in dem Versuchspunkt, dem das Profil entnommen ist. Bei reinem Chemical
Looping Betrieb, also ohne die Zugabe von Luft, wire ein reziproker Verlauf zum Luftreaktor zu
erwarten. Die Temperatur miisste im Bett hoher sein als am oberen Ende des Reaktors, da das heille
Material des Luftreaktors mit dem Bettmaterial vermischt wird. Erst liber die Hohe wird das
Material langsam durch die endotherme Reaktion abgekiihlt. Da der Reaktor im vorliegenden Punkt
allerdings zum Teil mit Luft fluidisiert wurde, brennt ein Teil der Kohle im oberen Teil des Reaktors

aus und gleicht die Temperatur so an.

Das Druckprofil des Brennstoffreaktors gleicht ebenso dem typischen Verlauf eines
Wirbelschichtreaktors. Analog zum Luftreaktor liegt der Drucknullpunkt jedoch hinter dem zweiten

Zyklon des Reaktors, weshalb der Druck am oberen Ende des Reaktors noch ca. 20 mbar betrigt.

7.5 Ergebnisse der Kohlevergasung mit Luft und Dampf

Bei der in diesem Kapitel beschriebenen Versuchskampagne wurde der Brennstoftreaktor mit einer
Mischung aus Luft und Dampf fluidisiert. Nach Erreichen der Betriebstemperatur wurde die
Primirluft schrittweise durch Dampf substituiert. Die Ergebnisse der Versuchskampagne sollen

exemplarisch an dem folgenden Versuchspunkt gezeigt werden, dessen Konfiguration in Tabelle 12

dargestellt ist.
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Tabelle 12: Konfiguration der 1 MW Versuchsanlage am Versuchspunkt 04.06.12

Fluidisierung der Reaktoren

Luftreaktor Luft
Brennstoftreaktor Luft + Dampf
Carbon Stripper Dampf

Konfiguration der Versuche

Bypass LEC Bypass gedttnet
Ne-Eindiisung LEC AuBer Betrieb

Kopplung Reaktoren Forderschnecke

Die ersten Vergasungsversuche im Brennstoffreaktor wurden mit einem Gemisch aus Luft und
Dampf durchgefiihrt. In dieser frithen Phase der Versuche wurden die beiden Reaktoren tiber die
Forderschnecke miteinander gekoppelt um den ausgetauschten Massenstrom einfacher kontrollieren
zu konnen. Abbildung 48 stellt die Bedingungen wihrend des Versuchs dar. In dem oberen
Diagramm ist die Temperatur, im mittleren der Bettdruck in beiden Reaktoren dargestellt. Das

untere Diagramm zeigt die wichtigsten Massenstrome zum Brennstoftreaktor.
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Abbildung 43: Druck und Temperatur in den Reaktoren und wichtige Massenstréome zum Brennstoffreaktor
am Versuchspunkt 04.06.12

Im oberen Diagramm ist die Temperatur in beiden Reaktoren aufgetragen. Bei Versuchsbeginn lag
die Temperatur in beiden Reaktoren bei knapp unter 900°C, also relativ niedrig. Um die Temperatur

wihrend der Versuche weiter steigern zu koénnen, wurde der Luftreaktor permanent mit dem
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Anfahrbrenner und der Propanlanze geheizt. Dadurch erhohte sich die Temperatur in den
darauffolgenden fiinf Stunden auf ca. 1000°C im Luftreaktor und 950°C im Brennstoffreaktor. Der
Bettdruck des Luftreaktors lag zu Versuchsbeginn bei ca. 60 mbar, der des Brennstoftreaktors bei ca.
30 mbar. Um den Bettdruck des Brennstoffreaktors anzuheben, wurde die Drehzahl der
Forderschnecke leicht erhoht. Dadurch wurde im Laufe des Tests mehr Ilmenit tiber die Schnecke
gefordert als iiber den Riickweg der Kopplung und der Bettdruck im Brennstoffreaktor stieg an.
Nach ca. fiinf Stunden lag der Bettdruck im Luftreaktor noch bei ca. 30 mbar, der Bettdruck des

Brennstoffreaktors war auf ca. 80 mbar angestiegen.

Aus dem untersten Diagramm wird ersichtlich, dass die Primédrluft zum Brennstoffreaktor
schrittweise abgesenkt und durch Dampf substituiert wurde. Innerhalb der ersten drei Stunden
wurde der Luftmassenstrom auf diese Weise in etwa halbiert. Nach ca. drei Stunden musste die
Kohlezufuhr zum Reaktor aufgrund einer temporiren Verstopfung im Kohlesystem fiir kurze Zeit
gestoppt werden. Wihrend das Kohlesystem tiberpriift wurde, wurde der Reaktor ausschlieBlich mit
Luft fluidisiert und der Reaktor wihrenddessen mit Propan auf Betriebstemperatur gehalten.
Nachdem die Verstopfung im Kohlesystem gelost war, wurde die Kohlezufuhr zum
Brennstoffreaktor wieder gestartet und dieser wieder mit einem Gemisch aus Luft und Dampf

fluidisiert.

Nach ca. 5,5 Stunden war ein starker Anstieg des Bettdrucks im Brennstoffreaktor bei gleichzeitigem
Abfall der Temperatur zu beobachten. Der Grund fur den starken Anstieg lag darin, dass die
Geschwindigkeit im Reaktor aufgrund der Reduzierung der Primirluft zu gering war und die
Zirkulation des Ieststoffes zwischen den Reaktoren zusammenbrach. Durch die geringe
Geschwindigkeit im Brennstoffreaktor wurde weniger Inventar ausgetragen, als iiber die
Forderschnecke in den Reaktor gefordert wird. Dadurch stieg der Bettdruck im Reaktor
kontinuierlich an, bis schlieBlich die Zirkulation zusammenbrach. Da der Brennstoffreaktor im
Versuchsbetrieb nicht separat geheizt wurde, sondern die bendtigte Wirme iiber den
Feststoffmassenstrom aus dem Luftreaktor bezog, sank die Temperatur des Brennstoffreaktors nach
dem Zusammenbruch der Zirkulation. Die Versuchsdaten deuten zudem darauf hin, dass beim
Zusammenbruch der Zirkulation das Loop Seal unter dem Zyklon leer lief, was zu einem

zusitzlichen Druckanstieg fiihrte.

In Abbildung 44 sind die Gaskonzentrationen am Austritt des Brennstoftreaktors dargestellt.
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Abbildung 44: Abgaszusammensetzung und Luftverhiltnis im Brennstoftreaktor am Versuchspunkt 04.06.12

Das unterste Diagramm zeigt den stochiometrischen Luftbedarf des Brennstoffreaktors. Wihrend
der Autheizphase wurde dieser anfangs noch tiberstochiometrisch betrieben, nach dem Start der
Kohlezufuhr dann unterstochiometrisch. In den ersten drei Stunden des Versuchs wurde die Luft
langsam reduziert, das Luftverhidltnis A sank dabei auf ca. 0,5. Wihrend der Verstopfung des
Kohlesystems wurde der Reaktor iiberstdchiometrisch mit Propan gefeuert um die Temperatur
konstant zu halten. AnschlieBend wurde die Primirluft weiter reduziert, wodurch das Luftverhiltnis

auf ca. 0,4 sank.

Im oberen Teil des Diagramms ist die Gaskonzentration nach dem Zyklon des Brennstoffreaktors
aufgetragen. Da der Brennstoffreaktor mit Luft und die Loop Seals mit N, fluidisiert wurden,
bestand das Abgas zu grofen Teilen aus Stickstoft und die tibrigen Abgaskonzentrationen waren
niedrig. Dariiber hinaus wurde die Férderschnecke mit Stickstoff fluidisiert, was den Stickstoffanteil
im Abgas weiter erhohte. Wihrend die COj.-Konzentration, abgesehen von dem Zeitraum der
Reparatur des Kohlesystems, relativ konstant bei 7 % lag, ist ein deutlicher Zusammenhang
zwischen dem Luftverhiltnis A und der gemessenen CO-Konzentration zu sehen. Bei niedrigem A
stieg die CO-Konzentration auf tber 0,5 %. Nach 5,5 Stunden ist ein Peak in den
Abgaskonzentrationen von CO und CO; zu erkennen. Dieser Peak resultierte aus einer temporir
erhohten Kohlezufuhr in den Brennstoffreaktor (vgl. Abbildung 45). Da am Kohlesystem zu diesem

Zeitpunkt keinerlei Verdnderungen vorgenommen wurden, kann davon ausgegangen werden, dass
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die Verblockung des Kohlesystems doch nicht vollstindig gelést wurde und sich nach 5,5 Stunden

eine nicht definierte Menge Kohle 16ste und in den Reaktor gelangte. Die gemessene CHa-
Konzentration in den ersten fiinf Stunden des Versuchs lag bei ca. 0,05%. Durch das Absenken des
Luftverhiltnisses auf 0,4 stieg die Konzentration anschlieBend auf ca. 0,2 %. Ebenso konnte wihrend
der ersten fiinf Stunden kein Wasserstoff im Abgas gemessen werden. Erst durch das weitere

Absenken des Luftverhiltnisses auf 0,4 konnte dieser nachgewiesen werden.

Da wihrend der ersten 5 Stunden kaum CH, oder H, im Abgas nachgewiesen werden konnte, ist
davon auszugehen, dass die Kohle in den ersten 5 Stunden des Versuchs iiberwiegend durch den
zugegebenen Luftsauerstoft vergast wurde. Wire der feste Kohlenstoff iiberwiegend durch

Wasserdampf vergast worden, hitte mehr Wasserstoff im Abgas gemessen werden miissen.

Abbildung 45 fasst die wichtigsten Ergebnisse der Bilanzierung des Brennstoffreaktors zusammen.
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Abbildung 45: Sauerstoftbedarf, Sauerstoftbilanz, Kohleeintrag, Kohlenstoffumsatz und Luftverhaltnis im
Brennstoffreaktor am Versuchspunkt 04.06.12

Im obersten Diagramm ist der Sauerstoftbedarf der Nachoxidation aufgetragen. Es zeigt sich, dass
dieser wihrend des Versuchs zwischen 5 — 10 % lag. Dies ist jedoch, im Hinblick auf die
Sauerstoftbilanz des Brennstoffreaktors, die im zweiten Diagramm aufgetragen ist, nicht
verwunderlich. Wie aus den Messergebnissen hervor geht, lag der durch die Fluidisierung
eingebrachte Luftsauerstoft zu jeder Zeit tiber dem verbrauchten Sauerstoft. Es wire also theoretisch
moglich gewesen, die umgesetzte Kohle ausschlieBlich mit Luftsauerstoft zu oxidieren. Im dritten
Diagramm ist der umgesetzte Kohlenstoff, im vierten der Kohlestrom zum Brennstoffreaktor zu

sehen. Aus diesen Diagrammen geht hervor, dass nur ca. 40 — 60 % des in der Kohle gebundenen
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Kohlestoffes umgesetzt werden konnte. Der restliche Kohlenstoff wurde entweder aus der

Wirbelschicht ausgetragen oder im Luftreaktor verbrannt.

Abbildung 46 zeigt die Bilanzierung des Luftreaktors. Im oberen Diagramm ist die O.-Bilanz, im
unteren die CO.-Bilanz zu sehen. Beil den berechneten Kurven fiir O, und CO. handelt es sich um die
Ergebnisse der Massenbilanzierung des Reaktors anhand der Eingangsstréme. Die gemessenen
Kurven stellen die Ergebnisse der Abgaszusammensetzung und des gemessenen

Abgasvolumenstroms dar.
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Abbildung 46: Bilanzierung von Sauerstoff und Kohlendioxid im Luftreaktor am Versuchspunkt 04.06.12

Bei einem Vergleich der gemessenen und errechneten O.-Bilanz fillt auf, dass die gemessene Oo-
Konzentration im unterstéchiometrischen Betrieb des Brennstoffreaktors immer unterhalb der
theoretisch errechneten Konzentration lag. Dafiir kann es zwei verschiedene Griinde geben.
Einerseits konnten die Messergebnisse fehlerbehaftet sein, andererseits konnte die Differenz in der
Sauerstoftbilanz durch die Oxidation von Ilmenit verursacht worden sein. Bei dem Vergleich der
gemessenen und errechneten CO.-Bilanz wird ersichtlich, dass beide Kurven wihrend der ersten 5,5
Stunden sehr exakt iibereinander liegen. Dies spricht dafiir, dass die Massenbilanzierung die
gemessenen Ergebnisse sehr akkurat beschreibt. Die Messergebnisse im Reaktor sind also sehr exakt
und keineswegs fehlerbehaftet. Daraus ldsst sich folgern, dass trotz des Sauerstoffangebots im
Brennstoffreaktor wihrend des unterstéchiometrischen Betriebs Sauerstoft durch das Ilmenit
tibertragen wurde. Wihrend des tiberstéchiometrischen Betriebs, also nach ca. drei Stunden, wurde
kein Sauerstoft mehr durch das Ilmenit iibertragen. Die Kurven der errechneten und gemessenen

Werte liegen fiir beide Spezies sehr genau {ibereinander.

Nach ca. 5,5 Stunden, also nach dem Zusammenbruch der Zirkulation, zeigten sich deutliche
Unterschiede zwischen den gemessenen und errechneten Werten. Die Unterschiede ergaben sich aus

einem Kohlebypass vom Brennstoffreaktor in den Luftreaktor, der durch die verschobenen
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Druckverhiltnisse und den fehlenden Massenaustausch zwischen den Reaktoren ausgelost wurde.
Da die Forderschnecke nicht mehr hinreichend gefiillt war, konnte die Kohle durch die teilentleerte
Schnecke pneumatisch in den Luftreaktor geférdert werden. Dadurch wurde im Luftreaktor

zusitzlich CO; erzeugt und O, verbraucht.

7.6 Ergebnisse der Kohlevergasung mit Dampf und Stickstoff

Aus vorangegangenen Tests wurde deutlich, dass eine Fluidisierung mit reinem Dampf im
Brennstoffreaktor aufgrund der geringen Lehrrohrgeschwindigkeit nicht moglich ist. Nach kurzer
Zeit bricht die Zirkulation der Partikel zwischen den beiden Reaktoren zusammen, weil nicht genug
Ilmenit vom Brennstoffreaktor in den Luftreaktor transportiert werden kann. Dennoch wurde im
Rahmen der letzten Versuchsreihe ein kurzer Test durchgetiihrt, bei dem der Brennstoffreaktor
ausschlieBlich mit Wasserdamptf fluidisiert wurde. Abbildung 47 zeigt einen 12-stiindigen Ausschnitt
aus der Versuchsreihe. Innerhalb dieses Versuchszeitraums wurde die Primirluft zum
Brennstoftreaktor schrittweise reduziert um die Kohle fiir einen kurzen Zeitraum nur mit Dampf und
Stickstoff zu fluidisieren. Im oberen Diagramm sind die wichtigsten Massenstrome zum

Brennstoftreaktor dargestellt, im unteren das stochiometrische Luftverhiltnis Lambda.
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Abbildung 47: Stochiometrisches Luftverhiltnis und wichtige Massenstrome zum Brennstoffreaktor am

Versuchspunkt 04.12.12

Es wird ersichtlich, dass nach dem Start der Kohlezufuhr die Primirluft zum Brennstoftreaktor
schrittweise abgesenkt wurde, bis der Reaktor schlieBlich mit reinem Damptf fluidisiert wurde.
Parallel dazu wurde die Leistung des Anfahrbrenners reduziert, bis dieser abgeschaltet und nur noch
mit Stickstoft gekiihlt wurde. Dadurch ergab sich eine Kohlevergasung in reiner Dampfatmosphire,
die allerdings aufgrund der geringen Geschwindigkeit im Reaktor nur etwa 20 Minuten
aufrechterhalten werden konnte. Im Anschluss an den Versuch wurde reiner Sauerstoff in das
Fluidisierungsmedium gemischt um den im Reaktor verbliebenen Koks langsam zu oxidieren und
das Abgas nicht weiter mit Stickstoft zu verdinnen. Das untere Diagramm zeigt das
stochiometrische Luftverhéltnis im Brennstoftreaktor, das in der ersten Hilfte des Versuchs langsam
abgesenkt wurde. Nach ca. sechs Stunden war die Luftzufuhr zum Reaktor vollstindig gestoppt und

die Vergasung fand in einer sauerstofffreien Atmosphire statt.

Um die Zirkulation zwischen den beiden Reaktoren aufrecht zu erhalten, wurde eine kurze
Versuchsdauer von 20 Minuten gewihlt. Da verschiedene Aggregate wihrend des Versuchs jedoch
gekiihlt werden mussten, wurden diese mit Stickstoft’ beaufschlagt. Der Brennstoftreaktor wurde
wihrend des Versuchs in Teillast betrieben. Durch diesen Teillastbetrieb und die unvollstindige
Umsetzung der Kohle im Brennstoffreaktor ergab sich eine No.-Konzentration im trockenen Abgas
von ca. 75 %. Im feuchten Rauchgas lag die No-Konzentration bei etwa 88 % und der Dampfanteil bei
ca. 50 %. Die Konfiguration der Versuchsanlage wihrend des Versuchspunktes ist in Tabelle 13

dargestellt.
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Tabelle 13: Konfiguration der 1 MW Versuchsanlage am Versuchspunkt 04.12.12

Fluidisierung der Reaktoren

Luftreaktor Luft
Brennstoftreaktor Dampf
Carbon Stripper Dampf
Konfiguration der Versuche
Bypass LEC Bypass geottnet
No-Eindiisung LEC Eindiisung aktiv
Kopplung Reaktoren L-Valve

Die Kopplung der beiden Reaktoren erfolgte wihrend des Versuchs iiber das L-Valve. Das L-Valve
und sdmtliche Loop Seals des Brennstoftreaktors wurden mit Stickstoff fluidisiert. Am LE-Zyklon
war der Bypass geoffnet und die Stickstoff-Eindiisung in Betrieb um die Massenstromdichte des
Brennstoftreaktor-Zyklons zu erhohen. Brennstoftreaktor und Carbon Stripper wurden mit Dampf

fluidisiert.

Wihrend der Versuchsreihe im Dezember 2012 trat in der Gasanalyse des Brennstoftreaktors ein
Leck auf. Die Dichtung eines Magnetventils in der Zuleitung zur Gasanalyse brach zu einem
unbekannten Zeitpunkt vor Beginn des Versuchspunktes. Durch den Unterdruck in der
Messgasleitung zur Gasanalyse wurde Falschluft in die Gasanalyse gezogen. Das Problem wurde
dadurch verschirft, dass der Ansaugfilter der Gasanalyse durch lidngere Perioden der
Kohlevergasung teilweise mit feinen Kokspartikeln und Teeren verstopft war, was den Unterdruck
zusitzlich vergroferte. Durch das Ansaugen von Falschluft in die Gasanalyse wurde der Abgasstrom
verdiinnt und die Messergebnisse verfilscht. Daher wurden die Messergebnisse anhand einer

Massenbilanz tiberpriift und der Fehler rechnerisch kompensiert.

7.6.1 Massenbilanzierung 04.04.12

Da der Brennstoftreaktor und alle angeschlossenen Komponenten entweder mit Stickstoft’ gekiihlt
oder mit Dampf fluidisiert wurden, kann die Leckage in die Gasanalyse sehr einfach iiber eine
Sauerstoftbilanz korrigiert werden. Obwohl kein Sauerstoff in den Brennstoftreaktor geleitet wurde,
konnte im Abgas ein signifikanter Anteil an Sauerstoft gemessen werden. Abbildung 48 zeigt die im

Abgas gemessene Sauerstoff-Konzentration.
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Abbildung 48: Sauerstoftkonzentration im Abgas des Brennstoftreaktors am Versuchspunkt 04.12.12

Es ist zu sehen, dass die Sauerstoffkonzentration wihrend der gesamten Versuchsdauer sehr
konstant bei ca. 3,7 % lag. Da sich im Abgas tiberhaupt kein Sauerstoft befinden diirfte, kann die
Abgaszusammensetzung {ber eine Sauerstoffbilanzierung rechnerisch kompensiert werden. Dafiir
wird die Sauerstoffkonzentration im Abgas zu null gesetzt und die im Abgas befindliche IFalschluft
berechnet. Anhand dieser Berechnung koénnen die Ergebnisse anschlieBend korrigiert werden. Die

Bilanzierung zeigt, dass das Messgas der Gasanalyse zu ca. 16 % mit Falschluft verdiinnt war.

Im folgenden Kapitel werden die — zum Teil rechnerisch korrigierten — Ergebnisse des

Versuchspunktes vorgestellt.
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7.6.2 Ergebnisse 04.12.12

Abbildung 49 zeigt die Bedingungen in den Reaktoren wihrend des 20-miniitigen Tests.
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Abbildung 49: Druck und Temperatur in den Reaktoren am Versuchspunkt 04.12.12

Die Temperaturen lagen bei ca. 950°C im Luftreaktor und knapp unterhalb 900°C im
Brennstoffreaktor. Der Bettdruck im Luftreaktor lag bei ca. 20 mbar, im Brennstoffreaktor
schwankte der Bettdruck zwischen 20 mbar und 70 mbar. Der mittlere Bettdruck des
Brennstoffreaktors lag bei etwa 35 mbar. Abbildung 50 zeigt die wichtigsten Ergebnisse der
Bilanzierung des Brennstoffreaktors. Im obersten Diagramm sind die Gaskonzentrationen nach dem
Zyklon des Reaktors aufgetragen, im mittleren der Sauerstoffbedart der Nachoxidation. Das untere
Diagramm zeigt den Kohlenstoffumsatz im Brennstoffreaktor. Die in diesem Diagramm
dargestellten Kurven wurden rechnerisch korrigiert um die Falschluft der Gasanalyse zu

kompensieren.
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Abbildung 50: Abgaskonzentration, Sauerstoftbedarf und Kohlenstoffumsatz im Brennstoffreaktor am
Versuchspunkt 04.12.12

Im Gegensatz zu vorigen Versuchsergebnissen fillt auf, dass die im Abgas gemessene COq-
Konzentration vergleichsweise niedrig war, obwohl der Reaktor nur mit Dampf fluidisiert wurde.
Wihrend des Versuchszeitraums betrug diese zwischen 9 % und 16 % des trockenen Abgases. Der
Grund fiir die niedrige COj-Konzentration lag in dem hohen Stickstoftbedarf zum Spiilen der
verschiedenen Aggregate. Die Loop Seals und das L-Valve wurden mit Stickstoff beaufschlagt und
Anfahrbrenner und Propanlanze mit Stickstoff gekiihlt um thermische Schiden zu vermeiden. Des
Weiteren wurde der LE- Zyklon mit Stickstoft betrieben um dessen Effizienz aktiv zu reduzieren. In
der Summe ergab sich dadurch eine signifikante Menge an Stickstoft, die in den Reaktor eingebracht

wurde.

Als Konsequenz der hohen Stickstoftkonzentration im Brennstoffreaktor wurde die Kinetik der
Kohlevergasung verlangsamt, da der Partialdruck an inerten Komponenten im Vergleich zu den
anderen Versuchen deutlich erhoht war. Daraus resultierend wurden im Abgas vergleichsweise hohe
Konzentrationen an unverbrannten Komponenten gemessen. So betrug die Konzentration an CO bis
zu 5 %, an CH, bis knapp tber 2 % und Hs bis ca. 6 %. Der Sauerstoftbedarf fiir die Nachoxidation
betrug zu Beginn des Versuchs ca. 56 % und sank in den folgenden 20 Minuten annihernd linear auf
85 % ab. Der Kohlenstoffumsatz im Brennstoftreaktor lag wihrend des Versuchs zwischen 50 % und

70 %. Im Mittel wurde ca. 57,5 % des eingebrachten Kohlenstoffs umgesetzt.
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Anhand der dargestellten Ergebnisse wird deutlich, dass der Versuch beendet werden musste, bevor
ein stationdrer Zustand erreicht werden konnte; weder die Temperatur im Brennstoftreaktor, noch
die Gaskonzentrationen hatten einen stationidren Wert erreicht. Aus der Tatsache, dass sowohl die
CO. Konzentration gegen Ende des Versuchs noch anstieg als auch der Sauerstoftbedarf sank, kann
geschlossen werden, dass bei lingerer Versuchsdauer bessere Ergebnisse worden wiren. Weiterhin
wurde der Versuch bei relativ niedrigen Temperaturen und Bettdriicken durchgefiihrt. Eine
Erhohung der Temperatur und des Bettinventars briachte sehr wahrscheinlich noch eine weitere

Verbesserung der Ergebnisse.

Abbildung 51 zeigt die Gaskonzentrationen im Luftreaktor.
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Abbildung 51: Abgaskonzentration nach dem Luftreaktor am Versuchspunkt 04.12.12
Analog zu den vorigen Versuchsergebnissen stellte sich eine Atmosphidre mit reduziertem

Sauerstoffgehalt und wenigen Schadstoffen ein. Trotz der kurzen Versuchsdauer konnten

erfolgversprechende Versuchsergebnisse erzielt werden.
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7.7 Ergebnisse der Kohlevergasung mit Luft, Dampf und CO

Aus energetischer Sicht konnte es vorteilhaft sein, den Brennstoftreaktor nicht mit Dampf, sondern
mit rezirkuliertem Abgas zu fluidisieren. Obwohl es in der 1 MW Versuchsanlage nicht moglich ist
Abgas zu rezirkulieren, kann dieses Szenario durch eine Fluidisierung mit einem Gemisch aus Dampf

und CO, simuliert werden.

Zudem war es bel einer reinen Fluidisierung mit Dampf und Luft nicht moglich, das
stochiometrische Luftverhiltnis A weiter abzusenken und gleichzeitig die Zirkulation zwischen den
Reaktoren aufrecht zu erhalten. Durch eine Fluidisierung mit einem Gemisch aus CO; und Dampf

kann A bei ausreichender Leerrohrgeschwindigkeit im Brennstoffreaktor weiter abgesenkt werden.

Im Folgenden wird exemplarisch ein Versuchspunkt vom 18.12.12 detailliert beschrieben, bei dem
der Brennstoffreaktor nur mit Dampf und CO, betrieben wurde. Um die Temperatur im Reaktor auf
dem gewiinschten Niveau zu halten, wurde auBlerdem der Anfahrbrenner auf Minimallast betrieben.
Das stochiometrische Luftverhiltnis des Brenners lag dabei knapp unter eins um keinen molekularen
Sauerstoft in den Reaktor einzutragen. Die wichtigsten Versuchsparameter des Versuchspunktes

sind in Tabelle 14 dargestellt.

Tabelle 14: Konfiguration der 1 MW Versuchsanlage am Versuchspunkt 18.12.12

Fluidisierung der Reaktoren

Luftreaktor Luft
Brennstoffreaktor Luft + Dampf + CO,
Carbon Stripper Dampf
Konfiguration der Versuche
Bypass LEC Bypass geottnet
Ny-Eindiisung LEC Eindiisung aktiv
Kopplung Reaktoren L-Valve

Wihrend der Versuche am 18.12.12 wurde der Brennstoffreaktor mit einem Gemisch aus Dampf,
CO. und Luft fluidisiert. Die Kopplung des Luftreaktors mit dem Brennstoffreaktor erfolgte mit dem
L-Valve. Das L-Valve und alle Loop Seals des Brennstoftreaktors wurden mit Stickstoff fluidisiert.
Am LE-Zyklon des Brennstoftreaktors waren sowohl der Bypass geoffnet als auch die Stickstoft-

Eindiisung eingeschaltet um die Massenstromdichte des Zyklons zur erhéhen.

Wie in Kapitel 7.6 beschrieben, trat wihrend der Versuchsreihe im Dezember 2012 in der
Gasanalyse des Brennstoffreaktors ein Leck auf. Die Leckage in die Gasanalyse wurde aus diesem

Grund rechnerisch kompensiert.
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7.7.1Massenbilanzierung 18.12.12

Da dieser Versuchspunkt — im Gegensatz zu dem Versuch am 04.04.12 — nicht in einer vollig
sauerstofffreien Atmosphire durchgefiihrt wurde, muss die Leckage in die Gasanalyse auf eine
andere Art rechnerisch kompensiert werden. Es wire theoretisch moglich, dass ein gewisser Teil des
im Abgas gemessenen Sauerstoffs von der Luft des Anfahrbrenners stammt. Daher kann die

Falschluft nicht einfach tiber den Sauerstoffanteil im Abgas bestimmt werden.

Um die Messergebnisse korrigieren zu kénnen, wurde die Stickstoffbilanz um den Brennstoffreaktor
geschlossen. Da Stickstoff als inerte Komponente nicht an den Reaktionen beteiligt ist, kann tiber die
Bilanzierung des Stickstofts der Anteil an Falschluft im gemessenen Abgas errechnet werden. Mit
den gewonnenen Ergebnissen konnen dann die iibrigen Abgaskonzentrationen korrigiert werden.
Um den Anteil an Falschluft zu bestimmen, wird die Massenbilanz zuerst mit einem fiktiven
Startwert an Falschluft aufgestellt. Danach wird die Massenbilanz so lange iterativ berechnet, bis die
ein- und austretenden Stickstoftstrome gleich grofl sind. Eine weitere Unsicherheit in den
Messergebnissen ergibt sich dadurch, dass im Wirmetauscher des Brennstoffreaktors ebenfalls
Undichtigkeiten an den Dichtungen auftraten. Dadurch wurden geringe Mengen an Falschluft in
den Wirmetauscher gezogen, die den Massenstrom im Venturirohr leicht erhoéhten. Die
Vorgehensweise und die Ergebnisse der Massenbilanzierung werden im IFolgenden kurz dargestellt.

Abbildung 52 zeigt die Vorgehensweise bei der iterativen Bilanzierung des Stickstoffs.

Bilanzierung aller Eingangsstréme

v

Treffen einer Annahme fiir die Falschluft im Warmetauscher

v

Setzen des Startwertes flir die Falschluft der Gasanalyse

v

Aufstellen der Massenbilanz fur Stickstoff <

¢ iterativ

Andern des Wertes fiir die Falschluft der Gasanalyse

v

Korrektur der tbrigen Rauchgaskonzentrationen

Abbildung 52: Vorgehensweise der Massenbilanzierung am Versuchspunkt 18.12.12
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Die Ergebnisse der Bilanzierung sind in Tabelle 15 dargestellt.

Tabelle 15: Ergebnisse der Stickstoffbilanzierung am Versuchspunkt 18.12.12

Rechnung Massenbilanz

Falschluft Wirmetauscher 10 %
Startwert Falschluft Gasanalyse 50 %
Anteil der Falschluft in Gasanalyse 64 %

Ergebnisse Massenbilanz

Mittlere No-Konzentration im Abgas 21 %
Mittlere CO.-Konzentration (gemessen) 46 %
Mittlere COz.-Konzentration (korrigiert) 66 %

Fehler
Fehler No-Bilanz 0 %

Fehler Massenbilanz (50 % Kohlenstoffumsatz) = 7,2 %

In Tabelle 15 sind die Ergebnisse der Stickstoffbilanz dargestellt. Es zeigt sich, dass betréichtliche
Mengen an Falschluft in die Gasanalyse gezogen wurden. Nach Korrektur der
Abgaskonzentrationen ergibt sich im Abgas eine errechnete Stickstoftkonzentration von ca. 21 %.
Die Abgaskonzentration an CO, steigt durch die Korrektur von 46 % auf 66 %. Trotz dieser
gravierenden Korrekturen ist der Fehler in der globalen Massenbilanz des Brennstoffreaktors relativ
niedrig. Die Stickstoftbilanz wurde iterativ gelost und hat daher — fiir den Zeitraum der
Kohlefeuerung — keinen IFehler. Der gesamte IFehler der Massenbilanz wurde durch einen Vergleich
des rechnerischen Abgasmassenstroms und des in dem Venturirohr gemessenen Abgasstroms
bestimmt. Um diesen Fehler abschitzen zu konnen, ist fiir die Ermittlung des rechnerischen
Abgasstroms eine Abschitzung des Kohlenstoffumsatzes im Brennstoftreaktor nétig. Da der feste
Koks, der den Reaktor verlisst, von dem Venturirohr nicht erfasst werden kann, ist eine
Abschitzung dieses Verlusts notig. Abbildung 53 zeigt den relativen Fehler der Massenbilanzierung
in Abhingigkeit des Kohlenstoffumsatzes im Brennstoffreaktor. Es zeigt sich, dass der Fehler in der
Bilanzierung umso grofer ist, je mehr Kohlenstoff im Brennstoffreaktor umgesetzt wird. Die
Ergebnisse des Versuchspunktes (vgl. Abbildung 57) zeigen, dass ein Kohlenstoffumsatz von ca. 40
% - 50 % im Brennstoffreaktor realistisch ist. Dadurch wiirde sich ein Fehler von maximal 7,2 %

zwischen der Massenbilanzierung und dem Messwert des Venturirohrs ergeben.
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Abbildung 53: Fehler der Massenbilanzierung am Versuchspunkt 18.12.12 in Abhingigkeit des
angenommenen Kohlenstoffumsatzes

Die Annahme des Kohlenstoffumsatzes im Brennstoftreaktor wurde lediglich fiir die Abschitzung
des Bilanzierungsfehlers herangezogen. Die im Folgenden présentierten Ergebnisse beziehen sich

ausschlieflich auf die korrigierten Messungen und werden davon nicht tangiert.
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7.7.2Ergebnisse 18.12.12

Abbildung 54 stellt die Versuchsbedingungen wihrend des Versuchs dar. Im oberen Diagramm ist
die Temperatur, im mittleren der Bettdruck in beiden Reaktoren aufgetragen. Im unteren Diagramm

sind die wichtigsten Massenstrome in den Brennstoffreaktor dargestellt.
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Abbildung 54: Druck und Temperatur in den Reaktoren und wichtige Massenstréme zum Brennstoffreaktor
am Versuchspunkt 18.12.12

Abbildung 54 zeigt einen Versuchszeitraum von sechs Stunden; der Zeitraum der Kohlevergasung,
also des Chemical Looping Betriebs betrug aber nur ca. 2,5 Stunden. Die Temperatur lag in diesem
Zeitraum im Luftreaktor bei knapp unter 1000°C, im Brennstoffreaktor bei knapp unter 900°C. Der
Bettdruck im Luftreaktor betrug 20 — 25 mbar, der Bettdruck im Brennstoftreaktor schwankt
zwischen 30 mbar und 50 mbar und lag im Mittel bei ca. 40 mbar. Es ist zu sehen, dass der
eigentliche Chemical Looping Betrieb nach ca. zwei Stunden startete. Zu diesem Zeitpunkt wurde die
Primirluft vollstindig ausgeschaltet und die Kohlezufuhr zum Reaktor gestartet. Die Fluidisierung
des Brennstoffreaktors erfolgte fortan mit einem Gemisch aus CO., und Dampf. Zusitzlich dazu
wurde der Anfahrbrenner auf Minimallast betrieben um die Temperatur im Reaktor konstant zu
halten. Die Feuerung des Anfahrbrenners erfolgte leicht unterstéchiometrisch (A = 0,8 — 0,9), um
eine vollstindige Umsetzung des Luftsauerstoftfs zu erreichen. Abgesehen von der Luft, die zur

Feuerung des Brenners benotigt wurde, wurde kein zusitzlicher Sauerstoff in den Brennstoffreaktor
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gegeben. Die gesamte Feuerungsleistung im Brennstoftreaktor lag bei ca. 500 kW. Davon entfielen
ca. 50 kW auf den propangefeuerten Anfahrbrenner und ca. 450 kW auf Kohlefeuerung. Der
Anfahrbrenner wurde also nur mit ca. 10 % der Feuerungsleistung als Stiitzbrenner betrieben um die

Reaktortemperatur konstant zu halten.

Abbildung 55 zeigt das stochiometrische Luftverhiltnis A des Anfahrbrenners sowie das globale

Luftverhiltnis A des Brennstoffreaktors.
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Abbildung 55: Stochiometrisches Luftverhiltnis im Brenner und globales Luftverhiltnis im Brennstoftreaktor

am Versuchspunkt 18.12.12

Zu Beginn des dargestellten Zeitraums wurde dem Brennstoffreaktor weder Propan noch Kohle
zugefithrt. Der Wirmeverlust des Reaktors wurde ausschlieBlich tber den zirkulierenden
Massenstrom des Luftreaktors ausgeglichen. Nach ca. einer Stunde wurde zusitzlich der
Anfahrbrenner mit einem stéchiometrischen Luftverhiltnis von ca. 0,9 auf Minimallast gestartet um
die Temperatur weiter zu erhohen. Nach ca. zwei Stunden wurde die Kohlezufuhr zum Reaktor
gestartet. Dadurch &nderte sich das globale Luftverhiltnis des Brennstoffreaktors, wihrend das
Luftverhiltnis des Anfahrbrenners konstant blieb. In den folgenden 2,5 Stunden betrug das
Luftverhiltnis A des Anfahrbrenners im Mittel ca. 0,85. Wenn davon ausgegangen wird, dass der
Sauerstoft vollstindig im Anfahrbrenner umgesetzt wurde, wurde der Brennstoftreaktor theoretisch
mit reinem Kohlefeuer und einem Luftverhiltnis von A = 0 betrieben. Wird umgekehrt davon
ausgegangen, dass im Anfahrbrenner kein Luftsauerstoff umgesetzt wird, wire der
Brennstoffreaktor etwa bei A = 0,09 betrieben worden. Da der Brenner jedoch von auBen auf den
Brennstoffreaktor geflanscht ist und sich die Flamme daher schon im Brenner bildet, also bevor die

Gase den eigentlichen Reaktionsraum der Kohle erreichen, ist es wahrscheinlich, dass der GroBteil
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des Sauerstoffes bereits in der Brennerflamme umgesetzt wurde. Das stochiometrische

Luftverhiltnis der Kohleverbrennung liegt also zwischen A = 0 und A = 0,09. Abbildung 56 zeigt die

gemessenen Gaskonzentrationen nach dem Zyklon des Brennstoffreaktors.
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Abbildung 56: Abgaszusammensetzung nach dem Brennstoftreaktor und stochiometrisches Luftverhiltnis am
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Versuchspunkt 18.12.12

Im obersten Diagramm ist die CO.-Konzentration, im mittleren die Konzentrationen an CO, CH,
und H. im trockenen Abgas des Brennstoffreaktors aufgetragen. Zu Beginn des betrachteten
Zeitraums lag die CO.-Konzentration im trockenen Abgas bei ca. 65 — 70 % und sank innerhalb der
ersten beiden Stunden auf knapp unter 60 %. Die Konzentration an unverbrannten Gasen war
gering. Nach Starten der Kohlezufuhr stieg die CO,-Konzentration im Laufe des Versuchszeitraums
wieder auf iiber 60 % an. Wihrend des Versuchsbetriebs lag die Konzentration von CH, bei 1 — 1,5%,
von CO zwischen 1,5 und 2 % und von Hs bei 2 — 38,5 %. Nach dem Stopp der Kohlezufuhr nach ca.
vier Stunden sank die CO.-Konzentration wieder auf unter 60 %, wobei dies, neben dem Stopp der
Kohlezufuhr, auch an dem erhohten Luftstrom lag. Die Konzentration an unverbrannten Gasen sank
in Folge des Kohlestopps nur langsam ab, da sich im Reaktor noch gréBere Mengen unverbrannter
Kohle befanden. Neben den genannten Komponenten befanden sich noch signifikante Mengen
Stickstoff im Abgas, das zur Fluidisierung von Loop Seal und L-Valve sowie dem Betrieb des LE-
Zyklons eingesetzt wurde. Abbildung 57 zeigt die wesentlichen Ergebnisse der Bilanzierung des

Brennstoffreaktors.
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Abbildung 57: Sauerstoftbedarf, Sauerstoftbilanz, Kohlenstoffumsatz und stochiometrisches Luftverhiltnis im

Brennstoffreaktor am Versuchspunkt 18.12.12

Im obersten Diagramm ist der Sauerstoftbedart der Nachoxidation aufgetragen. Es zeigt sich, dass
der Sauerstoftbedarf der Nachoxidation wihrend der ca. 2,5-stiindigen Versuchsdauer bei etwa 20 %
lag. Vor und nach der Kohlezufuhr lag der Sauerstoftbedarf bei ca. 5 % der theoretisch benétigten
Sauerstoffmenge. Die Bilanzierung des Sauerstoffs im Brennstoffreaktor ist im zweiten Diagramm
aufgetragen. Es zeigt den durch den Brenner in den Reaktor eingebrachten Luftsauerstoff (rote
Kurve) und den Massenstrom an Sauerstoff, der im Brennstoffreaktor umgesetzt wurde (blaue
Kurve). Wihrend des Versuchszeitraums wurden ca. 10 — 15 kg/h Sauerstoff iiber den
Anfahrbrenner in den Brennstoftreaktor eingebracht, die insgesamt umgesetzte Menge lag im Mittel
bei ca. 110 kg/h. Selbst wenn also davon ausgegangen wird, dass der iiber den Anfahrbrenner
zugegebene Sauerstoff vollstindig in den Brennstoftreaktor eingebracht wurde, lag der Anteil des

eingebrachten Luftsauerstofts wihrend der gesamten Versuchsdauer nur bei ca. 10 %. Die
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zugegebene Kohle wurde also zu mindestens 90 % durch Reaktionen mit oxidiertem Ilmenit

umgesetzt.

Abbildung 57 zeigt weiterhin den umgesetzten Kohlenstoft im Brennstoftreaktor (Diagramm 3). Es
tallt auf, dass wihrend des Versuchsbetriebs nur ca. 40 % des in den Reaktor eingebrachten

Kohlenstofts umgesetzt werden. Dies entspréche einem Verlust von ca. 60 %.

Der Luftreaktor wurde wihrend der gesamten Versuchsdauer mit ca. 600 kW Propan gefeuert. Diese
Feuerungsleistung war notig, da der Wirmeverlust der Versuchsanlage deutlich groBer war, als im
Rahmen der Auslegung angenommen. Im Versuchsbetrieb stellte sich eine Temperaturdittferenz von
tast 200°C zwischen dem Carbon Stripper und dem Luftreaktor ein. Diese Temperaturdifterenz ist
mehr als doppelt so hoch, als wihrend der Auslegungsphase angenommen. Dadurch, dass die
Versuchsanlage zusétzlich in Teillast betrieben wurde, war es nicht moglich, den Luftreaktor autark,
also ohne externe IFeuerung zu betreiben. Analog zu den tibrigen Versuchen bestand das Abgas des
Luftreaktors fast ausschlieBlich aus N,, CO. und O, Es konnten keine nennenswerten

Konzentrationen an Schadstoffen detektiert werden.

7.8 Diskussion der Ergebnisse

Da die in den vorangegangenen Kapiteln gezeigten Versuchspunkte unter unterschiedlichen
Versuchsbedingungen durchgefiithrt wurden, ist es schwer, die einzelnen Ergebnisse untereinander
zu vergleichen. Aus diesem Grund werden an dieser Stelle nur einige, wichtige Kenngrofen
miteinander verglichen. Hierfir werden aus den jeweiligen Experimenten einige reprisentative
Punkte ausgew#hlt. Da die Experimente sich vor allem hinsichtlich des Fluidisierungsmediums
unterscheiden, werden alle Punkte in Abhingigkeit des stochiometrischen Luftbedarfs Lambda

verglichen.

Abbildung 58 vergleicht den Sauerstoftbedarf der Nachoxidation in Abhidngigkeit vom
stochiometrischen Luftbedarf. Die im Diagramm dargestellten Punkte sind den folgenden Versuchen
entnommen: 04.06.12, 25.08.12, 26.11.12, 04.12.12, 15.12.12 und 18.12.12. Die Versuchspunkte sind
dabel — je nach Fluidisierung des Brennstoftreaktors — unterschiedlich dargestellt. Es wurden jeweils
mehrere Versuchspunkte beriicksichtigt, in denen der Brennstoffreaktor mit Luft und Dampf
fluidisiert wurde sowie je ein Punkt, in dem dieser mit Luft, Dampf und CO. oder nur mit Dampf

fluidisiert wurde.
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Abbildung 58: Vergleich des Sauerstoftbedarfs der unterschiedlichen Versuchspunkte

Im Diagramm zeigt sich, dass der Sauerstoftbedarf bei hohem Lambda (nahe der stéchiometrischen
Verbrennung) nahe Null ist und mit sinkendem Lambda ansteigt. Wihrend der Sauerstoftbedarf sich
bei hohem Lambda asymptotisch dem Wert Null annihert, steigt dieser bei sauerstofffreier
Vergasung auf ca. 0,45. Bei diesem Wert handelt es sich jedoch um einen Mittelwert des
Sauerstoftbedarfs. Wie in Kapitel 7.6 beschrieben, sank der Sauerstoffbedarf mit fortschreitender
Versuchsdauer und erreichte nach 20 Minuten einen Wert von 0,35. Es ist davon auszugehen, dass
sich der Sauerstoftbedarf bei lingerer Versuchsdauer weiter verringern wiirde. Dieser dennoch
verhdltnisméBig hohe Wert ist teilweise dem niedrigen Wasserdampfpartialdruck im Reaktor und
vor allem den niedrigen Temperaturen und Driicken im Reaktor geschuldet. Das im Diagramm
eingezeichnete, quadratische Regressionspolynom beriicksichtigt nur diejenigen Punkte, bei denen
der Brennstoffreaktor mit Luft und Dampf bzw. reinem Dampf fluidisiert wurde. Der Versuchspunkt,
in dem der Brennstoffreaktor zusidtzlich mit CO, fluidisiert wurde, wird von dem
Regressionspolynom nicht mit beriicksichtigt. Es fillt auf, dass das Polynom die Versuchspunkte
ziemlich genau abbildet, wohingegen der Versuchspunkt, in dem der Brennstoffreaktor mit einem
Gemisch aus (sehr wenig) Luft, CO, und Dampf fluidisiert wird, deutlich unter dem Polynom liegt.
Dieser Versuchspunkt benotigt also im Vergleich weniger Sauerstoft fiir die Nachoxidation als die
tibrigen Punkte. Der Grund hierfiir kénnte in dem geringeren Stickstoffpartialdruck des
Fluidisierungsmediums liegen. Wihrend Koks von CO; und H.O aktiv vergast wird, wird die
Kinetik der Vergasung durch Stickstoft verlangsamt. Bei der Vergasung mit Luft und Dampf wird
dem Prozess also inerter Stickstoff zugefiihrt, der die Vergasung verlangsamt. Auch bei der
Fluidisierung mit reinem Dampf werden groere Mengen an Stickstoft zur Spiilung und Kiihlung
von Aggregaten benotigt. Die Partialdriicke an aktivem Gas, also jenen Gasen, die aktiv zu

Vergasung beitragen, ist im Falle der Fluidisierung mit CO., HoO und Luft am groBten.
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Abbildung 59 vergleicht den Kohlenstoffumsatz bei verschiedenen Versuchspunkten. Der

Kohlenstoffumsatz beziffert denjenigen Anteil des in den Brennstoffreaktor -eingeleiteten
Kohlenstoffs, der im Reaktor vergast wird. Die Differenz zu 100 % ist derjenige Anteil, der in Form
von Flugasche tiber den Zyklon verloren geht ohne vergast zu werden oder der iiber den Carbon
Stripper in den Luftreaktor transportiert wird. Fiir den Vergleich des Kohlenstoffumsatzes wurden

folgende Versuchspunkte beriicksichtigt: 04.06.12, 18.12.12.
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Abbildung 59: Vergleich des Kohlenstoffumsatzes der verschiedenen Versuchspunkte

Es zeigt sich, dass — wie zu erwarten ist — mehr Kohlenstoft umgesetzt werden kann, wenn mehr
gasformiger Sauerstoft in den Brennstoftreaktor eingebracht wird. Der Kohlenstoftumsatz liegt — je
nach Lambda der Vergasung — zwischen ca. 30 % und 60 %. Dieser Verlust an Kohlenstoft aus dem
CLC System ist deutlich zu hoch um den Prozess effizient zu gestalten. Um ein Chemical Looping
KRraftwerk effizient und wettbewerbsfihig gestalten zu konnen, muss dieser Verlust signifikant
gesenkt werden. Ein Ansatz, den Kohlenstoffumsatz deutlich zu steigern, ist die Verwendung von
groberer Kohle um den Verlust an Feinanteilen zu reduzieren (vgl. Kapitel 7.10). Interessanterweise
liegt der Kohlenstoffumsatz auch bei Sauerstoffiiberschuss nur bei ca. 70 %. Dies weist darauf hin,
dass die Kontakteffizienz zwischen der Kohle und den anderen Medien im Reaktor deutlich zu gering
ist. Ein moglicher Grund konnte auch hier in der geringen PartikelgroBe der Kohle liegen.
Mbglicherweise wird die Kohle so schnell aus dem Reaktor ausgetragen, dass die Kontakteftizienz

nicht zur vollstindigen Oxidation ausreicht.

In Abbildung 60 wird der Sauerstofftransport zo (vgl. Kapitel 7.3) fiir verschiedene Versuchspunkte
miteinander verglichen. Der Sauerstofttransport setzt hierbei den im Brennstoffreaktor umgesetzten
Sauerstoft (aus Luft und Ilmenit) ins Verhiltnis zu dem tber Luft eingebrachten Sauerstoft (vgl.
Kapitel 7.3). Fiir den Vergleich der Versuchspunkte wurden folgende Experimente berticksichtigt:

25.08.12,26.11.12, 15.12.12, 18.12.12.
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Abbildung 60: Vergleich des Sauerstofftransportes tiber Ilmenit der verschiedenen Versuchspunkte

Es zeigt sich, dass der Sauerstofftransport iiber oxidiertes Ilmenit — wie erwartet — deutlich
zunimmt, je kleiner das Verbrennungsluftverhiltnis Lambda ist. Der Grund hierfiir liegt in der
deutlich schnelleren Kinetik der Kohleverbrennung mit Sauerstoft im Vergleich zur Kohlevergasung
mit HoO oder CO; und anschlieBender Reaktion des Synthesegases mit Ilmenit. Es ist davon
auszugehen, dass die Reduktion von Ilmenit im Brennstoffreaktor vor allem dann relevant wird,

wenn nur noch sehr wenig molekularer, gasformiger Sauerstoft vorhanden ist.

Wihrend bei hohem Lambda nur ca. 30 % des umgesetzten Sauerstofts iiber den Sauerstofttriger zu
Vertiigung gestellt werden (Kennzahl xo = 1,4), wird bei sehr niedrigem Lambda nahezu der
komplette Sauerstoff aus dem Luftreaktor in den Brennstoffreaktor transportiert. Bei reiner
Vergasung ohne die Zugabe von Sauerstoff (Versuchspunkt vom 04.04.12), wiirde die Kennzahl xo
gegen unendlich streben, da der Nenner des Terms Null wire. In diesem IFall wird der komplette

Sauerstoft aus dem Luftreaktor tibertragen.

7.9 Vergleich der Ergebnisse

Um die gewonnenen Ergebnisse richtig einordnen zu konnen, sollen diese mit Ergebnissen anderer
Versuchsanlagen verglichen werden. Weltweit existiert jedoch nur eine weitere Versuchsanlage in
dhnlicher GroéBenordnung, eine 3 MW Versuchsanlage der Firma Alstom in Windsor (USA). Im
Gegensatz zu der Versuchsanlage der TU Darmstadt wird in dieser Anlage jedoch kein Metalloxid
als Sauerstofftriager eingesetzt, sondern CaSO,. Der Sauerstoff wird hierbei tiber die Reaktion von
CaS zu CaSO, tibertragen. Die 3 MW Versuchsanlage wurde erfolgreich in Betrieb genommen und
erste Tests wurden erfolgreich durchgetiihrt. Dabei wurden bis zu 855 kg/h Kohle verbrannt und im

Brennstoftreaktor wurde autothermer Betrieb erreicht [997. Detaillierte Ergebnisse beziiglich
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Abgaszusammensetzung oder Sauerstoftbedart der Nachoxidation wurden jedoch bis dato noch nicht

veroffentlicht.

Die nichstkleinere Versuchsanlage ist die 100 kW Versuchsanlage der Chalmers University of
Technology in Goteborg. Die ersten Versuchsergebnisse dieser Versuchsanlage sind ebenfalls sehr
vielversprechend. Der Sauerstoftbedarf der Nachoxidation lag zwischen 16 % und 26 %, je nach
eingesetzter Kohle und Temperatur im Brennstoffreaktor. Die Temperatur im Brennstoffreaktor lag
hierbei zwischen 920°C und 950°C [1077]. Bei Versuchen mit Ilmenit als Sauerstofftriager konnte
allerdings kein autothermer Betrieb im Brennstoftreaktor erreicht werden, da der Brennstoftreaktor

wihrend der Versuche elektrisch beheizt wurde.

Es zeigt sich, dass der Sauerstoftbedarf der Nachoxidation in der 100 kW Versuchsanlage in
derselben GroBenordnung wie der Sauerstoffbedarf der 1 MW Versuchsanlage liegt. Beide
Versuchsanlagen konnten bis jetzt noch nicht vollstindig autotherm betrieben werden. In einem
Vergleich beider Anlagen ergeben sich jedoch groBe Unterschiede hinsichtlich Aufbau und Art des
Betriebs. Die 1 MW Versuchsanlage in Darmstadt ist aus kommerziell verfiigbarer
Wirbelschichttechnologie — aufgebaut. Abgesehen von der Partikeltrennung nach dem
Brennstoffreaktor handelt es sich in Darmstadt im Wesentlichen um zweil ,marktiibliche”
Wirbelschichtreaktoren, die miteinander gekoppelt sind. Die 100 kW Versuchsanlage in Goteborg
besitzt neben den beiden Reaktoren noch einen weiteren Reaktor, den sogenannten ,Circulation
Riser”. Ziel dieses zusitzlichen Reaktors ist es, die Zirkulation zwischen den beiden Reaktoren besser
kontrollieren zu konnen. Weiterhin ist der Brennstoffreaktor dieser Versuchsanlage vollstindig von
einem Ofen umschlossen, der den Reaktor wihrend der Versuche auf Betriebstemperatur hilt.
Ebenfalls sind die Ansitze zur Partikeltrennung nach dem Brennstoftreaktor sehr unterschiedlich.
Wihrend der Versuche wird die Versuchsanlage in Goteborg im Brennstoffreaktor ausschlielich
mit Dampf fluidisiert. In Darmstadt fanden Versuche mit verschiedenen Gemischen aus Dampf, Luft

und CO, statt.

Im Gegensatz zu der Versuchsanlage in Windsor konnte in der 1 MW Versuchsanlage in Darmstadt
noch kein autothermer Betrieb erreicht werden. Die Hauptgriinde hierfiir sind der schlechte
Kohlenstoffumsatz im Brennstoftreaktor und die héheren Wirmeverluste der Versuchsanlage. Beide
Probleme werden im Rahmen der Modifikation der Versuchsanlage optimiert werden (vgl. Kapitel

7.10).

Da alle weiteren Versuchsanlagen fiir Chemical Looping mit festen Brennstoffen deutlich kleiner

sind, wird auf weitere Vergleiche an dieser Stelle verzichtet und auf die Literatur verwiesen.
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7.10 Optimierung der 1 MW Versuchsanlage

Die durchgefiihrten Experimente haben bestitigt, dass das Chemical Looping Verfahren mit
kommerziell verfligbarer Wirbelschichttechnologie betrieben werden kann. In mehreren hundert
Stunden Betrieb konnte ein stabiler Anlagenbetrieb erreicht werden. Im Rahmen der Versuche
wurden jedoch verschiedene Punkte identifiziert, die ein erhebliches Verbesserungspotential
hinsichtlich der Effizienz des Prozesses besitzen. Um vor dem Bau einer Demonstrationsanlage noch
weitere Betriebserfahrung zu sammeln, sollte die 1 MW Versuchsanlage leicht modifiziert und

weitere Experimente durchgefiihrt werden.

Fir die Optimierung der Versuchsanlage wurden zwei Kernpunkte identifiziert. Einerseits sollte die
PartikelgroBe der Kohle veridndert werden um den Kohlenstoffumsatz im Brennstoftreaktor zu
erhohen. Dadurch ergiben sich auch Anderungen fiir das Anlagendesign. Andererseits sollte der
Massenstrom zwischen den beiden Reaktoren erhoht werden um das Temperaturniveau des
Brennstoffreaktors anzuheben. Daneben gibt es noch kleinere Optimierungsmoglichkeiten wie die
VergroBerung des Dampfstroms zum Brennstoffreaktor. Theoretisch konnte auch die Fluidisierung
der Loop Seals auf Dampf oder CO. umgestellt werden um den Partialdruck an aktivem Gas im

Brennstoftfreaktor zu erhohen.

7.10.1 Einsatz groberer Kohlepartikel

Als Hauptverlustquelle des Prozesses wurde der schlechte Kohlenstoffumsatz im Brennstoffreaktor
identifiziert. Bei den vergangenen Experimenten lag der Umsatz des Kohlenstoffs im
Brennstoftreaktor teilweise bei unter 50 %. Der Grund fiir den schlechten Kohlenstoffumsatz liegt in
der Feinheit der staubférmigen Kohle. Um eine gute Trennung der Koks- und Ilmenitpartikel im
Carbon Stripper zu gewihrleisten, wurde der Brennstoffreaktor mit sehr fein gemahlenem
Kohlenstaub gefeuert. Durch Pyrolyse und Vergasung im Reaktor wurde die Grof3e der Kokspartikel
so weit reduziert, dass die GroBe des Grenzkorns des Zyklons unterschritten wurde und ein
signifikanter Anteil der Kohle aus dem Brennstoffreaktor ausgetragen wurde. Fiir folgende Versuche
sollte daher Kohle mit einem groBeren Partikeldurchmesser eingesetzt werden. In konventionellen
Wirbelschichten wird typischerweise Kohle mit einem Durchmesser von ca. 1 mm eingesetzt. Durch
den Einsatz einer solchen Kohle ergiben sich fiir den Anlagenbetrieb mehrere Anderungen. Der
wichtigste Effekt wire, dass die Sinkgeschwindigkeit der Partikel groBer ist als die
Leerrohrgeschwindigkeit im Reaktor. Dadurch koénnen die Kohlepartikel erst aus dem Reaktor
ausgetragen werden, wenn sie zum Teil vergast wurden. Bei der Vergasung der Partikel dndert sich
tiberlicherweise deren Dichte, bei konstantem Partikeldurchmesser. Abbildung 61 zeigt die

Sinkgeschwindigkeit von Kohlepartikeln mit einem Durchmesser von 1 mm und variabler Dichte.
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Abbildung 61: Sinkgeschwindigkeit von Kohlepartikeln in Luft in Abhingigkeit der Partikeldichte

Es wird ersichtlich, dass die Sinkgeschwindigkeit der stiickigen Wirbelschichtkohle bei der
anfinglichen =~ Dichte von ca. 1.300 kg/m® grofer ist als die angestrebte
Fluidisierungsgeschwindigkeit im Brennstoffreaktor von 4 m/s. Dadurch koénnen die groben
Kohlepartikel erst aus dem Reaktor ausgetragen werden, wenn sich die Dichte entsprechend
reduziert hat. Wenn von einer Leerrohrgeschwindigkeit von 4 m/s ausgegangen wird, konnen die
Kohlepartikel theoretisch frithestens ab einer Dichte von ca. 870 kg/m?® aus der Wirbelschicht
ausgetragen werden. Um die Dichte dementsprechend zu reduzieren, miisste bereits ein Drittel der
Kohle vergast worden sein. Da die Kohlepartikel auch bei dieser Dichte noch deutlich schwerer sind
als der eingesetzte Sauerstofttriger, ist zudem davon auszugehen, dass auch Kohlepartikel dieser
Grofle noch eine signifikante Verweilzeit im Brennstoffreaktor besitzen. Durch den Einsatz der
groben Wirbelschichtkohle wire es also moglich, den Kohlestoffumsatz im Brennstoffreaktor
deutlich zu steigern. Bevor die Kohle aus dem Brennstoffreaktor ausgetragen wird, konzentriert sich

die Kohle im unteren Teil des Reaktors auf und wird dort vergast.

Weiterhin ergiben sich durch den Einsatz von gréberer Kohle Anderungen fiir den Betrieb des
Carbon Strippers. In der aktuellen Konfiguration wird der Carbon Stripper dazu eingesetzt, die
leichten Kokspartikel von den schweren Ilmenitpartikeln zu trennen. Bei der Verwendung von
groberer Kohle ergibe sich allerdings die Situation, dass die Kokspartikel im Carbon Stripper zwar
eine geringere Dichte als [lmenit hitten, bedingt durch den gréBeren Durchmesser aber dennoch
eine hohere Sinkgeschwindigkeit u; besitzen. Es ist also mit dem vorhandenen Carbon Stripper nicht
sicher moglich, die schweren Kokspartikel von den leichten Ilmenitpartikeln zu trennen. Fiir den

Anlagenbetrieb bieten sich daher zwei Moglichkeiten.

Erstens konnte die Anlage ohne den Einsatz des Carbon Strippers betrieben werden. Diese Variante
fithrt sehr wahrscheinlich zu einem messbaren Verlust von Koks in den Luftreaktor. Dadurch wiirde
sich die CO.-Bilanz der Chemical Looping Anlage verschlechtern. Aus energetischer Sicht wire es
jedoch wiinschenswert, wenn die Kokspartikel nicht im Brennstoffreaktorzyklon verloren gingen,

sondern in den Luftreaktor transportiert wiirden. Durch die Verbrennung des Koks im Luftreaktor
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wiirde zwar die CO.-Bilanz verschlechtert, die Wirmebilanz der Anlage bliebe jedoch konstant, da

die freiwerdende Wirme des Luftreaktors zur Dampfproduktion genutzt werden kénnte.

Zweitens konnte der Carbon Stripper als zusidtzlicher Vergasungsreaktor betrieben werden. Die
primére Aufgabe des Carbon Strippers wire nicht nur die Partikeltrennung, sondern die Erhéhung
der Verweilzeit im Brennstoftreaktor-Loop. Da das im Carbon Stripper entstehende Abgas zuriick in
den Brennstoftreaktor geleitet wird, wiirde der Carbon Stripper die Reaktionszeit der Kohle mit dem
Vergasungsmedium signifikant erhéhen. Der Carbon Stripper kann zudem durch den Einsatz von
Keramikplatten in drei Kammern unterteilt werden. Es ist dadurch moglich, die einzelnen Sektionen
des Carbon Strippers mit unterschiedlichen Geschwindigkeiten zu fluidisieren und diesen sowohl als
Reaktionsraum als auch zur Partikeltrennung zu benutzen. Hierfiir konnten die ersten beiden
Sektionen des Carbon Strippers mit niedrigen Geschwindigkeiten fluidisiert werden um die
Vergasungsreaktionen zu begiinstigen; die letzte Sektion konnte entsprechend stirker fluidisiert
werden um die Partikeltrennung zu begiinstigen. Wihrend der dargestellten Versuche wurde der
Carbon Stripper jedoch als homogener Reaktor betrieben, ohne dass verschiedene Sektionen

unterschiedlich stark fluidisiert wurden.

Der Einsatz der groben Kohle hitte aullerdem weitere Auswirkungen beziiglich des Einsatzes des
LE-Zyklons. Die Aufgabe dieses Zyklons ist es, die leichten Kokspartikel von den schweren
Ilmenitpartikeln zu trennen. Wie bereits beschrieben, wiren die Kokspartikel bei einem Wechsel zu
stiickiger Kohle aber sehr wahrscheinlich schwerer als die Ilmenitpartikel. Dadurch kénnte bei der
Verwendung dieser Kohle auf den LE-Zyklon verzichtet werden. Durch die deutlich leichtere
Prozesstiihrung ergiben sich signifikante Vorteile im Betrieb der Anlage. Auch im Hinblick auf
spitere GroBanlagen wiirde die vereinfachte Prozesstiihrung die Investitionskosten der Anlagen

deutlich reduzieren.

Abbildung 62 zeigt die Konfiguration der modifizierten Versuchsanlage.
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Abbildung 62: Vereinfachtes Schema der modifizierten 1 MW Versuchsanlage

Es ist wahrscheinlich, dass in groftechnischen Anlagen auf den Einsatz eines Carbon Strippers
verzichtet werden wiirde. Der Carbon Stripper benétigt — bedingt durch seinen grofen Querschnitt
— groBe Dampfmengen zur Fluidisierung. Weiterhin ergeben sich durch das groBle Volumen
erhebliche Wirmeverluste. Hinsichtlich der Optimierung der Versuchsanlage muss also entschieden
werden, ob der Prozess mit dem Einsatz des Carbon Strippers weiter optimiert werden soll oder ob

die Anlage ohne Carbon Stripper analog zum Aufbau spiterer GroBanlagen betrieben werden soll.

7.10.2 Erh6éhung des Massenstroms zwischen den Reaktoren

Neben dem Problem des schlechten Kohlenstoffumsatzes wurde ein weiterer Punkt identifiziert, der
die Effizienz des Prozesses reduziert. Bedingt durch eine zu geringe Partikelzirkulation zwischen
den Reaktoren konnte das Temperaturniveau des Brennstoffreaktors nicht auf der gewiinschten
Auslegungstemperatur von 970°C gehalten werden. Um die Partikelzirkulation zu erhshen, kénnen

zweil Malinahmen ergriffen werden.

Einerseits kann das L-Valve modifiziert werden um einen hoheren Durchsatz zu gewihrleisten. Der
Durchfluss durch das L-Valve wurde bis dato durch die geringe Gasgeschwindigkeit im L-Valve

limitiert. Durch den Einsatz von groBeren Fluidisierungsdiisen kann die Gasgeschwindigkeit und
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damit der Feststoffdurchsatz erhoht werden. Wie in Abbildung 62 zu sehen, kann dariiber hinaus die

innere Rezirkulation des Brennstoftreaktors gedffhet werden. Dann wird — analog zum Luftreaktor —
nur ein Teil des Feststoffes nach dem Brennstoftreaktor rezirkuliert und nur ein bestimmter Teil
zurtick in den Luftreaktor gefiihrt. Die Aufteilung dieser Massenstréme konnte beispielsweise durch
den Einsatz von Spiefen erfolgen. Durch diese beiden MaBnahmen kann der Feststoffaustausch
zwischen den Reaktoren deutlich besser kontrolliert werden. Es sollte daher moglich sein, sowohl
den Brennstoffreaktor auf einem hoéheren Temperaturniveau als auch den Luftreaktor ohne den

Einsatz von Propan zu betreiben.
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8 Zusammenfassung und Ausblick

Die vorliegende Arbeit beschreibt Planung und Aufbau einer 1 MW Versuchsanlage zur CO.-
Abscheidung sowie die Ergebnisse der ersten Chemical Looping Versuche. Ziel dieser Arbeit war
einerseits die Demonstration der Technologie im semi-industriellen MaBstab unter Bedingungen die
der Technologie spiterer GroBanlagen gleichkommt. Andererseits sollte der Prozess unter diesen

Bedingungen hinsichtlich Effizienz bewertet und mogliche Probleme identifiziert werden.

Anhand der dokumentierten Versuchsergebnisse wird ersichtlich, dass das Chemical Looping
Verfahren fuir den Einsatz in GroBanlagen geeignet ist und eine effiziente Alternative zu anderen
COq.-Abscheideprozessen darstellen kann. Die vorliegenden Ergebnisse bestitigen die Moglichkeit,
Kohle in Grofanlagen mit Hilfe von Wasserdampt oder Gemischen an Wasserdampf und CO; zu

vergasen und die entstehenden Produkte mit Hilfe eines Sauerstofftrigers umzusetzen.

Die durchgefiihrten Experimente haben weiterhin gezeigt, dass eine gekoppelte Wirbelschichtanlage
fir den Prozess verwendet werden kann. Der Prozess kann in einer solchen Anlage, die auf
kommerziell verfiigharer Wirbelschichttechnologie beruht, sicher beherrscht werden. Im
Anfangsstadium der Versuche wurde eine Forderschnecke eingesetzt um die Zirkulation zwischen
den beiden Reaktoren zu kontrollieren. Im spiteren Stadium wurde diese Schnecke durch ein L-
Valve ersetzt um realistischere Bedingungen fiir spitere GroBanlagen zu schaffen. In GroBanlagen
wiirde die Zirkulation entweder tber L-Valves oder — wahrscheinlicher — tber den Einsatz von

Spieflen reguliert werden.

Im Rahmen der Versuche wurde eine typische kolumbianische Importkohle eingesetzt um
realistische Bedingungen fiir die Auslegung spiterer GroBanlagen zu schaffen. Die Versuche haben
bestitigt, dass der Sauerstofftrager Ilmenit fiir die Umsetzung dieser Kohle geeignet ist. Kleinere
Probleme ergaben sich durch die Partikelgrofe des verwendeten Ilmenits. Obwohl ein etwas
groBerer mittlerer Partikeldurchmesser des Sauerstofftriagers wiinschenswert gewesen wire, konnte
diese Koérnung von den Lieferanten nicht zur Verfligung gestellt werden. Dadurch gingen
Feinanteile des Sauerstofftrigers verloren und mussten wihrend der Versuche ersetzt werden. Da
bei GroBanlagen deutlich groflere Mengen an Ilmenit benotigt wiirden, sollte eine Anpassung der

Kérnung durch Lieferanten problemlos moglich sein.

Wiihrend der Brennstoffreaktor in den ersten Versuchspunkten mit groBeren Mengen an Luft
fluidisiert wurde, wurde der Anteil an Luft in spiteren Versuchen drastisch reduziert oder ganz auf
Luft verzichtet. Iiir spitere GroBanlagen ergeben sich zwei verschiedene Moglichkeiten der
Fluidisierung des Brennstoffreaktors. Einerseits konnte dieser mit reinem Niederdruck-Dampf
fluidisiert werden, andererseits konnte Abgas nach dem Filter rezirkuliert und zur Fluidisierung
eingesetzt werden. Beide Moglichkeiten wurden im Rahmen der Versuche untersucht: Die

Fluidisierung mit reinem Dampf (und Stickstoft’ zur Spiilung verschiedener Aggregate) sowie die
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Fluidisierung mit Dampf und CO. als synthetisches Abgas mit geringen Mengen an Luft. Die
Versuche haben bestitigt, dass beide Varianten prinzipiell moéglich sind. Welche Variante fur die
Prozesstiihrung besser ist, miissen weitergehende Experimente zeigen. Da der Brennstoftreaktor
nicht mit ausreichend Dampf fluidisiert werden konnte, wurde in dem Versuchspunkt mit reiner
Dampftluidisierung zu viel Stickstoff verwendet um die Ergebnisse hinreichend genau vergleichen zu

konnen.

Basierend auf den bisherigen Ergebnissen kann konstatiert werden, dass die Fluidisierung mit einem
CO./Dampt-Gemisch die besten Resultate ergab. Bei einem stochiometrischen Luftverhiltnis von
A < 0,1 wurden bis zu 95 % des umgesetzten Sauerstoffs iiber das oxidierte Ilmenit bereitgestellt.
Dabei betrug der Sauerstoftbedarf der Nachoxidation ca. 20 %. Entsprechend der Kinetik ist jedoch
davon auszugehen, dass eine Fluidisierung mit reinem Dampf noch deutlich bessere Resultate liefern
wiirde. Die Ergebnisse mit reiner Dampffluidisierung sind nur deshalb schlechter, weil die

Dampfmenge zur Fluidisierung des Brennstoffreaktors zu klein war.

Eine Nachoxidationsstufe wurde erfolgreich in Betrieb genommen und betrieben. Mit Hilfe dieser
Nachoxidationsstufe ist es moglich, die nur teilweise oxidierten Komponenten im Abgas vollstindig

zu oxidieren.

Um die Effizienz des Prozesses besser beurteilen zu kénnen, sollten weitere Versuche im semi-
industriellen MaBstab durchgefithrt werden. Hierfir sind kleinere Modifikationen der
Versuchsanlage und Versuchsparameter nétig. Im Wesentlichen betrifft dies die Verwendung
groberer Kohlepartikel und die Erhohung des Massenstroms zwischen den Reaktoren. In folgenden
Versuchen sollten wichtige Versuchsparameter gezielt untersucht werden um einen optimalen
Betriebspunkt zu erreichen. Die wichtigsten Versuchsparameter sind — aus Sicht des Autors — die
Temperaturen in beiden Reaktoren, die Partikelgrofle von Kohle und Sauerstofftriger und die
Fluidisierung des Brennstoffreaktors. Weiterhin konnen weitere Brennstoftfe untersucht werden.

Von besonderem Interesse wiren beispielsweise Braunkohle oder Gemische aus Kohle und Biomasse.

Nach Beendigung weiterer Versuche kann das Verfahren auf eine Demonstrationsanlage der Grofe
10 — 20 MW appliziert werden. Fiir gasformige Brennstoffe wird eine solche Demonstrationsanlage
aktuell bereits geplant. In Alberta (Kanada) soll eine 10 MW Chemical Looping Anlage errichtet
werden um mit Hilfe von Erdgas Dampf zu erzeugen. Der erzeugte Prozessdampf soll vor Ort zur
Olforderung eingesetzt werden. Die Anlage soll bis zu 16,5 Tonnen Prozessdampf pro Tag bei einem
Druck von 100 bar bereitstellen. Das Design der Anlage orientiert sich an der 120 kW
Versuchsanlage der TU Wien und soll mit NiO als Sauerstofftriger betrieben werden. Das
Detailengineering soll voraussichtlich im Jahr 2014 beendet sein [1087. Es ist damit zu rechnen,
dass in naher Zukunft weitere groBe Versuchsanlagen fiir Chemical Looping errichtet werden um

das Verfahren schnell zur Marktreife zu bringen.
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Abbildung 63: Gaskonzentrationen im Abgas der 4 kW Versuchsanlage wihrend der 3. Versuchsreihe
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Abbildung 64: Gaskonzentrationen im Abgas der 4 kW Versuchsanlage wihrend der 1. Versuchsreihe
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Abbildung 65: Ergebnisse der Hirtebestimmung der Agglomerate am 4 kW Versuchsreaktor. Verindert
ibernommen aus [1027].

Tabelle 16: Position der Druckmessungen der 1 MW Versuchsanlage

Position der Druckmessungen

Luftreaktor Luftkasten; 0,14 m; 0,61 m; 2,13 m; 4,76 m; 8,08 m
Brennstoftreaktor Luftkasten; 0,15 m; 0,85 m; 2,15 m; 4,59 m; 5,8 m; 10,11 m
Carbon Stripper Luftkasten; 0,33 m; 0,53 m; 0,88 m; 1,23 m

Tabelle 17: Position der Temperaturmessungen der 1 MW Versuchsanlage

Position der Temperaturmessungen

Luftreaktor Luftkasten; 0,25 m; 1,14 m; 5,1 m; 7,238 m
Brennstoffreaktor Luftkasten; 0,28 m; 1,78 m; 7,04 m; 9,73 m
Carbon Stripper Luftkasten; 0,36 m
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Tabelle 18: Technische Daten der Gasanalyse des Luftreaktors

Komponente = Hersteller Typ Messbereiche
CO, ABB Uras 26 0 —20 vol%
0— 30 vol%
CO ABB Uras 26 0—1vol%
0—5 vol%
SO, ABB Uras 26 0 — 1000 ppm
0 — 4000 ppm
NO ABB Uras 26 0— 250 ppm
0 — 1000 ppm
O, ABB Magnos 206 0—5 vol%
0— 15 vol%
0—25 vol%

0 — 100 vol%

Tabelle 19: Technische Daten der Gasanalyse des Brennstoffreaktors

Komponente | Hersteller Typ Messbereiche
CO., ABB Uras 26 0 —20 vol%
0 — 100 vol%
CO ABB Uras 26 0— 5 vol%
0 — 20 vol%
SO. ABB Uras 26 0—1vol%
0—5vol%
NO ABB Uras 26 0 — 250 ppm
0 — 1000 ppm
CH. ABB Uras 26 0—2 vol%
0—5vol%
H, ABB Caldos 27 0 — 20 vol%
O, ABB Magnos 206 0— 5 vol%
0— 15 vol%
0—25 vol%

0 — 100 vol%
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Tabelle 20: Technische Daten der Gasanalyse der Nachoxidation

Komponente = Hersteller Typ Messbereiche
COq ABB Uras 26 0—20 vol%
0 — 100 vol%
CcO ABB Uras 26 0—1vol%
0— 5 vol%
SO, ABB Uras 26 0-1
0— 5 vol%
NO ABB Uras 26 0— 250 ppm
0 — 1000 ppm
O, ABB Magnos 206 0—5vol%
0—15vol%
0—25 vol%

0 — 100 vol%

Tabelle 21: Chemische Zusammensetzung des Ilmenits

Stoff Anteil
TiO, 44,59
P.O; 0,03
S 0,15
Cr.0s 0,10
Fe 36,57
S10, 2,27
V.0, 0,17
CaO 0,33
MgO 3,60
Al,O4 0,69
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