B B m ®m Fachhochschule
Brandenburg
University of
Applied Sciences
Fachbereich
Technik

Modellierung des Reaktors zum Aufschluss eines
Mehrkomponentenverbundes

Im Studiengang

Energieeffizienz technischer Systeme

vorgelegt von:
Robin Kaatz, B. eng.

Matrikelnummer: 20082319

Erstprifer: Prof. Dr. rer. nat. Reiner Malessa

Zweitprifer: Dr.-Ing. Reinhard Unger

Brandenburg an der Havel

Im Juli 2015



1
2

Inhaltsverzeichnis

EINIEITUNG ...t e e e st e e e st e e e e s abe e e e s aabeeeesasaeeeesnsreeeennnees 10
TechnologieiNOrdNUNE............oocuiiiiie et e et e e e e e tr e e e eeareeeeeenbaeeeeans 11
2.1 Thermochemische KONVEISION ........cocuiiiiiiiiiiieieeriteete ettt 11
2.2 AV A=T =2 K U V=SOSR PO R PR PRPRPRPRPRPRPRPRPPPRt 12
2.3 VErgasUNGSVEITANIEN ....uiiiiiie ettt e e e et e e s e bae e e ssnteeeessbeeeesans 13
2.3.1 I T a RV =T == =1 RS 13
2.3.2 LA Y=gt oY WAV =T ¥ == T Y PP 15
TREOKIE ...ttt et b e s bt e s bt s et et et b e bt s bt sheenane et 18
3.1 KINEEIK ettt ettt e et e e st e e s b e e s a b e s be e e be e e sabeeeabeeesaneeea 19
3.1.1 ReaktionsgesChWindigkeit.........uvieiieiiieeee e e e 19
3.1.2 REAKEIONSOIANUNG «..vviiiiiiiee e e e e e e e e s abe e e e s ab e e e e enanaee s 20
3.13 TemperaturabhanGiKeit......cccviii i e 22
3.14 GeschwindigkeitSVertilUNG ..o e 24
3.2 ) o] i1 =14 1Y o Lo o PR RPN 27
33 Chemische REAKLIONEN ....co.iiiieiiie e 31
3.4  Thermodynamisches GIeIChEEWICHT........ccuiiiiiiiiiiiiie e 34
34.1 Die freie ENthalPi c..uueei e e e e e aaaee s 34
3.4.2 Die freie Standardenthalpi@ .........occviii e 36
3.5 V[T o [ 1 AVZ=T =4 1T e o SRR 38
3.6 [T Y o] a7 o112 PR 40
3.6.1 Stoichiometric REACTOr (REAC) .....uviiiieiieee ettt ettt e ettt e e e etre e e e e raeeeeas 40
3.6.2 Batch REACTON (BREA) .....uveiiecieiee ettt ettt ettt e et e e e e eara e e e eata e e e eabaeeeennaeeas 40
3.6.3 Equilibrium Reactor (EREA) ......uiiiiieiee ettt et e e s 41
3.6.4 Kinetic REACLOI (KREA)......viiiiireieeeeteee e ettt e ettt eetee e e eetve e e e atae e e esareeeeenneeeeeaseeeeennneeees 41
3.6.5 Gibbs Free Energy REactor (GIBS) .....c.ueiiieuiieieeiiee et ettt et 42
Physiko-chemische Daten des Ausgangsmaterials..............cccoovvveeeiiiiiiiiee e, 44
4.1 SLOFFAALEN MOEI] ...ttt 46
4.2 o [U] GaaToTe L] =Y AU - PR 48
4.3 (0] 1Y7=1 017 =T o PR 49
A4 CIUIOSE ettt b e b e sh e s at e ettt e b e he e ae et e eates 52
ProzessbesChreibUNG ...t e e e e e 57
5.1 ISt-Prozess der KUG ANIGZE ......uiii ittt s et e e s st e e e s naaee s snnaaeessnnsnees 59

5.1.1 [ U] o A =T ] 4 o PSR 59



5.1.2 MaterialflURIUNG ......eeeeeeee e e e e e e e b e e e e e anaee s 61

5.1.3 GASTUNIUNG .. e e e et e e e e ba e e e e ba e e e e snraeeeennes 62
5.1.4 WEAIMEZUTURNT <.t 62
5.1.5 NACHIEAKEOT ..ttt ettt b e st st eae e et 63
5.1.6 MaterialfURIUNG ... e e e e e e et e e e e eanaee s 64
5.1.7 GASTURIUNG .. e e e tbe e e e e be e e e e sabaeeeennes 64
5.1.8 WAMEZUTURE ettt s e e s b e b 64

5.2 V[T e L1 10T g Y=Y AW o ¥ - PP 64
5.2.1 [ U] o A <Y1 4 o RSP 65
5.2.2 REAKEIONSDEIEICK ... e e e 67
5.2.3 BrENNKAMIMET .t et sttt et e st e s be e e e bt e nareas 67
5.2.4 NACHIEAKEON ... st e b e saeeas 68

6  Ergebnisse der thermodynamischen Simulation...............cccooooiiiiniiii i, 69
6.1 Ergebnisse des UNIFAC MOEIIS.........oooiiiiiiiiiiee et 77

T DIHSKUSSION ...ttt ettt sttt et et e et e e s b e s bt e s he e sat e sttt e n e reenree 78
8 FAZit ...t s e s b e e ne e e nnr e e s neeennreas 84

L O 0 1 =Y | L=Y V=T v 2= (ol T L1 85



Abbildungsverzeichnis

ABBILDUNG 1: SCHEMATISCHE DARSTELLUNG VERSCHIEDENER BAUARTEN VON FESTBETTVERGASERN MIT DEREN
CHARAKTERISTISCHEN REAKTIONSZONEN (GLEICHSTROM, GEGENSTROM, QUERSTROM V.L.N.R)

ABBILDUNG 2: SCHEMATISCHE DARSTELLUNG GANGIGER VERGASERREAKTOREN

ABBILDUNG 3: STROMUNGSMECHANISCHE EINTEILUNG VON REAKTOREN

ABBILDUNG 4: REAKTIONSGESCHWINDIGKEIT ALS KONZENTRATIONSANDERUNG JE ZEITEINHEIT

13

16

17

20

ABBILDUNG 5: ENERGIE-ZEIT-DIAGRAMM EINER EXOTHERMEN (LINKS) UND EINER ENDOTHERMEN REAKTION (RECHTS)

ABBILDUNG 6: EFFEKTIVE KOLLISION ZWEIER MOLEKULE

ABBILDUNG 7: INEFFEKTIVE KOLLISION ZWEIER MOLEKULE

ABBILDUNG 8: GESCHWINDIGKEITSVERTEILUNG VON TEILCHEN EINES IDEALEN GASES

ABBILDUNG 9: GESCHWINDIGKEITSVERTEILUNG VON TEILCHEN FUR UNTERSCHIEDLICHE TEMPERATUREN

ABBILDUNG 10: SCHEMATISCHE DARSTELLUNG EINER PORENDIFFUSION EINES POROSEN STOFFES

23

25

25

26

26

28

ABBILDUNG 11: TEMPERATURABHANGIGKEIT DER GESCHWINDIGKEITSKONSTANTEN EINER HETEROGENEN REAKTION IM

ARRHENIUS-DIAGRAMM

29

ABBILDUNG 12: DARSTELLUNG VERSCHIEDENER PARTIKELABBAUMODELLE FUR NICHTKATALYTISCHE FLUID-FESTSTOFF-

REAKTIONEN

ABBILDUNG 13: GLEICHGEWICHTS-GASZUSAMMENSETZUNG DER BOUDOUARD- UND HETEROGENEN

WASSERGASREAKTION FUR 1 BAR UND JEWEILS 1MOL AUSGANGSSTOFFMENGE

ABBILDUNG 14: ANDERUNG DER FREIEN ENTHALPIE WAHREND EINER GLEICHGEWICHTSREAKTION

ABBILDUNG 15: DARSTELLUNG EINES ENERGIEPROFILS EINER KATALYSE

ABBILDUNG 16: STRUKTUR VON POLYETHYLEN

ABBILDUNG 17: STRUKTUR VON CELLULOSE

ABBILDUNG 18: WIEDERHOLUNGSEINHEIT VON CELLULOSE

ABBILDUNG 19: WIEDERHOLUNGSEINHEIT VON CELLULOSE MIT FARBLICH MARKIERTEN STRUKTURGRUPPEN

ABBILDUNG 20: VEREINFACHTE SCHEMATISCHE DARSTELLUNG DES GESAMTPROZESSES

30

32

37

39

51

54

55

56

58



ABBILDUNG 21:

ABBILDUNG 22:

ABBILDUNG 23:

ABBILDUNG 24:

ABBILDUNG 25:

PRINZIP-DARSTELLUNG DER VERSUCHSANLAGE

MATERIALZUFUHRUNG (1), WASCHER (2), HAUPTREAKTOR (3) [V.L.N.R.]
HAUPTREAKTOR (1), KONVERTIERUNGSSCHUSS (2), NACHREAKTOR (3) [V.L.N.R.]
NACHREAKTOR (1) MIT ABZUG DES KOKSES (2)

MODELLUMSETZUNG DES HAUPTREAKTORS; ELEMENTE: HAUPTREAKTOR/MISCHBEREICH,

REAKTIONSBEREICH, BRENNKAMMERBEREICH, TRENNER

ABBILDUNG 26:

ABBILDUNG 27

ABBILDUNG 28:

ABBILDUNG 29:

ABBILDUNG 30:

ABBILDUNG 31:

ABBILDUNG 32:

ABBILDUNG 33:

SIMULATIONSAUFBAU MIT CHEMCAD

: STOFFZUSAMMENSETZUNG BEI O MIASSEN-% WASSERGEHALT

STOFFZUSAMMENSETZUNG BEI 5 MIASSEN-% WASSERGEHALT

STOFFZUSAMMENSETZUNG BEI 10 MASSEN-% WASSERGEHALT

STOFFZUSAMMENSETZUNG BEI 20 MASSEN-% WASSERGEHALT

STOFFZUSAMMENSETZUNG BEI 30 MASSEN-% WASSERGEHALT

STOFFZUSAMMENSETZUNG BEI 40 MASSEN-% \WWASSERGEHALT

REAKTIONSVERHALTEN DER KOMPONENTEN BEI STEIGENDEM WASSERGEHALT BEI 1.200 °C

59

60

61

63

66

68

70

71

72

73

74

75

76



Tabellenverzeichnis

TABELLE 1: THERMOCHEMISCHE KONVERSIONSVERFAHREN 11
TABELLE 2: GESCHWINDIGKEITSGESETZE VERSCHIEDENER REAKTIONSORDNUNGEN 21

TABELLE 3: AUSSAGEN ZUR TEMPERATURABHANGIGKEIT DER REAKTIONSGESCHWINDIGKEIT V UND DER

GESCHWINDIGKEITSKONSTANTE K FUR VERSCHIEDENE WERTE DER AKTIVIERUNGSENERGIE EA 23
TABELLE 4: RELATIVE REAKTIONSRATE FUR BIOMASSEVERGASUNG BEI 800°C UND 1 BAR. 33
TABELLE 5: EINFLUSS DER VORZEICHEN VON AH UND AS AUF DEN FREIWILLIGEN ABLAUF EINER REAKTION 35
TABELLE 6: ZUSAMMENSETZUNG DES EINGANGSMATERIALS: 45
TABELLE 7: STOFFDATEN DER WIEDERHOLUNGSEINHEIT VON POLYETHYLEN 49
TABELLE 8: STOFFDATEN VON CELLULOSE 52
TABELLE 9: EDUKT-MASSENANTEILE BEI UNTERSCHIEDLICHEM WASSERGEHALT 69
TABELLE 10: ERGEBNISSE DER STOFFDATENMODELLE BEI 800 °C 77
TABELLE 11: PRODUKTGASZUSAMMENSETZUNG, SLF vom 29.01.2014 78
TABELLE 12: MODELLGEGENUBERSTELLUNG DES PRODUKTGASES BEI GLEICHEN PARAMETERN 79

TABELLE 13: PRODUKTGASZUSAMMENSETZUNG DES THEORETISCHEN GLEICHGEWICHTS [620 °C, 1 BAR, 35 KG/H] 81
TABELLE 14: VERGLEICH DER PRODUKTGASE [620 °C, 1 BAR, 35 KG/H] 82
TABELLE 15: HEIZWERTE DER PRODUKTGASE UNTERSCHIEDLICHER TEMPERATUREN [EINGANGSMATERIAL SLF MIT 10

M-% WASSERGEHALT, DRUCK VON 1 BAR, DURCHSATZ VON 10 KG/H] 83



Nomenklatur

Abklirzungen

CSTR Continuously stirred Tank reactor
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kJ

kJ

kJ

1 Bulk - Bezeichnung fiir den mehrheitlichen Anteil des Partikels, also abziiglich der Partikeloberfliche.
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Vg Reaktionsgeschwindigkeit mol/s
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1 Einleitung

Die Folgen des Klimawandels und die Nutzung fossiler Energiequellen machen Erneuerbare Energien
langfristig gesehen unabdingbar. In Deutschland wird der gréRte Anteil der Erneuerbaren Energien aus
Windkraft gewonnen?. Als Folge der sinkenden Akzeptanz in der Bevélkerung sowie der Findung neuer
Standorte fir Windkraftanlagen betreiben die Unternehmen Repowering. Dabei werden alte,

leistungsschwachere Anlagen gegen neue leistungsstarkere ersetzt.

Zusammen mit dem Ausbau der Offshore-Anlagen entsteht das Problem der Abfallbeseitigung bzw.
moglichen Wiederverwertung der Windkraftfligel. Ab 2020 miussen jahrlich mehr als 15.000 t
Fligelmaterial entsorgt werden. Bisher fehlt dazu jedoch ein Konzept. Dieses Material besteht aus

einem Verbund von glasfaserverstarktem Kunststoff und einem Harz.

Aufgrund des hohen Glihverlustes ist die Deponierung dieser Materialien verboten. Durch die Toxizitat
des Harzes ist die Verbrennung in Millverbrennungsanlagen und anschlieBender Reinigung der Abgase
sehr aufwendig. Zudem schmelzen die Glasfasern bei den hohen Verbrennungstemperaturen der

Anlage und verstopfen diese.?

Ziel des Teilprojektes ist es, ein Verfahren zu entwickeln, bei dem aus den Kunst- und Verbundstoffen
ein moglichst energiereiches Synthesegas zur moéglichen motorischen Verstromung generiert wird und
dabei der mineralische Anteil zur stofflichen Weiternutzung erhalten bleibt. Somit wird eine stoffliche

und energetische Nutzung des Verbundes erreicht.

Ziel dieser Arbeit ist es anhand eines Simulationsmodells diesen Prozess abzubilden und zu simulieren.
Anhand eines thermodynamischen Gleichgewichtsmodells soll die Produktgaszusammensetzung in

Abhéangigkeit verschiedener Betriebsparameter berechnet werden.



2 Technologieeinordnung

2.1 Thermochemische Konversion

Um die in Betracht gezogenen Eingangsstoffe zu recyceln oder sie als Energiequellen zu nutzen, bedarf

es einer Konversion der Stoffe. Hierbei wird auf thermochemische Konversionsverfahren

zuriickgegriffen.

Es wird unterschieden in Vergasung, Verbrennung und der Pyrolyse der Stoffe.

Tabelle 1: Thermochemische Konversionsverfahren3

Konversions-  Oxidationsmittel- Prozess- Haupt- Anwendung
verfahren verhéltnis (A) temperatur produkt
Verbrennung A > 1 800 — heiltes - Warmeerzeugung allgemein
1300°C Abgas - Dampfprozesse (Dampfmotor, Dampftur-
bine)'
- Heiltgasprozesse (indirekt befeuerte Gastur-
bine, Slirlingmotor]1
Vergasung 02<A<05 T00 — heizwert- ohne Produktgasreinigung:
(aytotherm}, 1500°C reiches - Direktverbrennung und Verwendung der
A=0 Produkigas  peipen Abgase (siehe Verbrennung)
(allotherm) . )
nach Produktgasreinigung:
- Heillgasprozesse (Verbrennungsmotor,
direkt befeuerte Gasturbine) '
- Brennstoffzelle'
- Methanolsynthese
Pyrolyse theoretisch A = 0, 400 — heizwert- - Direktverbrennung und Verwendung der
praktisch A < 0,2 700 =C reiches heilten Abgase (siehe Verbrennung)
Pyrolysedl  _ Heingasprozesse (Verbrennungsmotor)

nach Pyrolysedlreinigung
- Chemierohstoff

' Die Khl- bzw. Kondensationswarme dieser Anwendu ngen kann als Prozess- oder Heizwarme genutzt werden.

Die Konversion des KUG Prozesses ist temperaturabhangig in zwei Teile in den jeweiligen Reaktoren

unterteilt. Im Hauptreaktor findet vorrangig die Pyrolyse des eingetragenen Materials statt. Im

Nachreaktor eine Vergasung des als Feststoff (ibrig gebliebenen Kohlenstoffs. Ziel ist eine vollstandige

Vergasung des Koks.



2.2 \Vergasung

Die Vergasung wird in autotherme und allotherme Vergasung unterschieden. Bei der autothermen
Vergasung wird die notige Prozesswdrme aus einer partiellen Oxidation des Brennstoffes und
exothermen Vergasungsreaktionen gewonnen. Héaufig dient Luft als Oxidationsquelle, wie es bei
Holzvergasern meist Ublich ist. Warmeverluste des Reaktors und die nétige Warme endothermer

Vergasungsreaktionen gleichen sich mit der freigesetzten Warme aus.

Der hier vorliegende allotherme Prozess wird unter Sauerstoffausschluss gefuihrt, daher wird keine
Warme durch Oxidationsprozesse frei. Es kommt zwar zu Teiloxidationen, jedoch kommt der notige
Sauerstoff hierbei aus dem Material selbst (Cellulose, Holz) oder aus zugefiihrtem Wasserdampf. Die
bendtigte Warme fir die Reaktion muss daher von aullen zugefiihrt werden. Dies beschreibt eine
allotherme Vergasung. Die Zufiihrung der Warme kann von dulReren Prozessen, Warmetauschern oder

Warmerilickgewinnung aus Produktstromen gewonnen werden.

Die Brenner des Hauptreaktors kénnen mit Erdgas und mit Synthesegas aus dem Produktstrom
betrieben werden. Somit handelt es sich um eine Mischung aus allothermer und autothermer

Vergasung. Zum Anfahren wird der Prozess mit Erdgas und dann mit eigenem Synthesegas betrieben.



2.3 Vergasungsverfahren

Es gibt mehrere Varianten von Vergasungsverfahren. Es wird unterschieden, ob die nétige Warme
zugefiihrt oder aus dem Prozess genutzt wird, welches Vergasungsmittel Verwendung findet

(Sauerstoff, Wasserdampf etc.) oder bei welchen Druck der Prozess stattfindet.

Die wichtigsten Reaktortypen zur Vergasung unterscheiden sich darin, ob das Brennstoffbett fest oder

fluidisiert ist. Man spricht von Festbett- und Bewegtbettvergasern.

2.3.1 Festbettvergaser

Festbettvergaser kbnnen im Gleich- oder Gegenstrom (seltener auch Kreuz-/Querstrom) betrieben
werden. Im Unterschied zu fluidisierten Reaktortypen wird der Brennstoff durch den Gasstrom nicht
bewegt. Dieser liegt meist als Schittung in einer schachtahnlichen Reaktorkammer vor. Im
betrachteten Prozess wird der Brennstoff durch eine Férdereinrichtung (fest gelagerte Schnecke mit
Fanglager am Ende) horizontal mit Neigung auf den konischen Konvertierungsschuss aufgetragen. Das
Vergasungsmittel stromt aus dem Crackersystem im Gleichstrom mit dem Brennstoff (Koks). Die
Reaktion selbst wird in vier Zonen mit flieBendem Ubergang unterteilt. Der Trocknungs-/Aufheizungs-

, Pyrolyse-, Reduktions- und Oxidationszone.

Abbildung 1: Schematische Darstellung verschiedener Bauarten von Festbettvergasern mit deren charakteristischen

Reaktionszonen (Gleichstrom, Gegenstrom, Querstrom v.l.n.r)*



Die fiir die endothermen Reaktionen nétige Warme wird auch hier von auRen durch einen Brenner
hinzugefiigt. In der Reduktionszone erfolgt die Vergasung von Koks zu CO, H; und CH4. Im Gegensatz
zum Gegenstromvergaser wird beim Gleichstromvergaser das Vergasungsmittel erst im mittleren

Bereich hinzugegeben. Dies erfolgt meist durch Disen.

Der Vorteil des Gleichstromvergasers zum Gegenstromvergaser ist, dass aufgrund der in der
Oxidationszone herrschenden hohen Temperaturen (bis Gber 1.000 °C) weniger Teere entstehen
(ca. 1 g/m3). Jedoch reduziert sich durch die hohe notige Temperatur im gesamten
Oxidationszonenquerschnitt auch eine mogliche AnlagengroRe um einen hohen Leistungsbereich

sinnvoll zu betreiben.”

Bei mehrstufigen Festbettvergasern wird versucht, durch rdumliche Trennung der Zonen optimale
Bedingungen zu schaffen, umso die Vorteile der Verfahren zu kombinieren. Jedoch erhéht sich damit

auch ein apparativer und regelungstechnischer Aufwand.



2.3.2 Bewegtbettvergaser

Wahrend bei Festbettvergasern der Brennstoff ruht, kommt es bei einem Wirbelschichtvergaser (auch
Bewegtbettverfahren genannt) zu einem aufgewirbelten Bett. Bei dieser Vergasungstechnologie wird
ein Fluidisierungsmedium als Warmetrager hinzugegeben. Dabei handelt es sich meist um einen
inerten Stoff wie Quarzsand oder Asche. Das Medium wird durch eine gasférmige Komponente

(vorhandene Luft, Vergasungsmittel oder Produktgas) bewegt.

Die intensive Mischung des Brennstoffes durch die stark turbulente Stromung des Produktgases fihrt
zu einem besseren Warmelbergang und somit zu hoheren Reaktionsgeschwindigkeiten. Zudem
entstehen keine lokal getrennten Zonen wie bei Festbettvergasern (siehe Abbildung 1). Durch die
hoheren Reaktionsgeschwindigkeiten konnen geringere Verweilzeiten und somit ein hdherer
Durchsatz erzielt werden. ,Die Teergehalte der Brenngase aus der Wirbelschichtvergasung liegen mit

5 bis 20 g/m? i.N. zwischen dem des Gleich- und des Gegenstromvergasers.“®

Beim stationaren Wirbelschichtvergaser liegt die Gasgeschwindigkeit des Vergasungsmittels bei einer
mehrfachen Lockerungsgeschwindigkeit. Das Bettmaterial schwebt formlich. Durch einen
entstehenden Freiraum am Gasausgang (siehe Abbildung 2) sinkt die Gastemperatur, da ein

Warmetrager fehlt.

Dies ist nicht der Fall beim zirkulierenden Wirbelschichtvergaser, da die Gasgeschwindigkeit weit hoher
ist. Diese ist so hoch, dass das Bettmaterial zum Teil aus dem Reaktor ausgetragen wird und durch

einen Zyklon wieder in den Reaktorraum geflihrt werden muss.

Die Investitionskosten sowie der regelungstechnische Aufwand von Wirbelschichtvergasern sind
weitaus hoher als bei den Festbettvergasern, daher sind diese bei kleineren Leistungsbereichen nicht

wirtschaftlich.



Geganstrony GAachsirom siationare ZirkUberende
vergases

Wirbetschic Wirboelsct
-
Flugstrom

Festbettvergaser Wirbelschichtvergaser vergaser

Abbildung 2: Schematische Darstellung gdngiger Vergaserreaktoren”’

Je starker das Bettmaterial bewegt werden muss, desto wichtiger ist seine PartikelgroRRe. In der obigen
Abbildung 2 muss v.l.n.r Uber den Gegenstromvergaser bis hin zum Flugstromvergaser die

PartikelgroBe immer geringer, also das Material immer feinkorniger sein.

Der Flugstromvergaser hat von den Reaktortypen die hochsten Gasgeschwindigkeiten und fahrt auch
bei den hochsten Temperaturen, bendtigt jedoch auch die geringste PartikelgrofRe, sodass der
Brennstoff schon fast staubformig sein muss. Dieser Vergaserreaktor kommt bei sehr hohen

Leistungsbereichen zum Einsatz und sei hier nur erwahnt.

In Abbildung 3 sind die Reaktortypen anhand der zunehmenden Gasgeschwindigkeit angeordnet. Auch
ist die geringer werdende Partikelgrofle schematisch zu erkennen. Fiir Vergasungstechnologien mit

hohen Gasgeschwindigkeiten miisste das Brennmaterial zuvor mechanisch zerkleinert werden.



2 Technologieeinordnung

Festbett

dimensionsloser Druckverlust!
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Abbildung 3: Strémungsmechanische Einteilung von Reaktoren? 8
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3 Theorie

Um einen chemischen Prozess mit Hilfe eines Simulationsmodells darstellen zu kdnnen, bedarf es
zundchst einer theoretischen Betrachtung des Prozesses. Um sich der Problemstellung korrekt zu

ndhern, missen zahlreiche Faktoren und Randbedingungen berticksichtigt werden.

Da der Prozess bzw. die Pilotanlage unter atmospharischem Druck gefahren wird, ist der wichtigste
Parameter fir die Gaszusammensetzung des Produktgases die Temperatur. Sofern in dem Edukt
mineralische Fraktionen zur Wiederverwertung enthalten sind, ist die Prozesstemperatur zu limitieren,

sie stellt somit die wichtigste Randbedingung dar.

Um den Prozess zu simulieren, sind die theoretischen Kenntnisse der Thermodynamik, Kinetik und des
Stofftransportes zu beachten. Die Gaszusammensetzung des Produktgases ist bei hoheren

Temperaturen in erster Linie abhangig von der Thermodynamik.

Die Theorie der Thermodynamik beschreibt, wie sich ein System anhand von Druck- und
Temperaturanderungen verhalten wird. Dabei werden stoffspezifische Daten, chemische Reaktionen
und Phasendnderungen sowie frei werdende Waiarmeenergien einbezogen. Zur Auslegung von

Prozessen, insbesondere bei hohen Temperaturen, ist die Thermodynamik entscheidend.

Die Thermodynamik betrachtet jedoch nicht die Geschwindigkeiten, mit der die chemischen
Reaktionen stattfinden. Dies wird hingegen durch die Kinetik betrachtet und nahert sich den real

ablaufenden Reaktionen besonders bei niedrigeren Temperaturen.



3.1 Kinetik

Wadhrend die Thermodynamik erldutert, ob und in welche Richtung eine Reaktion stattfindet, gibt die
Kinetik Aufschluss darlber, wie und mit welcher Geschwindigkeit die Reaktion ablauft. Mit Hilfe der
Kinetik lassen sich chemische und physikalische Prozesse bei tieferen Temperaturen weitaus genauer
berechnen. Jedoch steigt mit der Anzahl zu betrachtender Reaktionen und weiteren dynamischen

Annahmen die Komplexitat solch eines Modells.

3.1.1 Reaktionsgeschwindigkeit

Die Reaktionsgeschwindigkeit gibt an, welche Stoffmenge bei einer chemischen Reaktion in einer
bestimmten Zeit umgesetzt wird. Dies ist konzentrationsabhangig, denn je mehr Teilchen sich in einem
bestimmten Volumen befinden, desto wahrscheinlicher ist ein ZusammenstoR und somit eine

Reaktion.

Fur eine Reaktion:

A->B+C Gl. 3-1

gilt fir die Reaktionsgeschwindigkeit vjy:

deg Gl. 3-2
dt

Da jedes Molekil unterschiedlich viel Zeit bendtigt, um zu reagieren (siehe 3.1.4
Geschwindigkeitsverteilung), gilt dies als durchschnittliche Reaktionsgeschwindigkeit. Dabei stellt

(—dcy) die Abnahme der Konzentration des Edukts dar. Ebenso gilt:

dcy dcg dcc Gl. 3-3

VRS TG T @ T dr

In Abbildung 4 ist die Reaktionsgeschwindigkeit als Funktion der Zeit graphisch dargestellt. A steht

Ublicherweise fur die Edukte und B fur die Produkte.
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Abbildung 4: Reaktionsgeschwindigkeit als Konzentrationsdnderung je Zeiteinheit®

Reaktionsgeschwindigkeiten werden hauptsachlich anhand der Konzentrationsanderungen gemessen,

sofern die Reaktionsgleichung bekannt ist.

3.1.2 Reaktionsordnung

Flr jede Reaktion lasst sich eine Reaktionsgleichung bestimmen. Jedoch verlaufen diese Reaktionen
nicht unbedingt so, wie es die Stochiometrie der Gleichung nahelegt. Reaktionen mit mehreren
Reaktanden missen in Elementarreaktionen umgewandelt werden, um den wahren Reaktionsablauf

darzustellen.
Beispiel:
Fur die Reaktion

2A+B+C+D—>E Gl. 3-4

mussten zwei Teilchen A, mit einem Teilchen B, einem Teilchen C und einem Teilchen D
zusammenstofRen um das Produkt E zu bilden. Dass diese Teilchen zeitgleich mit der ausreichenden
Energie zusammenstoRRen, ist sehr unwahrscheinlich. Wahrscheinlicher ist es, dass zwei Teilchen
kollidieren, ein Zwischenprodukt bilden und mit weiteren Teilchen und ebenfalls weiteren

Zwischenprodukten sich zuletzt das Produkt E bildet.

Diese Betrachtung von Elementarreaktionen kénnte beispielsweise wie folgt aussehen??:



24 - A, Gl. 3-5
A, +B+C — A,BC Gl. 36
A,BC+D - E Gl. 3-7

Die Reaktionsordnung beschreibt die Abhdngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit vom Exponenten
eines Reaktanden. Der Exponent ergibt sich aus dem stochiometrischen Koeffizienten der jeweiligen
Konzentration. Die Gesamtordnung ist die Summe der Reaktionsordnungen aller beteiligten

Reaktanden der jeweiligen Reaktion.

In Bezug auf die Konzentrationsabhangigkeit werden Geschwindigkeitskonstanten k eingefihrt, die als
Proportionalitatsfaktor den Zusammenhang zwischen der Reaktionsgeschwindigkeit und einem

konzentrationsabhadngigen Term herstellen.

vg=k(T)-c™ 1 Gl. 3-8

n - Reaktionsordnung

Der Einfluss der Reaktionsordnung auf die Kinetik soll hier am Beispiel der Halbwertzeit dargestellt

werden.

Die Halbwertzeit T;,, beschreibt den Zeitpunkt, an dem sich die Anfangskonzentration eines
Reaktanden halbiert hat. In Abbildung 4 ware dies betrachtet auf den Reaktand A der Schnittpunkt
beider Graphen. Die folgende Tabelle zeigt die GesetzmaRigkeiten giangiger Reaktionsordnungen. Eine

Reaktion 3. Ordnung ist sehr selten und wird hier nicht aufgefiihrt.

Tabelle 2: Geschwindigkeitsgesetze verschiedener Reaktionsordnungen

Reaktionsordnung Reaktionsgeschwindigkeit Halbwertzeit
0. Ordnung v= _% = Ty, = zci
1. Ordnung Y = _% —k-c T, = lnTZ
2. Ordnung v= _% - T = - .160




3.1.3 Temperaturabhangigkeit

Die Geschwindigkeitskonstante k ist stark von der Temperatur abhangig ist. Die Dimension der

n-1
Geschwindigkeitskonstanten betragt [(ﬁ) -%], wobei n die Gesamtordnung der Reaktion

darstellt.

Die Abhédngigkeit der Geschwindigkeitskonstanten von der Temperatur wird im allgemeinen Fall von

der Arrhenius-Gleichung beschrieben.

Arrhenius-Gleichung:

k = A-e Ea/RT Gl. 3-9

Dabei bezeichnet T die absolute Temperatur, A den prdexponentiellen-, bzw. StoR- oder

Frequenzfaktor, E, die Aktivierungsenergie und R die universelle Gaskonstante.

Uber diese Beziehung lasst sich die Geschwindigkeitskonstante einer Reaktion fiir eine bestimmte

Temperatur berechnen.

Die Aktivierungsenergie E, und der StoRfaktor A sind charakteristische GroRen, die fiir jede Reaktion
unterschiedlich sind. Der StoRfaktor A kann mit Hilfe der StoBtheorie nach Lewis aus dem
Durchmesser, der Anzahl und der Masse der an der Reaktion beteiligten Teilchen theoretisch
berechnet werden. Da diese Werte jedoch meist deutlich vom realen Verhalten abweichen, wird diese

GroRe jedoch im Allgemeinen experimentell bestimmt.

Zwar ist die Arrhenius-Gleichung eine Anndherung, da bspw. der StoRfaktor A~+T auch
temperaturabhangig ist, jedoch wird diese Abhangigkeit gegeniber dem exponentiellen Faktor

vernachlassigt.

Die Aktivierungsenergie E, beschreibt die zuzufiihrende Energie, die iberwunden werden muss, damit
eine Reaktion ablaufen kann. Diese muss, sofern die Geschwindigkeitskonstanten zweier
Temperaturen nicht bekannt sind, durch experimentelle Versuche bestimmt werden. Fiir die meisten

chemischen Reaktionen gilt: £, > 0.



Aus der Arrhenius-Gleichung ergibt sich flr die Aktivierungsenergie:

k Gl. 3-10
E, = _RTln(Z)

Die Aktivierungsenergie lasst sich als Energiebarriere betrachten (siehe Abbildung 5). Der Graph zeigt
die notige zuzufihrende Energie, damit die Reaktion stattfindet. Dabei zeigt das linke
Energiediagramm den allgemeinen Verlauf einer exothermen Reaktion und das rechte

Energiediagramm den Verlauf einer endothermen Reaktion.

&

Energle Dbnrgungﬁzust;tnd 'Energle UI}EFQEIHQEEUSTBHEI

Ediricie ivierupgsenergie (E,

Produkto

Reaktionszen Reaklionszeit

Abbildung 5: Energie-Zeit-Diagramm einer exothermen (links) und einer endothermen Reaktion (rechts)

Anhand der Aktivierungsenergie lassen sich folgende Aussagen zur Temperaturabhdngigkeit der

Reaktionsgeschwindigkeit v und der Geschwindigkeitskonstante k treffen:

Tabelle 3: Aussagen zur Temperaturabhdngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit v und der Geschwindigkeitskonstante k fiir
verschiedene Werte der Aktivierungsenergie Ea'?

Aktivierungsenergie Aussage

E,>0 v und k nehmen bei steigender Temperatur zu

E, <0 v und k nehmen bei steigender Temperatur ab

E,=0 v und k sind temperaturunabhangig




3.1.4 Geschwindigkeitsverteilung

Die Temperaturabhangigkeit nach Arrhenius und besonders der mathematische Ausdruck ist von der

Energieverteilung nach Boltzmann hergeleitet.

In der kinetischen Gastheorie spielt die Boltzmann-Verteilung (oder auch Maxwell-Boltzmann-
Verteilung) eine  wichtige Rolle. Es ist eine  Wahrscheinlichkeitsverteilung  der
Teilchengeschwindigkeiten in idealen Gasen. Die Teilchen eines idealen Gases haben keine homogene
Geschwindigkeit, sondern unterscheiden sich stark. Die Geschwindigkeit der Teilchen sowie deren
Masse definieren deren Energie. Daraus folgt, dass nur Teilchen einer bestimmten Geschwindigkeit
genligend Energie aufweisen, um die Energiebarriere der Aktivierungsenergie zu (iberwinden und

somit chemisch zu reagieren.

Neben der notigen Energie der Teilchen und der Wahrscheinlichkeit eines ZusammenstoRes, ist auch
die Effektivitdit des StoRes entscheidend fiir eine Reaktion. Denn auch wenn durch eine
Temperaturerhohung die Geschwindigkeiten stark zunehmen (siehe RGT-Regel am Ende des Kapitels),

nimmt die Anzahl an Kollisionen nur geringfiigig zu.
Bei der Betrachtung zweier Molekiile A-A und B-B fiir eine Reaktion in der Gasphase:

Ay(g) + By(g) - 24AB(g) Gl. 3-11

Ist die Anzahl an Kollisionen auch bei geringen Temperaturen hoch. Das es zu keiner Reaktion kommt,
liegt neben der nétigen Aktivierungsenergie auch am Winkel des StofRes. In der Kollisionstheorie wird
eine Kollision, die zu einer Reaktion fiihrt, effektive Kollision genannt. Die Bindung der Molekdile bricht
und eine neue Verbindung kann eingegangen werden. Bei einer ineffektiven (oder auch elastischen)

Kollision prallen die Molekiile unverandert voneinander ab.

In Abbildung 6 und Abbildung 7 sind flir zwei Molekiile eine effektive und eine ineffektive Kollision

dargestellt.
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Abbildung 6: Effektive Kollision zweier Molekiile

Abbildung 7: Ineffektive Kollision zweier Molekiile

Die Abbildung 8 zeigt beispielhaft eine Geschwindigkeitsverteilung von Teilchen eines idealen Gases.
Dabei stellt die senkrechte Linie die durchschnittliche Geschwindigkeit der Teilchen dar. Der graue
Bereich zeigt die Teilchen, deren Geschwindigkeit und somit deren Energie hoch genug ist, um zu

reagieren. Die Teilchenanzahl kann man auch als Haufigkeit betrachten.



‘ Anzahl der Teilchen

Geschwindigkeit

Abbildung 8: Geschwindigkeitsverteilung von Teilchen eines idealen Gases'3

Der Zusammenhang mit der Temperatur, der Aktivierungsenergie, der Geschwindigkeit der Teilchen
sowie deren Verteilung ist in Abbildung 9 flr zwei Temperaturen dargestellt. Die erhdhte Temperatur
hat hohere Geschwindigkeiten und somit eine hohere Anzahl reagierender Teilchen (der graue

Bereich) zur Folge.

‘ Anzahl der Teilchen

T=300K

Geschwindigkeit

Abbildung 9: Geschwindigkeitsverteilung von Teilchen fiir unterschiedliche Temperaturen®

Die RGT-Regel (Reaktionsgeschwindigkeit-Temperatur-Regel) sagt aus, dass bei einer
Aktivierungsenergie von ca. 50 kJ/mol und einer Temperaturerhhung um 10 Kelvin die
Reaktionsgeschwindigkeit um das Doppelte bis Vierfache zunimmt. Dies ist jedoch nur als Anndherung

zu verstehen.



3.2 Stofftransport

Die Thermodynamik beschreibt, ob ein Vorgang stattfinden kann, die Kinetik wie schnell der Vorgang
ablauft. Neben dem Einfluss der Vermischung (Kapitel 2.3) und der Verweilzeitdauer ist bei der

Betrachtung des Prozesses zudem der Stofftransport wichtig.

Im vorigen Kapitel wurde beschrieben, dass fiir eine chemische Reaktion eine gewisse Energie notig
ist, damit diese stattfinden kann. Diese Energie wird als Warme eingetragen und fuhrt zu héheren
Geschwindigkeiten der Teilchen der Reaktanden und somit zu chemischen Reaktionen. Damit die
Reaktanden jedoch miteinander reagieren kénnen, missen diese in derselben Phase vorliegen. Da es
sich bei dem betrachteten Prozess um ein Mehrphasiges Reaktionssystem (Fluid-Feststoff-System)

handelt, missen bestimmte Komponenten die Phase wechseln.

Die Modelle der nichtkatalytischen Fluid-Feststoff-Reaktionen (Gleichungen: Gl. 3-15; Gl. 3-16; Gl.
3-17) unterscheiden sich je nach Form des Feststoffpartikels. Zusatzlich spielen die GroRe des Partikels
sowie deren Verteilung (bei heterogenen Feststoffen), die innere und duBere Oberflache sowie das

Partikelalter eine Rolle.

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit v kann durch drei Teilprozesse beeinflusst werden

e Gasphasendiffusion
e Porendiffusion

e Oberflachenreaktion

Diese Teilprozesse kdnnen die Reaktionsgeschwindigkeit limitieren und sind stark von der Temperatur
abhadngig. In Abbildung 11 ist die effektive Geschwindigkeitskonstante einer heterogenen Reaktion
Uber der Temperatur aufgetragen. In der Grafik ist zu erkennen, dass bei niedrigen Temperaturen
(Zone 1) die Geschwindigkeit durch die Tragheit der chemischen Reaktion limitiert wird. In diesem
Bereich nahert sich die effektive Geschwindigkeitsdanderung gemaR einer homogenen Reaktion nach
Arrhenius. Bei hoheren Temperaturen andert sich der Verlauf (Zone 1 zu Zone 2) und die

Geschwindigkeit wird durch die Porendiffusion limitiert.
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Als Porendiffusion wird der Stofftransport innerhalb einer Pore eines pordsen Stoffes bezeichnet.
Dieser Vorgang entsteht nach Adsorption eines Fluides. Sonderfille sind dabei eingeschlossene Poren.
Zwar unterscheidet sich der innere Stofftransport noch in weitere Teilschritte, jedoch wird hier
lediglich der langsamste und somit geschwindigkeitsbestimmende Teilschritt betrachtet. Abbildung 10

zeigt schematisch die Porendiffusion innerhalb eines Partikels.

Innere Oberflache

Konventionelle
Stromung

Porendiffusion

3
Filmdiffusion

Abbildung 10: Schematische Darstellung einer Porendiffusion eines porésen Stoffes>



In Zone 3 limitiert die Grenzschichtdiffusion die Geschwindigkeit. Aufgrund der geringen
Temperaturabhiangigkeit ist auch die Geschwindigkeitsanderung gering. Der Stofftransport der Poren-
und Gasphasendiffusion erfolgt weitaus schneller als die Oberflachenreaktionen im niedrigen
Temperaturbereich. Die Gasphasengrenzschicht beschreibt einen stagnierenden Gasfilm um das
reaktive Feststoffpartikel. Die Geschwindigkeit dieses duReren Stofftransportes wird durch folgende

Gleichung beschrieben:

1 ANy Gl. 3-1216

—= =k, (Cag — C.
Sauféen At g( Ag As)

Sauren : AuRere Oberfliche des Feststoffpartikels

N, : Stoffmenge des gasformigen Reaktanden A

kg : Stofftransportkoeffizient zwischen Fluid und Feststoff
Cyg : Konzentration des Reaktanden A in der Bulk®-Phase

Cys : Konzentration des Reaktanden A an der Partikeloberflache

InK I I |
Gasphasen- Poren- I Oberflachen-
diffusion i diffusion I reaktionen
|
|
I
i
|
1
I
Zone 3 I Zone 2 Zone 1
(Diffusions- i {Diffusions- (kinetische
kontrolle) 1 kontrolle) I Kontrolie)

T

Abbildung 11: Temperaturabhdngigkeit der Geschwindigkeitskonstanten einer heterogenen Reaktion im Arrhenius-
Diagramm?”

3 Bulk - Bezeichnung fiir den mehrheitlichen Anteil des Partikels, also abzUglich der Partikeloberfliche.



Die verschiedenen Diffusionsmodelle von nichtkatalytischen Fluid-Feststoff-Reaktionen kénnen fir
porése und unporése Partikel in je zwei Abbauarten unterschieden werden. Bei den unporésen
Partikeln findet die Reaktion an der Oberflache der Partikel statt. Durch die Filmdiffusion wird die
gasformige Komponente adsorbiert. Bei dem aus der englischen Literatur stammenden Shrinking-
Particle/Core-Modell verringert sich bei der Reaktion durch duBeren Abbau mit der Zeit das Patikel, bis

es vollstandig die Phase gewechselt hat.

Beim Shrinking-Unreacted-Core-Modell (auch Asche-Kern-Modell) schrumpft der reaktive Kern des
Partikels mit zunehmender Reaktionsdauer. Dabei bleibt die porése Schale des Partikels tiber. Durch

diese Schale (bzw. Asche) kommt es zur Porendiffusion der Gase.

Im Gegensatz zu den unpordsen Partikeln findet der Abbau bei pordsen Partikeln auch auf der inneren
Oberflache statt. Dies kann je nach Porenstruktur zum Zerfallen des Teilchens fiihren, siehe Progressiv-

Conversion-Modell. Dieses Modell kommt dem porésen Koks im Prozess der KUG am nachsten.

Der Sonderfall des Shrinking-Densitiy-Modells tritt dann ein, wenn der innere Partikelabbau schneller

stattfindet als der duRere. In Abbildung 12 sind die beschriebenen Partikelmodelle dargestellt.

shrinking-
'I?ﬂarélclllefCGre— ‘ ®
ode " - o ——- N
shinking-
ggrrgacted-
M odell Prern = CONSL. Psenaie = CONSE,
Progressiv-
Cornversion- .
Ll Pren = const. . Pseraie ¥ const,
shinking-
Density-
hodell =
p1 pz
=0 t, t,

Abbildung 12: Darstellung verschiedener Partikelabbaumodelle fiir Nichtkatalytische Fluid-Feststoff-Reaktionen 18



3.3 Chemische Reaktionen

Wadhrend der adsorbierte Wasseranteil bei Vergasungsreaktionen organischer Edukte bei 100 °C zu
sieden beginnt, l0st sich spatestens bei 200 °C der restliche Wassergehalt der organischen
Komponente aus der Feststoffmatrix. Ab diesem Punkt beginnen die pyrolytischen
Zersetzungsprozesse. Zunachst werden Kohlendioxid und geringe Mengen organischer Sduren frei. Mit
steigender Temperatur erhoht sich auch die Geschwindigkeit der Umsetzung. Es entstehen
energiereiche Gase wie Kohlenmonoxid, Methan und Wasserstoff. Dabei werden feinste Tropfchen

organischen Materials aus der Feststoffmatrix mit herausgerissen, es kommt zu Rauchbildung.

Diese langkettigen Kohlenwasserstoffe werden auch als Teer bezeichnet und sind toxisch. Als Feststoff
bleibt lediglich der Kohlenstoff in Form von Koks (iber. Durch das Umwalzen des Materials kommt es
bereits zum Cracken von langkettigen Kohlenwasserstoffen. Abhangig von der Temperatur kommt es

zu den folgenden wichtigsten Reaktionen:

Trocknung (100-200 °C):

CcHpO, - aH,0 = CcHp O, + aH,0 AH = +44k] /moly o Gl. 3-13

Pyrolyse (200-280 °C):

CcHR0, = uCg) + vCyHp 0, + WH,0 + xH, + yCO, + 2CO Gl. 3-14

Neben der Toxizitat ist der Teergehalt im Brenngas ein groRes Hindernis zur motorischen Verstromung,
da dieser kondensiert, sobald er abkihlt und sich ablagert. Der Brenngasteergehalt ist vom gewahlten

Vergasungsverfahren (vorheriges Kapitel) abhangig und liegt bei 1 bis 150 greer/m> in, 8.

Vergasung (ab 500 °C):

Bei der Vergasung reagiert der feste Kohlenstoff mit dem Vergasungsmittel, in diesem Prozess mit

Wasser und den restlichen Gaskomponenten. Es finden hauptsachlich folgende drei Reaktionen statt.



Boudouard-Reaktion:

Gl. 3-15
Cisy + €O, & 2C0 AH = +159,9k] /mol

Heterogene Wassergasreaktion:

Gl. 3-16
Cis) + H20 & CO + H, AH = +118,5k] /mol

In Abbildung 13 sind die prozentualen Volumenanteile der Reaktanden in Abhdngigkeit von der
Temperatur aufgetragen. Am Verlauf der Reaktion erkennt man deutlich, dass sich bei der Boudouard-
Reaktion bei 1.000 °C das Kohlenstoffdioxid fast vollstdndig zu Kohlenmonoxid wandelt. Ebenso verhalt

sich das Wasser bei der heterogenen Wassergasreaktion bei 1.000 °C und Umgebungsdruck.

Boupouarp-Reaktion heterogene Wassergasreaktion
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Abbildung 13: Gleichgewichts-Gaszusammensetzung der BOUDOUARD- und heterogenen Wassergasreaktion fiir 1 bar und
jeweils 1mol AusgangsstoffmengeZ°

Heterogene Methanbildungsreaktion:

Gl. 3-17
Cs) + 2Hy & CH,y AH = —87,5k] /mol

Zusatzlich reagieren auch die bei der Pyrolyse entstandenen Stoffe miteinander.



Homogene Wassergasreaktion:

Gl. 3-18
CO+H,0-C0,+H, AH = —40,9k] /mol
Homogene Methanbildungsreaktion:
CO+3H,—>CH,+ H,0 AH = —203kJ/mol Gl. 3-19

Die Rickreaktion der Methanbildungsreaktion wird allgemein als Steam Reforming bezeichnet. Neben
Methan kénnen auch weitere Kohlenwasserstoffe wie z.B. Ethan, Ethen, Propan etc. dieselbe Reaktion

durchlaufen.
Teerzerfall:

CoHmO, = 7CO + sHy + tC,H,, AH > 0kJ /mol 6l. 3-20

Da die meisten Reaktionen endotherm sind, ist eine dulRere Warmezufuhr fir den Gesamtprozesses

erforderlich.?!

Aus der Holz-/Kohlevergasung ist bekannt, dass die Pyrolyse von Holzschnetzeln schneller ablduft als
der Abbau des Kohlenstoffes. Da die Reaktionsgeschwindigkeit von einer Vielzahl von Faktoren
abhangig ist, kann sie flir eine bestimmte Reaktion nicht verallgemeinert werden. Um ein Verstandnis
der Abldufe und Geschwindigkeit zu bekommen, eignet sich nur der Vergleich der
Reaktionsgeschwindigkeiten relativ untereinander. In Tabelle 4 sind die wichtigsten chemischen
Reaktionen und deren Geschwindigkeiten aufgestellt. Als Vergleichsreaktion dient die Boudouard-
Reaktion. Die relativen Reaktionsraten beziehen sich auf die Biomassevergasung bei einer Temperatur

von 800 °C und einem Druck von 1 bar.

Tabelle 4: Relative Reaktionsrate fiir Biomassevergasung bei 800°C und 1 bar. 22

Teilprozess Reaktion Relative Reaktionsrate
Heterogene Wassergasreaktion Gl. 3-16 3
Boudouard-Reaktion Gl. 3-15 1

Heterogene Methanbildungsreaktion Gl. 3-17 103




3.4 Thermodynamisches Gleichgewicht

Um es vereinfacht auszudriicken liegt ein Gleichgewicht eines Systems zwischen Edukten und Prdukten
dann vor, wenn es makroskopisch zu keiner weiteren Anderung kommt. Dieses Gleichgewicht stellt
sich dann ein, wenn zwischen den Teilchen im betrachteten System keine Energiedifferenzen
vorliegen. Anders formuliert, besteht in einem System an dem Punkt der minimalen Energiedifferenz

ein Gleichgewicht. Systeme streben stets den Gleichgewichtszustand an.

Mit Hilfe des thermodynamischen Gleichgewichts soll die Produktgaszusammensetzung berechnet

werden. In den nachfolgenden Kapiteln werden die Grundlagen zur Berechnung erlautert.

3.4.1 Die freie Enthalpie

In einem thermodynamischen System wird die Energiednderung als freie Enthalpie oder Gibbs-Energie
G bezeichnet. Die Anderung der freien Enthalpie gibt an, ob eine Reaktion exergon/endergon abliuft
oder sich im Gleichgewicht befindet. Man spricht davon, ob eine Reaktion freiwillig oder unfreiwillig

stattfindet.

Die freie Enthalpie (Gibbs-Energie) G ist definiert nach:

G=U+p:V-T-S Gl. 3-21

Werden die ZustandsgréRen Druck, Volumen und absolute Temperatur des Systems als konstant oder
vernachldssigbar betrachtet, zeigt sich die Abhangigkeit der Minimierung von G als Balance zwischen
minimaler innerer Energie U und der maximalen Unordnung (Entropie) S. Ein System strebt stets den
Zustand minimaler Energie, also das Gleichgewicht, an. Daher kann der Term (-S) als Ordnung
betrachtet werden, die das System anstrebt. Diese Interpretation soll lediglich als Vereinfachung der

Gleichung dienen. Als Anndherung geeignet, im Allgemeinen jedoch nicht ganz ausreichend. 3

Die Energiedifferenz AG in einem System ist mal3geblich von der Reaktionsenthalpie AH und der
daraus resultierenden Entropiednderung AS abhangig. Eine Abgabe der Warme des Systems an seine
Umgebung fihrt unweigerlich zur Erhdhung der Unordnung der Umgebung. Somit muss die aus der

Reaktionsenthalpie AH resultierende Entropiednderung AS negativ sein.



Die Entropie, die Enthalpie und die freie Enthalpie sind ZustandsgroRen. Zur Berechnung der freien

Reaktionsenthalpie AG werden jeweils die Differenzen des Anfangs- und Endzustands des Systems

betrachtet, nie der Weg.

Mit der Gleichung 3-22 fir die Enthalpie:

H=U+pV

Gilt fur die freie Reaktionsenthalpie:

AG = AH —TAS

Daraus definiert sich die Freie Enthalpie G:

G=H-TS

Gl. 3-22

Gl. 3-23

Gl. 3-24

Nimmt in einem Prozess die Gesamtentropie zu, verlduft dieser nach dem 2. Hauptsatz der

Thermodynamik freiwillig ab. Bei konstantem Druck und konstanter Temperatur gilt:

AG < 0, die Reaktion lauft freiwillig (exergon) ab.

AG > 0, die Reaktion lauft unfreiwillig (endergon) ab.

AG = 0, das System befindet sich im Gleichgewicht.

Die Begriffe exergon und endergon sind nicht gleichzusetzen mit exotherm und endotherm. Auch

wenn freiwillige Reaktionen zumeist exotherm sind, ist die Reaktionsenthalpie kein ausreichender

Faktor. Die Tabelle 5 gibt einen Uberblick darauf, inwiefern die GréBen Enthalpie und Entropie die freie

Enthalpie bestimmen.?*

Tabelle 5: Einfluss der Vorzeichen von AH und AS auf den freiwilligen Ablauf einer Reaktion?®

A A A A

o + -

A

Stets freiwillig ab

+ - +

Nicht freiwillig ab

- - - bei niedrigem T
+ bei hohem T

Bei niedrigen Temperaturen freiwillig,
bei hohen Temperaturen nicht

+ + + bei niedrigem T
- Bei hohem T

Bei hohen Temperaturen freiwillig,
bei niedrigen Temperaturen nicht




3.4.2 Die freie Standardenthalpie

Die freie Standard-Reaktionsenthalpie AG® bezeichnet die freie Reaktionsenthalpie AG unter
Standardbedingungen, d.h. bei einem Normdruck von 1 bar und einer Temperatur von 25 °C. Diese
Bedingungen gelten auch fir die Reaktanden und Produkte der jeweiligen Reaktion. Die freie Standard-
Reaktionsenthalpie ldsst sich ebenso wie die Standard-Bildungsenthalpie AH® aus den freien Standard-
Bildungsenthalpien der an der Reaktion beteiligten Stoffe berechnen (siehe Berechnung im Kapitel 4.4

Cellulose).

Die freie Standard-Bildungsenthalpie AGJQ ist die die freie Reaktionsenthalpie einer Verbindung, bei

der 1 mol der Verbindung aus den Elementen im Standardzustand entsteht. Die freie Standard-

Bildungsenthalpie fiir jedes Element ist im Standardzustand Null.

AGO = Z AG? (Produkte) — Z AGP (Edulkte) 6l 3-25

Neben der Berechnung der freien Enthalpie anhand der AH und AS Abhangigkeit und der Berechnung
der Standardenthalpie AG° kann die freie Enthalpie auch anhand von elektrochemischen Messungen

und aus den Gleichgewichtskonstanten wie folgt (siehe GI. 3-29) bestimmt werden.

Die freie Enthalpie lasst sich mit Hilfe der Aktivitdit a und der freien Standard-Enthalpie fiir jeden

Zustand bestimmen. Es gilt:

G=G°+RT Ina Gl. 3-26

Die Aktivitat a ist ein Ausdruck flr die Konzentration. Im Standardzustand ist die Aktivitat einer reinen
Substanz a = 1. Daraus folgt G = G°. Ein ideales Gas unterliegt im Standardzustand einem Druck von

1 bar. Unterliegt es einem Druck von 0,5 bar, so ist die Aktivitdt a = 0,5.

Um die Anderung der freien Enthalpie an einem bestimmten Zeitpunkt der Reaktion zu bestimmen,
wird anstelle der Aktivitat ein Term der Konzentration eingesetzt, der aus dem Massenwirkungsgesetz

bekannt ist.
Massenwirkungsgesetz:

Fur eine Reaktion: aA + bB < ¢cC + dD Gl. 3-27

(GroBbuchstaben = Chemische Verbindung; Kleinbuchstabe = stochiometrischer Faktor)



Gilt fur die Gleichgewichtskonstante K folgendes Massenwirkungsgesetz:

_ c%(©)-c%(D)
" ca(a)ch(B)

Daraus folgt fir die freie Reaktionsenthalpie

AG = AG° + RTIn

ac(¢)-a(D)

a%(4)-ab(B)

Im Gleichgewichtszustand gilt AG = 0

0 = AG° + RTIn

ac(c)-a%(D)

a%(4)-ab(B)

AG°® = —RTInK

Gl. 3-28

Gl. 3-29

Gl. 3-30

Gl. 3-31

Uber diesen Ansatz lisst sich fiir jeden Abschnitt einer Reaktion anhand der freien

Standardenthalpie und der Konzentration die freie Enthalpie berechnen.?®

In Abbildung 14 ist die Anderung der freien Enthalpie einer Gleichgewichtsreaktion anhand des

Stoffumsatzes dargestellt. Durch die Rickreaktion wird kein vollstandiger Eduktumsatz

erreicht.

G

Gleichgewichitsreaktion: A+ B = C + D

> o)

AGHm

Produkte C + D

Gleichgewicht
Al =10
|

~0
AG" = AGHin — AG giick

AGRiick

\
AG = AG® + RT - In(k)
Im Gleichgewicht:
AG =0 = AG" = —RT'In(k)

0% Stoffumsatz

Abbildung 14: Anderung der freien Enthalpie wihrend einer Gleichgewichtsreaktion?”

>
100% Stoffumsatz



3.5 Modellvergleich

Abhdngig von dem Anwendungsbereich haben die Modelle der Kinetik und die der Thermodynamik
ihre Vor- und Nachteile, um einen Prozess darzustellen. Wahrend sich die Kinetik besonders bei
niedrigen Temperaturen den realen Prozessen nahert, kann die Modellentwicklung aufgrund der

zahlreichen Abhéangigkeiten auch um ein vielfaches komplexer werden.

Bei hohen Temperaturen kann das thermodynamische Modell zuverldssige Vorhersagen treffen.
Jedoch kann die nicht betrachtete Kinetik auch zu stark abweichenden Ergebnissen flihren. Aus der
Literatur der Holz-, Biomasse- und Kohlevergasung sind solche Abweichungen der theoretischen und
praktischen Ergebnisse bereits bekannt. Welches Modell sich besser eignet, ist von dem Prozessaufbau
und den Randbedingungen abhédngig. Als wichtigste sind dabei die Vergasungstechnologie, die

Prozesstemperatur und die Verweilzeit zu nennen.

Besonders bei Festbettreaktoren eignet sich zur Berechnung der Gaszusammensetzung das
thermodynamische Modell. Ob sich bei den chemischen Reaktionen jedoch ein Gleichgewicht einstellt,
ist wiederum abhangig von der Verweilzeit und der Prozesstemperatur. Dies sind im Prozess der KUG
unter anderem die wichtigsten Einflussfaktoren. Anhand des Verlaufes der Boudouard-Reaktion und
heterogenen Wassergasreaktion (Abbildung 13: Gleichgewichts-Gaszusammensetzung der
BOUDOUARD- und heterogenen Wassergasreaktion fiir 1 bar und jeweils 1mol Ausgangsstoffmenge)
ist zu erkennen, dass erst bei einer Temperatur >1.000 °C das Gleichgewicht zu den Produkten

verschoben wird.

Damit sich im realen Prozess ein Gleichgewicht ergibt, muss ein ausreichender Gas-Feststoff-Kontakt
gegeben sein. Da die Durchmischung in Festbettvergasern im Vergleich zu Bewegtbettvergasern gering
ist, muss zum Erreichen des Gleichgewichts eine ausreichende Verweilzeit gegeben sein. Da die
Geschwindigkeit im thermodynamischen Simulationsmodell nicht betrachtet wird, kann es sonst zu

unterschiedlichen Ergebnissen fiihren.



Durch den Vergleich der Reaktionsgeschwindigkeiten aus Tabelle 4 kann die heterogene
Methanbildungsreaktion als langsamste Reaktion betrachtet werden. Viele thermodynamisch
mogliche Reaktionen verlaufen aufgrund ihrer hohen Aktivierungsenergie verlangsamt oder gar nicht
ab. Man spricht von einer kinetisch gehemmten Reaktion. Aus der Literatur zur Biomasse ist von
Arbeiten bekannt, dass zumindest bei Prozessen mit Wirbelschichtvergasern die Reaktionen mit
geringen relativen Reaktionsraten kein Gleichgewicht erreichen und es somit zu unterschiedlichen

theoretischen und experimentellen Ergebnissen kommt.?®

Um schneller ein thermodynamisches Gleichgewicht von kinetisch gehemmten Reaktionen zu
erreichen, kdnnen Katalysatoren verwendet werden. Diese senken die notige Aktivierungsenergie,
ohne dabei verbraucht zu werden. Die Gleichgewichtslage wird durch einen Katalysator jedoch nicht
verandert. Die Oberflaiche des Katalysators kann mit den Edukten wechselwirken und eine

Zwischenstufe (oder auch Ubergangszustand) bilden.

Die Wechselwirkungen kénnen so stark sein, dass sie den Zusammenhalt der Atome des Edukts
schwachen und somit eine geringere Aktivierungsenergie bendtigt wird, um die Edukte miteinander
reagieren zu lassen. In Abbildung 15 wird der Einfluss eines Katalysators auf die Aktivierungsenergie
und somit auch auf die Reaktionsgeschwindigkeit schematisch dargestellt. Die ohne den Katalysator

aufzubringende Aktivierungsenergie (gestrichelte Linie) ist deutlich héher.

A
Energie
ohne Katalysator
Ubergangszustand Zwis;:;.'hqnstufe
_______________ s e ———
Ea hin
Edukte |

A
Produkte

»>
Reaktionskoordinate

Abbildung 15: Darstellung eines Energieprofils einer Katalyse?®



3.6 Reaktortypen

Um einen Prozess moglichst genau zu simulieren, muss der ideale Reaktortyp gewahlt werden.

Chemcad bietet verschiedene Reaktortypen zur Simulation. Diese werden im Folgenden erlautert.

3.6.1 Stoichiometric Reactor (REAC)

Der Stochiometrische Reaktor ist der einfachste Reaktortyp. Mit ihm ist lediglich die Stoff- und
Energiebilanz fiir nur eine Reaktion moglich. Zur Simulation werden die an der Reaktion beteiligten
Stoffe und die Reaktionskoeffizienten benétigt. Thermisch kann der Reaktor adiabatisch, isotherm
oder bei einer spezifischen Warmeleistung betrieben werden. Dabei werden kinetische oder
Gleichgewichtseffekte nicht bericksichtigt. Daher ist dieser Reaktortyp nicht geeignet um den KUG

Prozess zu simulieren.

Der Stochiometrische Reaktor findet seine Anwendung bei einfachen gasférmigen, flissigen und

festen Reaktionen.

3.6.2 Batch Reactor (BREA)

Der Batch- oder auch Satzreaktor simuliert einen diskontinuierlichen, instationdren Reaktor in der
Flussigphase. Standardmalig werden die Berechnungen nach Arrhenius durchgefiihrt, mit VBA ist
jedoch auch ein beliebig anderes Rechenmodell moéglich. Mit dem Batch Reaktor ist es moglich, eine
beliebige Anzahl von gleichzeitigen Reaktionen zu simulieren. Dazu werden die korrekte Stéchiometrie
und das Geschwindigkeitsgesetz der Reaktion bendtigt. Im Gegensatz zum Stochiometrischen Reaktor
sind sieben verschiedene thermische Modi moglich, beispielsweise anhand spezifischer

Zeit/Warmeleistungs-Profile.

Die Einstellmoglichkeiten des Batchreaktors sind weit umfassend, so kdnnen auch
Gleichgewichtsreaktionen und kinetische Aspekte berlcksichtigt werden. Interessant sind die
Spezifikationen des Reaktors an sich (Reaktorwanddicke, Wandtemperatur, Reaktorvolumen etc.). So

kann auch der Warmeeintrag anhand numerischer Losungsverfahren genauer betrachtet werden.

Der Batchreaktor findet seine Anwendung unter anderem bei Bioreaktionen. Da sich die Simulation
jedoch auf Flissigphasen beschrankt, ist der Batchreaktor fiir die zu simulierenden Gas-Feststoff-

Reaktionen nicht geeignet.



3.6.3 Equilibrium Reactor (EREA)

Mit dem Equilibriumreaktor kénnen simultane Reaktionen simuliert werden. Dazu werden die die
Gleichgewichtsparameter nach van’t Hoff definiert. Im Gegensatz zum Batchreaktor sind auch
gasformige und feste Reaktionen moglich. Somit kdnnen auch Vergasungs- oder
Verbrennungsreaktionen simuliert werden. Der Reaktortyp verfligt Gber drei spezielle Modi. Neben
dem ,General equilibrium reactor”, bei dem sich bis zu 300 Reaktionen berechnen lassen, gibt es einen
,Shift reactor” und einen ,Methanation reactor”, bei denen die namensgebenden Reaktionen bereits
hinterlegt sind. Alle dazu hinterlegten Daten sind vom National Bureau of Standards ermittelt. Der
Equilibrium Reaktor ldsst eine Vielzahl von Parametereinstellungen zu. Nachteilig ist jedoch, dass jede
einzelne Reaktionsgleichung sowie die dazugehorige Stochiometrie eingegeben und somit bekannt

sein muss. Daher kommt dieser Reaktortyp ebenfalls nicht in Frage.

3.6.4 Kinetic Reactor (KREA)

Der kinetische Reaktor lasst zwei idealisierte Reaktormodelle zu. Den kontinuierlichen idealen
Ruhrkessel (Continuously stirred Tank reactor - CSTR) und das ideale Stromungsrohr (Plug-flow-reactor
- PFR). Bis zu 300 simultane Reaktionen sind moglich. Zudem verfiigt der kinetische Reaktor lber zwei

Modi.

Im Design Mode (Auslegungsmodus) berechnet die Software anhand von Prozessdaten das notige
Reaktorvolumen. Im Rating Mode (Leistungsmodus) wird dem Programm das vorhandene
Reaktorvolumen gegeben und Chemcad berechnet die notigen Randbedingungen. In beiden
Reaktormodellen kann die Reaktion in der Flissigkeitsphase oder in der Gasphase simuliert werden.

Mischphasen sind zwar moglich, jedoch kann die Reaktion nur in einer Phase berechnet werden.

Der kinetische Reaktor setzt die Prioritat zur Berechnung in der Reaktionszeit und den ReaktormalRien.
Dabei wird als Standardalgorithmus Arrhenius verwendet. Um eine Reaktion im kinetischen Reaktor
zu simulieren, sind die Gleichung und die korrekte Stéchiometrie der Reaktion notig. Zusatzlich bedarf
es der zur Kinetik notwendigen Variablen. Dies sind (nach Arrhenius) die Aktivierungsenergie E, und

der Frequenzfaktor A.



Zur Simulation des gesamten KUG Prozesses ist der kinetische Reaktor nicht geeignet, da der Reaktor
kein Gleichgewicht berechnet und die Nachreaktion aus einer Mischphase von festem Kohlenstoff und
gasformigen Kohlen-Wasserstoffen besteht. Zudem missen alle chemischen Reaktionen des Prozesses

sowie deren kinetische Parameter bekannt sein.

3.6.5 Gibbs Free Energy Reactor (GIBS)

Im Gegensatz zum Equilibrium Reaktor berechnet der Gibbsreaktor das thermodynamische und
chemische Gleichgewicht eines Gemisches ohne dass Reaktionsgleichungen angegeben werden
mussen. Fur die Simulation werden Warme- und Stoffbilanzen erstellt. Anhand des Umsatzes, der
Zusammensetzung und der thermischen Randbedingungen wird durch die Minimierung der Gibbs-
Energie eine Gesamtmassenbilanz berechnet. Bei der Minimierung der freien Gibbs-Energie werden

alle Komponenten in der Berechnung berticksichtigt.

Neben den an der Reaktion beteiligten Stoffen werden die Informationen der Ein- und
Ausgangsstrome, die Temperatur und der Druck benétigt. Eine Reaktionsstochiometrie ist nicht
notwendig. Der Reaktor kann mit einer spezifizierten fliissigen Phase, einer Dampfphase oder als
Mischphasenreaktor betrieben werden. Die Warmebilanz des Reaktors kann als isotherm bei einer
bestimmten Temperatur eingetragen oder als zugeflihrte Warmeleistung definiert werden. Die

thermischen Randbedingungen werden vor der Simulation bestimmt.

Um mit benutzerdefinierten Stoffen zu arbeiten, muss mindestens die molare Masse sowie die freie

Bildungsenergie und die Warmekapazitdt bekannt sein.

Methode:

Der Gibbsreaktor basiert auf dem Prinzip, dass ein chemisches Gleichgewicht am Minimalwert der
freien Gibbs-Energie erreicht ist. Um die Gesamtenergie zu minimieren, werden
Gleichgewichtskonstanten nicht bericksichtigt. Vielmehr werden die moglichen Reaktionen
berlicksichtigt und anhand eines allgemeinen mathematischen Lésungsverfahrens ein Minimum an
freier Energie im System berechnet. Sofern die moglichen Reaktionen bekannt sind, kann ohne

vorherige chemische Kenntnisse jedes Reaktionssystems simuliert werden.



Die somit erzielte Losung erfillt samtliche thermodynamischen Gleichgewichtsbedingungen. Um
dasselbe Resultat mit dem Equilibrium Reaktor zu erzielen, sind die Gleichgewichtskonstanten und die

Kenntnis samtlicher beteiligter Reaktionen erforderlich.

Ergebnisse dieses Verfahrens folgen der thermodynamischen Berechnung des chemischen
Gleichgewichtes und sind streng theoretisch. Inwieweit kinetische Randbedingungen die Einstellung
dieses Gleichgewichtes verhindern, kann nicht berechnet werden. Aus diesem Grund sollten
unrealistische Ergebnisse oder Parameter aus der Berechnung entfernt werden, sofern dies moglich

ist.

Da die Methode der allgemeinen freien Energieminimierung jegliche mogliche Reaktionen
beriicksichtigt, hat es den Vorteil, dass keine wichtigen Reaktionen versehentlich aus der Betrachtung

ausgeschlossen werden. Auch wenn dies den Rechenaufwand erhéht.*

Da zur Simulation des KUG Prozesses das thermodynamische Gleichgewicht gefragt ist und es sich bei
den Reaktionen um mehrere Phasen handelt, kommen lediglich der Equilibriumreaktor und der
Gibbsreaktor zur Berechnung in Frage. Weil uns jedoch nicht alle chemischen Reaktionen des Prozesses

bekannt sind, stellt die Simulation mit dem Gibbsreaktor die beste Losung dar.



4 Physiko-chemische Daten des Ausgangsmaterials

Ziel der Simulation ist es, einen komplexen thermochemischen Prozess moglichst genau abzubilden,
um am Ende ein Simulationsmodell zu erzeugen, bei dem Produkte und Edukte sich dem realen Prozess
anndhern. Um dieses Ziel zu verwirklichen und Fehlerquellen gering zu halten, ist es sinnvoll, ein
moglichst einfaches Modell zu verwirklichen und dieses dem realen Prozess immer weiter anzundhern.

Als Simulationssoftware wurde CHEMCAD genutzt.

Das erste und einfachste Modell bestand lediglich aus einem Gibbsreaktor sowie nur einem Ein- und
Ausgangsstrom. Damit die Software (berhaupt ein thermodynamisches Gleichgewicht berechnen
kann, benotigt es die Edukte und Produkte der Reaktionen. Dabei muss immer die korrekte

Stochiometrie beachtet werden.

Da es sich bei den Edukten zumeist um Reststoffe handelt, die aus einer Vielzahl an Stoffen bestehen,
muss zunachst ein Referenzmaterial definiert werden. Dazu dienen chemische Laboranalysen der KUG.
Aufgrund der hoheren Anzahl an Analysen wurde fir die ersten Versuche ein Referenzmaterial

gewahlt, das aus der Shredder-Leicht-Fraktion (SLF) besteht.

Ein Referenzmaterial aus einer Shredder-Leicht-Fraktion zu definieren ist jedoch schwierig, da es eine
sehr heterogene Zusammensetzung aufweist. Dies bestatigen auch die Analyseergenisse der KUG. Um
eine SLF zu charakterisieren, spielt immer das verwendete Shreddervormaterial eine Rolle. So kann
dieses aus Altautos, sogenannter WeiRer Ware (Elektronikgerate) oder aus Misch- und Sammelschrott

bestehen.3!



Die aus der Tabelle 6 enthommenen Analysedaten dienen zur Bestimmung des Referenzmaterials. Um
ein einfaches Modell zu wahlen, wurden samtliche Kunststoffe zusammengefasst und als
Referenzmaterial der am haufigsten verwendete Kunststoff Polyethylen gewahlt. Die organischen
Materialien wurden ebenfalls zusammengefasst und deren Hauptbestandteil Cellulose als Referenz

verwendet. Somit ergibt sich ein Dreistoffgemisch aus Polyethylen, Cellulose und inertem Material.

Da sich Polyethylen und Cellulose nicht in der Stoffdatenbank von Chemcad befindet, wurden eigene

Tabelle 6: Zusammensetzung des Eingangsmaterials: 32

Material Masse [g]

206

13 Polyethylen [g] [Massen-%]
1

22 — 60 29,13
.

N B

_ 11 ‘ Cellulose [g]

.

15 - 139 67,48
-

N

2



4.1 Stoffdaten Modell

Das eingesetzte Simulationsprogramm CHEMCAD der Firma Chemstations Inc. bringt von Hause aus
eine sehr umfangreiche Bibliothek an chemischen Grundsubstanzen mit. Es sind bereits weit Gber 2000
unterschiedliche Substanzen mit ihren chemischen, physikalischen und thermodynamischen
Eigenschaften registriert. Somit steht dem Anwender eine groRe Auswahl von weit verbreiteten
Stoffen zur Verfligung, mit denen verschiedene Aufgaben simuliert werden kénnen. Aufgrund des
Anforderungsprofils des Programms, der Simulation verfahrenstechnischer Problemstellungen, sind
die meisten der Substanzen Flissigkeiten oder Gase. Diese nehmen in der chemischen
Verfahrenstechnik die groflte Rolle ein. Doch Stoffe, die bei Umgebungstemperatur flissig oder

gasformig sind, bestehen in der Regel aus recht kleinen Molekilen mit wenigen beteiligten Atomen.

Soll nun, wie in diesem Fall, ein pyrolytischer Zerfallsprozess simuliert werden, dann sind dabei
langkettige und komplexe Makromolekiile beteiligt, die unter dem Einfluss der Warme zerfallen und
kleinere Molekiile bilden. Es besteht also die Notwendigkeit fiir den Anwender Stoffe, die nicht in der
Bibliothek vorhanden sind, selbststandig durch die Eingabe bekannter Eigenschaften dem
Simulationsprogramm zuganglich zu machen. Dafiir bietet CHEMCAD den nétigen Editor. Das heif3t
konkret, dass in die Software integrierte Algorithmen, die verschiedene chemische Modelle abbilden,
aus durch den Anwender eingegeben Stoffeigenschaften, wie beispielsweise den molekularen Aufbau

oder den Siedepunkt, Rickschllsse auf weitere thermodynamische Eigenschaften ziehen kénnen.

Je nach Verfligbarkeit der erforderlichen Daten oder der Aufgabenstellung bietet CHEMCAD

verschiedene Herangehensweisen an.

,Pseudo-Komponente”:

Zur Berechnung der thermodynamischen Daten eines Stoffes liber diese Eingabemethode muss dem
Benutzer lediglich der Siedepunkt bekannt sein. Anschliefend errechnet das Programm eine
idealisierte Komponente durch verschiedene Modelle iber die Parameter, Molare Masse und kritische

Temperatur/Druck.

Diese Eingabemethode ist aufgrund der wenigen Informationen entsprechend ungenau und in weiten
Teilen lediglich eine grobe Abschatzung. Zum Einsatz kommt sie hadufig bei der Simulation der
Rektifikation mehrphasiger Stoffgemische. Dabei wird auf mathematischem Wege versucht, Dampf-

FlUssigkeit-Gleichgewichte oder azeotrope Punkte zu ermitteln.



Das bedeutet auch, dass diese Methode der Komponentendefinition fir die Simulation von
pyrolytischen Vorgangen wenig geeignet ist, da in diesem Falle weniger die Partialdriicke und
Konzentrationen als vielmehr stochiometrische Daten und molekilinterne Bindungskrafte von

Interesse sind.

Gruppenbeitragsmethoden:

Die grundlegende Idee der Gruppenbeitragsmethoden besteht darin, bestimmte Stoffeigenschaften
aus den fragmentierten Bestandteilen des Molekiils additiv zu bestimmen. An welchen Stellen ein
Molekil geteilt werden muss, um elementare Zusammenschliisse zu definieren, entscheidet sich je
nach theoretischem Ansatz und Herangehensweise. Meist sind dies die funktionellen Gruppen eines
Molekils. Dies ist ein in der technischen Chemie und der Verfahrenstechnik weit verbreitetes

Verfahren, um bendtigte Parameter in der Prozesssimulation bereitstellen zu konnen.

Da es eine nahezu unendliche Anzahl reiner Stoffe gibt, kann durch die Kenntnis des Wechselspiels von
elementaren Gruppen das Verhalten beliebiger Stoffe, die puzzleartig aus jenen Gruppen
zusammengesetzt sind, theoretisch bestimmt werden. Eine solche Eigenschaft ist beispielsweise das
Verhalten des Stoffes in einem Mehrkomponentengemisch. Es kénnen also Daten geliefert werden,
ohne experimentell eine Vielzahl unterschiedlichster Gemische herzustellen und untersuchen zu

mussen.

Mit Hilfe der Gruppenbeitragsmethoden kdnnen Aussagen zur kritischen Temperatur, zum kritischen
Druck und zum kritischen Volumen als auch zum Siedepunkt, zur Warmekapazitat, zur Viskositat und

zu Phasenilibergangswarmen getroffen werden.

Als Basis der Gruppenbeitragsmethode werden Stoffdaten experimentell ermittelt. Diese
Datenbanken dienen dann der Simulation von z.B. Faktendatenbanken wie der Beilstein-Datenbank

der organischen Chemie, die Dortmunder Datenbank (DDB) oder der DIPPR 801-Datenbank.



,Joback-Methode” :

Die Joback-Methode ist eine verbreitete Gruppenbeitragsmethode zur Bestimmung
thermophysikalischer  Eigenschaften. Diese Methode verwendet ausschliefllich additive

Gruppenbeitrage ohne Wechselwirkungen.?

,UNIFAC-Methode“:
Universal Quasichemical Functional Group Activity Coefficients

Die UNIFAC-Methode ist eine Erweiterung der Joback-Methode und eine der am hdufigsten benutzten
Verfahren um Stoffgemischdaten abzuschatzen. Im UNIFAC Modell werden zusatzlich auch
Wechselwirkungen der Gruppen untereinander durch Anpassung von Aktivitdatskoeffizienten
bericksichtigt. Um einen Stoff zu beschreiben, muss lediglich die Struktur in Form der Anzahl der

funktionellen Gruppen angegeben werden.?*

4.2 Eduktmodellierung

Um die Edukte dem Programm zu beschreiben und mogliche Fehlerquellen gering zu halten, werden

die bisher fehlenden Stoffe Polyethylen und Cellulose nach zwei verschiedenen Modellen erstellt.

Zum einen werden die Stoffe anhand von Literaturdaten und Berechnungen von Werten unter
standardisierten Bedingungen beschrieben. Dazu zahlen neben dem molekularen Aufbau
verschiedene temperaturabhangige Punkte, fiir Reaktionen wichtige Daten wie die Bildungs- und

Schmelzenthalpie sowie die Gibbs-Energie und die Dichte des Stoffes.

Als zweites Modell wird das UNIFAC Modell gewahlt. Hierbei wird dem Programm lediglich die Struktur
der Stoffe anhand der Strukturgruppen beschrieben. Samtliche zur Simulation noétige Daten sind der

jeweiligen Strukturgruppe hinterlegt.

Ziel ist es, die Simulationsergebnisse beider Modelle mit den Analysewerten der KUG zu vergleichen

und anhand der Ubereinstimmungen eines der Modelle zu favorisieren.



4.3 Polyethylen

Allgemeine Summenformel: C,,Hsp 42

Polyethylen hat je nach Polymerisationsverfahren unterschiedliche Stoffeigenschaften und
verschieden lange und verzweigte Ketten. Daher gehen wir von den gédngigsten Polyethylenen PE-LD
(low density) und PE-HD (high density) aus. Wahrend diese Polyethylene Kettenldngen mit bis zu
50.000 C-Atomen erreichen, gibt es Polyethylene mit sogar 1.000.000 C-Atomen.* Da es durch die
thermische Energie zur Spaltung (cracken) der Kohlenwasserstoffe kommt, ist die genaue Kettenldange
des Edukts nicht von grofRer Bedeutung. Da die Simulationssoftware keine Variablen in der
Summenformel zuldsst, wurde fiir die Berechnung eine Kettenlange von 1.000 gewahlt. Somit ergibt

sich die Summenformel C;900H2002-

In Tabelle 7 sind die ndtigen Parameter zur Simulation und der dazugehérige Wert aus der Literatur
gelistet. Als ,Chemcad-Einheit” ist die vom Simulationsprogramm vorgegebene zur Berechnung
benotigte Einheit gemeint. Die eingetragenen Werte sind die Ergebnisse der Einheitsumrechnung aus

der Literatur.

Tabelle 7: Stoffdaten der Wiederholungseinheit von Polyethylen

Stoffeigenschaft Wert aus der Literatur CHEMCAD-Einheit
Bildungsenthalpie (heat of | -453 cal/g 3¢ _— -1896,62 kl/kg
formation) AH

Schmelzpunkt T 141°C¥ > 141°C

Dichte p 0,92 g/cm?3 3 —_— 32,58 kmol/m?3
Gibbs-Energie AG -49,69 cal/g ¥ _— -208,04 kl/kg
Schmelzenthalpie (enthaply of | 4,1 kJ/mol #° - 5 145,18 ki/kg
fusion) AH g,




Die folgenden Gleichungen bilden die Umrechnungen der Werte aus der Literatur hin zur jeweiligen

Einheit, die Chemcad bendtigt.
Umrechnungen:

Bildungsenthalpie AH; : [1cal=4,1868)]

—453%% . 41868 L = —1896,62L = Gl. 4-1
g cal g kg
Dichte p :
0,92 . 1090090 _ 970 X Gl 4-2
cm 1000 m

Um die Einheit Masse/Volumen in die geforderte CHEMCAD-Einheit Stoffmenge/Volumen

umzurechnen, wird die Molare Masse des Stoffes gebraucht.

Es gilt: M = i Gl. 4-3
n

% m 1 n Gl. 4-4

MoV MY

M(C,H,) =2-12,011-L + 4-1,0079-L = 28,249 Gl. 45

mol mol mol
920%9 . _L_mol _ 35 gglamol Gl 46
m3 2824 g ’ m3

Schmelzenthalpie AHp :

kJ . mol _

4,1
"“mol 0,02824kg

145,18 Gl.4-7
kg



UNIFAC:

Anhand von Polyethylen zeigt sich der Vorteil des UNIFAC Modells. Denn aufgrund der homogenen
Struktur und der geringen Anzahl verschiedener Strukturgruppen lasst es sich leicht nach diesem
Modell beschreiben. In der folgenden Abbildung 16 ist die Strukturformel von Polyethylen aufgezeigt.

Sie besteht aus einer Endgruppe aus je einem Kohlenstoff- und drei Wasserstoffatomen.

Zum anderen bestehen die Kettenglieder aus je einem Kohlenstoff- und zwei Wasserstoffatomen.

Folglich wird Polyethylen bei einer angenommen Kettenlange von 1.000 aus zwei Endgruppen CH3-

und 998 Gruppen CH2< gebildet.

H HH H
| T |
H—C— €L =5
I I |
H HH H

Abbildung 16: Struktur von Polyethylen




4.4  Cellulose

Summenformel: C¢gH,05

In Tabelle 8 sind dhnlich wie zuvor bei Polyethylen die nétigen Stoffwerte zur Simulation angegeben.

Tabelle 8: Stoffdaten von Cellulose

Stoffeigenschaft Literaturwert CHEMCAD-Einheit
(heat of formation) AH ¢

Schmelzpunkt T 260-270 °C* 260-270 °C

Dichte p 1,5 g/cm3 9,25 kmol/m?3
Gibbs-Energie AG - -4436,17 kl/kg
Schmelzenthalpie >0 -

(enthaply of fusion) AH gy,

Umrechnungen:

Bildungsenthalpie AH; : [1cal=4,1868)]

~14132%% . 4,1868 L = —5916,79L = Gl.4-8
g cal g kg
Dichte p :
1,52, 22000 — 1500 %4 6l 4-9
cm 1000 m
M(CgHyo05) = 6-12,011-2 +10-1,0079-2— 1 5.15999 9 — 16214 L ©-410
mol mol mol mol
150052 . 1Mol _ g 55 kmol Gl 4-11

m3 324,28 g m3



Gibbs-Energie AG:

Da sich aus der Literatur-Recherche kein Wert fiir die Gibbs-Energie ergab, muss dieser aus der
Standardenthalpie bekannter Stoffe berechnet werden. Dazu wird eine Oxidationsreaktion des Stoffes

verwendet und die Summe der jeweiligen Energien gebildet.
Oxidationsreaktion:

C¢H1o0s5 + 60, - 6C0O, + 5H,0 Gl. 4-12
AGges = Z AGProdukte - Z AGEdukte Gl. 4-13

AGges = —2833-L

AGO(CO,) = —394,38-L
AG(H,0) = —237,2%
AGO(0;) = 0L

Aus Gl. 4-13 und Gl. 4-13 mit der Gibbs-Energie im Standardzustand AG,, folgt:

AGges = [6AG(CO,) + 5 AG(H,0)] — [AG(CgH1005) + 6 - AG(0,)] Gl. 4-14

0 _ kJ k] _ kJj
AG®(CeH1005) = —3552,28—_ + 2833 -2 = —719,28-L.

M(CgHyo05) = 612,011 -2 + 10 - 1,0079-L 4+ 5-15,999 -9 = 162,14-L ol 415
mol mol mol mol

kJ mol — 443617 kJ Gl. 4-16
mol 0,16214kg kg

—719,28



Schmelzenthalpie AHp :

,Die freie Schmelzenthalpie der Cellulose ist eine fiktive Gréfie und schwierig abzuschdtzen, sie ist

jedoch immer positiv.“ 4

Da sich kein Literaturwert findet und die Schmelzenthalpie der Cellulose bei der Vergasung eine

geringe Bedeutung hat, wird auf diese Stoffeigenschaft verzichtet.

UNIFAC:

Wahrend sich bei Polyethylen die Vorteile des UNIFAC Modells zeigen, sieht man bei Cellulose die

Nachteile dieser Stoffbeschreibung. Denn im Gegensatz zu Polyethylen ist die Struktur (siehe

Abbildung 17) von Cellulose weitaus verzweigter und verfliigt (ber mehrere verschiedene

Strukturgruppen.

H OH CH,OH
| |

': G 8] —
H H £l ) i
"\ Vi /{'JH H | é/H \CH \C/OH

H
|

H\\! c/ C\U; \EH_E/ Ill Ill\\g

| I
CHEQH H OH

Abbildung 17: Struktur von Cellulose*”
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Um Cellulose Uberhaupt beschreiben zu kdnnen, muss die Wiederholungseinheit der Struktur
betrachtet werden. Dazu erfolgt ein Schnitt der Struktur, siehe Abbildung 18. Die
Wiederholungseinheit besitzt fiinf Sauerstoffatome, daher muss der Schnitt jeweils ein Sauerstoffatom

zwischen den Einheiten einbeziehen.

H OH ('“H OH H Oi ]
I
C

\ OH H\I H/H \ VAT /OH H\\I
AN SR NN
——0 c— —0
CHgOH H OH CHQOH

Abbildung 18: Wiederholungseinheit von Cellulose

Der Schnitt erfolgt jeweils dargestellt durch zwei graphische Trennelemente. Nun besteht das Problem,
dass sich die Struktur der Wiederholungseinheit nicht so einfach mit dem UNIFAC Modell beschreiben
lasst. Denn bei den vorgegebenen Strukturgruppen gibt es keine Gruppe, welche die Ringstruktur der

Cellulose beschreiben kann.

Um den Stoff dennoch darstellen zu kénnen, muss die Struktur weiter vereinfacht betrachtet und
mehrere kleinere Strukturgruppen angenommen werden. Dadurch ist es zwar moglich die Struktur
nach dem Modell zu beschreiben, jedoch ist diese fehlerbehaftet. Denn durch die vereinfachte

Betrachtung werden Wechselwirkungen der Strukturgruppen untereinander auBer Acht gelassen.

Wenngleich diese Betrachtung der Stéchiometrie und einigen anderen Parametern keinen Abbruch
tun, so werden zumindest die notigen Energien zur Trennung der Struktur herabgesetzt. In der

folgenden Abbildung 19 sind die unterschiedlichen Strukturgruppen farblich gekennzeichnet.
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Abbildung 19: Wiederholungseinheit von Cellulose mit farblich markierten Strukturgruppen

Wie aus der Abbildung ersichtlich, wird die Struktur vereinfacht dargestellt mit folgenden 4

Strukturgruppen:

2 x CH-0 [Orange]
1 xCH2< [Blau]

3 xOH [Grin]

3 x CH- [Rot]



5 Prozessbeschreibung

Um den Gesamtprozess der Pilotanlage der KUG zu beschreiben, dient Abbildung 20 als Vereinfachung.
Nachfolgend werden die einzelnen Komponenten einzeln beschrieben. Das komplette Prozessbild

befindet sich am Ende der Arbeit, im Anhang.

Die Materialzufihrung erfolgt am Kopf des Reaktors. Durch die Gravitation und einem nach oben
gerichteten Schneckenriihrer wird das Material im Hauptreaktor kontinuierlich umgewalzt. Der duRRere
Warmeeintrag der Reaktoren erfolgt tiber Brenner, betrieben mit Erd- oder Synthesegas. Im gesamten
Prozess kommt es zu keiner Vermischung des Abgases mit dem Produktgas, somit ist gewahrleistet,

dass kein Luftsauerstoff in den Prozess gelangt.

Die gasformigen Stoffe werden am Kopf des Reaktors liber das dullere Registersystem abgeleitet,
zusammengefasst und stark aufgeheizt dem Konvertierungsschuss zugefiigt. Der Ubersichtlichkeit
wegen, ist in Abbildung 20 der Konvertierungsschuss nicht extra dargestellt. Dieser verbindet den

Haupt- mit dem Nachreaktor.

Durch diesen gelangen die gas- und dampfférmigen Stoffe in den Nachreaktor. Der feste Kohlenstoff
wird Uber Schneckenrihrer weitergefiihrt und bildet im Nachreaktor ein Koksbett aus. Das zum Teil
umgesetzte Zwischenprodukt reagiert im Nachreaktor weiter mit dem Koks. Zusatzlich kann dem

Nachreaktor Wasserdampf als Vergasungsmittel zugefiihrt werden.

Das Gas aus dem Nachreaktor wird dann dem Gaswascher oder Scrubber zugefiihrt. Die im Wascher
entstehenden Kondensate (bestehend aus schweren Aromaten wie Benzol oder Phenol) gelangen in
den Crackprozess, in dem die langkettigen Kohlenwasserstoffe zu Kohlenwasserstoffe kirzerer
Kettenlangen gespalten werden. Die Produkte des Crackprozesses werden dem Sumpf des

Hauptreaktors zugefihrt.



Produkt
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Edukt

Crack- Kondensat

Prozess

Koks
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mittel
Brenngas, Zwischenprodukt
Luft

Abbildung 20: Vereinfachte schematische Darstellung des Gesamtprozesses

Das FlieBbild in Abbildung 21 zeigt den Ausschnitt des Prozesses, der in dieser Arbeit simuliert werden

soll, in dem somit der Hauptprozess der thermochemischen Konversion stattfindet.



5.1 |Ist-Prozess der KUG Anlage

o¢
o

Brenner

AN A LA

s
Brenner
C1400
C1500

X
Abbildung 21: Prinzip-Darstellung der Versuchsanlage*®
Legende:
a - Materialzufiihrung b - O1/Oldampfzufithrung
¢ - Leichtéldampfzufiihrung (Wasserdampfzufihrung) d - Kondensate
e - Brenngas/Luft — indirekte Beheizung X - Koksaustrag
y - Rohgasaustrag z - Rohgasaustrag R-Kopf
C1400 - Hauptreaktor C1500 — Nachreaktor

5.1.1 Hauptreaktor

Der Hauptreaktor C1400 lasst sich in drei bis vier Bereiche einteilen.

Zum einen den Eintragsbereich am Deckel. Hier wird Giber einen Eintragsstutzen das Ausgangsmaterial
Uber einen Eintragsschneckenapparat eingetragen. Des Weiteren die zwei Hochtemperaturbereiche

auf deren Hohe sich die Gasbrenner befinden.



Und zuletzt der Reaktormischbereich. Dieser ist ein konischer Schuss mit Absatzen, durch den ein
Innenregister fiihrt, das mit dem Mantelbereich verbunden ist und durch das heilRes Abgas geleitet
wird. Zudem verfligt er Gber ein AuRenregister, das mit den Reaktorrdumen verbunden ist. In diesem
wird Produktgas aus dem oberen Reaktorbereich durch die Brennkammer in den Konvertierungsschuss

geflihrt, der sich an der unteren Hochtemperaturkammer mit Schnecke befindet.

Die Register dienen zur besseren Warmeiibertragung mittels vergroRerter Ubertragungsfliache. Durch
den Reaktor fuhrt ein Schneckenrihrer mit Antriebslaterne, um das Material entgegen der
Schwerkraftrichtung umzuwalzen. Somit wird die Warme besser verteilt und das Material mit der

Reaktorwand in Kontakt gebracht.

Der gesamte Reaktor ist geneigt und von einem Heizmantel umgeben. Dieser Heizmantelraum wird
durch die Brenner erhitzt und umgibt sowohl den Deckel sowie den Eintragsbereich. Zudem verfigt
der Hauptreaktor tGber zwei Stutzten fiir die Zuflihrung von Vergasungsmittel aus dem Crackersystem.

Diese befinden sich am Kopfbereich und am Konvertierungsschuss.

In Abbildung 22 ist die Anlage der KUG zu sehen. Links lber den Eintrag gelangt das Material in den

Hauptreaktor (rechts im Bild).

Abbildung 22: Materialzufiihrung (1), Wdscher (2), Hauptreaktor (3) [v.l.n.r.]



Die notige Prozesswarme wird Uber die zwei Brenner dem Heizmantelraum zugefiihrt. Diese kdnnen
mit Erdgas und Synthesegas betrieben werden. Zur besseren Verteilung der Warmestrahlung verfligt

der Heizmantelraum zusatzlich Gber Keramikelemente.

Abbildung 23 zeigt den Hauptreaktor und den Nachreaktor von vorne.

|

g |
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), |

v §
=

Abbildung 23: Hauptreaktor (1), Konvertierungsschuss (2), Nachreaktor (3) [v.l.n.r.]

5.1.2 Materialfihrung

Uber eine Eintragsschnecke wird das Ausgangsmaterial in den Eintragsbereich zugefiihrt und fillt in
den Mischbereich. Durch die nach oben flihrende Rihrschnecke kommt es zu einem Umwalzen des
Materials durch alle Reaktorbereiche. Die Durchmischung des bereits aufgeheizten mit dem neu
eingetragenen Material flhrt zu einem schnellen Warmeeintrag. Es dient somit als Warmetrager. In
Hohe der Brenner kommt es zu einem eingezogenen Querschnitt, um das Material mit der
Reaktorwand in Kontakt zu bringen. Dort herrschen die hochsten Temperaturen. Durch eine
Erweiterung des Querschnittes der Hochtemperaturkammer entsteht ein ausreichendes Volumen, um
die Verweildauer des Materials flir die Crack- und Gasgleichgewichtsreaktion gewahrleisten zu konnen.

Es entsteht Zwischenprodukt A.



Das zum Teil umgesetzte Zwischenprodukt A gelangt in den horizontalen Konvertierungsschuss und
wird weiter umgesetzt. Das Zwischenprodukt A bildet in diesem Bereich ein Koksbett. Durch eine

weitere Schnecke wird das Material Giber den Austragsstutzen in den Nachreaktor gefiihrt.

5.1.3 Gasfuhrung

In den unterschiedlichen Zonen und Temperaturen des Hauptreaktors kommt es zu verschiedenen
Reaktionen. Um eine moglichst homogene Material- und Gasqualitat zu erzielen, wird das Gas aus dem
oberen Reaktorbereich abgezogen, Uber das AuBenregister gefiihrt, zusammengefasst und stark
aufgeheizt dem Konvertierungsschuss zugefiihrt. Dieses Gas reagiert dort mit dem entstandenen

Koksbett. Der gesamte Gasstrom geht somit auch Uber den Austragsstutzen in den Nachreaktor Gber.

5.1.4 Warmezufuhr

Die Warme wird durch die Brenner in den Heizmantelraum eingetragen. Mittels Ventilatoren wird die
notige Verbrennungsluft zugefiihrt. Zum Anfahren kénnen die Brenner mit Erdgas betrieben werden
oder mit dem gereinigtem Synthesegas. Im Betrieb wird etwa 20 % des Produktgases fiir die notige
Prozesstemperatur gebraucht. Das heile Verbrennungsgas gelangt in ein Ringsystem, um eine
gleichmalige Warmeverteilung in der Brennkammer zu erzeugen. Ein Teil des Abgasstroms der
Brennkammer wird zunachst durch das innere Rohrregister gefiihrt. Da alle beheizten Zonen durch
Wande oder Rohrleitungen von den Reaktorkammern getrennt sind, kommt es zu keiner Zufiihrung
von Luftsauerstoff oder Abgas in den Prozess. Die Warme des Abgases aus dem Haupt- sowie dem
Nachreaktor wird mittels Warmetauschern dem Crackprozess zugefiihrt und dabei die
Abgastemperatur auf unter 350 °C gesenkt. Das Abgas lduft dann durch die Heizméantel der Trocknung

und wird an die Atmosphare abgefiihrt.



5.1.5 Nachreaktor

Der Nachreaktor (siehe Abbildung 24) dient zur VergroRerung der Verweilzeit, so dass auch gréRere
Partikel des Edukts vollstdndig umgesetzt werden. Vom Aufbau dhnelt er dem Hauptreaktor und
verfligt Uber Innen- und AuBBenregister, einer Hochtemperaturkammer, einem Heizmantelraum sowie
einer Forderschnecke. Allerdings ist dieser Reaktor vertikal mit Neigung aufgebaut. Im
Heizmantelraum befindet sich ebenfalls ein Brenner, der identisch mit dem des Hauptreaktors ist. Uber
einen Stutzen kann Vergasungsmittel aus dem Crackersystem zugeflihrt werden. Durch eine
Nachreaktorkaskade wird die Verweilzeit nochmals vergroRRert. Diese besteht aus zwei Nachreaktoren.
Das komplette Rohgas des Hauptreaktors durchstromt den ersten Nachreaktor. Der zweite
Nachreaktor dhnelt dem ersten. Die Forderschnecke des Nachreaktors 1 reicht durch die
Hochtemperaturkammer des Nachreaktors 2 hindurch. Am Austrag des zweiten Nachreaktors
befinden sich ein Lager sowie ein Koksschieber. In den Nachreaktor 2 l|dsst sich Wasserdampf

einspeisen.

Abbildung 24: Nachreaktor (1) mit Abzug des Kokses (2)



5.1.6 Materialfiihrung

Aus dem Konvertierungsschuss des Hauptreaktors wird das Zwischenprodukt A in die
Hochtemperaturkammer des ersten Nachreaktors eingetragen. Durch die Fdrdereinrichtung
durchlduft es den gesamten Nachreaktor 1 und wird durch dessen Konvertierungsschuss in die
Hochtemperaturkammer des Nachreaktors 2 eingetragen. Aus dieser wird das Material durch die

Austragsschnecke in den Koksbehalter ausgetragen.

5.1.7 Gasflhrung

Ein Teil des Gases gelangt durch den Konvertierungsschuss des Hauptreaktors in den ersten
Nachreaktor. Ein weiterer Teilstrom entsteht im Nachreaktor 2 durch die Reaktion mit Wasserdampf.
Der gesamte Gasstrom geht dann in den Gaswascher (ber. Die Gas- und Konvertierungsreaktionen

laufen in den Nachreaktoren ab.

5.1.8 Warmezufuhr

Die Warmezufuhr der Nachreaktoren erfolgt wie im Hauptreaktor indirekt Gber Brenner, die Erdgas-
oder Synthesegasbetrieben sind. Um die Abwarme zu nutzen, wird aus der Brennkammer ein Teil des
Abgases durch das innere Rohrregister geleitet um zusatzliche Warmedibertragungsflache zu schaffen.
Das gesamte Abgas wird lber die Abgasstutzen der Nachreaktoren in eine Sammelleitung des

Hauptreaktors zur Beheizung des Crackreaktors gefihrt.

5.2 Modellumsetzung

Um den beschriebenen Prozess zu simulieren, muss ein geeignetes Modell erstellt werden, das der
Simulationssoftware die realen Prozessparameter und Randbedingungen wiedergibt. Um die
Gaszusammensetzung unter einem thermodynamischen Gleichgewicht zu berechnen, wird ein Gibbs-
Reaktor gewahlt. Hierbei wird unter Berlicksichtigung der chemischen Reaktionen und der
Stochiometrie berechnet, in welchen Verhéltnissen sich die Stoffe bei der gewdhlten Temperatur
bilden. Abbildung 26 zeigt das FlieRbild des Simulationsmodells auf dem die nachfolgenden Ergebnisse

beruhen.



5.2.1 Hauptreaktor

In den ersten Simulationen wurde lediglich mit nur einem Gibbs-Reaktor gerechnet, um das
thermodynamische Gleichgewicht der Stoffe darzustellen. Jedoch ergab sich dabei das Problem, dass
der Reaktor keine Warmeverteilung berticksichtigt. Es wird immer mit einer Temperatur im gesamten
Reaktorraum gerechnet. Um die Warmeverteilung genauer umzusetzen, wurden in weiteren
Simulationen mit drei Gibbs-Reaktoren gearbeitet. Es wird in zwei Teilbereiche mit unterschiedlichen

Temperaturen unterschieden.

Da die Brenner und Hochtemperaturkammern des Reaktors im unteren Bereich liegen, herrschen dort
weitaus hohere Temperaturen als im oberen Reaktorbereich. Weil oftmals nur der untere Brenner
betrieben wird, verstarkt sich diese Warmeverteilung. Somit wird in einen Brennkammerbereich und
einen Reaktionsbereich unterschieden. Im Brennkammerbereich ist die Temperatur der Reaktorwand
durch den dort stattfindenden Warmeeintrag am hochsten und somit auch im gesamten Bereich der
Brennkammer. Aufgrund der Gravitation und der Dichte befinden sich die Feststoffe und Schwersieder

bzw. Dampfe im unteren Bereich.

Im oberen Reaktionsbereich sammeln sich die Gase und Leichtsieder der Reaktionen. Da es in diesem
Bereich zu keinem dulReren Warmeeintrag durch die Brenner kommt, ist dieser sowie die umgebende
Reaktorwand kiihler als im Brennkammerbereich. Wird die Brennkammer des Hauptreaktors auf
800 °C erhitzt, wird eine Temperaturabnahme von 300 °C im oberen Bereich angenommen. Ein

weiterer Grund fiir diese Modellumsetzung ist die stoffliche Trennung der Gase und der Feststoffe.

Diese kdnnen nun aus dem jeweiligen Reaktionsbereich abgezogen werden und kommen dadurch dem
realen Prozess naher. So kann dem Reaktionsbereich spater der Crackprozess zur Simulation

hinzugefiigt werden.

Um jedoch die stoffliche Trennung zu simulieren, wird ein dritter Gibbs-Reaktor vor diese zwei
Bereiche geschaltet. Dort finden die Pyrolyse und Teilvergasungsprozesse statt, um die Stoffe nach
ihren Aggregatzustanden zu trennen. In der Simulation werden die unterschiedlichen Phasen durch

einen Trenner separat weitergefiihrt.



In Abbildung 25 ist die Modellumsetzung des Hauptreaktors in Chemcad dargestellt. Der Stoffstrom

der Edukte, fiihrt in den ersten Gibbs-Reaktor, in dem die Pyrolyse simuliert wird. Der nachfolgende

Trenner separiert die Feststoffe von den Gasen. Die zwei weiteren Gibbs-Reaktoren berechnen die

Stoffzusammensetzung fiir die jeweils unterschiedliche Temperatur.
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5.2.2 Reaktionsbereich

Im Reaktionsbereich befinden sich die gasférmigen Komponenten. Da diese im realen Prozess den
Cracker durchlaufen und dieser das Modell unnétig komplex werden ldsst, wird zur
Temperaturanderung ein Warmetauscher nachgeschaltet. Dieser simuliert die Temperatur-
anderungen, die durch den Crackprozess entstehen. In der Standardsimulation wird der

Reaktionsbereich bei 500 °C betrieben.

5.2.3 Brennkammer

In der Brennkammer befinden sich die Feststoffe, im Fall des Prozesses also der Kohlenstoff sowie die
inerten Materialien. Im realen Prozess befinden sich in diesem Bereich zusatzlich noch dampfférmige
Stoffe, die schon mit dem Kohlenstoff reagieren bevor diese den Nachreaktor erreichen. Um diese
Teilreaktion jedoch mit einzubeziehen, ist eine kinetische Betrachtung notig. Im thermodynamischen
Modell hat dies jedoch keinen Einfluss, da die letztliche Reaktion des Kohlenstoffes mit den Gasen im

Nachreaktor stattfindet.



5.2.4 Nachreaktor

Im Nachreaktor werden die Reaktionen mit dem Kohlenstoff sowie die Gaszusammensetzung
simuliert. Dies findet in einem weiteren Gibbs-Reaktor statt. Um die Stoffstrdtme im Reaktor
miteinander reagieren zu lassen, muss dem Nachreaktor im Modell ein Mixer voraus geschaltet

werden. Dieser realisiert lediglich den Eintrag der unterschiedlichen Stoffstrome.

Da im Nachreaktor die Produktgaszusammensetzung berechnet wird, ist in diesem Prozessabschnitt
die Temperatur am entscheidendsten. Um den (brig bleibenden Kohlenstoff mit Wasserdampf zu
vergasen und dies zu simulieren, wird in diesem Abschnitt ein Wasserdampf Feedstream hinzugefiigt.

Dadurch kann zuséatzlicher Wasserdampf als Reaktionspartner des Kohlenstoffs eingetragen werden.
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Abbildung 26: Simulationsaufbau mit CHEMICAD



6 Ergebnisse der thermodynamischen Simulation

Die Zusammensetzung des Produktgases sowie die vollstandige Reaktion des Koks werden im Modell
letztendlich von zwei Parametern bestimmt: der Temperatur und dem Wasseranteil. Daher wurden
die Simulationsergebnisse bei verschiedenen Temperaturen fiir jeweils einen unterschiedlichen
Wasseranteil dargestellt. Da der Mineralanteil im Referenzmaterial lediglich 2 - 3,4 Massenprozent
betragt und nicht reaktiv ist, wird dieser in der Zusammensetzung vernachlassigt. Die

Simulationsergebnisse beruhen auf folgender Zusammensetzung.

Tabelle 9: Edukt-Massenanteile bei unterschiedlichem Wassergehalt

Stoff [Massen-%]

Wasseranteil 0 5 10 20 30 40
Polyethylen 29,1 27,7 26,2 23,3 20,4 17,5
Cellulose 67,5 64,1 60,7 54,0 47,2 40,5
Inert 3,4 3,2 3,1 2,7 2,4 2,0

In Abbildung 27 sind die temperaturabhéngigen Ergebnisse der Stoffzusammensetzung bei einem
Wasseranteil von 0 % dargestellt. D.h. das Edukt ist getrocknet und samtliche Sauerstoffatome
kommen ausschlieBlich aus der Cellulose. Um der Darstellung nicht die Ubersichtlichkeit zu nehmen,

wurde Polyethylen und Cellulose entfernt, da diese Stoffe bereits bei 200 °C umgesetzt sind.

Zu den Diagrammen sei zu erwdhnen, dass die Werte mit Excel dargestellt sind. Es ist die Abhangigkeit
der Zusammensetzung als Funktion der Temperatur dargestellt. Die eingezeichneten Kurven stellen
Interpolationen der jeweils eingezeichneten und berechneten Punkte dar. Durch Erhéhung der Anzahl

berechneter Punkte kénnte der Kurvenverlauf prazisiert werden.



Bei einer Temperatur >950 °C berechnet ChemCAD keine vollstandige Umsetzung der Cellulose, was
nicht den realen Gegebenheiten entspricht. Die der Berechnung zugrunde liegenden
thermodynamischen Daten wurden validiert und stehen im Einklang mit den Daten aus der Literatur.
Der Grund fur diese abweichenden Simulationsergebnisse kann im Rahmen dieser Arbeit nicht

untersucht werden.

Da diese Simulationsergebnisse fiir das Hochtemperaturverhalten irrelevant sind, werden diese beiden

Stoffe in diesem Temperaturbereich als vollstandig umgesetzt betrachtet.

Die folgenden Abbildungen zeigen die Simulationsergebnisse mit den jeweiligen Edukt-
Zusammensetzungen aus Tabelle 9. Dabei wird die Produktgaszusammensetzung in Mol-Prozent tber

der Temperatur aufgetragen.
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Abbildung 27: Stoffzusammensetzung bei 0 Massen-% Wassergehalt



Ab einer Temperatur von etwa 1.000 °C bleibt die Produktgaszusammensetzung in etwa konstant. Bis
200 °C vergast bereits das Polyethylen und die Cellulose, so dass wir um diesen Temperaturbereich ein
Maximum an Kohlenstoff erreichen. Durch die pyrolytische Zersetzung (Gl. 3-14) bildet sich ab 200 °C
Kohlendioxid.
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Abbildung 28: Stoffzusammensetzung bei 5 Massen-% Wassergehalt



Anhand der Abbildungen erkennt man am deutlichsten die heterogene Wassergasreaktion als
Hauptreaktion. Aus dem Kohlenstoff und dem Wasser bildet sich ab einer Temperatur von 600 °C
Kohlenmonoxid und Wasserstoff. Bei allen Diagrammen erkennt man die parallele Bildung anhand der

Wasserstoff- und Kohlenmonoxid-Graphen.
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Abbildung 29: Stoffzusammensetzung bei 10 Massen-% Wassergehalt



Bei einem Wassergehalt von 20 % lasst sich am deutlichsten die Boudouard-Reaktion erkennen (siehe
Abbildung 30). Zwischen 600 und 800 °C steigt der Kohlenmonoxidgehalt deutlich, wahrend das
Kohlendioxid umgesetzt wird. Bei etwa 1.000 °C haben sich die meisten Stoffe umgesetzt und es
bleiben lediglich die energiereichen Gase Kohlenmonoxid, Wasserstoff und der nicht umgesetzte
Kohlenstoff zuriick. Dem Kohlenstoff fehlt ein Reaktionspartner zur weiteren Umsetzung. Aus
verfahrenstechnischer Sicht und um ein moglichst homogenes Gasgemisch zu erreichen, empfiehlt sich
eine Temperatur um 1.000 °C. Ob diese wirtschaftlich sinnvoll ist, kann nur durch eine Energiebilanz

festgestellt werden.
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Abbildung 30: Stoffzusammensetzung bei 20 Massen-% Wassergehalt



Wird dem Prozess Wasserdampf zugegeben, reagiert auch der restliche Kohlenstoff. Die Diagramme
zeigen, dass bei hoheren Wassergehalt der Kohlenstoffanteil im Produkt sinkt. Bei einem Wassergehalt
von 30 % ist zu erkennen, dass der Kohlenstoff fast komplett umgesetzt wird. Dies wird in Abbildung

31 deutlich sichtbar.
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Abbildung 31: Stoffzusammensetzung bei 30 Massen-% Wassergehalt



6 Ergebnisse der thermodynamischen

Simulation 75

Bei einem Wassergehalt von 40 % ist der gesamte Kohlenstoff umgesetzt, so dass nun ein

Wasserlberschuss besteht und ein Reaktionspartner fehlt (siehe Abbildung 32).
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Abbildung 32: Stoffzusammensetzung bei 40 Massen-% Wassergehalt



In Abbildung 33 sind alle vorherigen Diagramme bei einer Temperatur von 1.200 °C zusammengefasst,
um den Einfluss des Wassergehaltes der Reaktion zu zeigen. Wie bereits erwahnt, sind alle Stoffe bei
diesem Temperaturniveau umgesetzt, so dass sich im Produktgas lediglich Kohlenmonoxid und
Wasserstoff befinden und der nicht umgesetzte Kohlenstoff Gbrig bleibt. Mit steigendem Wassergehalt
nimmt der Anteil der gewiinschten Gase zu, bis der Kohlenstoff verbraucht ist. Dies ist etwa bei einem
Wassergehalt um 32 % der Fall. Hier besteht ein Maximum an Wasserstoff und Kohlenmonoxid sowie
ein Minimum an Kohlenstoff und Wasser. Bei hherem Wassergehalt, wird dieser nicht umgesetzt,

daher verringert sich auch der prozentuale Mol-Anteil der energiereichen Gase.
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Abbildung 33: Reaktionsverhalten der Komponenten bei steigendem Wassergehalt bei 1.200 °C



6.1 Ergebnisse des UNIFAC Modells

Die bisherigen Simulationsergebnisse beruhen auf den Stoffdaten der Literatur und der unter Standard
Bedingungen ermittelten Werte. Um diese Ergebnisse zu validieren, wurde der Prozess auch mit den

Stoffdaten nach dem UNIFAC Modell gefiihrt.

Wahrend sich die Produktgaszusammensetzung beider Modelle fiir Polyethylen im Edukt kaum oder
gar nicht unterschieden, bewahrheitete sich die Annahme, dass bei der Cellulose vernachlassigte
Krafte zwischen den Strukturgruppen zu fehlerhaften Ergebnissen flihren. Die entstandenen

Simulationsergebnisse sind derart realitatsfern, dass diese direkt verworfen werden.

Daraus zieht sich der Schluss, dass sich Cellulose nicht ohne weitere Betrachtungen nach dem
vorliegenden UNIFAC Modell beschreiben und somit simulieren lasst. In der folgenden Tabelle 10 sind
dennoch Produktgasergebnisse beider Modelle gegenilibergestellt. Allerdings sei dazu bemerkt, dass
es sich um Prozessparameter handelt, bei denen Cellulose nach dem UNIFAC Modell zu weitestgehend

realistischen Produktgaszusammensetzungen fiihrt.

Tabelle 10: Ergebnisse der Stoffdatenmodelle bei 800 °C

Massen-% Produkt Mol-%  Unifaq

Produkt Mol-%
z
Polyethylen 20
Cellulose 60
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7 Diskussion

Zur Auswertung und zum Vergleich des Simulationsmodells mit dem realen Prozess werden
Laboranalysen des Produktgases genutzt. In der folgenden Tabelle ist die Produktgas-
zusammensetzung des Prozesses der KUG nach Volumenprozent dargestellt. Der enthaltene Stickstoff
und Sauerstoff in der Probe lasst sich durch eindringende Luft bei der Probenentnahme erklaren. Die
Anlage wurde bei einer Prozesstemperatur von 620 °C betrieben, bei einem Hauptdurchsatz von ca.

35 kg/h.

Tabelle 11: Produktgaszusammensetzung, SLF vom 29.01.2014 49

Untersuchungsparameter Experimentelle Werte Dimension
H2 28,1 Vol.-%
02 0,57 Vol.-%
N2 3,0 Vol.-%
CH4 26,2 Vol.-%
co 12,8 Vol.-%
co2 14,0 Vol.-%
Ethan 2,8 Vol.-%
Ethen 10,3 Vol.-%
Propan 0,07 Vol.-%
Propen 2,1 Vol.-%
i-Butan <0,01 Vol.-%
n-Butan 0,04 Vol.-%

Um die Probe mit dem Modell zu vergleichen, wird der Reaktor ebenfalls bei 620 °C und einem
Durchsatz von 35 kg/h simuliert. Bei den Simulationsergebnissen wurden die gasférmigen

Komponenten auf 100 % normiert.

Aufgrund der Heterogenitdt des Materials und der unbekannten Zusammensetzung des Edukts der
Analyse, sind die Ergebnisse als Anndherung zu betrachten. Als Edukt der Simulation wird die SLF aus
Tabelle 9 mit 10 Massenprozent Wassergehalt gewahlt. Der Wassergehalt der Analysen der KUG liegt

zwischen 7,9 und 12,1 Massenprozent.



Tabelle 12: Modellgegeniiberstellung des Produktgases bei gleichen Parametern

Experimentelle Simulationswerte

Summenformel Werte [Vol-%] normiert [Vol-%] Differenz
Wasserstoff H2 28,1 74,54 46,44
Sauerstoff 02 0,57 -
Stickstoff N2 3,0 -
Methan CH4 26,2 3,56 22,64
Kohlenmonoxid CcOo 12,8 11,1 1,7
Kohlendioxid Cco2 14,0 10,7 3,3
Ethan C2H6 2,8 -
Ethen C2H4 10,3 -
Propen C3H6 2,1 -

Da der Sauerstoff und Stickstoff wie bereits erwahnt auf die Probenentnahme zurtickzufiihren sind,
treten diese Stoffe auch in der Simulation nicht im Produktgas auf. In den Ergebnissen der Simulation
ist zu erkennen, dass die Kohlenwasserstoffe Ethan, Ethen und Propen nicht vorkommen. Eine
mogliche Ursache ist, dass sich das thermodynamische Gleichgewicht fiir das Steam Reforming in den

experimentellen Untersuchungen noch nicht vollstandig eingestellt hat.

Bei den Simulationen, basierend auf der freien Enthalpie, bilden sich hauptsachlich die Reinstoffe
Kohlen- und Wasserstoff sowie ein geringer Teil Methan. Auch mit den Simulationsverfahren anderer

Reaktoren ldsst sich das Cracken bei niedrigen Temperaturen (unter 1.200 °C) nicht simulieren.

Aus Arbeiten von De Sousa sind jedoch aus der Holzvergasung in einer stationdaren Wirbelschicht im
Gleichgewichtsmodell dhnliche Ergebnisse zu beobachten. Die Konzentrationen von Wasserstoff und
Kohlenmonoxid waren im Versuch weitaus geringer als aus den Berechnungen, wahrend sich
Kohlendioxid und Methan gegensatzlich verhielten. De Sousa begriindet diese Ergebnisse mit einer
unvollstandigen Vergasung, jedoch kann er die Abweichungen damit nicht vollstidndig erklaren.*® Diese

Beobachtungen decken sich mit den Ergebnissen dieser Simulation.



Grundsatzlich ist mit Chemcad auch die Simulation im kinetisch kontrollierten niedrigeren Temperatur-
Bereich moglich. Um diesen jedoch korrekt darstellen zu kdnnen, miissten samtliche Reaktionen sowie
deren kinetischen Parameter bekannt sein. Des Weiteren ist die Vereinfachung der Zusammensetzung
des Eingangsmaterials eine mogliche Ursache. Holz beispielsweise wurde in der Simulation als

Cellulose dargestellt.

Neben dem Hauptbestandteil Cellulose besteht Holz jedoch auch zu 20-35 % Lignin,>* welches fir einen
Anteil des im Produktgas enthaltenen Ethen mitverantwortlich ist. Dies wiirde allerdings nur als
Ursache eines verminderten Ethenanteils im Produktgas in Betracht kommen. Die Ursache fir die
Konzentration und Bildung dieser gesattigten und ungesattigten Kohlenwasserstoffe liegt

hauptsachlich in der Art des Vergasungsverfahrens (siehe Kapitel 2.3 Vergasungsverfahren).

Diese lassen sich nicht tber die Minimierung der freien Enthalpie thermodynamisch simulieren. Die
Diskrepanzen der theoretischen und experimentellen Ergebnisse bestatigen die Vermutungen der
Modellwahl aus Kapitel 3.5. Bei den Temperaturen der verglichenen Daten von 620 °C stellt sich kein

thermodynamisches Gleichgewicht der Reaktionen ein.

Die hohe Methan- sowie die geringe Wasserstoff-Konzentration in den experimentellen
Untersuchungen, deuten darauf hin, dass die Steam-Reforming-Reaktion ebenso wie bei den
Kohlenwasserstoffen (Ethan, Ethen, Propen) noch nicht im thermodynamischen Gleichgewicht ist.
Somit liegt die Vermutung der kinetisch kontrollierten Reaktion aus Kapitel 3.5 nahe. Um dies zu
Uberprifen, wird die Produktgaszusammensetzung der Analyse der KUG als Edukt in dem Modell
simuliert. Ist die Hypothese der kinetisch kontrollierten Reaktion korrekt, sollte sich eine anndahernd
gleiche Gaszusammensetzung ergeben. Um die Analysewerte als Edukt in den Prozess zu fithren, muss

erneut Kohlenstoff und Wasser der Simulation zugefihrt werden.

Da der Kohlenstoff im Prozess allgegenwartig ist, kann hierbei ein beliebig hoher Wert angenommen
werden, sofern die Gasverhéltnisse untereinander sich nicht verandern. Aufgrund von nicht
vorhandenen Wasserkonzentrationen muss fir die Simulation ein Wert angenommen werden. Dieser

sollte zwischen null und der Anfangskonzentration des Referenzmaterials liegen.

In Tabelle 13 sind die angenommen Eduktwerte, die Produkte, sowie die Konzentrationen der
Produktgase der Simulation angegeben. In der Simulation wurde der durch die Probenentnahme
eingefihrte Stickstoff und Sauerstoff vernachlassigt. Die Parameter Druck, Temperatur und Durchsatz

bleiben unverandert.



Tabelle 13: Produktgaszusammensetzung des theoretischen Gleichgewichts [620 °C, 1 bar, 35 Kg/h]

Produkt normiert

Summenformel Edukt [Vol-%]
[Vol-%]
Kohlenstoff © 25,68 -
Wasser H20 6,76 -
Wasserstoff H2 19,71 80,16
Methan CH4 18,3 4,38
Kohlenmonoxid (6(0) 9,15 9,13
Kohlendioxid co2 2,85 6,32
Ethan C2H6 2,11 -
Ethen C2H4 7,04 -
Propen C3H6 14 -

In der Simulation werden die Kohlenwasserstoffe fast vollstandig umgesetzt. Im Produktgas befinden
sich nur noch geringe Mengen Methan. Auf die Gase normiert befindet sich im Produkt tiber 80 %
Wasserstoff. In Tabelle 14 sind die Ergebnisse beider Simulationen gegenlbergestellt. Es zeigt sich,
dass die Differenzen beider Ergebnisse nur geringfligig voneinander abweichen. Um die
Gaszusammensetzung der Simulation im realen Prozess zu erzielen, misste entweder die Verweilzeit
oder die Reaktionsgeschwindigkeit der kinetisch gehemmten Reaktionen erhdht werden (durch

héhere Prozesstemperaturen, Katalysatoren oder anderen Vergasungsverfahren).



Tabelle 14: Vergleich der Produktgase [620 °C, 1 bar, 35 Kg/h]

Experimentelle Werte Simulationswerte normiert

[Vol-%] [Vol-%] Differenz
Wasserstoff 80,16 74,54 5,62
Methan 4,38 3,56 0,82
Kohlenmonoxid 9,13 11,1 1,97
Kohlendioxid 6,32 10,7 4,38

Abhangig vom Ziel des Prozesses, ob ein qualitativ hochwertiges Produktgas oder wiederverwertbare
Mineralien erzeugt werden soll, empfehlen sich unterschiedliche Betriebsweisen der Reaktoren. Erste
Probenuntersuchungen zeigen, dass beispielsweise bei den Glasfasern hohe Prozesstemperaturen
aber auch die mechanische Belastung im Reaktor negative Auswirkungen auf die Festigkeit der Fasern

haben.>?

Ist ein Produktgas mit moglichst hohem Heizwert gefordert, sind hohere Prozesstemperaturen
entscheidend. In Tabelle 15 sind die Heizwerte der Produktgase unterschiedlicher Temperaturen
gegenibergestellt. Zwar hat Methan (bezogen auf 1 mol) den héchsten Heizwert, so nimmt jedoch der
Gesamtheizwert der Produktgase mit der Temperatur zu. Denn in den Produkten befinden sich hohere
Anteile an brennbaren Gasen. Da sich bei den realen Ergebnissen die Methan-/Wasserstoff-
Konzentrationen aufgrund der kinetisch kontrollierten Reaktionen unterscheiden, wird der reale
Heizwert weit hoher liegen. So kénnen die kinetisch kontrollierten Reaktionen zum Erreichen des

Heizwertmaximums nitzlich sein.



Tabelle 15: Heizwerte der Produktgase unterschiedlicher Temperaturen [Eingangsmaterial SLF mit 10 M-% Wassergehalt,
Druck von 1 bar, Durchsatz von 10 kg/h]

Heizwert H reines  Produktgas bei Produktgas bei Produktgas bei

Gas [kWh/kg] %3 250 °C [kg/h] 620 °C [kg/h] 1.000 °C [kg/h]

Brennbares Gas

Kohlenmonoxid

Gesamtheizleistung 22,33 kW 26,49 kW 48,34 kW

Die energieeffizienteste Prozessfiihrung muss anhand einer Energiebilanz ermittelt werden. Niedrige

Prozesstemperaturen filhren zu einem hoheren verfahrenstechnischen Aufwand (Gastrennung,
Gaswasche, Teerbelastung, Toxizitdt), hohere Prozesstemperaturen hingegen fordern einen héheren

Warme-, also Energieeintrag.

Um das Simulationsmodell mit einem Material aus Glasfaserverstarktem Kunststoff (GFK) zu
vergleichen, fehlen bisher noch die Versuchsergebnisse. Neben den inerten Mineralien bestehen diese
Verbunde meist aus Epoxid- oder Polyesterharz. Diese weisen weniger Sauerstoff als die in der SLF zum
Grofteil enthaltene Cellulose auf. Somit werden sich die Konzentrationen an Kohlenmonoxid und
Kohlendioxid verringern und die Konzentrationen an Kohlenwasserstoffen erhéhen, sofern dies nicht

mit groBeren Mengen Wasser als Vergasungsmittel ausgeglichen wird.



8 Fazit

Es wurde ein thermodynamisches Modell entwickelt, das den Prozess der KUG abbildet. Mit Chemcad-
Simulationen konnte gezeigt werden, dass die von KUG gewdhlte Prozesstemperatur im

Ubergangsbereich zwischen kinetisch und thermodynamisch kontrollierten Temperaturbereich liegt.

Ahnliche Ergebnisse fanden Autoren bei der Simulation des Kohlevergasungsprozesses. Die Autoren
bemerkten, dass sie bei Temperaturen <800 °C mit kinetischen Modellen zu genaueren Ergebnissen
kamen. Um die Abweichungen der Ergebnisse aus den Gleichgewichtsmodellen zu kompensieren,
wurden empirische Umsatzkorrekturfaktoren oder experimentell ermittelte Werte filir kinetisch

gehemmte Reaktionen als Gleichgewichtsanpassung eingesetzt.>*

Um solche Gleichgewichtsanpassungen fiir den Prozess der KUG vorzunehmen, sind weitere
experimentell ermittelte Werte bei hohen Temperaturen nétig. Um sich den Simulationsergebnissen
in der Praxis zu nahern, ist neben der Temperaturerhéhung auch eine Verweilzeiterhéhung moglich.
Auch der Einsatz von Katalysatoren kann die Erzeugung eines chemischen Gleichgewichtes

beschleunigen.

Sofern eine Realisierung moglich ist, empfiehlt sich flir einen optimierten Prozessablauf ein
zweistufiger Prozess, bei dem erst bei niedrigen Temperaturen bis 500 °C die Verbundstoffe geldst und
die Glasfasern mit geringsten thermischen und mechanischen Belastungen dem Prozess entnommen
werden. Des Weiteren wird das Zwischenprodukt bei hohen Temperaturen von 800-1000 °C vergast

und durch Wasserzugabe ein Maximum an energiereichem Synthesegas erzeugt.
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