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1. Einleitung

Deponierte Abfélle emittieren auch Dekaden nach dem Ende der Einlagerung am Standort
eine Vielzahl von Schadstoffen. Durch verantwortungsvollen Aufbau und Betrieb oder eine
nachtragliche Sanierung kann das Gewicht von unkontrollierten Emissionen hin zu
kontrollierten verschoben werden, die wiederum einer entsprechenden Entsorgung
zugefihrt werden kénnen. Neben dem Deponiesickerwasser spielt das Deponiegas mit den
Hauptbestandteilen Methan und Kohlendioxid auf Grund des lokalen und globalen
(anthropogener Treibhauseffekt) Geféhrdungspotentials eine wichtige Rolle. Sowohl die
Gasmenge als auch der Gehalt an brennbaren Methan verringern sich mit zunehmender
Standzeit der Deponie. Fur Stark- und Mittelgase (ca. 25-60 Vol.-% Methan) ist eine
entsprechende Nutzungs- und Entsorgungstechnik etabliert. Fir den Schwachgasbereich ist
die Entsorgung durch Verbrennung auf Grund der schlechten Verbrennungseigenschaften
problematisch. Es existieren einige Lésungsansétze, von denen sich jedoch angesichts
verschiedener technologiebedingter Nachteile noch keiner fir die Schwachgasentsorgung

Uber den gesamten relevanten Bereich an Methangehalten etablieren konnte.

Ziel der vorliegenden Arbeit war es, einen neuen Ansatz fir eine einfache, kostenginstige
und robuste Technologie zu erarbeiten, die eine vollstandige Eliminierung des Methans
und weiterer schadlicher Bestandteile gewdhrleistet. Im Weiteren sollen Methangehalte im
Deponiegas von 5-11 Vol.-% bzw. Modellgemische mit einem Aquivalenzverhdltnis von
0,3-0,5 betrachtet werden. Dieser Bereich erweist sich als besonders problematisch
hinsichtlich einer stabilen Entsorgung. Bei Grubengasen und methanbeladener Abluft sind
unter Umsténden &hnliche Fragestellungen anzutreffen. Neben experimentellen Arbeiten in
Labor und Technikum liefern vor allem numerische Simulationen einen wesentlichen
Beitrag zur wissenschaftlichen Durchdringung der ablaufenden Prozesse und der
Vorausberechnung technischen Reaktoren und Brennern. Fir hier behandelte Problem-

stellung bietet sich die Software Ansys Fluent® an.

Fur die Entsorgung von Schwachgasen bieten sich mehrere grundsétzliche Herangehens-
weisen an. Fir diese Arbeit wurde sich auf die Oxidation des Methans in porésen Medien,

z.B. Fullkérperschittungen oder offenzellige SiC-Schaumkeramiken, konzentriert.

In einem ersten Ansatz wurde eine katalytische Funktionalisierung von SiC-Schaumkeramik
mit Manganoxid dotierter Calciumaluminat-Beschichtung durchgefihrt, um so die
hervorragenden thermischen Eigenschaften des Siliciumcarbids mit der Oxidationsaktivitéit
eines Katalysators zu  kombinieren. Nach der Evaluierung einer optimalen
hochtemperaturfesten Katalysatorkombination und experimentellen Erarbeitung kinetischer
Parameter bilden Modellrechnungen im einfach durchstrémten Monolith (1D) die Basis fir

eine Beurteilung dieser Variante.



Der zweite Ansatz verfolgt eine nicht-katalytische, rein thermische Umsetzung des Methans.
Eine Verbesserung der Verbrennungseigenschaften durch Vorwérmung des Brenngases
erfolgt Uber interne Rekuperation ohne externen Abgaswdrmetbertrager. Auf Basis von
theoretischen Uberlegungen und Simulationsrechnungen wurde eine entsprechende
Technikumsanlage mit einer aus Al,O;-Raschig-Ringen bestehenden porésen Matrix
entworfen und aufgebaut. Ausgewdhlte Versuchsreihen dienten zur Demonstration der
Funktionalitat und zur Validierung des CFD-Modells.

Mit Hilfe des Modells sind eine Variation der Eigenschaften der porésen Matrix und ein
Upscaling auf einen technischen Mafistab méglich. Die Berechnung des Einsatzbereiches
erfolgt beispielhaft mit einem Vorschlag fiur eine technisch relevante Gréfle an einem

typischen Deponie-Schwachgas.

Fior die Modellierung von Oxidationsprozessen in  porésen Strukturen ist die
Implementierung des Waérmetransports ein wesentlicher Baustein. Ein entscheidender
Parameter hierin ist die effektive Wérmeleitféhigkeit der porésen Matrix. Insbesondere fir
keramische Schdume ist die Anzahl der publizierten Arbeiten gering. Durch Vermessung
der SiC-Keramikschdume mit Hilfe der Hot-Disk-Methode (Raumtemperatur) und mit dem
Plattenmessverfahren (300-1000 °C) konnte auch an dieser Stelle ein Beitrag erbracht

werden.



2. Deponiegas

Deponiegas ist das Produkt der gréfitenteils anaeroben mikrobiellen Umsetzung von in
Deponien gelagertem Abfall und kann somit der Gruppe der Biogase zugeordnet werden
[1]. Dabei dient vor allem kohlenstoffhaltiges organisches Material den Mikroorganismen
als Substrat. Deponiegasentstehung ist ein nicht stetiger Vorgang, der Uber eine gewisse

Zeitspanne ablduft, die durch die Verfigbarkeit des Ausgangsstoffs begrenzt ist [2].

1990 betrug der Siedlungsabfall im wiedervereinigten Deutschland pro Kopf ca.
490 kg/a, wovon 87 % als Restmill grofitenteils deponiert wurden [3]. Somit wurden
Altlasten geschaffen, die Uber viele Jahrzehnte Schadstoffe, u. a. auch klimaschadigendes
Methan, emittieren werden. Alternativen, wie Abfallverbrennungsanlagen  oder
Kompostieranlagen stiefen wegen damals noch hoher Schadstoffwerte auf geringe
Akzeptanz. Deren Kapazitét war dementsprechend niedrig [3]. 1993 trat die TA
Siedlungsabfall in Kraft. Das Ziel war, mégliche Emissionen von Deponien fir
Siedlungsabfélle langfristig zu vermeiden. Mit dieser Verordnung wurden Anforderungen
an Deponiestandorte und an den eingelagerten Abfall gestellt. Da viele MaBnahmen auch
for Altdeponien unter Einhaltung bestimmter Fristen verbindlich waren, reduzierte sich die

Anzahl der Deponien drastisch und ist auch in Zukunft weiter rickléufig.

In der TA Siedlungsabfall (TASi) ist vorgeschrieben, die Schadstofffreisetzung und
-ausbreitung von Siedlungsabfall-Deponien (Deponieklasse | und Il) nach dem Stand der
Technik zu verhindern. Beziglich des Deponiegases ist als erste MaBnahme eine wirksame
Oberflachenabdichtung und Gaserfassung vorgesehen [4]. Das erfasste Deponiegas ist
wenn maglich zu verwerten. Dabei ist der Stand der Technik die energetische Nutzung in
Verbrennungsmotoranlagen und Feuerungsanlagen. Nur in Ausnahmeféllen ist eine

Verbrennung ohne Nutzung der freigesetzten Energie erlaubt [4].

Somit ist nur eine Entsorgung von Deponiegasen, die einer energetischen Verwertung
zugefihrt werden kénnen, konkret vorgeschrieben. Fir andere Deponiegase, z.B.
Schwachgase, besteht zwar eine grundsdtzliche Entsorgungspflicht, die jedoch gewissen
Spielraum zulésst und insbesondere unter Mitberiicksichtigung konomischer Aspekte auf
Einzelfallentscheidungen beruht. Dies ist z.B. bei méglichen Gefdhrdungen von Menschen

durch Bebauung von Altlasten der Fall.

Mit in Kraft treten der Abfallablagerungsverordnung (AbfAblV) im Jahr 2001 ist ab dem
01.06.2005, ohne jede Ausnahme, nur noch eine Ablagerung von thermisch oder
biologisch vorbehandelten Abfallen zugelassen [5]. Diese Mafinahmen fiohren zu
eingelagertem Abfall mit einem sehr geringen Gasbildungspotential und damit zu einer
stark verringerten zu erwartenden Methanmenge. Somit sollten sich in Zukunft Deponien

als weit weniger problematisch erweisen als in der Vergangenheit.



Die Einlagerung von Abféllen und die Schadstoffemission, insbesondere die
Deponiegasemission, sind jedoch zeitlich entkoppelt. Nach Schlieung einer Deponie oder
eines Deponieabschnittes ist eine so genannte Nachsorgephase, bestehend aus weiterer
Beobachtung und méglicher Eliminierung von Emissionen einzuhalten. Diese kann sich je
nach Zusammensetzung des eingelagerten Abfalls Gber mehrere Jahrzehnte erstrecken [2].
Je nach Autor ist von 30 bis weit Gber 200 Jahren [6] zu rechnen. Relevante
Deponiegasemissionen treten mindestens 30 Jahre nach Stilllegung noch auf [7] und sind
auf Grund der abnehmenden Gasbildung hauptséchlich Schwachgase und somit

problembehaftet hinsichtlich der Verwertung bzw. Entsorgung.

Somit befinden sich Ablagerungen aus der ,Blitezeit” der Deponierung unbehandelter
Abfélle (80er und 90er Jahre) mitten in ihrer Nachsorgezeit. Im Hinblick auf den
Klimaschutz und dem damit verbundenen Emissionshandel ist die Methanemission
besonders relevant. Deswegen wird sich die Deponiewirtschaft, trotz aktueller
fortschrittlicher Gesetze, auch in Zukunft mit dieser Problematik, die nicht zuletzt eine

Kostenfrage ist, beschaftigen mussen.

2.1. Deponiegasbildung

Die Zusammensetzung wird durch die Intensitét der ablaufenden Prozesse (aerob und
anaerob) im Deponiekérper und dem Grad der Verdinnung mit eingetragenen
Luftbestandteilen bestimmt. Hauptkomponenten sind Methan und Kohlendioxid. Stickstoff
und Sauerstoff kommen zu Beginn und gegen Ende der Gasproduktion vor. Kurzeitig kann
es auch zu Wasserstoffemissionen kommen. Der Anteil der jeweiligen Gase ist nicht stetig
und vom Alter der Deponie abhéngig. Ebenfalls sind Gase aus chemischen Reaktionen
und flichtige Abfallbestandteile in Spuren enthalten (z.B. Siloxane, organische Halogen-
verbindungen). Das entstandene Gas enthdlt neben Methan und Kohlendioxid auch
Schwefelwasserstoff und Ammoniak aus dem Abbau von stickstoff- und schwefelhaltigen
organischen Molekilen [1]. Der Methananteil entspricht mit maximal 50-60 Vol.-% dem

eines typischen Biogases.

Sowohl die Gaszusammensetzung, wie auch die Gasmenge unterliegen im Laufe der
Standzeit einer Deponie starken Veranderungen. Die Gasmenge steigt nach einer kurzen
Startphase schnell an, erreicht ein Maximum und féllt in den darauf folgenden Jahren

stetig ab.

Fur die Auslegung der Gasnutzungs- und Entsorgungssysteme ist eine Abschatzung der
Gasproduktion notwendig. Von EHRING [8] wird ein modifiziertes Gasprognosemodell
vorgeschlagen. Die wesentlichen Parameter sind die Gesamtgasmenge und die

Halbwertszeit. Durch eine Vielzahl von Faktoren, wie z.B. Aufbau der Deponie,



Verdichtung, Abfallzusammensetzung, Temperatur und Wasserhaushalt, kénnen die
Halbwertszeiten stark variieren. In der Literatur sind Werte zwischen 1 und 19 Jahren
genannt. Typische Verlaufe fir die Deponiegasproduktion nach oben erwdhntem Modell
sind in Abbildung 1 dargestellt.
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Abbildung 1: Mégliche Verlaufe der Deponiegasbildung bei verschiedenen Halbwerts-

zeiten

Erschwerend kommt der meist unbekannte Erfassungsgrad des freigesetzten Deponiegases
hinzu, der zwischen 30 %und 90 % variieren kann. Deponiegas wird im optimalen Fall
Uber, aus einem Netz von Gasbrunnen bestehenden, Gaserfassungssysteme gesammelt
und einer Weiterbehandlung bzw. Nutzung zugefihrt. Um méglichst einen Grofiteil der
Gasmenge erfassen zu kénnen, sind moderne Deponien mit einer Abdeckschicht versehen,

die ein unkontrolliertes Entweichen verhindert.

Fur die Gaserfassung wird meist eine aktive Entgasung mittels Unterdruck eingesetzt. Nur
bei sehr geringen Gasaufkommen (Altdeponien) kommt eine passive Entgasung in Frage
(Entgasung durch Eigendruck). Die Steuerung der Gasfassung erfolgt mit dem Ziel,

Gasqualitét und -menge moglichst konstant zu halten [4].

Auch fur die Zusammensetzung des Deponiegases ergibt sich mit zunehmendem Alter der

Deponie ein typischer Verlauf, wie er in Abbildung 2 dargestellt ist.
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Abbildung 2: Zeitlicher Verlauf der Deponiegaszusammensetzung (nicht maBstéblich) nach
Farquar/Rovers (1973), Frazius (1981) und Rettenberger/Metzger (1992) [9]

Standzeit der Deponie

Das dargestellte Schema wurde 1992 von RETTENBERGER und METZGER auf der Basis einer
bundesweiten Datenerhebung von 84 Altablagerungen bestimmt [10, S. 19]. Dabei lassen

sich verschiedene Phasen der Gasproduktion unterteilen.

Zu Beginn der Gasentwicklung treten die Aerobe Phase(l) die Saure Phase () und die
Instabile Methangérung (lll) auf. Diese drei Phasen treten in den ersten 1,5 bis 3 Jahren
der Standzeit einer Deponie auf, und sind aufgrund der geringen Gasmenge nur

hinsichtlich ihres Geruchspotenzials von Bedeutung.

Die stabile Methanphase (IV) kennzeichnet den Beginn der Nutzbarkeit des Deponiegases
mit Methankonzentrationen von ca. 60 Vol.-% und Kohlendioxidkonzentrationen von ca.
40 Vol.-%. In diese Phase fallen ebenfalls die héchsten Gasproduktionsraten. Durch einen

Uberdruck im Deponiekérper ist Eindringen von Luft nicht méglich.

In der Langzeitphase (V) veréndert sich das Verhdlinis von Methan zu Kohlendioxid. Es
kann bis auf Werte von 4 steigen. Dies ist vermutlich dem Auswaschen von Kohlendioxid
geschuldet. Die Gasproduktion ist immer noch erheblich, was einen leichten Uberdruck im

Deponiekdrper bewirkt.

In der Lufteindringphase (VI) nimmt die Gasproduktion soweit ab, dass Luft in den
Deponiekdrper eindringen kann. Typisch ist deswegen eine Verdinnung des Deponiegases
mit Stickstoff. Das Verhélinis von Methan zu Kohlendioxid sinkt gegen Ende dieser Phase

auf einen Wert von 1 ab.

Die Methanoxidationsphase (VIl) ist durch ein verstérktes Eindringen von Luft

gekennzeichnet. Infolge dessen kommt es durch methanotrophe Bakterien zu einer



10

Oxidation von Methan zu Kohlendioxid. Der Methangehalt fallt weiter ab, wéhrend

Sauerstoff im Deponiegas auftritt.

In der Kohlendioxidphase (VIIl) geht der Methangehalt gegen null. Der Stickstoffanteil

ndhert sich dem der Bodenluft an.

Die Luftphase (IX) ist durch einen Kohlendioxidgehalt von unter 4 Vol.-% gekennzeichnet.
Die Sauerstoff- und Stickstoffkonzentrationen erreichen die fir Bodenluft normalen Werte
[10. S.19]. Sinkende Methangehalte werden von eindringender Luft in den Deponiekérper

verursacht.

Letztendlich ist mit zunehmender Stilllegungsdauer einer Deponie, mit immer geringeren
Gasmengen und geringeren Methangehalten zu rechnen. Dies fihrt letztendlich zu einer
erschwerten Entsorgung bzw. Nutzung des Gases, auf Grund der sich verschlechterten
Gasqualitét. Insbesondere ab Phase VIl versagen konventionelle Entsorgungssysteme.
Diese Arbeit beabsichtigt einen Beitrag fir eine entsprechende, fléchendeckend
einsetzbare Technologie zur Oxidation des Methans ab dieser Phase der Deponiestandzeit

zu leisten.

2.2. Gefahrdungspotential des Deponiegases

2.2.1. Anthropogener Treibhaus Effekt und Rolle des Methans

Die  Minderung des anthropogenen Treibhauseffekts ist eine der gréBten
Herausforderungen des 21. Jahrhunderts. Methan besitzt dabei ein 25mal héheres
Treibhauspotential als Kohlendioxid. Die Gesamtmenge an CO,-Aquivalenten betrdgt laut
IPCC Bericht 49 Gt fur das Jahr 2004 [11]. Methan nimmt in der BRD einen Anteil von ca.
4,7 % am gesamten Klimagasaussto3 in Anspruch (Stand 2006) [12]. Etwa 20 % dieses

Methans entweicht nach biologischen Abbauprozessen aus Deponien Gber den Gaspfad.

Trotz des relativ geringen Anteils der Deponiegase an der Gesamtemission der
Treibhausgase ist eine Verminderung von Bedeutung, vor allem wenn diese mit einfachen

Mitteln in kurzen Zeitrdumen erreichbar ist.

2.2.2. Lokales Gefdhrdungspotential

Lokalem Getéhrdungspotential ist insbesondere Beachtung zu schenken, wenn auf Grund
von Platzmangel eine Bebauung der stillgelegten und rekultivierten Deponie oder deren

ndheren Umgebung stattgefunden hat oder in Planung ist.
Spurenstoffe

Neben den oben abgehandelten Hauptkomponenten beinhalten  gasférmige

Deponieemissionen eine grofle Anzahl von Spurenstoffen, die auf Grund teilweise
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hochgiftiger Substanzen ein enormes Gefahrdungspotential darstellen. Hervorzuheben sind
dabei chlorierte Kohlenwasserstoffe  (CKW), Fluor-Chlor-Kohlenwasserstoffe  (FCKW),
kanzerogene Stoffe  (z.B.  (polyzyklische) aromatische Kohlenwasserstoffe) und
Schwefelverbindungen (Schwefelwasserstoff, Mercaptane) [13]. Hierbei ist anzumerken,
dass FCKW vor allem ein globales Gefdhrdungspotential besitzt. Spurenstoffe sind

ebenfalls fir Geruchsbeldstigungen in Folge von Deponiegasemissionen verantwortlich.
Brand- und Explosionsgefahr

Durch Vermischung von Deponiegasen mit Luft ist die Bildung explosiver Gemische leicht
moglich (Anhang ). Bei unkontrolliertem Austritt durch den sich aufbauenden Gasdruck
innerhalb einer Deponie, kann es lokal zu explosionsgeféhrdeten Bereichen kommen. Dies
stellt insbesondere bei einer anthropogenen Nutzung der Fléchen von Altstandorten ein
betréchtliches Sicherheitsrisiko dar [14].

Verdréngung von Luft

Bei unkontrolliertem Austritt von Deponiegas kommt es zum Verdréngen von Luftsauerstoff.
Insbesondere durch das Verdréngen der Bodenluft kann es zur Schadigung der Vegetation

auf Rekultivierungsflachen ehemaliger Deponien fohren.

2.3. Fazit

Aufgrund von wenig nachhaltiger Abfallentsorgung durch Deponierung in  den
vergangenen Jahrzehnten, existieren in Deutschland eine Vielzahl von Deponien, die als
Altlasten zu betrachten sind. Das daraus entweichende Deponiegas stellt ein erhebliches
lokales, wie auch globales Gefdhrdungspotential dar, wobei der Beitrag zum
anthropogenen Treibhauseffekt besonders hervorzuheben ist. Dabei existiert eine zeitliche
Entkoppelung von Abfalleinlagerung und Schadstoffemissionen, die noch Jahrzehnte nach
SchlieBung einer Deponie aufireten kénnen. Trotz fortschrittlicher Gesetze, die
Vorbehandlung von zu deponierenden Abféllen vorschreiben und so Emissionen zukiinftig
gelagerter Abfélle minimieren, fallen Deponiegase aus der ,Blitezeit” der Einlagerung
unbehandelter Abfélle auch zukinftig an. Eine Deponiegasentsorgung ist deswegen
zwingend notwendig, wobei die Kostenfrage auch entscheidende Rolle spielt. Eine weitere
Problematik sind die von Deponie zu Deponie unterschiedliche, zeitlich abnehmende
Menge an Gasen wund der sinkende Methangehalt, die eine einheitliche

Entsorgungstechnik Gber den gesamten Nachsorgezeitraum nicht méglich machen.

Dementsprechend sind in diesem Gebiet der Deponiegastechnik immer noch Innovationen
notwendig, die Kosten sparen und eine moéglichst komplette Deponiegasentsorgung tber

den gesamten Emissionszeitraum ermdglichen.
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3. Deponiegasnutzung und Entsorgung - Stand
der Technik

Energiehaltige Gase, wie Deponiegas, lassen sich anhand des Heizwertes in Schwach-,
Mittel- Stark- und Reichgase einordnen. In Abbildung 3 ist der Heizwert in Abhéngigkeit

des Methangehaltes dargestellt und der vorher genannten Einteilung zugeordnet.

60 +

50 | Reichgas

40

30

20 -

Schwach-

Heizwert / MJ/kg

10

0 20 40 60 80 100
Methangehalt / Vol.-%

Abbildung 3: Einteilung methanhaltiger Gase anhand des Heizwertes (nach [15] und [16])

In Anlehnung an die unter Abschnitt 2.1. genannten Methangehalte des Deponiegases ist
dieses eher dem Mittelgas zuzuordnen. Mit zunehmendem Alter der Deponie und
dementsprechend sinkenden Methangehalten werden nur noch Qualitaten im Bereich des
Schwachgases erreicht. Dieses Schwachgas stellt ein besonderes Entsorgungsproblem dar,
da der Methangehalt eines stéchiometrischen Gemisches aus Deponiegas und Luft sich
der unteren Explosionsgrenze und damit der Zindgrenze ndhert. Schwachgase sind somit
im Allgemeinen unter Umgebungsbedingungen nicht mehr brennbar. Dabei spielt auch
der Gehalt an Kohlendioxid und die Luftzahl A eine Rolle. Genauere Ausfihrungen sind in

Anhang 1 zu finden.
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3.1. Nutzung von Stark- und Mittelgasen

Die Energienutzung bei der Deponiegasentsorgung ist in der TA Siedlungsabfall
vorgeschrieben. Die gewonnene Energie féllt dezentral an, was besondere Anforderungen
an deren Nutzbarkeit stellt. Die wichtigsten Méglichkeiten der Deponiegasverstromung

sind in Tabelle 1 aufgefihrt.

Tabelle 1: Uberblick tber dezentrale Verstromung von energiehaltigen Gasen [17,18,20]

Leistungsbereich elektr. Wirkungsgrad
Gasmotor (Zindstrahl oder 1 kW -5MW 25 -42%
Ottomotor
Brennstoffzelle 1 - 250 kW bis 47 %
Stirlingmotor 1 -40 kW 10-30%
Mikro-Gasturbine 25 - 500 kW 25-30%

Bei Methangehalten > 35-40 Vol.-% im Deponiegas ist eine Verstromung in Gasmotoren
moglich [19]. Gegebenfalls wird dieser in ein Blockheizkraftwerk integriet um den
Gesamtwirkungsgrad zu steigern. Voraussetzung ist allerdings, dass ein Abnehmer fir die
Abwdérme in vertretbarer Néhe zum Standort existiert. Auf Grund der ausgereiften Technik
und des hohen Wirkungsgrades hat sich gréfitenteils der Gasmotor fir die Verstromung
von Deponiegasen durchgesetzt. Neben Gasmotoren ist auch eine Verstromung im
Stirlingmotor oder in der Brennstoffzelle denkbar. Beide sind bisher nur in wenigen Féllen
zur Anwendung gekommen. Letzterer wird auf Grund des hohen erreichbaren
Wirkungsgrades jedoch ein grofles Potential in der dezentralen Verstromung von
energiehaltigen Gasen bescheinigt [20]. Die Mikro-Gasturbine besitzt vor allem beziglich
der Abgasemissionen Vorteile. Bei all diesen Techniken ist eine intensive Gasreinigung
erforderlich, bei der korrosive Gase wie Schwefelwasserstoff und organische

Halogenverbindungen sowie siliziumhaltige Spurenstoffe (z.B. Siloxane) entfernt werden
muUssen [21,22,23].

3.2. Entsorgung von Stark- und Mittelgasen

Bei Methangehalten kleiner 35 Vol.-% ist eine Verstromung der Deponiegase Uberaus
schwierig und wird aktuell nicht durchgefihrt. Auf Grund ihres Geféhrdungspotentials ist
es dennoch notwendig diese Gase zu behandeln. Obwohl eine energetische Nutzung der
Deponiegase in der TASi vorgeschrieben ist, wird an einigen Standorten auch bei héheren

Methangehalten aus wirtschaftlichen Grinden eine einfache Entsorgung durchgefGhrt.
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Stand der Technik ist die Verbrennung in Hochtemperaturfackeln. Ausgehend von sehr
einfachen Brennern (offene Flamme), die gegenwartige Emissionsstandards deutlich
Ubertreffen, wurden Technologien hin zu geschlossenen Bauformen entwickelt, die auch
heutige Abgasanforderungen erfillen. Dabei spielen eine gezielte Steuerung der
Temperatur Gber die Luftzufuhr und moderne Brennertechnik eine wesentliche Rolle. Die
Wand der Fackel ist entsprechend gedémmt [19]. In der TA Luft ist eine Hochtemperatur-
verbrennung bei 1000 °C und 0,3 s Verweilzeit ab Flammenspitze vorgeschrieben [24],
um sicher zu gehen, dass alle giffigen Spurenstoffe eliminiert werden (z. B. Dioxine). Die
Abgasanforderungen (NO,, CO,...) sind héher als bei einer Nutzung im Gasmotor. In
Abbildung 4 sind verschieden Fackeltypen dargestellt.

Abbildung 4: Fackeltypen: Hochtemperaturverbrennung mit Ventilator, Hoch- bzw.
Mitteltemperaturverbrennung mit Naturzug, Mitteltemperaturverbrennung ohne Isolierung,

offene Niedertemperaturverbrennung [19]

3.3. Entsorgung von Schwachgasen

Bei zu geringen Methangehalten (< ca. 25 Vol.-%) oder bei zu geringen Gasmengen wird
der Betrieb von konventionellen Hochtemperaturfackeln schwierig. Gemische mit

Verbrennungsluft liegen nahe oder unter der unteren Explosionsgrenze, und sind damit
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unter Umgebungsbedingungen nicht mehr entflammbar bzw. die Verbrennung durch sehr
niedrige Flammengeschwindigkeiten ist zu instabil. Es missen spezielle Entsorgungs-

techniken fir Schwachgase angewendet werden [19,25].

Wie schon erwdhnt wird die Entsorgung von Schwachgasen in Zukunft an Bedeutung
gewinnen. Da seit Juni 2005 keine unbehandelten Abfalle mehr eingelagert werden dirfen
[5], ist durch den stark verminderten Anteil an organischem Kohlenstoff, wenn Gberhaupt,

nur mit der Entstehung von Schwachgasen zu rechnen.

Weiterhin existieren fir bestehende Deponien und Altstandorte spezielle Absaugtechniken,
bei denen durch erhdhten Unterdruck ein gezielter Lufteintrag erreicht wird (Ubersaugung,
Deponieaerobisierung). Dadurch wird eine schnellere Stabilisierung der Deponie in allen
Bereichen, d.h. Sickerwasser, Deponiegas und Setzungsverhalten beabsichtigt. Durch den
Sauverstoff wird der mikrobielle Abbau der organischen Substanzen gréfitenteils aerob
erfolgen, was wesentlich schneller geschieht als der entsprechende anaerobe Stoffwechsel.
Auflerdem wird durch den Unterdruck im Deponiekérper die Migration des Methans und
der auftretenden Spurenstoffe durch die Deponieabdeckschicht weitestgehend verhindert
[26]. Das anfallende Deponiegas enthalt einen erhdhten Anteil an Kohlendioxid und
Stickstoff und nur noch geringe Anteile an Methan, es entsteht somit ein Schwachgas.

Diese Technologie wird mit einer Entsorgungsméglichkeit fir Schwachgase gekoppelt
[27,28].

Der technischen Herausforderung steht ein hoher Kostendruck gegeniber, da, wenn
Emissionshandel unbericksichtigt bleibt, kaum wirtschaftliche Produktion von elektrischer
Energie und Warme zu erwarten ist. Aus einer grofien Bandbreite an méglichen Verfahren
und Konzepten sind bereits einige technisch erprobt und auf wenigen Deponien im
Demonstrationsbetrieb. Trotz viel versprechender Lésungen konnte sich noch kein
Verfahren etablieren, so dass die meisten Deponien noch ohne Méglichkeiten der

Entsorgung von Schwachgasen sind.

3.3.1. Regenerative Thermisch Oxidation (RTO)

Die Grundlage dieser Verfahren stellt die Oxidation des Methans auch unterhalb der
unteren Explosionsgrenze bei genigend hoher Temperatur (ca. 800 °C) dar [29,30]. Diese
Reaktion lauft ohne sichtbare Flamme ab. Jedoch ist die Verbrennungsgeschwindigkeit
(Flammengeschwindigkeit) eher gering. Durch den niedrigen Energiegehalt des
Schwachgases kann die notwendige Verbrennungstemperatur fir eine stabile

Flammenausbreitung nicht erreicht werden.

Bei der regenerativen thermischen Oxidation existiert mindestens eine keramische
Speichermasse, die auf Reaktionstemperatur vorgeheizt wird. Das Gemisch aus

Deponiegas und Luft wird mit Umgebungstemperatur aufgegeben, erwérmt sich an den
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heilen Speichermassen auf Reaktionstemperatur, und Methan wird zu den
Verbrennungsprodukten Kohlendioxid und Wasser umgesetzt. Durch den oben genannten
Aspekt der niedrigen Verbrennungsgeschwindigkeit, kommt es zum Wandern der
Reaktionszone in Richtung Austritt des Gases, was letztendlich zum Erliegen des Prozesses
bei unterschreiten der Zundtemperatur fihren wirde. Diesem Effekt wird mit einer
periodischen Umkehr der Strémungsrichtung entgegengewirkt. Die Reaktionszone kann
dadurch in der thermischen Speichermasse gehalten werden. Insgesamt sind drei

Technologien dieser Kategorie zuzuordnen und nachstehend beschrieben.
Depotherm-Reaktor

Der Depotherm Reaktor der Firma Roedinger BioEnergie GmBH enthalt zwei keramische
Speichermassen, wovon eine zum Starten der Anlage mit Hilfe von Gber eine elekitrisch
Heizung erhitztes Gas auf Betriebstemperatur (> 800 °C) erwarmt wird. Das Brenngas (Luft
und Deponiegas) stromt auf diese erste Stufe und wird thermisch oxidiert. Der heife
Abgasstrom gelangt zur zweiten, kihlen Stufe und erwérmt diese. Wéhrend dieser
Vorgdnge kommt es durch Wandern der Oxidationszone in der ersten Stufe zu deren
Erkalten. An dieser Stelle wird die Strémungsrichtung durch Betdtigung  der

Umschaltklappen gewechselt und die aufgewdrmte zweite Stufe dient als Oxidationszone.

Rohgaseintritt

Umschaltklappe
Rohgaseintritt

Keramische
Speichermasse
(Oxidationsphase)

Oxidationskammern
Elektroerhitzer

Keramische
Speichermasse
(Warmerilickgewinnung)

Umschaltklappe
Gasaustritt

Gasaustritt

Abbildung 5: Schema des Depotherm Reaktors nach [31]

Die Temperaturen im Reaktor kénnen zwischen 800 °C und 1050 °C variieren. Prinzipiell
kann ein sehr weiter Bereich von Methankonzentrationen behandelt werden. Der
Abgasstrom muss jedoch Uberstéchiometrich mit Luft verdinnt werden, um eine
Uberhitzung der Anlage zu verhindermn. Von einem Anbieter dieser Technologie wird
beispielsweise der Betriebsbereich mit 1 bis 100 Vol.-% Methan beziffert. Jedoch darf der
Methangehalt im gemischten Brenngas (Luft und Deponiegas) 1 Vol.-% nicht Ubersteigen
[32].
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Abbildung 6: Luftmengen bei der Regenerativen Thermischen Oxidation im Vergleich zur

Verbrennung mit A=1,1

Nachteilig bei dieser Technologie ist der nicht zu vermeidende Schlupf bei jeder Umkehr
der Strémungsrichtung. Methan und andere im Deponiegas enthaltenen Schadstoffe
werden somit nicht vollsténdig umgesetzt. Weiterhin fohrt die notwendige Zumischung von
Luft Gber die bendtigte Menge hinaus, um den Methangehalt im Brenngas auf 1 Vol.-% zu
vermindern, zu meist sehr hohen Gasdurchsatzen und damit beziglich des Methangehalts
Uberproportional grofen Anlagen bei héheren Methananteilen im Deponiegas. Dies wird
in Abbildung 6 durch einen Vergleich der zu férdernden Luftmenge, um das Brenngas auf
1 Vol.-% Methan zu verdinnen, und der Luffmenge fir eine Verbrennung mit A=1,]1

verdeutlicht.
VocsiBox

Im Gegensatz zum Depotherm Reaktor besteht die VocsiBox der Firma Haase
Energietechnik GmbH nur aus einem keramischen, nicht katalytisch aktiven Bett
(Abbildung 7). Das Prinzip des Umschaltens der Strémungsrichtung ist identisch, so dass
die Zone der flammlosen Verbrennung immer im Reaktor gehalten wird. Die
Methankonzentration im Deponiegas wird mit 0,3 bis 1,5 Vol.-% Methan angegeben [2].
Nach entsprechender Umrechnung des Methangehaltes auf das Brenngas ergibt sich ein

dhnlicher Betriebsbereich wie der des Depotherm Reaktors. Bei hdheren Methangehalten
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ist eine entsprechende Verdinnung mit Luft notwendig. Durch das éhnliche Prinzip besitzt

die VocsiBox die gleichen Nachteile wie der Depotherm Reaktor.

Reaktorbett

Prozef3luft mit
oxidierbaren
Inhaltsstoffen

=

gereinigte Luft

Tp = Eintrittstemperatur
T = Austrittstemperatur

Temperaturverlauf
A

Temperatur

b

Abbildung 7: Prinzip der VocsiBox [33]

|C-Modul

Der regenerativen thermischen Oxidation wird auch das IC-Modul der Firma Pro2
zugeordnet [34]. Néhere Informationen waren jedoch nicht zugénglich, so dass davon
auszugehen ist, dass die Wirkungsweise dhnlich der bereits beschriebenen zwei Verfahren

ist.

3.3.2. Rekuperative Thermische Oxidation

Durch die Warmeibertragung der heiflen Abgase an das frische Brenngas werden in den
meisten Féllen hohere Verbrennungstemperaturen als die entsprechende adiabatische
Verbrennungstemperatur des kalten Frischgases erzielt. Solche Brenner werden im

Allgemeinen als ,super-adiabatisch” bezeichnet.

Rekuperative Reaktoren unterscheiden sich von regenerativen Verfahren (siehe Abschnitt
3.3.1.) dadurch, dass keine Umkehrung der Strémungsrichtung erfolgt. Dabei wurde die
Verbrennung in typischen Warmeubertragerstrukturen durchgefihrt. Zwei entsprechende
Beispiele sind in Abbildung 8 aufgefihrt.



19

combustion

reactants chamber

insulation {}
products

—=>

# A
combustion chamber

burner with counter current
heat exchanger
= products
) < reactants
cross section of double spiral
burner

Abbildung 8: Beispiele fir Brenner mit Wérmezirkulation [35]

Fir den Doppelspiral-Brenner (Abbildung 8, rechts) konnte im Experiment bis zu einem
minimalen Methangehalt von 1,6 Vol.-% eine stabile Verbrennung aufrechterhalten
werden [35].

In Kombination mit der Verbrennung in porésen Medien, fir sich genommen ebenfalls
eine super-adiabatische Verbrennung [36], kommt dieses Konzept fir die Oxidation von

VOC’s (Volatile Organic Components) zur Anwendung. Ein technisches Verfahren

(Thermatrix®, Abbildung 9) wird durch die Firma ’
Linde am Markt angeboten [37]. Theatr’x

Fame

Es zeichnet sich gegeniber anderen Verfahren
zur VOC-Oxidation durch den stationdren
Betrieb aus. Als pordse Matrix wird eine Fill-

kérperschittung verwendet. Je nach Ausfihrung

wird eine typische Betriebstemperatur von ca.
1000 °C angegeben [38]. Der Energiegehalt des
zu reinigenden Gases besitzt einen Wert von
453 bzw. 1112 kJ/m?*, was einem Methangehalt

von 1,26 bzw. 3,1 Vol.-% entsprechen wirde.

— et
Ceramic
Matrin

T Onidation
Lo

Da das Innenrohr in Stahl ausgefohrt wird, ist

eine Verlagerung der Oxidationsreaktion in

diese Zone zwingend zu vermeiden [39]. Es Abbildung 9: ThermatrixVerfahren [37]
dient somit nur zur Vorwdrmung des Gemisches,
was die Flexibilitét des Verfahrens beziglich energiereicherer Gase einschrénkt bzw. eine

Uberstéchiometrische Verdinnung mit Luft notwendig macht.
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3.3.3. Spezielle Feuerungstechniken

Bei Brennern zur Entsorgung von Schwachgasen aus Deponien tritt ebenfalls teilweise eine
flammlose Oxidation auf. In diesem Kapitel sind jedoch weitere Technologien

zusammengefasst, die ohne eine Umkehrung der Strémungsrichtung auskommen.
Schwachgasfackel/ Thermisch Nachverbrennung

Das Merkmal der Schwachgasfackeln ist die Vorwdrmung der Verbrennungsluft durch
einen Abgas-Wéarmeubertrager. Durch diese MaBBnahme und eine sorgféltige Isolation der
Fackel gelingt es, Gase mit minimalen Methangehalten von 10 Vol.-% zu verbrennen. Eine
hoch entwickelte Steuerung gewdhrleistet einen stabilen Betrieb. Bei Unterschreitung der
Methankonzentrationsgrenze kann optional mit Stitzgas gearbeitet werden [31]. Ein
Beispiel ist in Abbildung 10 dargestellt.

Somit kann mit diesem Verfahren nur ein Teilbereich der Schwachgasentsorgung
abgedeckt werden oder es mussen mit dem Einsatz von Stitzgas hdhere Betriebskosten

und Minderungen der Klimagas-Vermeidung in Kauf genommen werden.
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e niE S
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Gasanalyse
= COES e
Lun = () =) <=
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Abbildung 10: C-nox Schwachgasfackel [31]
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FLOX-Brenner

Das wesentliche Merkmal der FLOX-Technologie ist

die Rickfohrung bzw. Durchmischung des Abgases
im Brennraum. Die Wirkungsweise beruht auf einem
komplexen Zusammenspiel verschiedener Effekte,
wie der hohen Zirkulation, der Ruckfihrung der
Verbrennungswérme und der Verdinnung des
Brenngases mit  Rauchgas  (Abbildung 11).
Urspringlich wurde diese Technik fir die Nutzung

von Erdgas in Hochtemperaturanwendungen (z.B.

FLOX-Betrieb 0 > 800°C

Glasindustrie) entwickelt. Der entscheidende Vorteil

war hierbei die massive Reduktion von Stickoxiden Abbildung 11: Prinzip des
[40]. FLOX-Brenners [40]

Die Brennertechnik erwies sich aber auch fir Schwachgase als geeignet, da durch die
Ricktthrung von Abgas in den Brennraum die Betriebsstabilitat erheblich verbessert wurde.
Eine Pilotanlage auf einer Deponie wurde 2006 in Ponte Teresa (Schweiz) errichtet und
erfolgreich in Betrieb genommen. Der Methangehalt lag bei 10 Vol.-%. Insgesamt wird ein
Betriebsbereich von 5 — 20 Vol.-% Methangehalt angegeben [41]. Problematisch kénnten
sich verdnderte Strémungsverhdlinisse auswirken, da die Brennergeometrie eventuell

angepasst werden muss um einen stabilen Betrieb zu gewdhrleisten [42].
Stationdre Wirbelschichtfeuerung

Die Wirbelschichtfeuerung fir Schwachgase wird bei einer Temperatur von ca. 850 °C
betrieben. Durch die Verwirbelung mit Verbrennungsprodukten kann die Temperatur der
Reaktionszone (Wirbelbett) auf dem erforderlichen Niveau gehalten werden. Die
Schadstoffausstéfe (CO, NO,) sind extrem niedrig und erfillen die Anforderungen der
17. BImSchV. Ein Schema ist in Abbildung 12 dargestellt.
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Abbildung 12: Schema der Deponiegasverbrennung in der stationéren Wirbelschichtfackel
[43]

Die Grenzen des Prozesses beziglich des Methangehaltes ergeben sich aus der
Wérmebilanz, d.h. die Reaktionstemperatur von 850 °C muss durch den Energiegehalt des
Deponiegases aufrechterhalten werden. Mit einer Vorwdrmung der Verbrennungsluft auf
400 °C und des Deponiegases auf 300 °C kann die Anlage ab einem Methangehalt von
5-6Vol.-% im Deponiegas stabil betrieben werden [43]. Die einzuhaltende
Betriebstemperatur von 850 °C, um die thermische Materialbelastung so gering wie
mdglich zu halten [44], und die hohen Sauerstoffgehalte im Abgas (ca. 13 Vol.-% [43]),
lassen den Schluss zu, dass bei hdheren Methangehalten im Deponiegas mit extremen
Luftiberschuss analog der Regenerativen Thermischen Oxidation gearbeitet werden muss
(siehe Abbildung 6). Dies bedingt eine gréfiere Anlage verglichen mit einer annéhernd
stochiometrischen Verbrennung und damit héhere Investitions- und Betriebskosten
(Energiebedart der Férderaggregate). Eine erste Pilotanlage wurde 2004 auf einer
Deponie in Mecklenburg-Vorpommern errichtet und in Betrieb genommen. Die
Betriebserfahrung betréigt mindestens 4 Jahre (26000 h), in welcher eine stabile
Entsorgung von Deponiegasen mit 8,4 — 41 Vol.-% Methan, bis auf zeitweilige

Unterbrechung wegen zu geringer Deponiegasmengen, gewdhrleistet wurde [45].
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Porenbrenner

Die Porenbrenner-Technologie verwendet als Brennraum pordse Materialien, wie z.B.
keramische Schdume. Durch den intensiven Warmetransport im inerten Material herrscht,
auBBer im Bereich der Oxidationsfront, annéghernd die gleiche Temperatur in Gasphase
und Feststoff. Durch den Wérmetransport im porésen Material kann so eine verbesserte
Flammenstabilitét erreicht werden. Dies qualifiziert diese Technologie fir die Verbrennung
von Schwachgasen. AL-HAMAMRE et al. [46] beschreibt experimentelle Untersuchungen und
numerische Modellierungen an Deponie-Modellgasen. In einem Testbrenner mit zwei
Leistungsstufen (5 kW und 10 kW) wurde die Grenz-Methankonzentration bis zum
,ausblasen” des Brenners mit 22 Vol.-% Methan bei Kohlendioxid als Inertgas (ohne
Vorheizung, P, = 5 kW) und 14 Vol.-% Methan bei Stickstoff (Vorwérmung auf 200 °C,
P.,=5 kW) als Inertgas angegeben. Die Differenz ist in der unferschiedlichen
Wérmekapazitat der beiden Inertgase und der Vorwérmung begrindet. In einer spéteren
Arbeit von VOSS et al. [47] wird von einer stationdren Umsetzung von Schwachgas mit
einem minimalen Methangehalt von 6 Vol.-% in CO, in einem geschwindigkeits-
stabilisieten  Porenbrenner berichtet. Die Vorwdrmung betrug 500 °C bei einer
thermischen Leistung von 3,2 kW. Von einer Anwendung in technischem Mafstab auf

Deponien ist nichts bekannt.
Lambda CHC

Das Verfahren der Lambda Gastechnik GmbH (Abbildung 13) besitzt ein Drahtgewebe,
auf dem die eigentliche Verbrennung bei 1100 bis 1200 °C staftfindet. Voraussetzung ist
eine nahezu ideale Durchmischung des Deponiegases mit der Verbrennungsluft, was durch
entsprechende Bauteile (Venturi-Dise) realisiert wird. Weiterhin setzt ein Diffusor die
Geschwindigkeit des Gases herab und verteilt dieses gleichméflig Uber den Querschnitt
hin zum Drahtnetz. Es kénnen mit dieser Technik Deponiegase mit Methangehalten von 12
bis 65 Vol.-% und Gasmengen von 17 bis 170 m*/h entsorgt werden. Die Anlage besitzt
einen Leistungsregelbereich von 1:10, was durch die Drehzahl des Verbrennungsluft-
Gebléses realisiert wird [48]. Eine entsprechende Referenzanlage befindet sich auf der

Deponie in Nérdlingen [31].
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Abbildung 13: Schema der Lambda CHC-Technologie [31]

3.3.4. Biologische Methanoxidation

Die Existenz von methanabbauenden Bakterien, welche eine ubiquitére Verbreitung haben,
ist schon seit langem bekannt. Dementsprechend bietet es sich an, diese Mikroorganismen
technisch zu nutzen, indem ein optimaler Besiedelungsraum bereitgestellt und vom
methanbelasteten Gasstrom passiert wird. Als Tragermaterial werden im Allgemeinen

Kompost- bzw. Humusfraktionen verwendet [49].

Die biologische Methanoxidation lésst sich unter Laborbedingungen sehr gut darstellen,
unterliegt aber in der Praxis einer Vielzahl von EinflussgréBen, vor allem Witterungs-
bedingungen (z.B. Temperatur), die die Leistung der Bakterien erheblich schmalern
kénnen. Bei der biologischen Behandlung von Deponiegasen kann eine Einteilung in

Biofilter und Oxidation in Deponie-Abdeckschichten getroffen werden.

Erfolgreich sind Biofilter vor allem bei der Desodorierung der Deponierestgase und
unterliegen keiner Emissionsbegrenzung (TA Luft). Jedoch ist der Erfolg bei der Methan-
oxidation unter Praxisbedingungen fraglich. Teilweise findet keine nennenswerte
Umsetzung des Methans staft [33]. Weiterhin sind relativ lange Verweilzeiten des Gases fir

nahezu vollstédndigen Methanabbau und damit groie Filtervolumina erforderlich [2].
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Eine Alternative zum klassischen Biofilter ist das Verwenden einer optimierten permeablen
Methanoxidationsschicht anstatt einer Abdeckschicht. Der Vorteil ist der vernachlassigbare
Betriebsaufwand und das Erfassen nahezu allen Methans, das im Deponiekdrper entsteht.
Es ist jedoch zu beachten, dass die jahreszeitlichen und witterungsbedingten
Schwankungen noch starkeren Einfluss ausiGben als bei kompakten Biofiltern und
auBerdem die Zugénglichkeit fur Sauerstoff stark eingeschrénkt ist. Ein entscheidender
Nachteil ist die kaum mégliche Beurteilung der Leistung einer solchen Schicht im
praktischen Betrieb. Fiur die weitere Verbesserung des Verfahrens existiert das
Verbundprojekt ,MiMethox” (Laufzeit 2006-2012), was in [50] ndher beschrieben ist.

3.3.5. Katalytische Verfahren

Die katalytische Aktivitét zur Oxidation von flichtigen organischen Substanzen ist fir viele
Stoffe allgemein bekannt. Neben unedlen Ubergangsmetallen, wie beispielsweise Chrom,
Vanadium und Mangan, zeichnen sich vor allem die Edelmetalle Platin und Palladium
durch hohe Umsatzraten aus [51]. Aber auch keramische Phasen, wie Hexaaluminate [52]

und Perowskite [53] sind als katalytisch wirksam bekannt.

Durch den Effekt des Katalysators kann die Umsetzung schon bei niedrigeren

Temperaturen stattfinden.
Katalytische Nachverbrennung

Fur Industrieabgase, z.B. l6sungsmittelbeladene  Abluft, ist die katalytische
Nachverbrennung Stand der Technik. Die Arbeitstemperatur bzw. die Anspringtemperatur
des Katalysators liegt in Abhdngigkeit von der Art des Kohlenwasserstoffes meist bei
Werten > 100 — 300 °C, wobei for Methan im Allgemeinen die héchsten Temperaturen
erforderlich sind. Diese Temperatur ist deutlich niedriger, als fir die rein thermische
Oxidation erforderlich, da durch die katalytischen Effekte die Aktivierungsenergie der
Reaktion vermindert wird. In der Praxis muss das zu behandelnde Gas auf die
entsprechende Anspringtemperatur des Katalysators durch einen AbgaswérmeUbertrager
oder mit externer Energiequelle gebracht werden. Problematisch ist unter Umsténden die
relativ hohe Anfdlligkeit, vor allem der Edelmetallkatalysatoren, gegeniber typischen
Katalysatorgiften (z.B. Schwefel). Im entsprechenden Fall muss z.B. ein Adsorber dem
Reaktor vorgeschaltet werden. Weiterhin ergeben sich auf Grund der oft wertvollen Metalle

des Katalysators erheblich héhere Investitionskosten als bei nichtkatalytischen Verfahren.

Ein weiterer Nachteil ist das starke Nachlassen der Aktivitét mit steigender Temperatur.
Dies ist in der Versinterung der Oberflache, dem Absinken der Metalldispersitét und
eventueller Abdampfung der aktiven Komponenten begrindet [51]. Da Oxidationen stark
exotherm sind, wird im Allgemeinen eine Temperaturerhdhung Gber die Lange des

Reaktors (bei nahezu adiabatischer Ausfihrung) feststellbar sein. Bei zu hohen
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Energiegehalten des Brenngases kommt es demnach zu Temperaturen, die den Katalysator
schadigen. Adiabatische Temperaturerhdhungen kénnen im Anwendungsgebiet gréfler als
800 °C sein (Anhang Il). Im Bereich der Schwachgase aus Deponien ist dabei fir
herkémmliche Edelmetall-Katalysatoren die Einsatzgrenze schnell erreicht. Beispielweise
Palladiummonoxid, welches bei Temperaturen Gber 600 °C in sauerstofthaltiger
Atmosphare aus Palladium gebildet wird [54], besitzt einen Schmelzpunkt von 860 °C und
damit auch eine erhdhte Flichtigkeit und Agglomerationsneigung bei annéhernd so hohen
Temperaturen. Weiterhin verringert sich mit zunehmender Temperatur die innere,

katalytisch aktive Oberfléche des Trégermaterials.

Katalysatoren auf Basis von Metalloxiden und Perowskiten/ Hexaaluminaten weisen eine
hohere Stabilitat auf, sind aber auch weniger aktiv, d.h. die Temperatur fir vergleichbare

Umsatzraten ist gréfer.
Wabenkatalysator aus Calciumaluminat

Um relativ anféllige Edelmetall-Katalysatoren zu umgehen, existiert die Maglichkeit
katalytisch aktive Oxide verschiedener Ubergangsmetallen einzusetzen. Ein entsprechender
experimentell untersuchter Ansatz der Firma Pro2 des Instituts fir Energetik (IFE) und der
uve GmbH war die Behandlung mittels temperaturbestandiger  keramischer
Wabenkatalysatoren auf Basis von mit Ubergangsmetallen dotierten Calciumaluminaten.
Die Verbrennungsluft wird Gber einen Abgaswdrmeibertrager vorgewdrmt. Es wird eine
erforderliche Mindesttemperatur von 800 °C fir die komplette Umsetzung des Methans
angegeben. Ein autothermer Betrieb wird angestrebt. Bei
zu geringem Energiegehalt kann dies durch den Abgas-
wdrmeuibertrager erreicht werden. Die Regelung der
Betriebstemperatur  erfolgt  Gber die Hohe des
Luftiberschusses. Zum Starten der Anlage dient eine Vor-

heizung des Reaktors mit Propangasbrenner auf

Reaktionstemperatur, bei der das Brenngas aufgegeben

wird.

In einer Pilotanlage auf der Deponie ,Langenbriicker
StraBBe” (Dresden) [55] und ,Oher Tanne” (Reinbek) [27]

konnten mit dieser Technologie Tests an realen

Abbildung 14: Calcium-

aluminat-Wabenkérper

Deponiegasen durchgefihrt werden. Es zeigte sich, dass Methan und andere Schadstoffe
vollstdndig oxidiert werden. Stabilitét wurde jedoch nur bei hohen Methangehalten von
17,7 Vol.-% im Deponiegas [55] oder 10 Vol.-% und hoher Vorwérmtemperatur erreicht.
Die Maximaltemperaturen im Reaktor beliefen sich auf Werte zwischen 1100 °C und

1350 °C. Bei geringeren Methangehalten als 10 Vol.-% konnte die Reaktionszone trotz
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Luftvorwdrmung nicht mehr im Reaktor gehalten werden. Es erfolgte eine Wanderung
Richtung Reaktoraustritt, die letztendlich zum Erliegen der Reaktion fihrte. Die
Wabenkarper zeigten bei den entsprechenden thermischen Belastungen nur eine geringe
mechanische Stabilitat. Insgesamt sind nur Messdaten fur kurze Versuchszeitrdume
dokumentiert, was eine Bewertung der Betriebsstabilitat Gber léngere Zeitrdume unmaglich
macht. Es ist trotz Katalysators wahrscheinlich, dass auf Grund der hohen Temperaturen
die rein thermische Oxidation in der Gasphase eine wesentliche Rolle bei diesem Prozess

spielt.

3.4. Fazit

Bei der Nutzung und Entsorgung von Deponiegasen ist vor allem der Bereich der
Schwachgase (Methangehalt < 25 Vol.-%) Gegenstand von Entwicklung und Erprobung
verschiedenster Technologien, wohingegen sich fir Stark- und Mittelgase die Verbrennung
in Fackelanlagen oder die Verstromung etabliert haben. Fir Schwachgase sind biologische
Reinigungstechniken als auch spezielle Brennertechniken und katalytische Verfahren in der
Erprobung. Gréftenteils handelt es sich um Anpassungen schon bekannter Technologien
an die Deponiegase. So sind vor allem katalytische Verfahren als auch die regenerative
thermische Oxidation (RTO) vor allem bei der Behandlung organisch beladener Abluft im
Einsatz, die meist geringere Energiegehalte besitzt als Deponiegas. Andere Verfahren, wie
der Porenbrenner, die Wirbelschichtverbrennung und der Flox-Brenner wurden
urspringlich fur energiereichere Gase konzipiert. Die Anpassung an die Deponie-

schwachgase bringt somit entsprechende Herausforderungen und Probleme mit sich.
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4. Innovationsbedarf for die Entsorgung von
Schwachgasen und Beitrag dieser Arbeit

4.1. Bewertung des Standes der Technik

Fur die Entsorgung von Schwachgasen ist es nicht méglich, ein spezielles Verfahren als
optimal herauszustellen. Es muss jede Deponie als eigenstdndiger Fall betrachtet werden,
da untereinander wesentliche Unterschiede zwischen Art und Menge der eingelagerten
Abfalle, Deponiegasprognosen, Infrastruktur der Deponien, momentane Methangehalte,

Deponiegasanfall und notwendige Investitionskosten existieren.

Die 6konomische Bewertung ist durch fehlende Informationen zu den Kosten der jeweiligen
Verfahren nicht méglich. Es konnte als Anhaltspunkt lediglich auf eine Fallstudie von
SCHNAPPKE und STACHOWITZ [34] zuriickgegriffen werden.

Aus diesem Grund sind nur die ermittelten Vor- und Nachteile der Verfahren zur

Schwachgasentsorgung zusammenfassend dargestellt.
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Tabelle 2: Vergleich der existierenden Verfahren zur Schwachgasentsorgung [34,55]

Regenerative
Thermische Oxidation
(RTO) (Depotherm,
Vocsibox, IC-Modul)

> ca. 1 Vol.-%

- breiter Bereich bzgl.
Methangehalt

- vergleichsweise
geringe Kosten [34]

- Methanschlupf durch
periodische
Strémungsumkehr

- Verdinnung mit Luft
aufca. 1 % CH, im

Reaktor = hoher
Luftstrom

Nachverbrennung
(Waabenkatalysator
Pro2/IfE/uve)

(>10 Vol.-% mit
Vorwdrmung der Gase)

- geringe Kosten bei
Einsatz keramischer
Katalysatoreinséitze [55]

Schwachgasfackel 0 . nur Teilbereich des
(C-Nox) > 10 Vol.-% stabile Entsorgung Schwachgasbereichs
bei veréinderlichen
Flox-Brenner 5-20 Vol.-% niedriger Methangehalt Durchsatz, Anpossur?g
der Brennergeometrie
erforderlich
stabile Entsorgung Uber - hohe Kosten [34]
Stationére Wirbelschicht > 5-6 Vol.-% weiten - wahrscheinlich hoher
Methangehaltsbereich Luftoberschuss
Einfache Technik Vorwérmung bis auf
_0
Porenbrenner > 6 Vol.% (@hnlich einer Fackel) 500 °C erforderlich
Stabile Entsorgung tber | Nicht einsetzbar bei sehr
Lambda-CHC 12 - 65 Vol.-% weiten geringen
Methangehaltsbereich Methankonzentrationen
- sehr grofie
Filtervolumina
- Kosten erforderlich
Biofilter n.r - Methankonzentration - witterungsabhdngig
besitzt keine untere
Grenze - teilweise keine
Methanoxidation in der
Praxis feststellbar
- Verfahren befindet sich
-Methankonzentration noch in der Entwicklung
Meth otion besitzt keine untere und Erprobung
:gdizck):::h?;ﬁ;n n.r Grenze - witterungsabhéngig
- Verhindgrn (?Ier -oberfléchenbezogene
Methanmigration Methanbelastung ist
begrenzt
- kaum systematisch
. - einfache Technik erprobt
Katalytische >17 Vol.-% (&hnlich einer Fackel)

- Instabilitat bei zu
geringen Methangehalt

- mechanisch instabile
Keramik
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4.2. Innovationsanforderungen

Ausgehend von den existierenden Technologien zur Entsorgung von schwach-
methanhaltigen Gasen lassen sich Anforderungen fir ein Verfahren mit entsprechendem
Innovationscharakter definieren. Durch entscheidende Vorteile gegeniber existierenden
Technologien lésst sich eine hohe Akzeptanz am Markt erwarten. Erst durch die
Verfigbarkeit einer Technologie mit entsprechender Leistung bei minimalen Kosten als der
Stand der Technik, wird eine Umsetzung der restlosen Entsorgung jeglicher Deponiegase

(Abschnitt 2) durch entsprechende Vorschriften durch den Gesetzgeber erméglicht.
Dabei sind von Interesse:

e Entsorgungssicherheit: Das Verfahren sollte Schwachgase bis zu einem maglichst
niedrigen Methangehalt sicher kontinuierlich entsorgen. Schlupfgase gilt es zu

vermeiden.

e Flexibilitat: Mit zunehmender Standzeit einer Deponie verringert sich sowohl der
Methangehalt als auch die anfallende Deponiegasmenge. Weiterhin unterliegen
beide Gréflen witterungs- und jahreszeitbedingten Schwankungen. Demnach sollte
eine Anlage einen groBlen Bereich der méglichen Schwankungen abdecken
kénnen, was die Standzeit erhdht und nachtragliche Investitionen in

Anlagenanpassungen minimiert.

e Wartungsaufwand: Durch einen minimalen Einsatz bewegter Teile und einen
moglichst geringen Regelaufwand werden die Verfigbarkeit erhéht und die
Betriebskosten gesenkt. Die Anlage sollte mannlos gefahren werden kénnen. Alle

heiflen Teile miUssen eine ausreichende thermomechanische Stabilitét aufweisen.

e Investitionskosten: Geringe Investitionskosten werden beginstigt, in dem méglichst
am Deponiestandort bereits vorhandene Anlagenteile (z.B. die Fackel) weiter
genutzt werden. Durch méglichst geringe Luftiberschisse werden das Volumen und
damit auch die Kosten fir Reaktor, Férderaggregate und eventuelle

Warmeubertrager zur Luftvorwdrmung klein gehalten.

e Betriebskosten: Der Einsatz von Fremdenergie zur Vorwdrmung oder von Erdgas als

Stutzgas ist konomisch wie dkologisch nachteilig.

e Explosionsschutz: Das Deponiegas wird vor dem Eintritt in den Reaktor mit der
Verbrennungsluft gemischt. Alle Anlagenteile sollten daher, wenn maglich, sicher
unterhalb der Explosionsgrenze betrieben werden oder, falls nicht ausfohrbar, mit

entsprechenden Sicherheitsvorkehrungen versehen werden (Flammensperre).
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4.3. Beitrag dieser Arbeit

Um die Entsorgung von schwachmethanhaltigen Gasen um eine weitere Mglichkeit, die
den entscheidenden Innovationsanforderungen Rechnung trégt, zu erweitern, wurde
zundchst eine Evaluierung verschiedener Konzepte, die teilweise dem Stand der Technik
entsprechen, vorangestellt. Dabei scheint die katalytische Umsetzung des Methans das
grofite Entwicklungspotential aufzuweisen. Durch einen aktiven Katalysator sollte die
Oxidation auf einem geringeren Temperaturniveau als bei einer rein thermischen
Umsetzung beginnen (Herabsetzung der Aktivierungsenergie), was durch den niedrigen
Energiegehalt des Schwachgases von Vorteil ist. Durch die anféngliche Warmefreisetzung
der katalytisch initiierten Reaktion soll ein Uberschreiten der Mindesttemperatur fir die
Verbrennung (bzw. thermische Oxidation) erfolgen. Weiterhin wird durch eine gesteigerte
Oxidationsgeschwindigkeit ein stabiler Betrieb bei geringeren Methangehalten als bei einer

rein thermischen Umsetzung in pordsen Strukturen erhofft.

Katalytisch aktive Materialien fir die Oxidation von Kohlewasserstoffen sind hinlénglich
bekannt und werden vielfaltig technisch angewendet. Besonderheiten der katalytischen
Deponiegasverbrennung sind jedoch die sehr hohen Temperaturen (bis ca. 1200 °C)
sowie die Beladung des Gases mit Schadstoffen und Stéuben. Ziel muss es demnach sein,
einen hochpermeablen Katalysator zu entwickeln, der eine héhere thermomechanische
Stabilitét als die bisher untersuchten Wabenkérper besitzt (siehe Abschnitt 3.3.5). Weiterhin
ist eine ausreichende Aktivitét bei den zu erwarteten Temperaturen notwendig. Als Ansatz
for diese Problemstellungen wird die Funktionalisierung von thermomechanisch stabilen
Tragern gewdahlt. Geeignet dafir sind offenzellige Schaumkeramiken aus Siliciumcarbid
(SiC), vorzugsweise gesintertes Siliciumcarbid (SSiC). Die Funktionalisierung erfolgt Gber
eine Beschichtung mit dem schon als Wabenkérper in Hochtemperatur-Anwendungen
eingesetztem Calciumaluminat (Abschnitt 3.3.5.) und Dotierung von entsprechend als
katalytisch akfiv bekannten Metalloxiden. Die Umsetzung konzentriert sich hierbei auf

einen klassischen Strémungsrohrbetrieb (adiabatisch).

Da eine Vorwdrmung des Brenngases oder der Verbrennungsluft in jedem Fall einen
positiven Effekt auf die Stabilitét der Oxidation bzw. Verbrennung besitzt, ist dessen
moglichst effiziente Realisierung ebenfalls ein aussichtsreicher Weg. Ein externer
WérmeUbertrager bringt jedoch einen erhéhten Investitionsaufwand mit sich. Ebenfalls
negativ zu bewerten ist der erhéhte Wartungsaufwand und die zunehmende Komplexitat.
Die Vorwérmung der Verbrennungsluft ist weiterhin durch die Zindtemperaturen des

Brenngases limitiert, um unkontrollierte Oxidationsvorgénge sicher auszuschlieBBen.

Eine entsprechende Méglichkeit die Nachteile zu umgehen, ist die Entwicklung eines
Oxidationsreaktors  mit interner Abgaswdrmerickgewinnung. Dieses  Prinzip  der

rekuperativen Gegenstrom-Reaktoren zur Oxidation von energiearmen Gasen wurde
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zuerst von WEINBERG et al. [56] entwickelt und experimentell demonstriert. Ziel fir diese
Arbeit war es ferner, eine entsprechende Weiterentwicklung fur die speziellen
Anforderungen beziglich der Deponie-Schwachgase durchzufGhren und zu bewerten. Als
aussichtsreich wurde eine Kombination dieses Prinzips mit dem des Porenbrenners
angesehen. Dieser zeichnet sich auBler der besseren Stabilisierung (Abschnitt 3.3.3.) durch
geringe Emissionen an NO, und geringe CO-Emissionen bei ausreichender Verweilzeit im
heilen porésen Medium aus [57, Kap. 8]. Besondere Herausforderungen fir die
Kombination mit einem Rekuperator ergaben sich sowohl bei den thermomechanischen
Anforderungen an das Material als auch fir die Auslegung und Skalierbarkeit des

Reaktors.

4.4. Fazit

Bei der Entsorgung von Deponiegasen mit einem geringeren Methangehalt als 12 Vol.-%
existieren funkfionale Lésungen, die jedoch jeweils gewisse Nachteile aufweisen, so dass
noch kein Verfahren flachendeckend eingesetzt wird. Es besteht demnach die
Notwendigkeit, die Grundlagen fir ein Verfahren zu schaffen, dass flexibel fir ein breites
Spektrum an Deponieschwachgasen verwendet werden kann und die Nachteile der bereits

existierenden Verfahren nicht mehr aufweist.

Darauf aufbauend verfolgt diese Arbeit das Ziel, Gber eine katalytische Funktionalisierung
poréser Medien oder Uber eine interne Rekuperation, Méglichkeiten zu finden,

Schwachgase mit einem niedrigeren Methangehalt als 12 Vol.-% sicher zu entsorgen.



33

5. Wissenschaftliche Grundlagen der

Verbrennung in porésen Strukturen

5.1. Einleitung

Verbrennung in  pordsen Medien bietet in einigen Anwendungsbereichen der
Verbrennungstechnik entscheidende Vorteile. Auf Grund der héheren Warmeleitfahigkeit
des Feststoffes gegeniber Gasen ist die effektive Reaktionsrate gréfler als bei freien
Flammen. Eine gezielte Konstruktion erméglicht eine genaue Kontrolle der Lage der
Oxidationszone. Die Oberfléche des porésen Mediums kann einen sehr hohen Teil der
Wérmeleistung als Strahlung an die Umgebung abgeben. Ein Nachteil besteht u. a. im

erhdhten Druckverlust.

Die Materialien fir die allgemein verwendeten porésen Medien sind auf Grund der hohen
Temperaturen ausschlielich Keramiken, wie z.B. Siliziumcarbit, Aluminiumoxid und
Zirconiumoxid. Diese sind sowohl als Fullkérperschittung (Kugeln oder Formkérper),
strukturierte  Packungen und monolithische Keramikschaumkérper ausgetihrt. Dabei
bestimmen sowohl die Struktur als auch das Material die Wé&rmetransporteigenschaften
und damit die Einsatzcharakteristika. Im Allgemeinen besitzen Schittungen hohere

Druckverluste als Packungen oder Keramikschéume.

Fur die in dieser Arbeit untersuchten Méglichkeiten zur Schwachgasentsorgung ist die
grundlegende physikalische Beschreibung der Vorgénge bei der Verbrennung in porésen
Medien elementar. So ist an sich auch die katalytisch unterstitzte Oxidation durch den
festen Katalysator ein Prozess in einem porésen Medium. Fir die interne Rekuperation
bringen die Verwendung von inerten Schittungen oder Schaumstrukturen entscheidende

Vorteile durch die Intensivierung des Warmetransports.

Obwohl porése Medien auch die Durchmischung von Fluiden verbessern, liegt im

Weiteren der Fokus ausschlieB3lich auf den vorgemischten Systemen.

5.2. Erhéhung der Flammengeschwindigkeit

Die laminare Flammgeschwindigkeit ist eine wichtige GréBe zur Beurteilung einer stabilen
Verbrennung. Sie entspricht der Ausbreitungsgeschwindigkeit der Flammenfront im freien
Raum. Fir den eindimensionalen Fall und eine globale Kinetik ist eine analytische Lésung
(Gleichung 1) entsprechend der Thermischen Theorie der laminaren Flammgeschwindig-

keiten nach MALLARD und LECHATALIER maglich.
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a A
z-Verbrennung P Cp

In porédsen Medien entspricht die Flammgeschwindigkeit der Strémungsgeschwindigkeit

der Brenngase, bei der die Flamme stabil an einem definierten Ort bleibt. Sie ist jedoch
dquivalent der laminaren Flammgeschwindigkeiten von freien Flammen. Die Flamm-
geschwindigkeit ist dabei auch vom porésen Medium (Struktur, Material) abhdangig.
Materialien, wie sie fir porése Medien zum Einsatz kommen, besitzen im Allgemeinen viel
hohere Warmeleittahigkeiten als typische Gase in Verbrennungsprozessen. Wérmeleitung
in porésen Medien findet dementsprechend hauptséchlich in der festen Phase statt [20].
Durch die grofie Oberfléche ist die Wérmeibertragung zwischen Gas und Feststoff sehr
intensiv, so das in den meisten Regionen des Brennraumes eine pseudohomogene
Betrachtungsweise (gleiche Temperaturen fir Gas und Feststoff) méglich ist. Im Hinblick
auf Gleichung 1 bedeutet das eine signifikante Steigerung der Flammgeschwindigkeit
durch die Veranderung der ausschlaggebenden Temperaturleitfahigkeit und damit des

maximalen Durchsatzes pro Anstrémfléche um ca. das Finffache [58,69].
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Abbildung 15: Vergleich der Flammgeschwindigkeiten in porésen Medien und in freien
Flammen bei variierten Aquivalenzverhélinis (Daten durch numerische Simulationen

gewonnenen) [58]
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5.3. Superadiabatische Verbrennung

Bei Temperaturen oberhalb der adiabatischen Verbrennungstemperatur spricht man von
superadiabatischer Verbrennung oder Verbrennung mit Enthalpietberschuss (,excess
enthalpie combustion”). Dieses Prinzip wurde als erstes von HARDESTY und WEINBERG [56]
beschrieben und von TAKENO und SATO [67] auf pordse Strukturen angewendet.

Bei getrennter Betrachtung von Feststoff und Gas (heterogen) wird das Gas an dem heif3en
Feststoff erwdrmt. Durch die hohe Oberfléche in porésen Medien sind entsprechende
Prozesse sehr intensiv und die Autheizung bzw. Abkihlung erfolgt in kleinen Zeitskalen
beziglich der erzwungenen Konvektion. Wenn die Zindtemperatur des Gemisches erreicht
wird, setzt die Verbrennungsreaktion ein und die entsprechende Verbrennungswérme wird
im Gas freigesetzt. Es kommt zu einer zusdtzlichen Erwdrmung des Gases durch die
chemischen Reaktionen. Wenn die Gastemperatur die Feststofftemperatur Gberschreitet,
kehrt sich die Richtung des WarmeUberganges zwischen Gas und porésen Medium um
und die Flamme wird gekUhlt. Durch die Vorwdrmung des Gases am pordsen Medium bis
zum Start der Verbrennungsreaktion kénnen héhere Temperaturen als die adiabatische
Verbrennungstemperatur erreicht werden, was schematisch in Abbildung 16 dargestellt ist.
Ein Teil der Verbrennungsenergie wird Gber Wéarmetransport im porésen Medium in die

Vorwdrmzone geleitet und somit im Kreislaut gefohrt (Qg). Entsprechend ist die Enthalpie
des Gases in Bereichen direkt nach der Verbrennung bzw. in der Verbrennungszone H/|
hoher als die zu erzielende Enthalpie H,; am Brennerausgang zuziglich des

Energieverlustes Q, .

QC
| Q
Hr v o " i PRODUCTS
T BURNER r -
T T'm L. T,
Ql'
H;
Y . « REACTANTS
.

Abbildung 16: Idealisiertes Schema der Enthalpie-Uberschuss-Verbrennung [56]



36

Diese Betrachtungsweise kann ebenfalls zur Erklarung der verbesserten Flammstabilitéten
in pordsen Medien dienen. Somit fGhren im Wesentlichen zwei Effekte zu diesbeziglichen
Vorteilen gegentber freien Flammen. Zum einen steigt die laminare Flamm-
geschwindigkeit durch Steigerung der Reaktionsgeschwindigkeiten auf Grund der durch
den Enthalpietberschuss hervorgerufenen erhdhten Temperatur in der Oxidationszone.
Zum anderen fohrt die durch den Feststoff mafigeblich geprdgte hohe effektive
Warmeleitféhigkeit ebenfalls dazu, dass héhere Strémungsgeschwindigkeiten im Vergleich

zur laminaren freien Flammgeschwindigkeit méglich sind.

5.4.Stabilisierung der Verbrennung

Beziglich der Stabilisierung kann zwischen zwei unterschiedlichen Zielsetzungen
unterschieden werden. Ein Bestreben ist, das schnelle Durchschlagen der Flamme Richtung
Brennereingang zu vermeiden. Auf Grund erhdhter Flammgeschwindigkeiten in pordsen
Medien ist dieser Vorgang schwieriger zu realisieren als bei freien Flammen. Ublicherweise
wird dies durch Flammensperren realisiert, in der die Flamme thermisch an festen kihleren
Oberfléchen gequencht wird und erlischt. Das Ablaufen dieses Effektes ist neben der
laminaren Flammgeschwindigkeit von der Oberfléche des porésen Mediums abhéngig
und damit vom charakteristischen Durchmesser der Partikel bzw. der Poren. Als Kenngrofie

dient die folgendermafien berechnete Peclet Zahl:

pe_StOnCorp g o U

i 77 (for Kugelschittungen) (2)

BABKIN et al. [59] geben eine kritische Peclet-Zahl von 65 fir die Stabilisierung der Flamme
an. Bei h&heren Werten kommt es zur schnellen Flammenausbreitung bzw. zum

Zurickschlagen.

Neben der Stabilisierung zur Vermeidung des Rickschlagens der Flamme ist bei der
Verbrennung in pordsen Medien auch eine Stabilisierung der Oxidationszone an einer

definierten Stelle der festen Matrix von Interesse. Dabei existieren folgende Strategien:
Stabilisierung durch Warmeibertragung

Entscheidend fur dieses Konzept ist es, dass die Temperatur des porésen Mediums und des

vorgemischten Gas vor der beabsichtigten Verbrennungszone niedrig gehalten wird.

TRIMIS et al. [60] entwickelten ein Konzept zur Stabilisierung der Verbrennungszone durch
Waérmeibertragung mittels gleichzeitiger Verwendung unterschiedlicher poréser Medien.
Ein entsprechender, Gber die Peclet-Zahl stabilisierter, Brenner besteht aus einem Bereich

unterkritischer Peclet-Zahl (kleine Partikel bzw. Poren) und einem Bereich Uberkritischer
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Peclet Zahl. Die Verbrennungszone stabilisiert sich idealerweise an der Grenze beider
Schichten.

Abstromende Abgase

I T T I I I T I T I IWérmetransport in axialer
Warmetransport zur Stabilisierung Richtung durch Strahlung,

der Reaktionszone Leitung, Dispersion und
Konvektion

Warmeabfuhr aus der Reaktionszone
durch Strahlung und Leitung des
Festkorpers sowie durch konvektiven

Waérmelibergang und Dispersion Verbrennungsgebiet

Grobporiges Medium Zindtemperatur

(Region C); Pe > 65

Feinporiges Medium Vorwérmzone

(Region A); Pe < 65 TTTTTTTTT

Anstromendes Gasgemisch

Abbildung 17: Warmestréme und Flammenstabilisierung in einem 2-Zonen-Brenner (aus

[61] nach [62])

Auch wenn das Durchschlagen der Flamme verhindert werden kann, ist es moglich, dass
die Verbrennungszone vergleichsweise langsam auch in Zonen mit unterkritischer Peclet-
Zahl ,wandermn” kann [35]. Der entscheidende Vorgang ist hierbei nicht das schnelle
Ausbreiten der Flammenfront in der Gasphase sondern die Aufheizung des pordsen
Mediums in entsprechender Zone. Dies ist der Fall bei relativ geringen Strémungs-
geschwindigkeiten und gut wdrmeleitféhigem Material in  der Vorwdrmzone mit
entsprechend intensiver WéarmeiUbertragung zwischen fester und fluider Phase. Die porésen
Medien der unterschiedlichen Schichten mussen sich in effektiver Warmeleitfahigkeit,
Waérmeibertragung  zwischen Feststoff und Gas und optischer Extinktion deutlich
unterscheiden. Die besseren Bedingungen sollten in der oberen Zone (Verbrennungszone)
vorherrschen, so dass sich die Flammenfront an der Zonengrenze stabilisiert. In der
unteren Zone kann sich unter Betriebsbedingungen keine Flamme ausbreiten, da durch die
kleinen Poren der Warmeaustausch zwischen fester Phase und Gas entsprechend gréfBer ist
und das Gas kihl gehalten wird. Der wesentliche Vorteil dieses Aufbaus ist die genau
einstellbare Lage der Verbrennungsfront Uber einen sehr weiten Lastbereich (20:1) [107].
Dieser Brennerautbau wurde auf Grund seiner ginstigen Eigenschaften von vielen

Forschergruppen experimentell und in numerischen Studien untersucht und weiterentwickelt

(siehe dazu [35]).

Die Kihlung des Gases in der untersten Schicht durch hohe Oberflachen des porésen
Mediums kann durch das Einbringen von Kihlschlangen in dieser Region noch verstarkt

werden. Entsprechende Untersuchungen wurden von HOWELL und ELZEY [63] durchgefihrt.
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Eine Stabilisierung durch Warmeubertragung erfolgt auch bei Oberfléchenbrennern. Dafir
sind sehr kleine Porendurchmesser auf der Oberfléche des porésen Mediums notwendig
(ca. 0,3 mm), um ein Zurickschlagen der Flamme zu verhindern. Jedoch wird das Gas im
porésen Medium vorgewdrmt wodurch eine hdhere laminare Flammgeschwindigkeit in der
Gasphase Uber dem porésen Medium erreicht wird. Durch den sehr geringen bzw. nicht
vorhandenen Abstand der Flamme zur Oberflache wird Warme zurick zum pordsen
Medium Gbertragen. Die heifle Oberfléche trégt zu einem hohen Strahlungswirkungsgrad
des Brenners bei. Durch die grofle Porositét sind eine Gleichverteilung der

Strémungsgeschwindigkeit und damit eine planare Flammenfront gegeben [64].
»  Geschwindigkeitsstabilisierung

Die Stabilisierung Uber die Strémungsgeschwindigkeit erfolgt Gber dieselben Prinzipien wie
in den vorangegangen Abschnitten. Die Verbrennungsfront ist an der Stelle stabil, an der
die Strdmungsgeschwindigkeit der eigentlichen effektiven Flammgeschwindigkeit entspricht.
Diese kann durch die Brennergeometrie entlang der Strémungsrichtung variiert und die
Lage der Verbrennungszone damit kontrolliert werden. Vor der stabilen Verbrennungszone
liegt die Strémungsgeschwindigkeit oberhalb der entsprechenden effektiven Flamm-
geschwindigkeit im porésen Medium und danach entsprechend darunter. Beispiele fir
solche Brenner sind radiale bzw. sphérische Brenner [107] und Brenner mit sich
verénderndem freiem Strémungsquerschnitt im Rohr. Dies kann durch konische Einsétze

oder Durchmesservergréferung erreicht werden.

Flammenfront

Abgas

Abbildung 18: Radialer und sph'c'nris_‘cher Brenner (aus [35] nach [107])
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Seit léngerem bekannt ist auch eine Stabilisierung durch eine plétzliche Querschnitts-
erweiterung, und einer damit einhergehenden Herabsetzung der Strémungs-

geschwindigkeit.

CATAPAN et al. [65,66] gelang eine Stabilisierung durch die Anstrémung des pordsen
Mediums Gber ein oder mehrere Diusen. Es bildete sich analog einer freien Flamme eine
stabile konische Flammenfront oberhalb der Einlassdiise im porésen Medium aus. Weitere
Austihrungen zu genauen Mechanismen dieser Stabilisierungsform in porésen Medien
sind nicht bekannt. Es ist zu vermuten, dass eine Strémungsgeschwindigkeitsstabilisierung
durch die QuerschnittsvergréBBerung und verstérkte Wérmeibertragung entgegen der

Strémungsrichtuna in den schlecht durchstrémten Randbereichen eine Rolle spielen.

— Oberflachenstabilisierung

Stabilisierung  zwischen
Schichten

lateral insulation

- Konische Flammenfront

Abbildung 19: Schematische Darstellung der Stabilisierung mit konischer Flammenfront
(Diuse mit d=16 mm in der Rohrmitte) [66]

5.5. Modellierung der Verbrennung in porésen Strukturen

5.5.1. Stand der Wissenschaft

Mit dem Beginn der Beschreibung des Prinzips der super-adiabatischen Flamme in
porésen Strukturen [67] bestand die Bestrebung durch Modellierung der Verbrennungs-
prozesse zusatzliche Informationen zu erhalten und die wesentlichen Effekte besser
beschreiben und begrinden zu kénnen. In der Literatur sind vor allem 1D Modelle zu
finden, da entweder in friheren Arbeiten die Rechenleistung die Komplexitdt begrenzte
oder eine mehrdimensionale Betrachtungsweise fur Studien zu chemischen Mechanismen

oder physikalischer Parameter und Effekte nicht notwendig waren [68]. Weiterhin sind fur
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klassische Porenbrenner die seitlichen Warmeverluste durch ausreichende Isolation meist
vernachldssigbar, sodass kaum radiale Gradienten auftreten, was eine 1D-Modellierung
ermdglicht [69,70,139]. Als Brenngaskomponente wird in den meisten Féllen Methan
betrachtet.

Erste Arbeiten auf dem Gebiet der Modellierung verwendeten hauptséchlich globale
Kinetiken und quasihomogene Modelle mit idealem Warmeibergang zwischen Gasphase
und pordsem Medium, was zu temperaturhomogenen Modellen fihrt. Spéter wurde
entweder mit realem Warmetbergang, der die wahren maximalen Temperaturen besser
beschreibt, oder detaillierteren Reaktionsmechanismen zur genaueren Wiedergabe der
Flammenstruktur und der CO und NO,-Emmisionen gearbeitet [68]. Weiterhin wurde der
Modellierung der Warmestrahlung besondere Beachtung geschenkt, vor allem wenn dies

als gewinschte Form der Wérmeibertragung angelegt war.

Ein weiterer Fortschritt in der Modellierung gelang ZHOU und PEREIRA im Jahr 1997 mit der
Verwendung eines detaillierten Mechanismus (27 Stoffe, 73 Reaktionen) in einem
temperaturinhomogenen  Modell  [68,71]. Die quasihomogene Betrachtungsweise
beziglich der Verteilung von fester Phase und fluider Phase in einem Kontrollvolumen
wurde beibehalten. Diese prinzipielle Herangehensweise wird auch aktuell als Standardfall

in der Modellierung von Prozessen in porésen Strukturen verwendet.

For die 2D Modellierung wurde auch zu spéateren Zeitpunkten noch mit dem
temperaturhomogenen Ansatz gearbeitet, da dieser entsprechend weniger Rechenleistung
beansprucht [46].

Die Einbeziehung der Strahlungswérmetbertragung wird je nach Autor und Zweck der
Untersuchung durch verschiedene Modelle realisiert. Die einfachste Form, Addition einer
Strahlungswarmeleitféhigkeit zur effektiven Wéarmeleitfahigkeit der festen Phase (Roseland-
Modell), kommt z.B. in [136,137,70,72,73,74] zur Anwendung. Bedingung dafir ist die
hinreichende optische Dicke [112], wie sie in den meisten porésen Medien erfGllt ist.
Dieses Modell ist jedoch ungeeignet fir die Modellierung der Warmestrahlung in
Randbereichen, da dort die Annahme der hinreichenden optischen Dicke nicht mehr
zulassig ist. Dies gilt insbesondere fir Brenner, mit wesentlicher Warmeabgabe Uber
Warmestrahlung z.B. Uber die Stimseite. Entsprechend geeignetere Modelle beinhalten
eine eigene Erhaltungsgleichung fir den Strahlungstransport. Weit verbreitet ist dabei das
Pu-Modell (siehe Abschnitt 5.7.4.), [69,75]. Weiter angewendete Methoden sind die
,collapsed dimension”-Methoden [76]. Vorraussetzung ist die Kenntnis der Strahlungs-
parameter wie Exfinktionskoeffizient, Scattering Albedo und Adsorptionskoeffizient, wofir
for Festbetten nur eine kleine Datenbasis in der Literatur zu finden ist. Von BARRA und ELLZEY

[69] konnte nachgewiesen werden, dass for Schwachgase (Aquivalenzwert @ =0,55) die
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Warmeleitung in der festen Matrix entscheidender als die Wéarmeleitung durch Strahlung

ist. Der Grund hierfir liegt hauptsdchlich in der niedrigen Verbrennungstemperatur.

Mit Hilfe der Lattice-Boltzmann-Methode konnte die Verbrennung, im Gegensatz zu den
bisherigen Ansétzen mit Quasi-Kontinuum, in realen offenzelligen Schaumstrukturen
simuliert werden [77]. Die MBMRA-Methode (mesh based microstructure representation
algorythm) basiert auf der gleichzeitigen Generierung von Rechengitter und detaillierter

pordser Struktur und verfolgt damit ebenfalls nicht den Quasi-Kontinuums Ansatz. [68]

5.5.2. Erhaltungsgleichungen

Die Formulierung der Erhaltungsgleichungen erfolgt fir den zweidimensionalen axial-
symmetrischen stationdren Fall im Zylinderkoordinatensystem [115], da die Gleichungen in
dieser Form fir die Modellierung des rekuperativen Oxidationsreaktors bzw. in der
eindimensionalen Form fiur die katalytisch gestitzte Oxidation in porésen Strukturen

verwendet werden.

Masseerhaltung (Kontinuitétsgleichung)

0

Z (pow ) S pew )+ 2 g

or r

Der instationdre Term sowie ein Quellterm werden nicht bendtigt. Die Gleichung

berucksichtigt den axialen sowie radialen Transport.
Impulserhaltung

Die entsprechende Impulserhaltungsgleichung in axialer Richtung lautet

0 0 op 10 ow, 2,

——\roww, J+——Iroww, |J=——+——|ru 2—=—-=(V-W) | [+

rax(pWX y) rar('aWX y) OX r@x[ﬂ( OX 3( )ﬂ
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zur Implementierung des spezifischen Druckverlustes des pordsen Mediums und in radialer

Richtung
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10 10 op 10 ow, Ow 10 ow, 2 _
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OX or r

Die Permeabilitét K und der Inertialkoeffizient g werden vom porésen Medium bestimmt.

Energieerhaltung

Im Falle der temperaturinhomogenen Betrachtungsweise werden die Enthalpiebilanzen fur
die Gasphase und das porése Medium separat gelést und sind Uber den jeweiligen Term

des Warmeibergangs miteinander verknipft.
Die Energiebilanz der Gasphase gestaltet sich demnach wie folgt:

V- Ga(p-E ¢ p)=5[ 45T 03 g W) R S, 7 T,)

(9)

2
mit  E=h-24+% (10, h=Yh-Y, (11) und J, =D, -VY,. (12)

p 2 i

Fur die feste Phase wird die Gleichung

0 oT 0 1 OT
&(ﬂ’o,eﬁ a—;}Fa[%,eﬁ (FJra_rSD =S, -a-(Tg-T;) (13)

aufgestellt. Ungeachtet des temperaturinhomogenen Ansatzes zwischen Gas und

Festkdrper wird der Reaktionsraum als Quasi-Kontinuum fir jede Phase betrachtet.
Stofferhaltung

Die Stofferhaltungsgleichung fir jede Komponente i lautet:

V- (pY,)==V-(=p-Dy - VY, )+ R (14)
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Die Stoffénderungsgeschwindigkeit R, in kg/m®/s wird aus den kinetischen Gleichungen

berechnet:

Ri=M D v,
’ (15)

N
— Vi, j,Prod ~Vi, j,Eduk
r —F’k’(Vi,j,Prod _Vi,j,Edukt)'HC : P (16)
i

Der Faktor T' beinhaltet den Effekt weiterer Spezies, die nicht in der stéchiometrischen

N
Gleichung enthalten sind (,Third body”), mit F:Zyi,jci, wobei y,; die Effizienz des

ieweiligen Stoffes i darstellt. Dies sind haufig Inertgase wie Stickstoff und Kohlendioxid.
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5.6. Strukturelle Charakterisierung der verwendeten porésen
Medien

5.6.1. Offenporige keramische Schéume

Keramische Schéume kénnen vielfdltige Strukturen besitzen und aus verschiedenen
oxidischen oder carbidischen Materialien hergestellt werden. Man unterscheidet weiterhin
zwischen offenporigen und geschlossenporigen Schéumen. Im Folgenden wird auf
offenporige Schéume aus Siliciumcarbid (SiC), insbesondere auf gesintertes Siliciumcarbid
(SSiC) Bezug genommen. Dieses Material besitzt fir den Einsatz in Verbrennungsreaktoren

gunstige anwendungstechnische Eigenschaften:
* hohe Wérmeleitfahigkeit (Ag. =60 — 120 W/m?/K [78,Kap. 3.3]),

» geringe Warmedehnung,

» hohe Temperaturbestdndigkeit in oxidierenden Atmosphéren durch Bildung einer
stabilen SiO,-Schutzschicht (bis zu 1600 °C [78, Kap. 3.3]), Wasserdampf und
Sauren kénnen die Besténdigkeit bis auf Temperaturen von 1400 °C herabsetzen

und
* hohe chemische Stabilitat (sGurebestandig, oxidationsbesténdig).

Die Struktur offenporiger Schéume ist aus Zellen (fluide Phase) aufgebaut, die durch
.‘.“' X Dg‘

o v et Ltﬁu_.
Oberfléche, Porositét oder Permeabilitdt héngen

direkt davon ab. Abbildung 20: Porenstruktur
30 ppi a-Al,O, [79]

Fenster miteinander verbunden sind. Die keramische

Phase kann durch Stege beschrieben werden, die an

Knotenpunkten zusammenlaufen [79]. Somit wird,

trotz einer gewissen zufélligen Schwankungsbreite der

ZellgréBen eine regelmaBige Struktur ausgebildet.

Als GrundgréBBen der Charakterisierung konnen die
Stegdicke und die Grofle der Zellen und Fenster

angesehen werden. Viele andere Eigenschaften, wie

Die wichtigste GréBle zur Charakterisierung der
ZellgréBe ist die Porendichte in ppi (Pores per Inch). Diese beschreibt die zéhlbaren Poren
auf einer Schnittfléche Gber eine standardisierte Ldnge von einem Inch. Trotz der weiten
Verbreitung existiert zahlreiche Kritik an dieser Gréfie, da z. B. nicht unterschieden wird, ob
es sich bei der gezdhlten Pore um ein Fenster oder eine Zelle handelt. Weiterhin besteht
eine gewisse Streubreite je nach Position der ausgezdhlten Strecke auf der Schnittflache

80).
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Demgegeniber ist auch mit Hilfe der Analyse von Querschnittsbildern die Ermittlung von
Porengréflenverteilungen moglich. Weitere Méglichkeiten zur Bestimmung  struktureller
Groflen bieten porometrische sowie porisometrische Methoden oder die Computer-

tomographie [80].

Fur die Berechnung von weiteren Groéflien, die vor allem for Warme- und
Stoffibergangsparameter  sowie  Druckverlust eine Rolle spielen, kommt der
charakteristische Lange bzw. dem hydraulische Durchmesser eine entscheidende Rolle zu.
Die Art der Berechnung dieser Strukturparameter wird oft durch deren beabsichtigte

Verwendung in weiteren Korrelationsgleichungen bestimmt.

SCHLEGEL et al. [81] definieren den hydraulischen Durchmesser fir keramische Schwamm-

strukturen nach der klassischen Definition fir Schittungen [82]:

Freies Volumen
dH = :4

- (17)
Benetzte Oberflache

£
S,
Hierfir ist jedoch die Kenntnis der spezifischen geometrischen Oberfléche notwendig.

Da es sich bei der Durchstrémung von offenporigen Schaumkeramiken prinzipiell um eine
Umstrémung der Stege handelt, kann auch die Stegdicke als hydraulischer Durchmesser
fungieren. Ein entsprechendes Modell nach GIBSON und ASHBY vereinfacht die Struktur der
Schaumkeramiken auf ein Polyhedron mit 24 Knotenpunkten, die in Form von 6 Fléchen
mit 4 Kanten und 8 Fléchen mit 6 Kanten verbunden sind. Daraus ergeben sich insgesamt

36 Kanten fir eine Grundstruktur der Schaumkeramik, die gleichzeitig die Stege darstellen.

Mit Hilfe der Porositat & und der Porendichte n_,; kann mit diesem Modell die Dicke der

Stege als hydraulischer Durchmesser errechnet werden [83]

1
dH :dSteg :ISteg : (I_E)E' (] 8)

10,0196

Steg —
® n

(19)

mit |
ppi

Weiterhin kann als charakteristische Lange fir weiterfihrende Berechnungen der mittlere

Porendurchmesser d; dienen [84,85].

RICHARDSON et al. verfolgen auBBerdem den Ansatz, den Kehrwert der geometrischen

spezifischen Oberflache als charakteristische Lange zu verwenden [86].

Fur die Abschatzung der geometrischen Oberfléche der Schaumkeramiken existieren

ebenfalls mehrere Anséitze. Basierend auf dem Modell des hydraulischen Durchmessers



46

lasst sich die spezifische Oberflache S, unter Kenntnis der Porengréfie dy nach RICHARDSON
wie folgt berechnen [87]:
4-¢

Sy =——. 20
s (20)

Mit dem Modell einer Kelvin Packung fir die Hohlrdume ergibt sich fir die Oberfléche
folgende Gleichung [88]:

482
d- +d

Steg

Sy Al-¢. (21)
Weiterhin existiert eine Korrelation mit der Porendichte, basierend auf einer digitalen

Auswertung metallographischer Anschliffbilder des Fraunhofer Instituts fir Keramische
Technologie und Sinterwerkstoffe (IKTS) [89] (Gleichung 22).

Sy =357-n,,"*" (22)

Diese Gleichung wurde im Zusammenhang mit der Anwendung von SSiC
Schaumkeramiken in volumetrischen Solarreceivern entwickelt und wird auch in dieser
Arbeit verwendet, da die gleichen Schéume vom selben Institut zur Verfigung gestellt

wurden.

5.6.2. Schittungen

Die wichtigste Gréfle als Grundlage fir strémungsmechanische Berechnungen stellt der
représentative Durchmesser des Partikels dar. Bei kugelférmigem Schittgut entspricht
dieser dem Durchmesser der Kugel. Fiur Abweichungen von dieser Form wird ein
entsprechender Aquivalentdurchmesser auf Basis der gleichen Oberflache Partikel-Kugel

berechnet (Sauter-Durchmesser),

s,A — 6-— (23)
bzw. auf Basis gleichen Volumens Partikel-Kugel berechnet:

dyy = %/VP g : (24)
T

Fior Warmeibertragungsprobleme an  nicht  kugelférmigen  Einzelkérpern  wird  von
SCHLUNDER und TsOTsAS [?0] die charakteristische Lange der Form:
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|=lr (25)

verwendet, wobei Us der Umfang des Schattenrisses in Strdmungsrichtung ist.

Die spezifische geometrische Oberflache einer Schittung errechnet sich aus der

spezifischen Oberfléche der Einzelpartikel unter Beriicksichtigung der Porositét [21] mit

6
don

S, =(1-2)- 26)
Beziglich der Porositét in Systemen mit Fluiden und festen Medien wird zwischen der
Porositét des Einzelkdrpers (Mikroporositdt) und dem Leerraumanteil der Schittung

unterschieden. Im Folgenden wird letzteres unter dem Begriff Porositét verstanden.

Alle wichtigen Eigenschaften der Schittung als Ganzes werden von deren Porositat
beeinflusst. Fir regelmafBige Kugelschittungen lésst sich die Porositat in einem unendlich

breiten Bett &, (ohne Wandeinfluss) theoretisch oder tUber empirische Korrelationen

errechnen [90,91]. Oft beruht die Angabe der Porositét einer Schittung, insbesondere bei
nicht-kugelférmigen Formkérpern, jedoch auf Messungen. In endlichen Betten ist eine
Abnahme der Porositdt in Wandndhe zu beobachten, was zur so genannten
Randgéngigkeit, der erhdhten Strémungsgeschwindigkeit nahe der Rohrwand, fuhrt. Mit
sinkendem Verhéltnis D/d, nimmt die Bedeutung dieses Effektes zu. Weiterhin spielt die
Porositatsverteilung fir die Beschreibung der Warmeleitung bzw. Wérmeibertragung im
Randbereich zwischen Wand und Schittung eine entscheidende Rolle. Die von GIESE [92]
entwickelte monotone Exponentialfunktion fir Kugelschittungen bietet eine Berechnungs-

moglichkeit der Porositét in Wandnéhe:

eN=¢, - 1+A-e{ d (27)

Fur Kugelschittungen ergeben sich die Parameter A=1,36 und B=5,0. Fir zylindrische
Kérper sind diese Parameter nach WINTERBERG und TSOTSAS [93]wie folgt angegeben:

A:OﬁS_

1, B=60. (28)

gZ ,00

Dabei ist in diesem Fall der Partikeldurchmesser

/ 3
d, =d, -3/——. 29
P Z3Zdﬁh ()
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Um diese Berechnungsgleichungen auch fir Raschigringe anwenden zu kénnen, sind an
dieser Stelle entsprechende eigene Modifikationen notwendig. Dies basiert auf der

Grundlage, dass die Porositét ¢;, die durch den Hohlraum im Zylinder verursacht wird,

nicht von der Néhe zur Wand abhéngt. Die Ubrige Porositét &, entspricht der einer

Schittung aus Vollzylindern, deren Verteilung in Wandndhe sich nach oben beschriebener

Vorschrift berechnen |@sst.

Die entsprechende Porositit &, ohne Wandeinfluss (Vollzylinder) ergibt sich aus der

gegebenen Porositat der Schittung der Fullkérper &, nach folgender Gleichung:

\Y d;
£, =1-—12 -(1—gw)=1—d2jd‘2-(1—gw). (30)

Ring a i

Mit Hilfe von Gleichung 27 und Gleichung 28 kann nun die Funktion &, (r)aufgestellt

werden:

d2-d;

gz(r)=(l— da ‘(lgw)MHAJBdJJ , (31)

0,65

d2
1—d2_ﬁ‘d_2-(1—gw)

mit A= -1 und B=6,0.

Durch Umstellen von Gleichung 30 und Ersetzen der Porositét &, durch die Funktion
g,(r), erhalt man die letztendliche Funktion &(r), die den radialen Porositétsverlauf in

einer Schittung aus Raschig-Ringen beschreibt:

d;—-d;
ad2 |

e(r)=1-(1-g,(r))- (32)
Die resultierende Porositétsverteilung ist vergleichend fir Vollzylinder und Raschigringe in
Abbildung 21 Gber den auf den Partikeldurchmesser bezogenen Wandabstand (r/d;)
dargestellt.
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Abbildung 21: Theoretische Porositétsverteilung fir Vollzylinder (d,=I=15 mm) und
Raschigringe (d,=1=15 mm; d, =9,5 mm)

Obwohl die wenigen vorhandenen gemessene Verléufe fir Raschigringe (z. B. in [90]) im
Randbereich eher sinusférmigen Schwankungen entsprechen, stellt die in Gleichung 30 bis
Gleichung 32 aufgestellte Funktion einen brauchbaren Mittelwert dar, der vor allem die
geringere  Porositdtserhéhung  der  Raschigring-Schittung  gegeniber  Vollkérper-

Schuttungen (Kugel, Zylinder) wiedergibt.

5.7. Stoff-, Energie- und Impulstransportparameter in poroésen
Medien

5.7.1. Dimensionslose Kennzahlen

Eine wichtige dimensionslose Gréfie fur die Charakterisierung der Strémung in pordsen
Medien stellt die Reynolds-Zahl dar:

Re = Wope -l (33)
Te

Je nach Verwendung, kann die Ermittlung der charakteristischen Lange | variieren. Die

Reynoldszahl Re in pordsen Strukturen wird mit der Leerrohrgeschwindigkeit u, gebildet.
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Fur Schuttungen wird die charakteristische Lange (charakteristischer Partikeldurchmesser)

for die Reynoldszahlberechnung je nach Zusammenhang (Kapitel 5.7.4.) berechnet.

For Schéume kommt hierfor oft der mittlere Porendurchmesser zum Einsatz. Ein Ubergang
vom laminaren zum turbulenten Strémungsregime erfolgt for Schaumkeramiken nach HALL
und HIATT [94] ab einer Reynoldszahl Re,=150, wobei der Porendurchmesser als
charakteristische Lénge betrachtet wird. SEGUIN e. a. [95] konnten jedoch experimentell bis
zu einer Reynoldszahl (Re,) von ca. 900 keine komplette turbulente Stromung detektieren.
Dabei gilt zu beachten, dass die Turbulenz, neben der Reynoldszahl, auch von der
Oberflachenrauhigkeit abhdngt. Aus diesem Grund sind Vergleiche experimenteller
Ergebnisse untfereinander schwierig. Prinzipiell ist jedoch festzustellen, dass bei
keramischen Schéumen die Turbulenz starker unterdrickt wird als in vergleichbaren
Schittungen [?6]. Dabei erhdht die Porendichte (d. h. Verringerung der Porengréfie) den
laminaren Bereich, wobei zu beachten ist, dass es sich um eine Porengréfenverteilung
handelt und im Grenzbereich bzgl. Reynoldszahl in kleinen Poren laminare Strémung

vorherrschen kann wéhrend in grofien Poren schon turbulente Strémung vorliegt.

Die Prandlzahl, berechnet aus kinematischer Viskositét bezogen auf die
Temperaturleitfahigkeit  (Gleichung 36), gibt das Verhdltnis der Ausbreitung der
Temperaturgrenzschicht gegentber der Viskositatsgrenzschicht wieder und ist damit nur

vom fluiden Medium und den Bedingungen (T, p) abhéngig.

pr=Cr (34)
//Lf

Die Peclet-Zahl fir den Stofftransport beschreibt im eigentlichen Sinne das Verhélinis von
Konvektionsstrémung zur molekularen Diffusion:
Wo 'dh

Pe, , = . 35
em,O D ( )

m

Fir porése Systeme wird der verringerte freie Querschnitt Gber die Porositdt mit einem

effektiven molaren Diffusionskoeffizienten

D, =D, -(I-vi-¢) (36)
berticksichtigt, woraus unter Anwendung von Gleichung 35 eine effektive Pecletzahl Pe,,

errechnet werden kann [97].

Fir Warmetransportphdnomene ergibt das Produkt von Reynolds- und Prandlzahl die

diesbezigliche Pecletzahl:



Pe = Re. Pr:WO'p'—dh'CP (37)
f
Die Nusselt-Zahl
NU :0;—" (38)
f

ist Grundlage fur die Beschreibung des Wérmeibergangs an der Grenzschicht zwischen
zwei Phasen, so zwischen fester poréser Matrix und dem diese durchstrémenden Gas,
Wobei fir pordése Strukturen der hydraulische Durchmesser d, die charakteristische Lénge |
darstellt. Uber die Nusselt-Zahl, die tber empirische Korrelationen errechnet wird, kann

der WérmeUbergangskoeffizient o bestimmt werden.

5.7.2. Druckverlust in porésen Strukturen

Fur die technische Anwendung von keramischen Schédumen und Schittungen kommt dem
Druckverlust eine entscheidende Bedeutung zu, da damit direkt Kosten fir die Férderung
des Fluids verbunden sind (Energiebedarf, Aggregatgréfen). Weiterhin ist ein
entsprechender funktioneller Zusammenhang fir die Impulsbilanz in  numerischen

Modellen notwendig.

Der Druckverlust poréser Medien wird im Allgemeinen durch eine Form der Darcy-
Gleichung beschrieben. Fir porése Medien, speziell keramische Schédume, hat sich fur die
Forchheimer-Gleichung, eine Erweiterung der Darcy-Gleichung, bewéhrt, die auch fir die

Berechnung von Schittungen angewendet wird [89], [87]:

d—pzl-w0+’0F'F-|wo|-w0 . (39)

dx K JK

Dabei stellt der Koeffizient K die spezifische Permeabilitdt in m? und F den Forchheimer-
Koeffizienten dar. Das Verhdlinis F/+/Kist der Inertialkoeffizient B in m'. Die

Leerrohrgeschwindigkeit wird, im Gegensatz zur Darcy-Gleichung, im zweiten Term im
Quadrat bericksichtigt, was der Formkraft auf das Fluid durch feste Hindernisse Rechnung
tragt. FOor die entsprechenden  Parameter existieren fir  Schittgiter  meist
Berechnungsmethoden anhand von Formfaktoren. Von BRAUER [98] wurde eine
entsprechende Korrelation der Faktoren der Forchheimer-Gleichung fir Raschigringe

aufgestellt:

83 ‘d2
T150-(1-¢)?

, p=175 S;? . (40)

e
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Der hydraulische Durchmesser wurde folgendermafien angepasst:

1,9

6 1-¢

Sv.z 1+§-\/E+;-gi

wobei &, die innere Porositét des Raschigrings darstellt.

d =

e

: (41)

Fur keramische Schdume missen diese Groflen jedoch experimentell bestimmt werden
[89]. Dies geschieht durch die Aufnahme von Druckverlusten in Abhdngigkeit der
Strémungsgeschwindigkeit und anschlieBender Regression zur Ermittlung der Koeffizienten
K und B der Forchheimer-Gleichung. Im Zuge der Bearbeitung des Themas wurden
umfangreiche Daten vom Fraunhofer Institut fir Keramische Technologien und Systeme
(IKTS-Dresden) zur Verfigung gestellt (Anhang 1).

5.7.3. Stofftransportparameter

Stofftransport erfolgt bei der Durchstrémung von porésen Strukturen, abgesehen von der
erzwungenen Strémung, durch Dispersion auf Grund von Verwirbelungen und
Quervermischungen. Die molekulare Diffusion spielt im Allgemeinen eine untergeordnete
Rolle. Uber Korrelationsgleichungen werden effektive Dispersionskoeffizienten D4 als
Funktion der Peclet-Zahl ermittelt und in das Fick’sche Gesetz zur Beschreibung des
resultierenden Stoffstroms eingesetzt. Die allgemeine Formulierung des Dispersions-

koeffizienten ist in folgender Gleichung aufgefihrt [99]:

. Pe . .
Dy =D, +—%.D_ . (42)

m m
Disp

In zylindrischen Koordinaten wird zwischen axialer und radialer Dispersion unterschieden,

was sich in unterschiedlichen Werten des Koeffizienten Kp,,, widerspiegelt.

Disp
Axiale Dispersion

Die Mehrzahl der Autoren verwendet fir Festbetten den Wert K =2 fir den Koeffizienten
Kosy in Gleichung 42, da dieser experimentell sehr gut belegt ist und auch auf
theoretischen Weg hergeleitet werden kann. Der Einfluss der Porositétsverteilung
(Randeffekte) wird in Gleichung 42 analog zu der Arbeit von WINTERBERG [100] nur Gber

den effektiven molekularen Diffusionskoeffizienten D, beriicksichtigt.

Fur Schaumkeramiken werden z.B. in [101,102,103] Korrelationsformeln ermittelt. Von
STEVEN et al. [103] konnte jedoch nachgewiesen werden, dass die axiale Dispersion keinen

Einfluss auf die Verbrennung in pordsen Strukturen ausibt.
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Radiale Dispersion
Schittung:

Umfangreiche Betrachtungen zur Berechnung der radialen Dispersion werden von
SCHLUNDER und TSOTSAS zusammengefasst [90].

In Wandnéhe ist durch die zwangsldufige Schittungsauflockerung jedoch mit gréBeren
Abweichungen zu rechnen. An dieser Stelle bietet sich eine ortsabhéngige Berechnung

nach dem A,(r) Modell an. Gleichung 43 wird demnach in Abhéngigkeit von der
radialen Koordinate r aufgestellt [100].

: W, :
Dt (r)= Dy (r)+ K, - Peyy g —=.f(R-r)-D, (r) (43)
0
Die Konstante K, = 1/8 fur Kugelschittungen ist theoretisch, wie auch experimentell, gut
belegt. Fir abweichende Formen werden von TSOTSAS [99] verschieden Werte

vorgeschlagen. Fir Raschig-Ringe ergibt sich folgende Korrelation:

175 Ay, +346-(1-Ay,)-(1/d, )

K, . , (44)
2 -1
mit Ay =| 14 Vﬂ(ﬁq (45)
Y, da
| y
ond = 0,39+0,02-[(d—J—0,85} . (46)

Der Démpfungsparameter f(R-r) wird auf Vorschlag von WINTERBERG [100] auf Grund
fehlender Datenbasis analog den der kugelférmigen Partikeln berechnet (Gleichung 47).

Der eingesetzte Partikeldurchmesser entspricht dem einer volumengleichen Kugel d .

f(Ror)= (R-1) , 47)
(0,44+4-e70]-d5,\,

Re,
for (O,44+4-e 70 ]-ds,\, >(R-r) .
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Fur alle anderen méglichen Bereiche besitzt der Démpfungsparameter den Wert 1. Die
dimensionslosen  Kennzahlen  Re und  Pe,, werden mit der mittleren
Leerrohrgeschwindigkeit u, berechnet und sind somit Gber die radiale Koordinate r

konstant. Das Verhdltnis u,c /u, wird anhand von simulierten Stromungsprofilen ohne

Oxidationsreaktion errechnet [99].
Schaumkeramik:

For Schaumkeramiken existieren verschiedene experimentelle Messungen, die in
Korrelationsgleichungen fiur den effektiven Dispersionskoeffizienten resultieren [101],
[102]. Dabei wurde sich auf die fir Schittungen giltigen GesetzmdaBigkeiten und
Gleichungen gestitzt und Gber numerische Methoden, entsprechende Parameter fir
Schaumkeramiken angepasst. Im Folgenden wird die Korrelationsgleichung nach PERAIRA
[102] verwendet (Gleichung 48), da diese im relevanten Reynolds-Bereich Gultigkeit
besitzt.

.63 . ,
D .=D +—.2-(1-¢)-Pe_,-D 48
reff m 320 ( m,0 m ( )

5.7.4. Warmetransportparameter

Wérmetransport in  durchstromten Festbetten, und demnach auch in keramischen
Schéumen, geschieht durch Warmeleitung, Konvektion und Strahlung. Durch den
isotropischen Charakter zufélliger Schittungen sind diese Effekte in allen Richtungen
gleich. Weiterhin findet ein Wérmeaustausch zwischen fester Phase und fluider Phase statt.
Primar wird der jeweilige Warmestrom durch die Stoffeigenschaften und die Beschaffenheit
der pordsen Struktur bestimmt. Eine ortsaufgeldste Modellierung fir porése Medien,
insbesondere mit komplexer chemischer Kinetik, ist jedoch sehr anspruchsvoll und erfordert
einen enormen Rechenaufwand. Aus diesem Grund findet sie z. Z. hauptsdchlich nur bei
der Betrachtung einzelner Partikel oder kleinen Ausschnitten von porésen Modellstrukturen
Anwendung (z.B. [103]). Dies kann unter anderen zur numerischen Bestimmung effektiver
Transportparameter oder zu deren Validierung genutzt werden (z.B. [104]). Rekonstruierte
reale Schaumstrukturen dienen bisher nur zu Berechnungen zum Strémungsbild bzw. zum
Druckverlust mit Hilfe von CFD-Codes. Die Modellierung von Wéarmetransportvorgéngen
in solchen realen Strukturen und der Vergleich mit messbaren, bzw. aus Korrelationen
hervorgegangenen globalen Parametern, wie Warmeibergangskoeffizienten Fluid-Feststoff
und effektive Warmeleitfahigkeiten, sind Gegenstand aktueller Arbeiten, um die Vorgénge

in porésen Systemen noch weiter zu verstehen [105].

Bei gréBeren Geometrien wird deshalb ein ortshomogener Ansatz verwendet, welcher

effektive Transportparameter erforderlich macht. Fir die Modellierung thermischer und
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thermochemischer Prozesse ist die Kenntnis entsprechender Wérmetransportparameter
zwingend notwendig. Die Berechnung basiert auf, aus entsprechenden Experimenten
gewonnenen, empirischen Gleichungen. Dabei ist die Datenbasis fir Schittungen

umfangreicher als fir Schaumkeramiken, die erst in jUngerer Forschung eine Rolle spielen.

Fur die getrennte Modellierung von Transportvorgdngen der festen und der fluiden Phase,
insbesondere fir Verbrennungsprozesse in porésen Materialien, muss fir jede Phase eine
eigene Energiebilanz aufgestellt werden. Die Vereinfachung der Temperaturhomogenitét
wird aufgegeben. Es ist demnach speziell fir die Warmetransportvorgéinge der Austausch
zwischen den beiden Phasen mit zu bericksichtigen. Dementsprechend bleibt die
Warmeleitféhigkeit als effektive GréBle nur fur die Warmeleitung und die Strahlung des
Feststoffes erhalten. Hinzu kommt der Wé&rmeibergangskoeffizient als Parameter der
Enthalpiebilanz. In diesen Fall werden die Konduktion und die Strahlung der festen Phase

und die Konvektion (erzwungene) inklusive der Dispersionseffekte, der fluiden Phase
zugeordnet [106,107].

Der Wérmetransport durch Konvektion der Gase auf Grund der erzwungenen Durch-
mischung in der Schittung, wird durch einen effektiven Dispersionskoeffizienten

berucksichtigt.

Im Weiteren soll die Warmeleitfahigkeit ohne Durchstrémung néher betrachtet werden.
Warmetransport findet in Form von Wérmeleitung im Feststoff und in den fluidgefillten
Hohlrdumen sowie durch Warmestrahlung statt. Vor allem bei empirisch gepragten
Korrelationen sind diese drei Effekte oft nicht losgeldst voneinander behandelt. Fir
Schuttungen wird anhand der Literatur ein passender Satz an Gleichungen ausgewdhlt und
gepruft. Bei Schaumkeramiken sind in der Literatur weitaus weniger Daten vorhanden,

weswegen hier durch zusétzliche Messungen ein Beitrag geliefert wird.
Effektive Ruhewdrmeleitféhigkeit in Schittungen:

Fur die Berechnungen der effektiven Warmeleitfahigkeit — _—
von nichtdurchstrémter Schittungen existiert eine Vielzahl \ /
von Arbeiten. Mit Hilfe von unterschiedlichen Modell-  mm—p \]/

vorstellungen  wurden  entsprechende  Lésungswege — Kugel /A\
erarbeitet. Weit verbreitet ist das von ZEHNER, SCHLUNDER -
und BAUER erarbeitete Modell [108,109,110]. Dies

wurde von SCHLUNDER und TsOTSAS [90] eingehend Abbildung 22: Einheitszelle

Modell paralleler Warme-
diskutiert und anhand von weitreichenden Literaturdaten | P L 1108
stromlinien nac

weiter verifiziert. Grundlage ist die Annahme von [108]
parallelen Warmestromlinien fir die Einheitszelle, was

streng genommen nur bei gleichen Wéarmeleitféhigkeiten von Fluid und Partikel gilt. Auf
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Basis dieser Zelle wird die effektive Warmeleitféhigkeit for die porése Struktur berechnet.
Das Modell zeichnet sich durch Flexibilitat und zuverléssige Wiedergabe vorhandener
Messwerte aus. Durch Einfihrung von Formfaktoren ist es auch auf bingre

Kugelschittungen, gebrochenes Gut, Zylinder und Raschig-Ringe anwendbar [90].

Die Berechnung der Ruhewdrmeleitfahigkeit von Schittungen erfolgt nach der
Berechnungsvorschrift nach SCHLUNDER und TSOTSAS [90], die auch in den VDI-Wéarmeatlas
[99, Kap. 8] Eingang gefunden hat. Die einzelnen Gleichungen sind an entsprechender

Stelle zu finden.

Die Annahme, die fir geméfigte Dricke und nicht zu kleine Partikel gerechtfertigt ist, dass
die mittlere freie Weglénge der Molekile viel kleiner als der Abstand der Partikel ist,
begrindet die Vernachlassigung des Knudsen-Bereichs in der Warmetbertragung durch

Warmeleitung im Spalt zwischen zwei Festkérpern.

Der in den Gleichungen integrierte Verformungsfaktor B nach Gleichung 49, dient dabei
der Bericksichtigung nichtkugelférmiger Partikel und der teilweisen Kompensation der
Modellannahme paralleler Wérmestromlinien  [90]. Der empirische Formfaktor C;
bericksichtigt hierbei die Form der Partikel.

%
B-C, (1—_5) (49)

&

a

2
Kugel:C, =1,25 ; Zylinder:C, =2,50; Raschig-Ringe: C; =2,5-[1+(g—'j }

Weitere Berechnungsmethoden fir die Warmeleitfahigkeit in  nichtdurchstrémten

Schuttungen ohne Bericksichtigung der Strahlung sind in [113] und [111] gegeben.

Die Bericksichtigung der Strahlungswdrme Uber die Strahlungswarmeleittahigkeit 4., in

der verwendeten Berechnungsvorschrift nach SCHLUNDER und TSOTSAS, basiert auf dem
Roseland-Modell, womit der Warmetransport Uber eine dem Fourier’schen Gesetz

analogen Form beschrieben wird [112]:

4o .d(nz -T4)

3. Ly dz 1°0)

qrad =

Als Voraussetzung sind nicht zu groBen Temperaturgradienten zu nennen, um die stark von

der Temperatur abhéngige Strahlungswéarmeleitfahigkeit einzufGhren:

dT
Jpg = Arg (T2 — . 51
qrad rad ) dZ ( )
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Fur Schittungen wird angelehnt an die Warmestrahlung in einem Spalt eine Beziehung des

Damkéhler-Typs verwendet [90]:

j’rad :4'GS.F.T3'Xrad , mit F:2— . (52)
<

€p

Die geometrische Abmessung X4 entspricht fir monodisperse Schittungen dem

Partikeldurchmesser bzw. fir nicht-kugelférmige Partikel dem reprasentativen Durchmesser
(Sauter —Durchmesser). Der Faktor F bericksichtigt den Gesamtemissionsgrad der Partikel

&y (Spektraler Emissionsgrad).

VISKANTA [113] gibt fur die Strahlungswarmeleitféhigkeit in Kugelschittungen folgende
Gleichung an:

0,96

LIl
3
ﬁad =o,707-(%J - 41 os T li—P | (53)
f f 2.(_1J+ S
Ep F,

Ein weiteres Modell, was fir die Beschreibung der Wérmestrahlung in porésen Medien zur
Anwendung kommt, ist das P,-Modell, was die niedrigste Ordnung des ,spherical
harmonic” Modells darstellt. Die grundlegenden Gleichungen, fir graue Strahler (keine
Abhéngigkeiten von der Wellenlénge), sind die Beschreibung des Gradienten des

Wérmestroms Uber der optischen Dicke als Koordinate (z.B. x-Richtung: 7 = x- #)

vr'Qrad :(l_a))(47[|b_G) (54)

und des Gradienten der einfallenden Strahlung G [112]

V. G=-(G-A )G, . (55)
Fur isotropische Streuung nimmt der Faktor A, den Wert O an.

Die Strahlungseigenschaften wie Optische Dicke 7 bzw. Extinktionskoeffizient, die Albedo
@ und der lineare anisotrope Phasenfunkfionskoeffizient A, kénnen nach der correlated-
scattering Theorie nach Kamiuto [111,114] aus Parametern der Schittung (Partikel-

durchmesser, Porositét) berechnet werden.

mit: 7, =1+1,5(1-£)-0,75-(1-¢)’ (56)

p=Cr.-1)(1-2)-2

P
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Die Albedo @ ist gleich der hemisphérischen Reflektion einer Kugel ps(T) und A :—g.

Unter der Annahme dass die Intensitét G gleich der Intensitét eines Schwarzen Kérpers ist,
erhélt man:

G=4-n-o, - T*. (57)

Nach Differentiation nach der optischen Dicke 7 und Einsetzen in Gleichung 55, ergibt
sich eine Transportgleichung der Strahlungswdrme nach dem Modell nach ROSELAND,
wobei sich fir nicht-brechende Medien (n=1) folgende Gleichung fir die Strahlungs-
wéarmeleitfahigkeit ableitet [115].

16
/1rad = A 3 Os T (58)
BB-A )
Im Unterschied zu den Modellen nach VISKANTA und SCHLUNDER/TSOTSAS, die parallele
Platten als Grundvorstellung verwenden, basiert die Ableitung der Strahlungs-

warmeleitfahigkeit aus dem P,-Modell auf der Vorstellung, einer Wérmestrahlung durch
einen mit festen Partikeln gefillten Raum. Abbildung 23 gibt einen Uberblick tber die

aufgefihrten Ansétze der Strahlungswérmeleitfahigkeit fir Schittungen aus Raschig-

Ringen.
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Abbildung 23: Modellvergleich Strahlungswarmeleitfahigkeit der Raschigringe

Die berechnete Strahlungswarmeleitfahigkeit nach KAMIUTO (Gleichung 58) liegt hoher als
bei den beiden weiteren Modellen, wobei das Modell nach SCHLUNDER und TSOTSAS fir
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Fall a) eine recht gute Ubereinstimmung mit experimentellen Daten besitzt [90]. Ein
weiterer Nachteil ist die fehlende Beachtung der Temperaturabhéngigkeit der Strahlungs-
eigenschaften, wie sie in den Modellen basierend auf parallele Platten Gber den
Emissionsfaktor bericksichtigt wird. Die hohe Differenz zwischen den experimentell
verwendeten PartikelgréfBen zur Ermittlung von Gleichung 56 [114] und den fir die Arbeit
relevanten PartikelgréBen in Abbildung 23, ist ein weiteres Argument gegen die

Verwendung von Gleichung 58.
Effektive Ruhewérmeleitfahigkeit in Schaumkeramiken

FUr Schaumkeramiken ist im Vergleich zu Schittungen die Datenlage ungleich schwieriger.
Weiterhin muss beim Vergleich verschiedener Messungen unterschiedlicher Autoren
bericksichtigt werden, dass trotz gleicher Strukturparameter (Zelldichte, Porositét) und
Material, durchaus weitere Unterschiede (z.B. herstellungsbedingt) auftreten kénnen. Die
Bestimmung der Warmetransporteigenschaften basiert in den allermeisten Féllen auf
experimentellen Ergebnissen. Zunehmend kommt aber auch die Simulation des

Wérmetransports an hochaufgeldsten Gittern von Modellstrukturen zum Einsatz [116].
Fur die effektive Warmeleitfahigkeit ergeben sich zwei experimentelle Ansatze:

* zum einen kann die effektive Warmeleitfahigkeit in Abhdngigkeit der Temperatur

durch Plattenmessverfahren direkt bestimmt werden,

* zum anderen kénnen die effektive Wéarmeleitfahigkeit bei Raumtemperatur des
festen Materials und die Warmestrahlungsparameter separat bestimmt werden.
Unter Voraussetzung hinreichender optischer Dicke, ergibt sich die temperatur-
abhéngige effektive Wérmeleitfahigkeit aus der Addition mit der berechneten
Strahlungswarmeleitféhigkeit (Roseland-Modell), oder die Wéarmestrahlung wird

Uber eine separate Transportgleichung in die Modellierung eingegliedert (z.B. P;-

Modell).

Fur ausgewdhlte SSiC-Schéume, wurde in [80, Part 4.3] die temperaturabhéngige effektive
Wérmeleitféhigkeit in einem Plattenmessverfahren bis 500 °C bestimmt und Korrelations-
gleichungen erstellt. Diese wurden mehrfach von anderen Autoren zur Berechnung von

Temperaturverteilungen verwendet (z.B. [46] und [117]).

Tabelle 3: Korrelationsgleichungen fur die effektive Ruhewdrmeleitfahigkeit von SSiC-
Schaumkeramik nach [80], Porositat 76 %

10 ppi SSIiC Ay=-0,56+2,4-10°T+5,0-107-T2

20 ppi SSIC A= -02+42,410%T

45 ppi SSIiC Ag=1,2+3,9-10°T+1,1-10°-T?
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Messungen bei hdherer Porositét (81 %) zeigten jedoch eine erheblich hohere

Wérmeleitfahigkeit, die so nicht zu erwarten war [80].

In der vorliegenden Arbeit wird sich auf beide Varianten der Ermittlung der effektiven
Warmeleitféhigkeit  gestitzt.  Experimentelle Daten wurden in begrenztem Umfang
gewonnen und unter zu Hilfenahme von weiteren Daten aus der Literatur ausgewertet. Auf
Grund von Messunsicherheiten, die nur durch eine aufwendige systematische Arbeit mit
den verschiedenen Methoden behoben werden kénnen, kann es sich nur um eine erste

Anndgherung handeln.
Ruhewdrmeleitfahigkeit bei Raumtemperatur

Zur Ermittlung der Ruhewdrmeleitféhigkeit bei Raumtemperatur wurden im Zuge dieser
Arbeit Messungen mit der Hot-Disk Methode (Anhang Ill) durchgefGhrt. Es zeigte sich
dabei eine extreme Abhéngigkeit zum einem von der Bearbeitung der Messfléchen und
zum anderen von der Sensorgréfie. Mit einer optimalen Konfiguration, Sensorradius von
14,61 mm und einer nachtraglich angeschliffenen Probe (Kantenldnge des Wirfels 120

mm), konnten folgende Werte gemessen werden [118]:

Tabelle 4: Messergebnisse Hot-Disk (Raumtemperatur); Sensor Nr. 4922; R=14,61 mm;

angeschliffen

Porendichte 10 ppi 20 ppi 30 ppi
Porositat 90,75 % 90,65 % 90,85 %
A
oo 3,09 W/m/K 3,3 W/m/K 2,99 W/m/K
(liegende Zelle)
A
oo 2,49 W/m/K 2,88 W/m/K 2,99 W/m/K
(stehende Zelle)

Die Proben wurden vom Fraunhofer Institut fir Keramische Technologien und Systeme

(IKTS) zur Verfigung gestellt.

Herstellungsbedingt besitzen die vermessenen SSiC Schaumkeramiken eine geringfigig
anisotrope Struktur, bei der die einzelnen Zellen in eine Raumrichtung leicht gestreckt sind.
In Richtung der betrachteten Warmeleitung kann daher zwischen stehender Zelle (parallel
zur Streckungsrichtung) und liegender Zelle (orthogonal zur Streckungsrichtung)
unterschieden werden. Fir die héchste vermessene Porendichte (30 ppi) war dies jedoch in
den Messwerten nicht sichtbar. Bei geringeren Porendichten lag die Warmeleittahigkeit for
die stehenden Zellen immer unterhalb der liegenden Zellen. Eine Erklarung dafir kann
eine mdaglicherweise geringere mittlere Stegdicke in Richtung der Streckung sein. Die

Vermessung der Kontakiflachen mit Hilfe der Software PoreScan am IKTS fir eine Probe
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10 ppi) zeigt die Anisotropie der verwendeten Keramikschdume. Es konnte eine relative
Kontaktfléche von 7,6 % in Richtung stehender Zelle und 15,1 % in Richtung liegender

Zelle ermittelt werden. Damit steht fir die Wérmeleitung in Richtung liegender Zelle ein

gréBerer Querschnitt an Feststoff zur Verfigung was dementsprechend zu héheren
effektiven Warmeleitféhigkeiten fGhrt.

. 'S o
4 T v
VD W SR _ 3
Abbildung 24: Aufnahme der angeschliffenen Schnittfléchen (oben) und durch

Bildbearbeitung extrahierte Kontaktflachen (unten) in Richtung stehender (a) und liegender
Zelle (b)

Die effektive Ruhewdrmeleitfahigkeit ist u. a. von der Warmeleitfahigkeit des reinen
Feststoffes abhdngig. Deren Temperaturabhéngigkeit findet so Eingang in die
entsprechenden Modelle fir die Wérmeibertragung in pordsen Medien. In der Literatur
sind Messungen an anderen Siliciumcarbiden (OB-SiC  [119]) bzw. anderen
Keramikschéume zu finden, die fir die Anpassung der Krisher-Gleichung [90] verwendet
wurden. Dieses Modell basiert auf eine Aufteilung zwischen seriell und parallel

verschalteten Warmeleitfahigkeits-Widerstdnden von Fluid und Feststoff:

/?’ef'f S = b- ﬂ’seriell + (1 - b) A (59)

parallel /
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1

seriell 8/ﬂf+(1—8)/i 2 f+( g) S ( )

A , (60) 2

parallel
S

Von DIETRICH wurde der Parameter b, der Anteil des entsprechenden seriellen Widerstands,

for Keramikschéume auf 0,51 bestimmt.

Mit Hilfe einer empirischen Gleichung fur die Wéarmeleitfahigkeit [120] des reinen SSiC:

W

—T—22,69j
m-K '

A {24,84917+ A-e[ 363,587 mit A=180 (62)

konnte mit oben beschriebenem Modell die effektive Warmeleitfahigkeit nachgerechnet
werden. Dabei zeigte sich, dass diese berechnetet effektive Wéarmeleitfahigkeit héher als
der Messwert liegt. Da jedoch die Warmeleitfahigkeit des Feststoffes SSiC in Abhéngigkeit
der Herstellungsbedingungen stark variieren kann (A, sc=60-120 W/m/K [78]), ist die
Abweichung hauptséchlich in der Wéarmeleitféhigkeit des Feststoffes zu suchen. Daraufhin
erfolgte eine Anpassung des Parameters A in Gleichung 62 fir die Messdaten des 30 ppi

Schaums.

Tabelle 5: Anpassung des Parameter A an Messdaten der Hot-Disc-Messung fir 30 ppi

Parameter A Warmeleitfahigkeit
Ayt = 4,54 W/m/K
A, = 100,6 W/m/K
Messdaten At = 2,99 W/m/K

Anpassung von A an

Messdaten: A=98,5

Parameter A =180

A = 66,2 W/m/K

Eine &ahnliche Vorgehensweise ist in [119] fir OBSIC Keramikschdume zu finden. Die
resultierende Warmeleittahigkeit des SSiC befindet sich noch im realistischen Rahmen. Fir
die geringeren Porendichten mit anisotropischen Strukturen wurde die Wichtung von
parallel und seriell angeordneten Widersténde angepasst (Parameter b), wobei b den
Anteil der seriellen Widersténde angibt. Fir die Modellierung ergeben sich demnach

folgende Parameter fur Gleichung 59:
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Tabelle 6: Angepasste Parameter b (Gleichung 59) fir vermessene Proben

30 ppi 20 ppi 10 ppi
Isotrop liegende Z. | stehende Z. | liegende Z. | stehende Z.
b=20,5] b=0,48 B = 0,54 b=20,51 b=20,6

StrahlungswérmeleitfGhigkeit

Die Strahlungseigenschaften der offenzelligen Schaumkeramiken hdngen sowohl vom
Material bzw. dessen optischer Eigenschaften (Emmisivitét, Absorptionsvermégen,
Reflexionsvermégen, Streuung efc.) als auch von strukturellen Eigenschaften ab. Da keine
Méglichkeit, besteht den Materialeinfluss analog zur Ruhewédrmeleitfahigkeit  zu
eliminieren, ist eine Vermessung des zu charakterisierenden Schaummaterials meist
unumgénglich. Im Allgemeinen werden der Extinktionskoeffizient und die Albedo als
Messergebnisse angegeben. Fir verschiedene Siliciumcarbide existieren in der Literatur
folgende Ergebnisse (Tabelle 7). Weiterhin konnten HSU UND HOWELL [121] eine

Korrelationsgleichung erstellen:

ﬂ:di-(l—g) mit ¥ = 4,2 for OB SiC (63)
P

For die vom Fraunhofer Institut fir Keramische Technologie und Systeme (IKTS)
bereitgestellten Schaumkeramiken wurden Messungen der Strahlungseigenschaften in
Auftrag gegeben [132]. Unter Annahme einer isotropen Streuung konnten experimentell
(FTIR-Spektrometer mit externer Ulbrichtkugel) der spekirale Extinktionskoeffizient bestimmt
werden, wobei jedoch der Fehler fir, die Uber das Roseland-Modell errechenbare

Strahlungswarmeleitfahigkeit mit 50-55 % angegeben wird.

Tabelle 7: Strahlungseigenschaften verschiedener offenzelliger Schaumkeramiken

Quelle Material Porendichte | Porositét : S.pek’rraler. : Albedo
Extinktionskoeffizient
Howell [121] | OB SiC ;8 | so% 835 1/m
VISKANTA . 10 ppi o 100+7,7 1/m
122] SSiC 20 ppi 81-88 % 1751 /m 0,69-0,7
Korrelation 10 ppi
nach Hsu . 20 ppi o
unp Howel | O 30 ppi 89,6 % )
[121]
ZAE [132] SSiC 20 ppi | 89,6% | 329 1/m +40%
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Die entsprechende Strahlungswarmeleitfahigkeit fir das Roseland Modell kann aus der
Extinktion nach Gleichung 58 berechnet werden. Fir die Auswahl fir Modellrechnungen
sind in Abbildung 25 Strahlungswarmeleitfahigkeiten auf Basis  unterschiedlicher
Messdaten bzw. Modelle der Extinktion dargestellt.

6
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Abbildung 25: Vergleich Strahlungswérmeleitfahigkeit von Schaumkeramiken (20 ppi,
SSiC)

Im weiter oben behandelten Modell fir Schittungen nach SCHLUNDER und TSOTSAS [90]
(Gleichung 52), wird der mittlere Porendurchmesser (hydraulischer Durchmesser nach
Gleichung 17) als charakteristische Lénge x4 eingesetzt. Fir die auf die gemessene
Extinktion an SSiC-Schdumen basierende Kurve wird an einem Punkt die resultierende

Unsicherheit der Messung der Extinktion als Fehlerbalken dargestellt.

Da nur fir eine Zelldichte (20 ppi) die Extinktion vermessen werden konnte, bietet sich trotz
groBem Messfehler, als Modell fir die weitere Arbeit die Berechnung der

Strahlungswarmeleitfahigkeit nach SCHLUNDER und TsOTSAS (Gleichung 52) an.
Resultierende temperaturabhéngige Ruhewdarmeleitfahigkeit

Die resultierende Ruhewdarmeleitfahigkeit mit dem Roseland Modell errechnet sich durch
Addition der Strahlungswérmeleitfahigkeit und der effektiven Warmeleitfahigkeit des

Feststoffes:
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ﬂ'eff ,0 = ﬂ“eff ,S + ﬂ’rad (64)

Zur Abschétzung der Genauigkeit des erstellten Modells fir die Berechnung der
temperaturabhéngigen Warmeleitfahigkeiten, dienten in Auftrag gegebene Messungen an
SSiC-Schaumkeramiken (PMA2)

Wérmetechnik und Thermodynamik der TU Bergakademie Freiberg. Vermessen wurden,

in einer Plattenmessapparatur am Institut  for
den Mustern fir die Hot-Disc-Methode analoge Proben, mit 20 ppi und 30 ppi
Porendichte, jeweils in Richtung stehende Zelle. Der Temperaturbereich betrug in etwa 300
— 1000 °C (Heiztemperatur). Eine nédhere Beschreibung der Methode ist in Anhang IV zu

finden.

Es zeigte sich der erwartete Verlauf mit einem Minimum, auf Grund der kontrér
verlaufenden Temperaturabhdngigkeit der Wéarmeleitfahigkeit des SiC und der durch
Strahlung Gbertragenen Wérme. Die Messung verléuft in einer Autheiz- und einer
Abkihlphase in denen Idealerweise die gleiche effektive Wéarmeleitfahigkeit erwartet wird.
Fur die SSiC Proben konnte jedoch ein erheblicher Unterschied festgestellt werden
(Anhang V), die  Warmeleitfahigkeit der Abkuhlphase der
Warmeleitféhigkeit der Autheizphase lag. Weiterhin konnte eine Verdnderung in der Farbe

wobei in unter
und weise Ablagerungen in der Messapparatur beobachtet werden. Somit ist das Ablaufen
einer teilweisen Oxidation des SiC zu SiO, mit wesentlich schlechterer Warmeleitfahigkeit
erklégrbar. Fir den technischen Einsatz der SSiC-Schaumkeramiken ist demnach eine
zusétzliche Behandlung zur Stabilisierung notwendig [123]. Es kann davon ausgegangen
werden, dass diese Modifizierung die Warmeleitféhigkeit nicht substanziell veréndern wird,
da es sich nur um die Oberfléche handelt. Im Weiteren wird nur auf die Messwerte der

Warmeleitféhigkeit wahrend des Autheizens zuriickgegriffen.
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Abbildung 26: Vergleich der berechneten temperaturabhdngigen Wéarmeleitfahigkeiten
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Der Vergleich zwischen den berechneten Warmeleittahigkeiten und den Messdaten der
PMA2 fur die untersuchten Keramikschdume, zeigen eine gute Ubereinstimmung. Einzig
bei relativ geringen Temperaturen fir 20 ppi kam es zu grofleren Abweichungen. Diese
sind héchstwahrscheinlich auf vermehrte Unsicherheiten der Messung in diesen niedrigen
Temperaturbereich  zurickzufthren. Weiterhin ist zu bedenken, dass die Platten-
messapparatur for maximal 2 W/m/K Wérmeleitfahigkeit ausgelegt wurde. Insgesamt
bestdtigen die Messungen jedoch das zuvor erstellte Modell deutlich, so dass dieses fir

Reaktormodellierungen verwendet werden kann.
Konvektion

Fir homogene Kontinuumsmodelle wird der Wérmetransport auf Grund von axialer und
radialer Dispersion in die Berechnung der effektiven Wéarmeleitféhigkeit integriert, in dem
Uber Korrelationsgleichungen (ahnlich  Gleichung 42) eine koordinatenabhéngige

Warmeleitfahigkeit durch Konvektion (A4 bzw. A,,,) ermittelt und zu der Ruhe-

ax,kon

warmeleitfahigkeit addiert wird.

Fur heterogene Modelle mit separater Wéarmebilanz for fluide und feste Phase ist der
disperse Warmetransport an den Stofftransport durch Dispersion Uber die Enthalpie
gekoppelt. Der spezifische Wérmestrom als Term der Energieerhaltungsgleichung fir die

Gasphase ergibt sich demnach wie folgt:

Gicon :V[Deﬁ 'p'Z(hiVYi )j : (65)

Wérmeibergang Fluid-Feststoff

Fur die Modellierung im heterogenen Kontinuumsmodell erfolgt die Kopplung zwischen
Energieerhaltungsgleichung  der Gasphase und der festen Phase Uber einen

Waérmeibergangsterm. Der volumenbezogene Wérmestrom in Richtung der festen Phase

Gy =Sy -+ (T, -T;) (66)

héngt, neben der spezifischen geometrischen Oberflache der porésen Struktur und dem
Temperaturgradienten, vor allem vom entsprechenden Wérmeibergangskoeffizienten ab.

Dieser kann Uber die Nusselt-Zahl berechnet werden.
Schittung

Die Berechnung nach [90] erfolgt aus der Nusselt-Zahl fir die Umstrémung eines

Einzelkorns:

Nu = f, - Nug, (Raschig-Ringe f, =2,1). (67)
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Nuge wird nach GNIELINSKI aus einem laminaren und turbulenten Anteil zusammengesetzt:

NuEK = Numin +\/Nulam2 + Nuturb2 ( Nu in — 2) (68)
mit
Nu,,, =0,664-Re,"” - Pr'? (69)

und

0,037-Re”*-Pr

70
1+2,443-Re " (Pr*’-1) 70)

urb —

Als charakteristische Lange | wird dabei der Sauter-Durchmesser d; , verwendet.

Schaumkeramik

Fior  Schaumkeramiken existieren mehrere  Korrelationen fir die  Nusseltzahl
[89,124,125,126]. Diese basieren auf experimentellen Messungen unterschiedlicher
transienter Verfahren und weisen teils erhebliche Unterschiede auf. Fir die vorliegende
Arbeit wurde im weiteren Verlauf ein Modell nach [80, Part 4.3] ausgewdhlt, welches fur

die zu erwartenden Reynoldszahlen Giltigkeit besitzt:

Nu=4.8-n"l .Re"* . (71)

ppi
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5.8. Fazit

Fur die Verbrennung bzw. Oxidation in porésen Medien sind die wesentlichen Effekte
bekannt und wissenschaftlich gut durchdrungen. Auf dem Bereich der Modellierung kann
als  Standardfall  die  Verwendung  eines  detaillieten  bzw.  reduzierten
Reaktionsmechanismus auf ein pseudohomogenes Kontinuum mit temperaturheterogener

Betrachtungsweise angesehen werden.

Fur Schittungen existieren sehr gut validierte Korrelationsgleichungen fir die relevanten
Transportparameter. Die vorhandenen GesetzmdBigkeiten zur Bericksichtigung der
Randgdngigkeit konnten auf Raschig-Ringe Ubertragen werden. Die Beschreibung der

Strahlungswérme nach dem Roseland-Modell wird als hinreichend genau erachtet.

Auf dem Gebiet der effektiven Warmeleitfahigkeit von offenzelligen Keramikschéumen
besteht auf Grund der wenigen verfigbaren Publikationen nach wie vor Forschungsbedart.
Mit der Vermessung von drei SSIC Schdumen mittels Hot-Disk-Methode und
Plattenmessverfahren konnte ein Beitrag hierfir geleistet werden. Ferner kann diese Gréfie

in spéater verwendete CFD-Modelle implementiert werden.
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6. Thermisch-katalytische Oxidation in

funktionalisierten Schaumkeramiken

Die Oxidation in porésen Strukturen ist fir eine stabilere Verbrennung ein geeignetes
Mittel. Es besteht weiterhin die Méglichkeit durch eine katalytische Beschichtung einen
zusatzlich stabilisierenden Effekt zu erreichen. Einer Realisierung muss die Entwicklung
eines bestméglichen hochtemperaturstabilen Katalysatorbausteins vorausgehen, da je
nach Gaszusammensetzung und Luftiberschuss mit adiabatischen Temperaturerhéhungen
von 800 -1300 K gerechnet wird. Eine geeignete Matrix, sowohl als poréses Medium als
auch als Katalysatortréiger, sind auf Grund ihrer thermischen und mechanischen
Eigenschaften offenzellige SSiC-Schaumkeramiken. Versuche im Labormafistab, sowie mit
entsprechenden  kinetischen Parametern des Katalysators  durchgefihrte  Modell-
berechnungen eines rohrférmigen Brenners, sollen zur Abschétzung der Potentiale dieses

Ansatzes dienen.

6.1. Entwicklung und Testung eines hochtemperaturfesten Katalysators

Da SSiC selbst nicht katalytisch aktiv ist und eine sehr geringe innere Oberflache besitzt,
muss dieser thermisch-mechanisch geeignete Tréger Uber eine Beschichtung mit einem

poréseren Material funktionalisiert werden.

Das verwendete Katalysatorsystem besteht aus den Komponenten
. Trager (Offenzellige Schaumkeramik),
. Beschichtung (Calciumaluminat)
. und Dotierung (Metalloxid).

Die Calciumaluminatschicht ist durch eine Mullit-Zwischenschicht vom Tréger getrennt um
unerwinschte Feststoffreaktionen zu vermeiden. Durch Variation dieser drei Materialien,
bzw. deren Modifikation durch Temperaturbehandlung, ergibt sich unter den
vorgegebenen Randbedingungen ein Parameterfeld, aus dem das fir die Anwendung

optimale Katalysatorsystem (Tréger-Beschichtung-Dotierung) gefunden werden sollte.

Die Katalysatormuster wurden am Fraunhofer Institut for keramische Technologien und
Systeme (IKTS) hergestellt. Es erfolgten katalytische Aktivitdtsmessungen und damit eine
Untersuchung des Einflusses der Herstellungsbedingungen. Die Temperaturprogrammierte
Oxidation (TPO) ist dafir eine geeignet effektive Methode um mit vergleichsweise
geringem Aufwand eine hohe Ergebnisdichte zu erzielen. Fir die Untersuchungen wurde

ein entsprechender Teststand im Labormafstab errichtet (Anhang V).
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Die Bedingungen fir die Aktivitdtsmessungen wurden wie folgt ausgewdhlt:

»  Raumgeschwindigkeit (Space Velocity) 400 h'; Verweilzeit 10,2 s (bezogen

auf Normzustand der Gase),
»  Aufheizgeschwindigkeit 1 K/min,
» 2,5Vol.-% Methan (4 % im Deponiegas); A=1,5,
» Reaktionszone: 3 Katalysatorbausteine (ca. 25 ml) und
»  Strémungsgeschwindigkeit 0,01 m/s i.N..

Voruntersuchungen zeigten, dass unter diesen Bedingungen die Unterschiede in der

Aktivitat maximal sichtbar werden.
Katalysatormuster

Durch Variation der Rezeptur und der Herstellungsbedingungen konnten verschiedene
Katalysatormuster erzeugt werden. Neben der Findung des optimalen Katalysators diente
das Screening weiterhin der Untersuchung des Einflusses einzelner Katalysatorparameter
auf die priméren Eigenschaften (z.B. spezifische Oberflache) und deren Auswirkung auf die
Aktivitat. Unter den untersuchten Calciumaluminaten stellte sich Calciumhexaaluminat
nach Rezeptur des Fraunhofer IKTS (CA6-IKTS) als ginstigste Beschichtung heraus. Die
Dotierung wurde nach dem Trankverfahren mit Mangannitrat vorgenommen. Durch

Calcination wandelt sich dieses in entsprechendes Manganoxid um.
Dariber hinaus wurden mit der Beschichtung CA6
. die Sintertemperatur der Beschichtung und
. die Calzinierungstemperatur der mit Dotierldsung getrénkten Katalysatoren
jeweils im Bereich von 900 bis 1300 °C untersucht.
Reaktionen

Fur die Beurteilung der Katalysatoraktivitét wurde ein baugleiches inertes SSiC-Muster
ohne katalytische Aktivitét als Referenzprobe herangezogen. Dabei konnte eine rein
thermische Methanoxidation in der Gasphase festgestellt werden, die sich nicht nur auf
den Katalysatorbaustein beschrénkt und bei Temperaturen ab 750-800 °C im gesamten
beheizten Reaktorrohr abléuft. Bei hoheren Temperaturen bestimmt diese auf Grund der

gréBeren Temperaturabhéngigkeit die Reaktion, und damit den Umsatz.
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Ergebnisse

Die durch die Versuche mit Temperaturprogrammierter Oxidation (TPO) erhaltenen
Temperatur-Umsatz-Kurven sind immer im Vergleich zur entsprechenden Kurve der rein
thermischen Reaktion zu betrachten. Je weiter die entsprechenden Messwerte fir die
Katalysatoren davon abweichen, desto héher ist die katalytische Aktivitat einzuordnen.
Ergénzend dazu, wurde die benétigte Reaktionstemperatur fir einen Umsatz von 10 % (T, )
als MaB fur die Starttemperatur der Reaktion bestimmt. Der Umsatz von 10 % ist insofern
charakteristisch, da bei einigen weniger aktiven Katalysatoren bei héheren Umsatzen (z.B.
50 % ST.,-Wert) die Uberlagerung mit der thermischen Reaktion zu starken

Verfalschungen der Aussagen beziglich der Aktivitat fohren wirde.

Die spezifische Oberfléche der Beschichtung wird bei CA6 (IKTS) mafBgeblich von der
Sintertemperatur beeinflusst. In Abbildung 28 ist erkennbar, dass dies sich auch auf die
Aktivitat der dotierten Muster auswirkt. Die Variation der Calcinierungstemperatur brachte
vergleichbare Zusammenhdénge. Alle getesteten Muster sind anhand der T,,-Temperatur in
Tabelle 8 und Abbildung 27 charakterisiert.

Tabelle 8: Verbesserte Katalysatoren (Calciumaluminatschicht CAé (IKTS))

Katalysator A B C D E F G H J
Dotierung - Mn Mn - Mn Mn - Mn Mn
Sintertemperatur

o 900 | 900 | 900 | 1200 | 1200 | 1200 | 1300 | 1300 | 1300
in

Calcinierungs-
900 | 1200 - 900 | 1200 - 900 | 1200
temperatur in °C

T,pin °C 580 | 434 | 482 | 639 | 437 | 491 716 | 504 | 551




72

800

\‘
(&)
o

900 °C Calziniert 1200 °C Calziniert undotiert

650
600
550 I
o o S O 0§
S OIS

\‘
o
o

(&)
o
o

N
a
o

Temperatur fur X=10% (T,,) / °C

N

o

o
L

Q Q

Q
Q Q Q Q Q
NZ NS 9 NZ NS N N

Q
QO
R
N
&

Sintertemperatur des Calciumaluminat/ °C

Abbildung 27: T,,-Temperaturen verbesserter Katalysatoren (Calciumaluminat CA6 (IKTS))
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°C Calcinierungstemperatur)
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Anhand der vorliegenden Ergebnisse der Aktivitéts- und Stabilitétsmessungen kann ein
Katalysatorsystem fir den weiteren Einsatz ausgewdhlt werden. Dabei muss nicht nur die
Aktivitat der Katalysatoren, sondern auch die Bedingungen in der Anlage bericksichtigt
werden. Niedrige Sinter- und Calcinierungstemperaturen erweisen sich als gunstig for die
Aktivitat. Da jedoch die zu erwartende Anlagentemperatur hdher als 900 °C ist, erfolgt so
eine Nachsinterung in der Anlage zu Lasten der Aktivitat. Der Kompromiss besteht in
vergleichsweise moderaten Herstellungstemperaturen (Sinterung und Calcinierung) von

1200 °C, die noch eine relativ hohe Aktivitat gewdhrleisten.
Die optimale Katalysatorkonfiguration ist demnach folgende:
. Trager: SSiC, Porengréfie 20 ppi mit Mullit-Zwischenschicht

. Beschichtung:  CAé6 (IKTS), Sintertemperatur 1200 °C

. Dotierung: Manganoxid, Calcinierungstemperatur 1200 °C

Weitergehende Charakterisierung:

Um die beobachteten Effekte aufzuklaren, werden einzelne Muster weitergehend
charakterisiert. Dabei steht im Fokus, dass sowohl die Sintertemperatur (Vergleich
Katalysator B und E, Abbildung 28, Tabelle 8) als auch die Calcinierungstemperatur
(Vergleich Katalysator E und F) die Akfivitét beeinflussen, wobei der Einfluss der

Calcinierungstemperatur im untersuchten Bereich 900 — 1200 °C wesentlich gréBer ist.

Beziglich der Sintertemperatur ist im Allgemeinen davon auszugehen, dass sich héhere
Temperaturen negativ auf die Oberféche eines Katalysators auswirken. Eine géngige
Untersuchungsmethodik ist dabei die Messung der Stickstoff-Physisorption zur Bestimmung
der spezifischen BET-Oberfléche. Fir die reinen Calciumaluminate in Pulverform kénnen

folgende Werte gemessen werden.

Tabelle 9: BET-Oberfléche der reinen Calciumaluminate in Abhéngigkeit der Temperung

Temperatur 900 °C 1200 °C 1300 °C

BET-Oberflache 105 m?/g 42 m?/g 14 m?/g
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Entsprechend gestalten sich auch die BET-Messungen fir die kompletten Katalysatoren.

Tabelle 10: BET-Oberflachen der Katalysatorn B und F

Katalysator B F
Sinter- und Calcinierungstemperatur 900 °C 1200 °C
BET-Oberflache 9 m?/g 3 m?%/g

Die Oberfléchen liegen um etwa eine Gréflenordnung unter denen des reinen
Calciumaluminates, da diese hier auf die Gesamtmasse (Beschichtung und Tréger)
bezogen werden. Der Temperatureinfluss und das Verhdlinis der Oberflachen der
unterschiedlichen Proben zueinander sind jedoch sichtbar. Die Auswirkung auf die Aktivitat
(bei gleicher Calcinierung) ist, wie in Abbildung 28 dargestellt, im Temperaturbereich von
900 °C - 1200 °C relativ gering.

Beziiglich der Calcinierung ist, unter Umsténden, eine Uberlagerung des Einflusses der
Sintertemperatur unvermeidbar. Es ist davon auszugehen, dass sich bei héheren
Temperaturen bei der Calcinierung, verglichen mit der vorangegangenen Sinterung, die
Eigenschaften des Materials Richtung héherer Sintertemperatur veréndern. Aus diesem
Grund ist bei den untersuchten Mustern nur ein direkter Vergleich ab Sintertemperaturen
von 1200 °C méglich. Es zeigt sich hier bzgl. der T,;, — Temperatur, wie schon erwdhnt, ein

hoherer Einfluss als bei der Variation der Sintertemperatur.

Zur Erklarung werden im Folgenden die Oxidationsstufen des Mangans betrachtet.
Mégliche Oxidationsstufen in oxidisch gebundener Form sind +2, +3, +4, und +7. Das
Vorliegen ist von der Temperatur abhdngig. Ausgehend von Braunstein (MnO,) lasst sich

folgende Reihe jeweils unter Abspaltung von Sauerstoff aufstellen [54]:

Oxidationsstufe: +4 +3 +2/4+3 +2
Verbindung: MnO, 2> Mn,0; > Mn,O, > MnO
Umwandlungstemperatur: 527 °C 900 °C 1172 °C

Es kann also vermutet werden, dass sich die Oxidationsstufe des Mangans bei 900 °C

Calcinierungstemperatur von der bei 1200 °C Calcinierungstemperatur unterscheidet.

Von CRACIUN [127] und RAMESH [128] wurden die verschiedenen Oxidationsstufen des
Mangan auf ihre katalytische Aktivitat an Hand der CO-Oxidation untersucht. Dabei stellte

ersterer folgende Reihe der Aktivitét auf:

MnO, > Mn,O; >> MnO
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Die Ergebnisse von RAMESH sind leicht abweichend, die Stellung von Mn,O; und MnO,, ist
ieweils vertauscht. Im Hinblick auf die im Zuge dieser Arbeit untersuchte Methanoxidation
bedeutet dies, dass die Oxidationsstufen des Mangans einen wesentlichen Einfluss auf die
Aktivitat besitzen.

Unklar ist jedoch, ob nach Erreichen der Calcinierungstemperatur auch unter langsamer
Abkihlung (Analog der Herstellungsprozedur des Katalysators) die Oxidationsstufe der
Maximaltemperatur beibehalten wird oder ob das Mangan bei niedrigeren Temperaturen
wieder aufoxidiert. Aus diesem Grund wurde Mangannitrat  (Precursor) ohne
Tréigermaterial  bei verschiedenen Temperaturen calciniert und anschlieBend per
Réntgendifraktometrie (XRD) die Phasen des Mangans und damit die Oxidationsstufen
bestimmt. Leider war mit dem vorhandenen XRD-Gerét eine quantitative Bestimmung nicht
moglich, da die eingesetzte Cobalt-Réntgenrdhre Fluoreszenz des Mangans verursacht,

was in ein stark erhdhtes Hintergrundrauschen des Messsignals resultiert.

Tabelle 11: XRD-Analyse der calcinierten Mangannitrate (qualitativ)

Calcinierungstemperatur | 400 °C | 600 °C | 900 °C 1000 °C
Mn,O Bixbit (& 32 Ma.-%)
Vorherrschende MnO, | Mn,O; | Mn,O, MO, H 68
Manganphase Pyrolusit | Bixbit Bixbit N0, Hausmanit(~

Ma.-%)

Aus oben genannten Grund kénnen die Manganphasen am Katalysator nicht bestimmt
werden, so dass der direkte Nachweis fir die unterschiedlichen Oxidationsstufen des
Mangans bei den zwei fir den Katalysator untersuchten Calcinierungstemperaturen nicht
erbracht werden konnte. Indirekt jedoch kann gezeigt werden, dass die Manganspezies
den wesentlichen Einfluss auf die Aktivitdét ausiben und der Einfluss der
Herstellungstemperatur hauptsdchlich darauf zurickzufohren ist und weniger auf die

abnehmende Oberfléche mit steigender Temperatur.

6.2. Simulationsrechnung zur Erstellung von Kennlinien zum

stabilen Betrieb

Fur den technischen Betrieb des Oxidationsreaktors ist anzustreben, das Deponiegas ohne
oder mit nur geringer Vorwérmung, die durch einen Abgas-Verbrennungsluft
Warmetauscher realisiert wird, auf den aufgeheizten Katalysatorbaustein zu geben. Die
Temperatur des Brenngases ist dementsprechend weit unter der Anspringtemperatur,

sowohl der thermischen als auch der katalytischen Reaktion. Durch den Kontakt mit dem
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heiBen keramischen Material sowie durch axialen Wérmetransport entgegen der
Strémungsrichtung (Wérmeleitung im Keramikschaum, Wérmestrahlung) heizt sich das
Gas im vorgewdrmten Reaktor auf Anspringtemperatur auf. Durch die einsetzende
Reaktion wird Warme freigesetzt, die den Warmebedarf deckt und zu einer weiteren
Aufheizung der Katalysatorbausteine fihrt. Voraussetzung fur einen stabilen, d.h.
stationdren Zustand ist, dass Gleichgewicht in einem Bilanzraum zwischen der pro
Zeiteinheit freigesetzten Reaktionswérme und der Summe der ein- und austretende
Wérmestréome — besteht.  Das  Gleichgewicht  wird  gestért, wenn der axiale
Warmerickiransport nicht mehr fir die nétige Erwérmung des kalten Reakfionsgases
ausreicht. Dies ist bei zu hohen Strémungsgeschwindigkeiten und zu niedrigen
Methangehalten der Fall und zeigt sich im ,Wandern” der Reaktionszone in
Strémungsrichtung und letztendlich im Erkalten des Reaktors, was mit dem ,Einfrieren” der

Reaktion einhergeht.

Die Warmebilanz wird hier fir einen pseudohomogenen zylindrischen Reaktionsraum
betrachtet. Demzufolge dient ein Kreisring mit differenziell kleiner Ladnge und differenziell
kleiner radialer Ausdehnung als Bilanzelement. Folgende Wérmestrdme —besitzen

entscheidenden Einfluss auf die Stabilitét:
= Warmeleitung in Strémungsrichtung,

»  Warmeleitung und Strahlung entgegen der Strémungsrichtung (axial) auf Grund

des Temperaturgradienten,

=  Warmeleitung und Strahlung in radialer Richtung durch Wéarmeverluste Gber die

Reaktorwand (nur bei nicht adiabatisch) und
= Reaktion innerhalb des Volumenelementes als Warmequelle.

Die Wéarmestréme sind schematisch in nachfolgender Abbildung dargestellt.

qaxiaI,Konvektion qaxiaI,Konvektion

QRreaktion Q\adiatKonduktion / Strahlung

qradiaI,Ko

anial,KOﬂdUktiOﬂ / Strahlung CIaxiaI,Ko nduktion / Strahlung

Abbildung 29: Schema der Warmestréme am differenziellen Volumenelement (Kreisring)
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Unter Betrachtung der Bilanzelemente der Vorwérmzone und der Reaktionszone, in denen

alle relevanten Prozesse ablaufen, lassen sich drei Félle beziglich der Stabilitdt benennen.

1) Stabiler Zustand: Die Wéarmestréme im  Bilanzelement befinden sich  im
Gleichgewicht so dass keine zeitliche Anderung der Temperatur auftritt. Die Position

der Reaktionszone unterliegt somit ebenfalls keiner zeitlichen Anderung.

2) Instabiler Zustand: Die Temperatur des Bilanzelements sinkt. Die Reaktionszone

verschiebt sich kontinuierlich in Richtung Reaktoraustritt.

3) Instabiler Zustand: Die Temperatur des Bilanzelements steigt. Die Reaktionszone

verschiebt sich entgegen der Konvektionsstrémung in Richtung Reaktoreingang.

Das Ziel der Modellierung der thermisch-katalytischen Oxidation von schwach-
methanhaltigen Gasen war es, Kennlinien bzw. Grenzwerte fir einen stabilen Betrieb eines
Reaktors zu berechnen. Dabei wurden speziell fir Deponiegase auftretende Anforderungen

bzw. Randbedingungen bericksichtigt.

6.2.1. EinflussgroBen auf die Stabilitat

Anhand des Schemas der wesentlichen Warmestréme (Abbildung 29) kénnen folgende

Einflussgréfien, durch welche die Stabilitat beginstigt wird, hervorgehoben werden.

. Stromungsgeschwindigkeit w: kleine Strdomungsgeschwindigkeiten vermindern

den konvektiven Warmetransport Richtung Reaktoraustritt.

. Effektive Wéarmeleitfahigkeit A4 (T): begunstigt den axialen Warmetransport

entgegen der Strdmungsrichtung.

. Effektive Reaktionsgeschwindigkeit: beeinflusst die Warmeentstehung im
Volumenelement und damit den Temperaturgradienten. Die Reaktions-
geschwindigkeit wird ebenfalls durch eine katalytische Funktionalisierung der

Keramik erhoht.

. Temperatur: beeinflusst sowohl die Warmeleitféhigkeit (Strahlung) als auch die

Reaktionsgeschwindigkeit positiv.

. Methankonzentration: besitzt Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit und die

erreichbare Temperatur.

. Radiale Temperaturgradienten (Wandverluste): fGhren zu einer Verringerung
der Temperatur im Bilanzelement und beginstigen damit den Austrag der

Reaktionszone.

Bei der Anwendung eines einzelnen Reaktors reduzieren sich die Freiheitsgrade fur die

Steverung der Stabilitat erheblich. Der Deponiegasvolumenstrom kann wie der
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Methangehalt nur bedingt beeinflusst werden. Damit ergeben sich fir den Betrieb und die

Auslegung der Anlage folgende beeinflussbare Grofien:

Geometrische und stoffliche Einflussgréfien

Keramischer Monolith: Durch geeignetes Material und Struktur (Porengréfle)
kénnen eine hohe Warmeleitfahigkeit bzw. gute Strahlungseigenschaften erzielt
werden. Dabei ist der Druckverlust, der durch zu geringe Porendurchmesser
stark erhdht wird, mit zu bericksichtigen. Eine geeignete katalytische

Beschichtung erhéht die effektive Reaktionsgeschwindigkeit.

D&dmmung: Es ist adiabatischer Betrieb anzustreben, um die Reaktortemperatur
im stationdren Betrieb nahe der adiabatischen Verbrennungstemperatur und

damit am Maximum zu halten.

Reaktorgeometrie: Durch die Querschnittsfléche des Reaktors ist ,bei
festgelegtem  Volumenstrom, die  Strémungsgeschwindigkeit  (Leerrohr-

geschwindigkeit) einstellbar.

Prozessgréfien

Vorwdrmtemperatur: Die maximale Temperatur im Reaktor, die einen positiven
Einfluss auf die Stabilitét der Reaktionszone besitzt ergibt sich durch die
eingebrachte chemische Energie, d.h. den Methangehalt im Deponiegas, und
die thermische Energie des Brenngasgemisches, welche durch Vorwdrmung der

Verbrennungsluft gesteuert werden kann.

Luftzahl A : Prinzipiell wird immer mit A >1 gearbeitet, um eine vollsténdige
Umsetzung zu garantieren. Die Menge an Verbrennungsluft beeinflusst den
Gesamtvolumenstrom und damit die Strémungsgeschwindigkeit. Weiterhin
resultiert aus einer moglichst geringen Luftmenge (A~1) eine hohe
Methankonzentration im Brenngas und damit eine hohe
Verbrennungstemperatur, die sich wiederum positiv auf die Stabilitét auswirkt.
Eine hohe Sauerstoffkonzentration durch einen Uberstéchiometrischen
Luftvolumenstrom  erhdht  jedoch  im  Allgemeinen  die  effektive
Reaktionsgeschwindigkeit, was ebenfalls die Stabilitét verbessert. Somit

existieren mehrere teilweise kontrére Einflisse der Verbrennungsluftmenge.

6.2.2. Modellbeschreibung

Fur die Erstellung der Kennlinien, die u. a. auf Grund der Annahme adiabatischer

Bedingungen nur orientierenden Charakter haben, wurde auf ein méglichst einfaches

Modell zurickgegriffen:
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. globale formalkinetische Beschreibung fir katalytische und homogene

Methanoxidation,
. pseudohomogen und temperaturhomogen,
. eindimensionale Modellierung,
. adiabatisch,
. globale effektive Wéarmeleitfahigkeit und
. Vernachléssigung des Druckverlust.

Die Erhaltungsgleichungen ergaben sich wie in Abschnitt 5.5.2. beschrieben. Auf Grund

der angenommenen Temperaturhomogenitat wurde nur eine Warmebilanz geldst.

ho
V- (W(pE + p)) = V(, VT )- YR (72)
i
2
it E:h—£+w7 (73) ond  h=h-Y,. (74)
p i

Die effektive Diffusionskonstante wurde auf 5,5x10° m?/s festgesetzt. Dies entspricht der
Diffusionskonstante von Methan in Stickstoff bei etwa 400 K (mittlere Vorwérmtemperatur).
Die Stoffdnderungsgeschwindigkeit R, in kg/m®/s wird dabei folgendermafien aus den

Reaktionsgeschwindigkeiten berechnet.
Ri=M D v, (75)
j

Die Stoff-, und Energiebilanzen wurden fir ein entsprechendes Gitter Gber numerische

Solver geldst. Hierfir wurde das CFD-Programm Fluent 6.3 verwendet.

Die Stoffdaten der Gase bei entsprechender Temperatur entstammen der Datenbank von
Fluent. Fir die effektive Warmeleitféhigkeit wurde auf die entsprechende Korrelation in
Tabelle 3 zurickgegriffen. Die Ruhewdrmeleitféhigkeit lieB sich fir eine Porengréfie von 20

ppi nach folgendem Zusammenhang berechnen:

Ay =-02+2,4-10"-T . (76)

Der Einfluss der Strdmung auf den axialen Warmetransport konnte auf Grund der geringen

Gasgeschwindigkeiten vernachléssigt werden (siehe Abschnitt 5.7.4.).

Fur die Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit der homogenen und katalytischen

Methanoxidation, lagen Arbeiten am Institut  for  Energieverfahrenstechnik  und
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Chemieingenieurwesen der TU Bergakademie Freiberg vor, aus denen folgende

Ergebnisse entnommen wurden.

Beschreibung der Gasphasenoxidation [129]

Fur die homogene Methanoxidation in keramischen Schéumen existiert fir die Porendichte

20 ppi (SSIC-Schaum) folgender autokatalytischer formalkinetischer Ansatz.

r =KX o™ (1= X )" (B+ X ™) 27 (77)
Xo, =2 Xen XeH,,0 ~ XcH
—— und X = ————+

XCH4,0 XCH4,0

Fur die Temperaturabhangigkeit der Geschwindigkeitskonstante k wird die Gultigkeit des
EA
Arrhenius-Gesetzes k =k -e RT vorausgesetzt.

In Tabelle 12 sind die entsprechenden Konstanten zusammengestellt.

Tabelle 12: Ermittelte Geschwindigkeitskonstanten und Reaktionsordnungen (einfache

homogene Oxidation)

Geschwindigkeitskonstanten Reaktionsordnung
k,=6,42277-10"? 1/s/mol.-%"" n=2,1 5 -0,0063
K m=2,3 =Y
E, = 246 kJ/mol 5 =05

Kinetik der katalytischen Oxidation [130]

Die katalytische Reaktion kann vereinfacht mit einem formalkinetischen Ansatz 1. Ordnung
beziglich Methan beschrieben werden [131]:

=Ky Coy, mit Ky =k, -€RT (78)

Eine einfache Kinetik wurde bei einem Luftiberschuss von A=1,5 auf Grundlage einer
entsprechenden  TPO-Kurve des ausgewdhlten Katalysators —erstellt.  Fir  den

Haufigkeitsfaktor k, und die Aktivierungsenergie E, im frischen Zustand ergeben sich

demnach folgende Parameter:
E,=112 kJ/mol k., =1015610 1/s

Die Verwendung dieser Kinetik im Modell erfolgt streng genommen auflerhalb ihres

Gultigkeitsbereiches. Die daraus resultierenden Ungenauigkeiten kénnen jedoch, unter der
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Maflgabe, vorerst den prinzipiellen Einfluss eines Katalysators auf den Prozess

abzuschétzen, vernachléssigt werden.
6.2.3. Kennlinien

Die Kennlinien sind als Grenzwerte der Stabilitét unter idealen Bedingungen (keine
Wérmeverluste) zu betrachten und sollen als Auslegungs- und als Prozesssteuerungs-
hilfsmittel dienen. Dabei entspricht die Kennlinie Bedingungen, bei denen weder eine
Wanderung der Reaktionszone Richtung Reaktoreingang, noch in Richtung Reaktor-
ausgang erfolgt. Der Reaktor befindet sich somit im stationéren Zustand und ist keiner
zeitlichen Anderung unterworfen. Die entsprechende Strdmungsgeschwindigkeit ist gleich

der effektiven laminaren Flammengeschwindigkeit.
Anhand der Kennlinien kénnen die wichtigsten SteuergréBen auf den Prozess,
»  katalytische Aktivitat der Schaumkeramik,

*  Vorwdrmtemperatur und
. Luftzahl A

in ihrem Einfluss untersucht werden. Die Anstrémbelastung und damit die Strémungs-
geschwindigkeit kann meist nur durch den Querschnitt bei der Auslegung der Anlage
beeinflusst werden. Bedingung fir die Gultigkeit des Modells ist jedoch eine ideale
Verteilung des Gases Uber den Querschnitt (Kolbenstrémung), was bei zunehmendem
Durchmesser umso unsicherer ist. Deponiegasmenge und Methangehalt werden von den
Gegebenheiten vor Ort aufgepragt. Eine Beeinflussung durch die Besaugung der

einzelnen Gasbrunnen ist eventuell méglich.

Es muss jedoch bericksichtigt werden, dass bei geringen Deponiegasbelastungen im
technischen Prozess das Verhdlinis von eher konstanten Wéarmeverlusten  zum
Energieeintrag zunimmt. Somit ist die Annahme des adiabatischen Betriebs nicht immer
gerechffertigt. Die Maximaltemperatur ldge signifikant unter der im Modell berechneten
adiabatischen Verbrennungstemperatur, was zu einer Verringerung des stabilen Bereiches
im Vergleich zu den Kennlinien fohrt. Ab einem bestimmten minimalen Energieeintrag ist
somit in technischen Anlagen in keinem Fall ein stabiler Betrieb méglich, wobei vor allem
das Verhélinis von Reaktorquerschnitt zu wérmeibertragender Mantelfléche entscheidend

ist. In Anlagen gréfierer Abmessungen kénnen diese Annahmen hinreichend erfillt werden.

An dieser Stelle wird fur eine querschnittsunabhéngige Erstellung der Kennlinien der Begriff
der Deponiegasbelastung eingefihrt. Dieser bezieht den Volumenstrom des Deponiegases,
ohne die Verbrennungsluft, auf die Anstrémflache und ist damit dessen partielle
Strémungsgeschwindigkeit. Die  wahre  Strémungsgeschwindigkeit ist  durch  die

Beruicksichtigung der Luffmenge héher. Die Deponiegasbelastung kann fir die Beurteilung
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der Ergebnisse besser geeignet sein, da direkt die Entsorgungsleistung bei entsprechenden

Prozessbedingungen dargestellt wird.
Es wurden Kennlinien fur folgende Betriebsparameter erstellt:

= Luftzahl 1,1 und 1,5,

»  Methangehalt im Deponiegas 3 bis 11 Vol.-% und

»  Vorwarmtemperatur des Gemisches von 300 bis 500 K.
Die Erstellung der Kennlinien erfolgte in den Schritten:

. instationdre Simulation der Methanoxidation im eindimensionalen Modell bis

zur konstanten Wanderungsgeschwindigkeit,
=  Ausmessen der Wanderungsgeschwindigkeit,

»  Variation der Anstrdmgeschwindigkeit bis sowohl positive  (Richtung
Reaktorausgang) als auch negative (Richtung Reaktoreingang) Wanderungs-

geschwindigkeiten bestimmt wurden,

*  lineare Regression zur Bestimmung der Anstrémgeschwindigkeit, bei der die

Reaktionszone stabil ist (Wanderungsgeschwindigkeit = 0) und

= Anderung eines Betriebsparameters (Methangehalt, Vorwérmung oder Luftzahl)

und Neustart der Simulation.
EinflussgréBen auf den stabilen Betrieb
Vorwdrmung:

Der Einfluss der Vorwdrmung ohne katalytische Aktivitét auf die Leistung der Anlage in
Form der maximalen Deponiegasbelastung, ist in Abbildung 30 dargestellt. So erméglicht
eine Vorwarmung einen stabilen Betrieb auch bei niedrigeren Methangehalten. Durch
Erhéhung der Vorwérmtemperatur kann demnach bei gleich bleibendem Methangehalt
auch die Deponiegasbelastung fir stationéren Betrieb vergréfiert werden. Die Vorwérmung
stellt insgesamt die wirksamste Einflussgréfle auf den Prozess dar. Beispielsweise wirde

eine Vorwdrmung des Reaktionsgases auf ca. 230 °C, den maximalen Durchsatz um das
1 Tfache vergréfern (7 Vol.-% CH,).
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Abbildung 30: Kennlinien des stabilen Bereichs in Abhéangigkeit der Vorwérmtemperatur

Katalysator:

Das Ziel des Katalysatoreinsatzes war es die Stabilitét des Prozesses zu verbessern. Die
katalytische Reaktion lauft im Gegensatz zur thermischen Oxidation schon bei relativ
niedrigen Temperaturen ab. Somit wird es bei katalytischer Aktivitdt schon bei diesen
Temperaturen zu Wérmefreisetzung kommen und die Reaktionen beschleunigen. Die Folge
dessen ist ein erhdhter mittlerer Temperaturgradient in der Reaktionszone, der zum Anstieg
des axialen Warmeflusses entgegen der Strémungsrichtung fohrt und  damit  zur
Stabilisierung beitrégt. Um den Einfluss dieses Effektes abzuschétzen, wurde die Kinetik des
Katalysators im frischen Zustand in das Modell implementiert. Die Ergebnisse sind in

Abbildung 31 im Vergleich zu der nichtkatalytischen Betriebsweise dargestellt.

Einzig fir geringe Methangehalte (7 Vol.-%) und damit geringe maximale Reaktions-
temperaturen (ca. 1200 K), kann die maximale Belastung fast verdoppelt werden. Bei
gréBeren Methangehalten und damit gesteigerten Verbrennungstemperaturen) nimmt die
prozentuale Erhdhung des maximalen Durchsatzes stark ab (ca. 15 % bei 9 Vol.-%;

maximale Verbrennungstemperatur ca. 1350 K)

Dementsprechend besitzt der Katalysator nur einen vergleichsweise geringen Einfluss auf
die Stabilitat des Prozesses, da sich die maximale Deponiegasbelastung zwar erhéht, aber
im Vergleich zum Einfluss einer Vorwdrmung immer noch auf einem niedrigen Niveau

bleibt. Dabei muss vor allem bericksichtigt werden, dass bei geringen Deponiegas-
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belastungen in technischen Anlagen ein nahezu adiabatischer Betrieb nicht mehr
gewdhrleistet werden kann. Das sich vergréfernden Verhdltnis von Warmeverlusten zu
Energieeintrag fohrt zu signifikanten  Abweichungen der Temperaturen in  der
Oxidationszone von der adiabatischen Verbrennungstemperatur und der Stabilitétsbereich
verringert sich im Vergleich zur Kennlinie. Es ist daher auch méglich, dass unter

Umsténden in keinem Fall ein stabiler Betrieb realisierbar ist.
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Abbildung 31: Einfluss des Katalysators und der effektiven Wéarmeleitfahigkeit im Vergleich

mit dem Einfluss der Temperatur

Es ist zu vermuten, dass eine Beschichtung der SSiC-Schéume einen Einfluss auf die
effektive Warmeleitfahigkeit Uber die Warmestrahlung ausiibt. Aus diesem Grund wurde
eine Messung der Strahlungswérmeleitféhigkeit auch for mit Calciumaluminat beschichtete
Muster beim ZAE Wirzburg in Aufirag gegeben [132]. Die Messung war &hnlich
fehlerbehaftet wie fur die nicht beschichteten Muster (Abschnitt 5.7.4). Dennoch zeigte sich
ein deutlich negativer Einfluss der Beschichtung. Dies wurde im Modell durch eine
pauschale Reduzierung der Warmeleitfahigkeit um 20 % bericksichtigt. Die Ergebnisse
sind vergleichend zu den Kennlinien bei Variation der Vorwdrmtemperatur in Abbildung 31

dargestellt.

Nicht bertcksichtigt ist dabei eine durch die Beschichtung bedingte Verminderung der
Porositdt und einer dadurch erhdhten Strdmungsgeschwindigkeit. Dies steigert den

Warmekonvektionsstrom durch die Strdmung der einer Stabilisierung entgegenwirkt.
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Der Grund fur den geringen Effekt des Katalysators, vor allem bei héheren Temperaturen,
ist in der unterschiedlichen Temperaturabhdngigkeit der katalytischen und der thermischen
Oxidation zu suchen. Bei hdheren Temperaturen nimmt die notwendige Reaktionszeit der
thermischen Reaktion im Vergleich zur katalytischen exponentiell stérker ab. Die Reaktion
wird entsprechend schneller. Eine hier noch nicht bericksichtigte, eventuelle Stoff-
Ubergangslimitierung fir die katalytische Reaktion bei hohen Temperaturen verstérkt
diesen Effekt noch.

Luftiberschuss:

Wie im Abschnitt 6.2.1. schon festgestellt wurde, besitzt die Héhe des Luftiberschusses
positive wie auch negative Effekte auf die Stabilitét. Zur Beurteilung des Einflusses des

Luftiberschusses wurden die berechneten Stabilitétskennlinien fir eine Anstrémtemperatur
von 300 K in Abbildung 32 dargestellt.
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Abbildung 32: Kennlinien des stabilen Bereichs fir 7 Vol.-% Methan im Deponiegas in

Abhéangigkeit des Luftiberschusses und der Vorwérmung

Anhand der entsprechenden Kennlinien lasst sich feststellen, das beim Vergleich von
A=1,1 und A=1,5 der positive Einfluss durch die geringere Luftmenge und der damit
verbundenen héheren adiabatischen Reaktionstemperaturen Gberwiegt. Der Einfluss nimmt
jedoch bei héheren Anstromtemperaturen relativ betrachtet ab. Die adiabatischen
Verbrennungstemperaturen betragen jeweils 1288 K fir A=1,1 und 1170 K for A=1,5. Es

ist davon auszugehen, dass bei noch geringerem Luftiberschuss die Kohlenmonoxid-
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konzentration im Abgas héher ist, so dass wahrscheinlich ein optimaler Luftiberschuss im

Bereich zwischen A=1 und A=1,5 existiert.

6.3. Versuchsbetrieb in Technikums- und Pilotanlage

Im Zuge eines Forschungsprojektes zur thermisch-katalytischen  Oxidation  von
Deponieschwachgas konnte vom Deutschen Biomasseforschungszentrum (DBFZ) eine
Technikumsanlage errichtet und betrieben werden. Es folgte der Aufbau und der Betrieb
einer Pilotanlage auf einer Deponie durch die Firma Lambda. Die Methangehalte der
Deponiegase bzw. entsprechender Modelldeponiegase wurden im Bereich < 12 Vol.-%
untersucht, wobei in der Technikumsanlage ergénzenden Untersuchungen mit Methan-
Luft-Gemischen stattfanden. Detailliertere  Informationen sind im  entsprechenden
Projektbericht zu finden [130].

In der Technikumsanlage wurden jeweils zwei zylindrische Schaumkeramikkérper mit
15 cm Durchmesser und 25 cm Lénge eingesetzt und in axialer Richtung mit dem
Brenngas durchstrémt. Die Autheizung auf die Starttemperatur erfolgte mit einem externen
Propangas-Brenner. Die Stabilisierung gestaltete sich sehr schwierig und konnte nur fir
einen Betriebspunkt bei unbeschichtetem Material erreicht werden. (3,6 Vol.-% Methan in
Luft, ca. 100 °C Vorwdrmung). In den Versuchen zeigte die entsprechende katalytische

Beschichtung einen eher negativen Einfluss.

In der Pilotanlage, die keine Vorwdrmung des Brenngases besaf3, konnte ein stationdrer
Betrieb nicht erreicht werden. Es kam zum ,Wandern” der Oxidationszone Richtung
Reaktoraustritt. Aus diesem Grund erfolgte letztendlich der Betrieb in Kombination mit dem
CHC-Konverter (Abschnitt 3.3.3.) in zyklischer Fahrweise. Der vorgeschaltete Konverter
erhitzt den keramischen Einsatz nach dem Durchwandern wieder auf Zindtemperatur. Dies
war durch eine Umschaltung der Besaugung der Gasbrunnen méglich, so dass zum
Aufheizen nur ,reiche” Brunnen Gas lieferten. Die maximal messbaren Temperaturen im

Regelbetrieb lagen 100-200 K unter der adiabatischen Verbrennungstemperatur [130].
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Abbildung 33: Errichtete Pilotanlage der Firma Lambda fir zyklischen Betrieb

6.4. Fazit

Fur katalytisch-thermische Oxidation in keramischen Schaumstrukturen auf Basis von SSiC
musste ein entsprechend katalytisch funktionalisiertes, hochtemperaturstabiles Material
entwickelt werden. Die Vermessung der Aktivitét und von kinetischen Kennwerten liefert die
Basis zur Beurteilung dieser Technologie. Entscheidend ist dabei die Stabilitat der

Oxidationszone.

Die Bestimmung der Kennlinien mit einem einfachen pseudohomogenen Modell mit
globaler Kinetik liefert die wichtigsten Einflussgréfien auf die Bewegung dieser Zone
entlang oder entgegen der Strémungsrichtung. Hierbei erweist sich die Vorwdrmtemperatur
als effektive SteuergréBe im Betrieb auf einer Deponie, um Schwankungen in der
Gasqualitét und Menge auszugleichen. Ein Betrieb ohne entscheidende Vorwérmung wird
auf Grund der dementsprechend bendtigten groflen Reaktorquerschnitte und der im
Modell noch nicht bericksichtigten Warmeverluste an die Umgebung als nicht praktikabel
angesehen. Die Warmeverluste senken die resultierenden Verbrennungstemperaturen im
Reaktor und machen somit eine intensivere Vorwdrmung notwendig, um die gleichen
Stabilitatsergebnisse, des in der Berechnung zu Grunde gelegten idealisierten,
adiabatischen Falls, zu erreichen. Dies alles macht fir einen erfolgreichen Betrieb einen

Abgas-Warmeibertrager notwendig, der die Kosten und den Wartungsaufwand fur die
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Anlagen erhdht.  Entsprechende Funktfionalitét wurde von WOOD experimentell

nachgewiesen [133].

Eine katalytische Funktionalisierung der SiC-Schaumkeramik war erfolgreich, konnte aber
zu keiner wesentlichen Verbesserung der Stabilitdt des Prozesses beitragen, was sowohl
durch die entsprechenden Kennlinien als auch durch Versuche an der Teststrecke und der

Pilotanlage bestatigt werden konnte [130].

Insgesamt ist die Variante der thermisch-katalytischen Oxidation im einfach durchstrémten
porésen Reaktor, beziglich der Zielstellung, ein wesentlich einfacheres Verfahren zur
Entsorgung von Schwachgasen zu entwickeln, nicht vollsténdig zufrieden stellend. Ohne
aufwendige Wérmerickgewinnung ist hier ein stabiler Betfrieb im Bereich von

Methangehalten < 12 Vol.-% im Deponiegas praktisch nicht méglich.
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7. Entwurf eines Reaktorkonzeptes ohne externe

Vorwdarmung

7.1. Grundlagen

Im vorangegangenen Kapitel wird deutlich, dass die Entsorgung von Schwachgasen aus
Deponien mit sehr geringen Methangehalt (< 12 Vol.-%) mit Hilfe der Verbrennung in
pordsen  Strukturen in herkdmmlichen  Fackelkonstruktionen  mit  erheblichen
Schwierigkeiten behaftet ist. Insbesondere die Verbrennungstemperatur bzw. Vorwarm-
temperatur ist als Haupteinflussgréfie for die Stabilitét des Prozesses anzusehen. Fir den
stabilen technischen Betrieb ist deswegen eine Vorwérmung der Deponiegase bzw. der
Verbrennungsluft zwingend notwendig. Die Integration eines Abgaswérmetauschers steht

jedoch dem Ziel eines einfachen kostenginstigen und wartungsarmen Prozesses entgegen.

Unter Nutzung der aus dem vorangegangenen Arbeiten erhaltenen Erkenntnisse zur
Schwachgasoxidation in porésen Medien, konnte ein neues Reaktordesign entworfen
werden. Schwerpunkt ist eine intensivierte, interne Wdarmeibertragung vom Abgas zum
kalten Gasgemisch, um so die Reaktionszone zu stabilisieren. Dafir ist im Reaktor ein
Innenrohr notwendig, in welches das Gasgemisch Gber einen Diffusor einstrémt. Innenrohr
und Reaktor sind komplett mit dem porésen Medium ausgefillt. Die Auslassseite des
Innenrohres befindet sich noch im Reaktorinnenraum. Dort erfolgt jedoch nach dem
Austritt der Gase eine Umlenkung und die Strémung fuhrt entlang der Auflenseite des
Rohres im Gegenstrom hin zum Gasaustritt aus dem Reaktor. Dieser liegt demnach auf der
gleichen Seite wie der Gaseinlass. Die Umsetzung erfolgt im Innenrohr oder im Bereich
des Gasaustrittes aus dem Innenrohr. Dabei wird vom heiflen Verbrennungsgas auf der
AuBenseite des Innenrohres, Wérme tber die Trennwand zum vorgemischten Brenngas
Ubertragen und so dhnliche Effekte wie mit einer externen Vorwdrmung Uber einen
Abgaswdrmeibertrager erzielt. Da die Aufheizung des Brenngases in Wandndghe am
schnellsten erfolgt, wird wahrscheinlich auch dort die Umsetzung als erstes stattfinden.
Daraus resultiert unter Umstdnden eine konische Flammenfront die gegeniber einer
geraden Flammenfront auch Warmestréme in radialer Richtung zur Vorwérmzone zuldsst
und damit die Aufheizung des Gases auf Zindtemperatur intensiviert. Wesentlich fir die
Funktionalitat ist eine geeignete Trennwand zwischen aufstromenden Brenngas und
abstrémenden Abgas. Diese muss sowohl eine sehr gute Warmeleitfahigkeit wie auch eine
hohe thermomechanische Stabilitét besitzen. Weiterhin ist die Gasdichtigkeit zu beachten.
Aus diesen Grinden wird fur erste Untersuchungen und Modellierungen auf ein Rohr aus
gesinterten Siliciumcarbid (SSiC) zurickgegriffen, da dieses Material die oben genannten

Anforderungen an das Innenrohr erfillen kann. Eine Skizze des Reaktorprinzips ist in



90

Abbildung 34 dargestellt. Die zu Grunde liegende Idee verspricht eine entscheidende

Verbesserung gegeniber den Voriberlegungen und besitzt damit die Voraussetzung, den

in Abschnitt 4.2. formulierten Anforderungen zu genigen.
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Abbildung 34: Skizze Reaktordesign

7.2. Grundprinzipien rekuperativer Oxidationsreaktoren

Anhand von numerischen und experimentellen Studien in der Literatur [134],[135],[134]

sollen an dieser Stelle die Grundlagen von rekuperativen Oxidationsreaktoren im

stationdren Betrieb diskutiert werden. In [134] wurden fir stationdren Betrieb ein Bereich

von Aquivalentsverhéltnissen ¢p=0,05 bis 0,3 for Methan in Luft untersucht. Dies entspricht

einer adiabatischen Temperaturerhéhung von 142 K bis 766 K. Die maximale Temperatur
betrug ca. 1200 °C (@=0,3). Die Berechnung erfolgte im eindimensionalen Raum. Da

jedoch fir die aufstromende und die abstrémende Seite simultan die axialen Profile

ermittelt wurden, handelt es sich um eine pseudo-zweidimensionale Modellierung. Es

konnte Stabilitat for sehr hohe Anstrémgeschwindigkeiten von bis zu 4,5 m/s errechnet

werden. Dabei ist jedoch zu beachten, dass der maximale radiale Transportweg auf der

Kaltgasseite nur 2 cm betrégt.
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In einer spdteren Studie zur Parametervariation [135] anhand eines koaxialen Doppel-
rohres analog Abbildung 9 (Abschnitt 3.3.2.), konnte auBerdem der Einfluss des Durch-
messers des Innenrohrs, der Reaktionsgeschwindigkeit und des Wérmedurchgangs-
koeffizienten des Innenrohres dargestellt werden. Ein Schema der modellierten Geometrie
ist in Abbildung 35 dargestellt. Die maximale simulierte Leistung entsprach 0,8 kW.
Wesentliche Ergebnisse wurden den entsprechenden Diagrammen entnommen und in
Tabelle 13 dargestellt.
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Tabelle 13: Ergebnisse der Parametervariation auf die Flammenfronthéhe nach GNESDILOV

[135]
Steigende Strémungsgeschwindigkeit Ug oo e N
fohrt zu haherer Oxidationsfrontlage z, da 03: ﬁ//g
ein gréBerer Bereich zur Vorwdrmung des o /
Gases bzw. eine héhere Temperatur £ o2f - ]
notwendig ist um eine entsprechende / .1
Flammengeschwindigkeit zu erreichen. o | o a3 ]
(2)-Verminderung der Dispersion um das 2,4- 5 ! : : + L
fache gegeniber (1), (3)-Verminderte Emisivitéit U, Aim/s)
des porésen Mediums gegeniber (1)
c :
Der Wérmeubergangskoeffizient a zur 035F o
Umgebung wirkt sich stark auf die Lage 0.30f
der Oxidationsfront aus. Der Effekt € oz} ]
unterliegt auch dem Einfluss der 0.20 ’ !
(Oberflachen/Volumen-Verhélinis). orsh ]
(1)-Gaseinlass im Innenrohr, (2)-Gaseinlass im ) )
Ringspalt o 2 m‘(wim;-K]: 8 8
Bl 5
Die Veranderung des Haufigkeitstaktors a 0.16 \
gegenUber der verwendeten Kinetik (ay) 0 14:: ]
und damit der Reaktionsgeschwindigkeit, * 0 19? \
besitzt ebenfalls Einfluss auf die Stabilitéat 0 105— .
des Prozesses. 0.08 | \\‘“m
01 1 ala 10 100
Bei geringerem Durchmesser des b
Innenrohres d, steigt die Hohe der ossf *

Oxidationsfront bei gleichen Volumen-
strom und der damit héheren Gas-
geschwindigkeit. Eine entscheidende

Erhdhung des Durchmessers Uber die in

der Quelle angegebenen 3,4 cm hinaus,
wirde den Rekuperationseffekt durch die
geringere relative Innenrohrfléche

verschlechtern
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Neben der ausschlieBlich axialen Darstellung der Gréflen des Innenrohres, enthéalt das

Modell weitere Vereinfachungen:
. Verwendung einer globale Kinetik zur Methanoxidation
. keine Bertcksichtigung des Warmedurchgangswiderstand der Innenrohrwand

Die Studie liefert den grundsatzlichen Einfluss verschiedener Parameter auf einen Reaktor

mit interner Rekuperation. Bei wesentlich abweichender Geometrie, v. a. groflerer

Durchmesser des Innenrohres, besitzen Exhausts
. . Gas
die  Aussagen  jedoch  nur  noch premisxed | ] 3
die e — f—
g do )

qualitativen  Charakter, da sich

Volumen/Oberflachen-Verhdalinisse und
die Transportwege fur die rickzufihrende

Warme signifikant éndern.

XU etal. [136] fihrten  experimentelle

Untersuchungen  und  entsprechende

Thermocouple

Simulationsrechnungen in einer &hnlichen
Geometrie durch (Abbildung 36). Dabei

strdmte das vorgemischte Gas in einem

leeren Spalt um ein Innenrohr (D,=20 mm)

und erwérmte sich dadurch. Die Oxidation
fand  innerhalb  eines  offenzelligen
Aluminiumoxidschaumes im Innenrohr, im

Gegensatz zu GNESDILOV [135], auf der
Abbildung 36: Versuchsaufbau von XU et al.

[136]

abstrémenden Seite statt. Es wurde ein 2D-
CFD-Modell erstellt, dass die gemessenen
Temperaturverlédufe ausreichend gut wiedergab und eine detaillierte Kinetik fir die
Methanoxidation (17 Species, 58 Reaktionen) enthielt. Der Leistungsbereich entspricht in
etwa den Versuchen von GNESDILOV [135].

Die Ergebnisse beider Studien sind jedoch nicht direkt auf den technischen Einsatz des
Thermatrix-Verfahrens (Abschnitt 3.3.2.) oder eines entsprechenden Entsorgungsverfahrens
fuor Deponieschwachgase anwendbar. Der Grund hierfir ist, dass fir gréBere Durchmesser
des Innenrohres, wie sie fir entsprechende Leistungsbereiche notwendig wdéren, auch
grofBere  Warmeeindringtiefen erforderlich sind, um die Vorwdrmung des gesamten
Gasgemisches zu erreichen. Denkbar wdre jedoch eine Kombination von mehreren
aufstrémenden Rohren und abstrémenden Mantelzwischenrdumen, wie sie in [137]

vorgeschlagen wird.
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7.3. Fazit

Insgesamt ist die Technologie der internen Rekuperation fir den Bereich der VOC's (bis
ca. 3 Vol.-% CH, oder entsprechender Energiegehalt) ausreichend erprobt und wird in der
Praxis angewendet. Fir Deponieschwachgase ist jedoch ein hdherer Methangehalt (bis ca.
12 Vol.-%) relevant, fir den sich noch keine Entsorgungstechnologie durchsetzen konnte
(siehe Abschnitt 3.3.). Die Konzeptentwicklung basiert dementsprechend auf einer
Anpassung und Erweiterung des Prinzipes der internen Rekuperation in pordsen
Verbrennungsreaktoren auf die Anforderungen fir die Entsorgung entsprechender
Deponieschwachgase. Ein wesentlicher Unterschied zu bereits existierenden Varianten ist
die Verwendung eines keramischen Innenrohrs, was héhere Temperaturen im Reaktor
zulésst. Dies tragt zur Erhdhung der Flexibilitét des Verfahrens, vor allem in Richtung

groBerer Energiegehalte, bei und vereinfacht wesentlich das Anfahren der Anlage.

Aus bestehenden Studien, die mit sehr kleinen Leistungsbereichen arbeiten, kénnen keine
verl@sslichen Rickschlisse auf die Dimensionierung eines entsprechenden Reaktors fir den
Deponiegasbereich gezogen werden. Der Grund hierfir ist, dass der Durchmesser des

Innenrohres wesentlich die Effizienz der internen Rekuperation beeinflusst.

Fur die Dimensionierung eines solchen Reaktors und dem Nachweis der Funktionalitat
missen sowohl Experimente im Technikumsmafstab als auch numerische Studien
hinzugezogen. Ziel ist es, Bedingungen zu finden, unter welchen die Oxidationszone im
Reaktor bzw. im Innenrohr stabilisiert werden kann, um einen stationéren Betrieb zu
ermdglichen. Der letzte Schritt ist das Upscaling des, an Hand der Technikumsversuche,
validierten Modells, auf eine fir Deponien relevante Anlagengréfie und die Simulation des

stationdren Zustandes.
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8. Numerische Dimensionierung des Testreaktors

Den ersten Schritt stellt hier die Entwicklung eines Oxidationsreaktors —im
Technikumsmafistab mit einer Nennleistung von etwa 5 kW dar. Eine optimale Testanlage
muss einerseits dem Technikumsmafistab entsprechen und andererseits eine ausreichende
Gréfle besitzen, um die wesentlichen Effekte ausreichend genau darzustellen. Weiterhin
durfen die relativ zu technischen Reaktoren gréfleren Warmeverluste durch das hohe
Oberflachen/Volumen-Verhdalinis nicht entscheidend ins Gewicht fallen. Die Abmessungen
werden deshalb bewusst um einen Faktor von etwa 5 gréfler gewdhlt als in den in
Abschnitt 7.2. erwdhnten publizierten wissenschaftlichen Arbeiten, um wesentlich néher an
technisch relevanten Gréflenordnungen zu arbeiten. Ein einfaches Aufskalieren ist durch
den massiven Einfluss der relativen Wérmeeindringtiefe auf  den  absoluten
Waérmedurchgang nicht zielfihrend. Um die Geometrie und den Betriebsbereich optimal
festzulegen, wurde ein entsprechendes Modell in Ansys Fluent® erstellt und ein
Referenzfall berechnet. Durch eine detaillierte Gestaltung beriicksichtigt es alle relevanten
Effekte. Somit soll die Funktfionalitdt der Technikumsanlage sichergestellt werden. Der
Vergleich zwischen den experimentellen Daten, vor allem die gemessenen Temperaturen
im stationdéren Zustand, und den entsprechenden modellierten stationdren Bedingungen

dienen zur Validierung des Modells.

Das CFD-Modell bietet weiterhin die Méglichkeit eine Variation verschiedener Parameter
durchzufthren. Von besonderem Interesse ist u.a. der Vergleich von Fillkérperschittung

und Schaumkeramik.
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8.1. Grundlegende Geometrie

Ein bemafter Langsschnitt der zylindrischen Geometrie ist in nachfolgender Abbildung

dargestellt.
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Abbildung 37: Geometrie des Testreaktors

Die Betriebsweise erfolgt analog Abbildung 34. Als Trennwand, die entscheidend fur die
Funktionalitat ist, wird ein SSiC-Rohr verwendet, um eine hohe Warmeleitfahigkeit und
maximale thermo-mechanische Stabilitét zu ermdglichen. Weiterhin sind damit auch in der
Zwischenwand wesentlich héhere Temperaturen als bei Stahl méglich. Zum Schutz des
SSiC-Rohres wird dessen Innenseite mit einer Keramikpapierschicht ausgekleidet. Dies wirkt
durch die weitaus geringere Wérmeleitfahigkeit, der Wérmeibertragung Uber die
Innenrohrwand entgegen, wird aber zum Schutz des keramischen Rohres als notwendig
erachtet. Einerseits wirkt das Faserpapier als Puffer fir die sich unter thermischer Belastung
ausdehnende porése Matrix und andererseits werden so starke Temperaturgradienten in
der eigentlichen Rohrwand vermieden, die unter Umstdnden zu nicht tragbaren
Tangentialspannungen und letztendlich zum Reifen des Rohres fihren wirden. Auf Grund

des hoheren Warmeleitfahigkeitswiderstandes des Faserpapiers finden sich auch dort die
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grofBiten Gradienten wieder. Der Reaktorraum ist mit einer Schittung aus Raschigringen
aus AlL,O, gefillt. Alternativ ist auch ein entsprechender Schaumkeramik-Monolith
moglich. Der Gasausgang wird in der Testanlage Uber acht gleichmaBig Gber den
Ringspalt verteilte Rohre realisiert. Der Abstand zwischen den Ausgéngen betrégt nur den
doppelten Lochdurchmesser. Eine entscheidende Beeinflussung der Strémung im Ringspalt
sollte somit nicht stattfinden. Die Querschnittsflache des Ringspaltes ist wesentlich gréBer
als die des Innenrohrs, jedoch ist in einem dinneren Ringspalt eine gleichmafige

Schittung nicht realisierbar.

8.2. CFD-Modell

Das Gitter fir die Modellierung wird mit dem Programm Gambit erstellt. Beziglich der in
Abbildung 37 dargestellten Geometrie ist die Dammung zur Umgebung nicht als Gitter
modelliert sondern (ber einen konstanten Warmedurchgangskoeffizienten erfasst
(Randbedingung). Als Gasaustritt dient im 2D Modell die gesamte Stirnfléche des
Ringspaltes. Fir den Testreaktor sind an dieser Stelle acht gleich verteilte Bohrungen in der
Bodenplatte vorgesehen. Der Einfluss auf die Strémung im Reaktor im Vergleich zum
Modell kann als gering betrachtet werden (siehe Abschnitt 8.1.). Er erstreckt sich
auBerdem nur auf den Bereich, in dem im Innenrohr der Diffusor platziert ist und keine
nennenswerte Warmeibertragung stattfindet. Demnach ist diese Vereinfachung im Modell

nicht entscheidend fur die Stabilisierung der Oxidationszone.

Die Grenzschicht an Rohrinnen- und Auflenseite sowie zur Auflenwand besitzt beziglich
des jeweiligen Normalenvektors ein dichteres Gitter um die Randgéngigkeit optimal
modellieren zu kénnen. Dies betrifft die Zone bis 5 mm Abstand mit ca. O,1mm Breite fir
die erste Zelle und einen Wachstumsfaktor der Breite von 1,3 fir 9 weitere Zellen um in
Wandnéhe, der Bereich mit den gréfiten radialen Geschwindigkeitsgradienten, die héchste
Zelldichte zu erreichen. Das Grundgitter umfasst 14460 Zellen. Weitere Gitter mit mehr
Zellen bzw. mit Verfeinerung im Bereich der Reaktionszone werden fir die Uberprifung der
Gitterunabhangigkeit der Lésungen untersucht. Als Konvergenzkriterium dient ein
Residuum beziiglich der Energieerhaltungsgleichung von 2:107. Weitere Programm-

parameter sind in Anhang VI aufgefihrt.
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Abbildung 38: Grundgitter Testanlage und in der Verbrennungszone verfeinertes Gitter

(rotationssymmetrisch)
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8.2.1. Randbedingungen

Gaseinlass

Das Gas wird als gleich verteilt angenommen. Es finden keine Diffusion oder Wérme-
leitung Uber die Grenze hinaus statt. Dies resultiert in folgende Formulierung der

Randbedingungen an dieser Stelle:

on, _ o _

=S e _p ac _
or ' OX

, 0. (79)

Forx=0 -5
OX OX

0 ,

Fior den Gaseinlass werden die Gasgeschwindigkeit, die Gastemperatur und die

Gaszusammensetzung definiert.
Gasauslass

Fior die Grenze, durch die das Gas wieder aus dem betrachteten Volumen austritt, werden

analog dem Gaseinlass folgende Bedingungen angenommen:

ol

T, o, _
OX '

alg oc,
OX

0 , —t
OX

0. (80)

Durch diese Bedingungen wurde auch die Wéarmestrahlung des heiflen porésen Materials
Uber die Gasaustrittsgrenze nicht betrachtet. Dies ist insofern gerechtfertigt, da in der
verwendeten Geometrie dieser Bereich kaum Einfluss auf den Prozess der Oxidation besitzt
und die strahlende Oberfléche relativ klein ist.

Randbedingungen zur Umgebung

Fur den Warmetransport an die Umgebung werden eine konstante Umgebungstemperatur
und ein konstanter Warmedurchgangskoeffizient angesetzt. Es wird definiert, dass fir den
Temperaturgradienten die Temperatur des porésen Materials ausschlaggebend ist, was
eine Ubliche vereinfachende Annahme darstellt [136,138,139]. Somit folgt:

ol

for r=R %ra-mm—n) (81)

auflen:

Das Fluid direkt an der Wand besitzt keine Geschwindigkeit (,No-slip” Randbedingung).

Weiterhin ist von Gasdichtheit auszugehen.
Randbedingungen an der Zwischenwand

Die Zwischenwand wird im Modell in ihrer wahren Gréfle als Feststoff beriicksichtigt und
ihr eine Warmeleitfahigkeit zugeordnet. Der Warmeibergang erfolgt ausschlief3lich
zwischen pordsen Medium und fester Wand ohne zusétzlichen Wéarmetransportwiderstand.
Die Temperaturen in den Randern der Innenrohrwand werden somit im Modell gleich dem

des Feststoffes an dieser Stelle gesetz:
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forr =R T, =T, forr =R T, =T, . (82)

Wand,innen Wand,aussen

Die Warmeibertragung des Gases an den Feststoff wird auch im Wandbereich
entsprechend der Energieerhaltungsgleichung (Gleichung 9) bericksichtigt. Damit wird die
Innenrohrfléiche zum Gas als Ubertragungsfldche vernachléssigt. Dem gegeniber steht
aber eine zu hoch angesetzte volumenbezogene geometrische Oberflache der Schittung
bei der Warmeibertragung von Gas zu Feststoff im Randbereich. Die Auflockerung der
Schittung am Rand wurde in dieser GréBe nicht bericksichtigt. Die Innenrohrwand wird
ebenfalls als gasdicht betrachtet. Es gilt analog zur Auflenwand die ,No-slip”

Randbedingung.

8.3. Ergebnisse der Modellierung

8.3.1. Modellierung des Referenzfalls

Als Referenzfall diente eine d@quivalente Deponiegaszusammensetzung von 11 Vol.-%
Methan in Stickstoff und einem Luftiberschuss von A=1,1. Der Volumenstrom wurde so
festgesetzt, dass eine thermische Leistung von 4,7 kW resultiert. Als poréses Medium dient
eine  Schuttung aus  Al,Oj;-Raschigringen  (Anhang ~ VII).  For die  ersten

Simulationsrechnungen des Referenzfalls kommt das Grundgitter zum Einsatz.

Die Berechnung der Strdmung ohne Reaktion bei 300 K verdeutlicht den prinzipiellen
Gasweg und die Randgdngigkeit. Weiterhin werden fir die Berechnung des effektiven
Diffusionskoeffizienten bendtigte Parameter (Gleichung 43) gewonnen. Die mittlere

Leerrohrgeschwindigkeit im Innenrohr fir den Referenzfall betrégt 0,51 m/s.
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Geschwindigkeit / m/s

0 0,02 0,04 006 008 0,1

Radius / m
Om 0,06m 0,1m

Geschwindigkeitsprofil fir x=0,3 m; b) Geschwindigkeitsfeld (Absolutgeschwindigkeit Leerrohr)

Abbildung 39: Geschwindigkeiten der Strdmung bei Raumtemperatur
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Abbildung 40: Geschwindigkeitsvektoren im oberen Bereich des Diffusors
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Die Randgéngigkeit kann erfolgreich im Modell dargestellt werden. Diese ist, wie zu
erwarten, bei den geringeren Strémungsgeschwindigkeiten im Innenrohr relativ betrachtet
stérker ausgeprégt (ca. 90 % beziglich der Kernstrémung) als im Ringspalt (ca. 65 %) auf
der abstrémenden Seite. Durch die ,no-slip” Randbedingung ist die Geschwindigkeit an
der Innenwand Null gesetzt. Die Querschnittserweiterung am Gaseinlass fohrt zu der
gewinschten gleichméfBigen Verteilung des vorgemischten Gases. Eine mdgliche
Rezirkulation kann nicht beobachtet werden (Abbildung 40).

Die chemische Kinetik wurde Gber den reduzierten Reaktionsmechanismus GRIMech1.2
(32 Spezies, 177 Reaktionen) implementiert (Anhang VIII) [140]. Die Temperaturprofile fir
die Gas und die Feststofftemperatur im stabilen Zustand sind in Abbildung 41 dargestellt.
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Abbildung 41: Temperaturverteilungen Referenzfall

Die Temperaturverteilungen fir die Gasphase und die feste Schittung weisen nur im
Bereich der Oxidationsfront Unterschiede auf. Die Oxidationsfront bildet sich nicht, wie
allgemein bei Verbrennung in porésen Medien beabsichtigt, an der Flammensperre (nicht
im Modell bericksichtigt) bzw. einer als Flammensperre wirkenden Querschnittsverengung
aus. Sie stabilisiert sich stattdessen im unteren Drittel des Innenrohres, wenn durch
ausreichend Vorwdrmung des Gasgemisches die Flammgeschwindigkeit entsprechend
hoher, also gleich der Strémungsgeschwindigkeit ist. Da die Vorwarmung nicht Gber das

gesamte Innenrohr gleichméBig erfolgt, bildet sich auch keine planare Flammenfront aus,
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sondern diese besitzt in der Mitte eher eine konische Form. Es treten neben axialen
Gradienten ebenso radiale Temperaturgradienten und damit entsprechende Wérmestréme
auf. Da jedoch die Abmessung der konischen Zone bei der Modellierung mit Quasi-
Kontinuum im Bereich der Gréflenordnung der Abmessung der Raschig-Ringe liegt, ist ein
entsprechender Effekt in einem realen Festbett mit den verwendeten Abmessungen,

wahrscheinlich so nicht vorhanden.

Weiterhin sind in Abbildung 44 die berechneten Konzentrationen an OH — Radikalen und
Kohlenmonoxid dargestellt. Radikale sind nur im Innenrohr vorhanden, und kennzeichnen
dort die chemische Akfivitat. Das ékologisch und toxikologisch relevante Kohlenmonoxid
kommt als Zwischenprodukt der Verbrennung in groflen Anteilen vor, wird aber restlos

umgesetzt, so dass es im technischen Betrieb im Abgas nicht mehr detektierbar sein sollte.

Molanteil OH-Radikale
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Abbildung 42: Konzentrationsverteilung von OH und CO (Referenzfall)

8.3.2. Parametervariation

Fir die Geometrie des Testreaktors wurden vorgegebene feste Parameter variiert um die
Unsicherheiten in den Stoffdaten und Randbedingungen auszuloten. Es wurde hierzu das

Gitter mit der dynamischen Verfeinerung im Bereich der Oxidationszone verwendet.
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Obwohl spéter das Grundgitter zur Anwendung kam, sind die Ergebnisse Gbertragbar, da

hier der relative Einfluss im Fokus stand.

Variation fester Parameter:

e Effektive Wéarmeleitféhigkeit der Schittung (=50 %)

e Warmeleitfahigkeit des Faserpapiers an der Innenrohrwand (=50 %)

e Warmedurchgangskoeffizient der AuBenwand (-50 %, + 100 %)

e Vernachlassigung der Randgéngigkeit (konstante Porositét)

Ein Indikator fir die axiale Lage der Verbrennungszone ist die Umkehrung der Richtung

des WéarmeUbergangs zwischen Gas und Feststoff (sieche Abschnitt 10.3). Dieser Punkt wird

in der Parameterstudie als Oxidationsfronthéhe betrachtet. Tabelle 14 gibt einen Uberblick

Uber die entsprechenden Ergebnisse.

Tabelle 14: Uberblick tber die Ergebnisse der Parametervariation (feste EinflussgréBen)

Oxidationsfront-

max. Gastemperatur

Dispersion

Parameter Bereich
héhe in m in K
Referenzfall - 0,219 1577
Effektive Wéarmeleitfahigkeit -50% 0,256 1536
der Schittung + 50 % 0,182 1581
Wérmeleitfahigkeit des Faser- -50% 0,253 1568
papiers Innenrohrwand + 50 % 0,186 1549
Wérmedurchgangskoeffizient -50% 0,183 1572
AuBenwand + 100 % 0,269 1559
Waérmeibergangskoeffizient | - 50 % 0,223 1592
Gas-Schittung (A, -a) +50 % 0,197 1558

Ohne Randeinfluss auf

0,345 1643

Die Oxidationsfronthéhe tber die relative Anderung der ersten drei GréBen aus Tabelle
14 ist in folgender Abbildung dargestellt.
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Abbildung 43: Einfluss der WLF der Schittung, des Faserpapiers und des Wéarme-

durchgangskoeffizienten

Fuor die variierten Parameter wurde eine nahezu lineare Abhdngigkeit der
Oxidationsfronthéhe in  der physikalisch vorhersehbaren Richtung festgestellt. Die
Verschiebung besitzt eine Spanne von ca. 10 cm. Dementsprechend sollte die
Funktionalitat der Testanlage nicht durch einen unsicheren Parameter bzw. einer
fehlerbehafteten Korrelationsgleichung abhéngen. Einen Gberraschend grofien Einfluss
besitzt die Vernachlassigung des Randeinflusses auf die Dispersion (Gleichung 43). Dies
wirkt sich im Gegensatz zu den oben aufgefihrten variierten Parametern stark auf die
axiale Maximaltemperatur des Gases aus. Dieser Effekt kann durch den dadurch zu hoch
angesetzten Warmedurchgang im Randbereich des Innenrohres erklart werden. Einerseits
wird die Warmerezirkulation verstarkt, was in einer héheren Maximaltemperatur sichtbar
wird. Andererseits fGhrt eine héhere Warmeleitfahigkeit zu niedrigeren Temperaturen im
Randbereich, da eine schnellere Ableitung Richtung Rohrmitte erfolgt. Dadurch kommt es
zu einem spdteren Erreichen der Zindtemperatur am Rand, was die héher situierte

Oxidationsfront erklaren kann.

Weiteren Einfluss besitzt jedoch auch die Wahl der Initialisierungsbedingungen der
Simulation. Da bei der Parametervariation Stoffeigenschaften im Vordergrund standen wird
dies gesondert in Abschnitt 8.3.3. behandelt.
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Insgesamt zeigt das geplante Anlagenprinzip in der Geometrie des Testreaktors eine gute
Stabilitat bei der Variation relativ unsicherer Parameter. Ausschlaggebend dafir ist vor
allem, dass negative Auswirkungen auf die Stabilitat (Verringerung der Flamm-
geschwindigkeit) durch héhere Oxidationsfronten und der einhergehenden gréfieren

Austauschfléche zur Vorwérmung im Innenrohr ausgeglichen werden.

8.3.3. Priufung der Gitterunabhdngigkeit und Einfluss der Initialisierungs-
temperatur

Anhand der axialen Temperaturprofile kann eine Beurteilung der Gitterunabhéngigkeit
vorgenommen werden. Es wurden Berechnungen des Referenzfalls mit 3 unterschiedlichen
Gittervarianten angestellt. Dabei handelt es sich um das Grundgitter (Gitter 1, 14460
Zellen), das Grundgitter mit dynamischer Verfeinerung anhand des OH-Gradienten im
Bereich der Reaktionszone um zwei Stufen (Gitter 1 mit dynamischer Verfeinerung, ca.
20000 Zellen) und ein Gitter mit statischer Verfeinerung des gesamten Innenrohres um 2
Stufen (Gitter 2, 81319 Zellen). Damit besitzt Gitter 2 achtmal so viele Zellen im Innenrohr
beziglich Gitter 1. Die Startwerte der Simulationen waren identisch Fir das statische
Gitter 2 wurde weiterhin eine Simulation mit der Lésung des Grundgitters als

Initialisierungsfeld durchgefihrt. Die erhaltenen axialen Temperaturprofile sind in
Abbildung 44 dargestellt.
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Abbildung 44: Vergleich der axialen Temperaturprofile des Feststoffs fir verschiedene
Gitter (Referenzfall)
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Die Betrachtung der Ergebnisse der statischen Gitter 1 und Gitter 2 mit gleicher
Initialisierung zeigen die prinzipielle Gitterunabhéngigkeit des Modells. Die Ergebnisse von
Gitter 1 mit dynamischer Verfeinerung weichen jedoch signifikant ab, wobei die Simulation
mit Gitter 2 und Initialisierung mit der Lésung des Grundgitters nahezu die gleichen
Ergebnisse liefert. Somit ist eine durch die Wahl der Startwerte hervorgerufene Bifurkation
vorhanden. Um diesen Effekt weiter zu untersuchen werden die Initialisierungswerte unter

Verwendung von Gitter 1 deutlich variiert.

Initialisierung 1 entspricht relativ milden Bedingungen, jedoch ist das gesamte Innenrohr
auf Zindtemperatur. Methan ist nur im Diffusor vorhanden. Diese Initialisierung wurde for
die bisher gezeigten Ergebnisse verwendet. Fir die Initialisierung 2 wird die Temperatur
auf 2000 K gesetzt, jedoch das Innenrohr bis auf eine Lénge von x=0,4 m bei 300 K
belassen. Methan wird im kalten Bereich auf die Eingangskonzentration gesetzt
(Abbildung 45). Abhdngig davon ergeben sich bei der Berechnung unterschiedliche
Ergebnisse (Abbildung 46). Die Oxidationsfront liegt fir die zweite Variante héher
(x=0,317), ebenso die maximalen Temperaturen. Weiterhin tritt die fur die Initialisierung 1

erhaltene, deutliche konische Form weniger hervor.
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Abbildung 45: Initialisierungstemperaturfelder
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Abbildung 46: Temperaturfelder (Gas) der konvergierten Lésung in Abhdngigkeit der

ieweiligen Initialisierungstemperaturfelder.

Es ist somit festzuhalten, dass mehrere konvergierende Lésungen fir dieses Problem
existieren, die von den Initialisierungsbedingungen abhdngen. Die Grinde fir die
Bifurkation sind in den komplexen Zusammenhéngen zwischen Wérmeibertragung vom
Rauchgas an das Frischgas, Wérmeverlusten und die Warmeibertragung tber die
Oxidationsfront zu suchen. So ist z. B die warmeUbertragende Rohrwand in der Lésung im
Falle von Initialisierung 1 zwar geringer als for Initialisierung 2, jedoch ist durch die
konische Flammenfront die Fléche der Oxidationsfront gréfier. Weiterhin sind auch eine
héhere Rauchgastemperatur im Ringspalt und damit ein héherer Temperaturgradient
feststellbar, da sich die heifleste Zone (Oxidationsfront) nédher am Austritt des Ringspaltes
befindet. Dies fuhrt wiederum zu einem héheren spezifischen Warmestrom gegeniber der
Lésung mit Initialisierung 2. Fir eine wissenschaftliche Durchdringung sind ergénzende,
Uber diese Arbeit hinausgehende, umfangreiche Simulationsrechnungen notwendig. Trotz

Bifurkation deuten alle Ergebnisse weiterhin auf die Funktionalitét des Konzeptes hin.

Fur die weitere Arbeit ist das Grundgitter (Gitter 1) die Basis fir Simulationsrechnungen,
da sich die wesentlichen Ergebnisse kaum von denen des feineren Gitters (Gitter 2)

unterscheiden, es aber weniger Rechenzeit beansprucht. Ferner wurde die Initialisierung 2
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als pessimistischster Fall beziglich der Stabilitét for alle folgenden Berechnungen

verwendet.

8.4. Fazit

Mit Hilfe der CFD-Modellierung eines Referenzfalles kann ein Testreaktor zur Schwach-
gasumsetzung mit interner Rekuperation entworfen werden. Die Modellierungsergebnisse
weisen eine weitreichende Stabilitét des berechneten stationdren Betriebes gegeniber
unsicheren Parametern aus. Insbesondere die im Modell bericksichtigte Randgdngigkeit
besitzt einen ausgepragten Einfluss. Es kann insgesamt von der Funktionalitat im geplanten
Betriebsbereich ausgegangen werden. Die Modellierungsergebnisse hdngen jedoch vom
Initialisierungstemperaturfeld ab, es treten Bifurkationen auf. Fir eine abschlieBende
Bewertung der Startbedingungen sind zwingend die Ergebnisse der experimentellen

Validierung heranzuziehen.
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9. Experimentelle Charakterisierung im

TechnikumsmaBstab

9.1. Avufbau

Die Technikumsanlage wurde analog der Abmessungen aus Abbildung 37 gebaut. Der
Aufbau des Reaktions- und Rekuperationsraumes wird in Abschnitt 8.1. hinreichend
beschrieben. Verénderungen gegeniber der urspringlichen Planung sind die Dicke des
Keramikfaserpapiers an der Innenseite des Innenrohrs, die jetzt nur 2 statt 3 mm betragt
und die Isolationsstérke an der Stirnseite (oben), die doppelt so stark ist wie die der
Aulenwand. Die Dicke des Faserpapiers wurde verringert, da sich in den
Simulationsrechnungen herausstellte, dass auch bei 2 mm, der Temperaturgradient Gber
das Innenrohr fast vollstdndig im Bereich des Faserpapiers liegt, der gewinschte
Rekuperationseffekt jedoch weniger behindert wird. Die Stirnseite wurde stérker isoliert um
die Warmeverluste zu minimieren, da sich in der Zone oberhalb des Innenrohres die
héchsten Temperaturen in der an die Auflenisolation grenzenden Schittung einstellen
werden. Der Auflenmantel besteht aus Edelstahl, jeweils an Unter- und Oberseite ber
einem Flansch mit dem Boden bzw. Deckel verbunden. Dieser Mantel ist an der Innenseite
mit zwei Keramikfaser-Halbschalen ausgekleidet. Gaseintritt und -austritt befinden sich in
der Bodenplatte. Der Gaseintritt erfolgt zentral in das Innenrohr. Ein engmaschiges
Edelstahlgitter und eine Schittung aus kleinen Berl-Satteln im Eintrittsrohr verhindern als
Flammensperre ein mogliches Zurickschlagen der Flamme. Das Gas verldasst den Reaktor
ringférmig Uber acht Rohre, die auflerhalb zu einem Abgasrohr, welches zu einem
Kaminzug fohrt, verbunden werden. Die Gasauslassrohre sind so angeordnet, dass der

Abstand zwischen zwei Austrittséffnungen nur dem doppelten Rohrdurchmesser entspricht.
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Unterseite

Abbildung 47: Technikumsanlage zur Schwachgasentsorgung

Die Gasversorgung wird durch Massedurchflussregler (MFC) realisiert.

Tabelle 15: Gasversorgung Technikumsanlage

Menge 10-1000 I/min 0 - 60 |/min 0-20 I/min

Fir den Methan-MFC war eine Kalibrierung Uber den gesamten Messbereich maglich,
wohingegen dies fir den Stickstoff-MFC nur bis 30 I/min (50 % des Messbereichs) mit der
vorhandenen Ausstattung maglich war. Die Kalibrierkurve wurde entsprechend extrapoliert.
Eine Nachkalibrierung des MFC fir Luft konnte aus besagtem Grund nicht durchgefihrt
werden, war aber zur Bestimmung der genauen zugefihrten Gemischzusammensetzung
nicht nétig, da diese Uber eine gaschromatographische Analyse ermittelt wurden. Somit
konnte auch der genaue Volumenstrom der Verbrennungsluft im Nachhinein bestimmt
werden. Die fehlende Nachkalibrierung ist somit nur als Hauptfehlerquelle beziglich der
Einstellung von Gaszusammensetzung und Brenngasvolumenstrom auf den gewinschten
Betriebspunkt anzusehen, nicht jedoch fur die Quantifizierung der Gaszusammensetzungen

oder der Volumenstréme.
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Die Zindung des Gases erfolgt Uber Zindelektroden mit einer Spannung von 5 kV. Zur
Temperaturmessung sind 5 Fihler vom Typ S und 2 Fihler des Typs K je nach erwarteter

Maximaltemperatur angebracht. Alle Temperaturen wurden elektronisch erfasst und mit

einer Taktung von 10 s aufgezeichnet.
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Abbildung 48: Versuchsanlage im Aufbau

9.2. Messtechnik

Wéhrend der Versuche wurden die Gaszusammensetzung vor und nach dem Reaktor
sowie der Uberdruck vor dem Reaktor messtechnisch erfasst. Die Temperaturen wurden an

7 Stellen im Reaktor gemessen. Die Positionierungen der entsprechenden Messstellen ist in
Abbildung 49 dargestellt.

Abgas (Kamin)
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.
T o 5
Ap %, N
Gasanalytik //;
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18/ 77 \IL/
CH, MFC vy -
N, MFC

Abbildung 49: Einfaches Anlagenschema und Positionierung der Temperaturmessstellen
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NDIR-Gasanalysator jeweils fir Methan (0-10 Vol.-%) und CO, (0-20 Vol.-%) sowie CO
(0-2000 ppm) zogen einen Messgasstrom von 60 I/h vom Hauptgasstrom ab und lieferten
online die Konzentrationen dieser Gase. Dabei konnte zwischen Abgas und Frischgas
umgeschaltet werden. Aus dem Messgasstrom bestand die Méglichkeit eine Gasprobe fur
eine externe Analyse am Mikro-GC zu nehmen. Im Betrieb wurde sich zur genauen
Messung der Gaszusammensetzung auf die GC-Analyse gestitzt, da deren Genauigkeit
hoher einzuschatzen ist und gleichzeitig weitere Gase wie Sauerstoff und Stickstoff mit
erfasst werden kénnen. Die NDIR-Analysatoren eignen sich zur Prozessiberwachung und

Steuerung.

Da vor allem im Inneren der Schittung mit Temperaturen weit Gber 1000 °C zu rechnen
war, wurden an den Messstellen T1-T5 Hochtemperaturthermoelemente (S-Typ) mit
keramischem Mantel eingesetzt. Diese wurden Uber Bohrungen im Auflenmantel ohne
Schutzrohr in die Schittung eingefihrt. An den Messstellen T1 und T2 waren zwei
Bohrungen im SSiC-Innenrohr notwendig, die schon vom Hersteller eingebracht wurden.
Die Thermoelemente, welche durch die Innenrohrwand gefihrt wurden, waren an der
Stelle der Bohrungen mit Keramikfaserpapier umwickelt, um einen Schlupfgasstrom zu
vermeiden. In der Bohrung im AuBBenmantel waren die Hochtemperaturthermoelemente
mit entsprechendem wérmebesténdigem Keramikklebstoff fest eingeklebt. Die metallisch
ummantelten Thermoelemente wurden durch eine Klemmringverschraubung befestigt und
abgedichtet. Die Temperaturen sowie der Uberdruck und die mit den IR-Analysatoren
gemessenen Gaskonzentrationen wurden mit der Software Daisylab erfasst und
aufgezeichnet. Fir die Thermoelemente des Typ S konnte mit der vom Programm
vorgesehenen Einbindung nur Temperaturen > 500 °C erfasst werden. Da sich an den
Messstellen T1, T2 und T4 auch Temperaturen unter diesen Wert einstellten, wurde spater
die Einbindung manuell mit Hilfe der entsprechenden Referenztabelle vorgenommen, was
zwar zu einem gréBeren Messbereich fihrte, aber mit einem Verlust der Messgenauigkeit
einherging. Alle Informationen zu den Thermoelementen sind in Tabelle 16

zusammengefasst.
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Tabelle 16: Konfiguration der Temperaturmessstellen

Messtelle | Typ | Messbereich Genavigkeit Mantel/Schutzrohr
+2,5 (-40 °C bis 333 °C)
-200-1250
T0, Té6 K oC +0.0075T (375 °C bis 1000 | 1,5 mm Edelstahl
OC)
+1.5 (0 °C bis 600 °C)
500-1600
T1-T5 S o +0.0025-T (600 °C bis 1,5 mm AlL,O,
1600 °C)
T1,72,74 | S | 0-1600°C ca. 6K 1,5 mm AlLO,

9.3. Betriebsweise der Technikumsanlage

Vor dem Betrieb mit Schwachgas unterhalb der Zindgrenze, muss die Versuchsanlage
entsprechend vorgeheizt werden. Dies geschieht durch elekirisches Zinden der Flamme
mit methanreicherem Gas bei geringer Leistung. Durch stufenweise Steigerung der
Leistung nach einem Anfahrplan (Anhang X) kann der Reaktor aufgeheizt werden. Mit
Erreichen einer Temperatur von ca. 500 °C an der Messstelle T5 im Auflenmantels
(Ringspalt), wird auf den geplanten Betriebspunkt umgestellt. Die Anlage kann als stationdr
betrachtet werden, wenn die Temperaturen Gber einen Zeitraum von 1 h sich um weniger
als 10 K @ndern. Der Versuch wird durch Unterbrechen der Methanzufuhr beendet. Ein
typischer Versuchsablauf ist in Abbildung 50 aufgefihrt.
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Abbildung 50: Typischer Versuchsablauf anhand Temperaturen und Gaszusammensetzung

Alle Versuche wiesen nach der Zindphase kein Kohlenmonoxid mehr auf (0 ppm).

Vereinzelte Spitzen bei Versuchen mit geringem Luftiberschuss sind auf Schwankungen im

Druckluftnetz durch parallele punktuelle Entnahme anderer Nutzer zuriickzufihren, die zu

einem Abfall des Vordruckes am Massendurchflussregler fir Luft und damit zu einem

kurzzeitig geringeren Verbrennungsluftstrom fGhrten.




116

Die Temperaturen der Startphase in hdherer zeitlicher Auflésung und damit das
+Wandern” der Oxidationsfront das Innenrohr hinauf, sind in Abbildung 51 dargestellt.
Charakteristisch ist ein langsamer Anstieg, bis sich das Thermoelement im Zentrum der
Umsetzung befindet. Danach erfolgt eine relativ schnelle Abkihlung bis sich die Messstelle
auf der Kaltgasseite der Oxidationsfront befindet. Aus dem steilen Abfall lasst sich auf den

Temperaturgradienten in der Verbrennungszone schlieflen.
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Abbildung 51: Typischer Temperaturverlauf im Innenrohr in der Startphase

Bei allen Betriebspunkten trat ein Schlupfstrom von 8 — 10 % auf, der die Oxidationszone
nicht passierte. Dies Guflert sich in noch vorhandenen Methan im Abgasstrom. Mit Hilfe
der Gasanalyse kann dieser Bypass-Strom quantifiziert werden (Anhang X|). Da parallel
meist kein Kohlenmonoxid detektiert werden konnte, trotz Temperaturen von Uber 800 °C
im AuBenmantel an Messstelle T5, passiert der Schlupfgasstrom die Trennwand weiter
darunter. Nur bei hohen Austrittstemperaturen (T6) kam es zu einer messbaren
Konzentration von Kohlenmonoxid. Die Verbindungsstelle zwischen Keramikrohr und
Bodenplatte kann als wahrscheinlichste Stelle angesehen werden. Durch eine bessere
konstruktive Lésung bzw. einen beziglich dieser Problematik sensibleren Zusammenbau
der Komponenten wird ein Methanschlupf bei weiterem Versuchsbetrieb bzw. bei Neubau

zu vermeiden sein.
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9.4. Versuchsreihen

Die Versuche im Technikum dienen in erster Linie der Verifizierung der Simulations-
ergebnisse und zur Demonstration der Funktionalitdt des zu Grunde liegenden Konzeptes.
Es war nicht Ziel den kompletten Betriebsbereich der Versuchsapparatur auszuloten.

Dementsprechend reduziert sich der Versuchsplan auf wenige aussagekréftige Messreihen.

9.4.1. Versuchsreihe |

Versuchsreihe | bestand aus Versuchen mit Methan-Luft Gemischen. Das molare

Augivalenzverhdltnis @ ist dabei die wichtigste Kennzahl:

X .

¢: 02,stéch :l' (83)
Xo2 A

Beziglich der praktischen Anwendung der Deponieschwachgasentsorgung besteht wenig

Relevanz, jedoch eignen sich Versuche mit Methan-Luft Gemischen zum Vergleich mit

Literaturdaten, da diese Gasgemische oft als Referenz verwendet werden, z.B. in [69].

Der Gesamtvolumenstrom wurde auf 10,4 m®/h i. N. eingestellt, was einer Leerrohr-
geschwindigkeit von 0,5 m/s i. N. entspricht, und das molare Aquivalenzverhdlinis durch
den Methananteil variiert. Der tatséchliche Luftvolumenstrom lasst sich Gber den
Methangehalt im Brenngas berechnen (Anhang XI). Dies ist méglich unter der
Voraussetzung, dass die Dosierung des Methans auf Grund der vollsténdigen Kalibrierung
(Abschnitt 9.1) als exakt betrachtet werden kann. Die Betriebspunkte (BP) mit den
wichtigsten Kenngréflen sind in Tabelle 17 aufgefihrt. Abweichungen zwischen einzelnen
Wiederholungsversuchen  sind  hauptsdchlich  auf die  ungenaue Luftdosierung
zurckzufGhren. Bei jedem Versuch konnte die Umsetzung des Methans stabilisiert werden.

Alle weiteren Daten sind in Anhang Xll zu finden.
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Tabelle 17: Betriebspunkte der Versuchsreihe |

: a 519 - -
BP1 4,77 0,52
b 5,19 ; -
a 4,07 3,82 | 0,404
2 0,417
BP2 b 4,07 3,82 | 0,404 3,81 (£0,014
c 4,33 3,79 | 0,431 !
2,97 2,80 | 0,292 0,310
BP3? @ 282
b 3,32 284 | 0,327 (+0,018)

Die Temperaturen im stationdren Zustand an den Messstellen im Reaktor liefern Aufschluss
Uber die Position der Oxidationsfront (Abbildung 52). Fir ein Erstellen eines Temperatur-
profils sind diese wegen der geringen Messstellendichte jedoch kaum geeignet. Weiterhin
konnten fur die Messstellen T1 und T2 erst fir die Wiederholungsmessungen b und ¢ nach
einer Neukonfiguration der Messdatenaufzeichnung, Temperaturen unter 500 °C erfasst

werden.

' For BP1a wurde wegen fehlender Gasanalyse die Gaskonzentrationen fur die Auswertung von BP1b

Ubernommen

2 Fur BP2b wurden wegen fehlender Gasanalyse die Gaskonzentrationen fur die Auswertung von BP2a

Ubernommen Gbernommen

3 Fur BP3a wurde die mit dem IR-Analysator gemessene Methankonzentration fir die Auswertung verwendet
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Abbildung 52: Gemessene Temperaturen im stationdren Zustand in Versuchsreihe |

inklusive Wiederholungsversuche

Trotz Abweichungen zwischen den Wiederholungsversuchen ergibt sich ein eindeutiger

Trend in Abhédngigkeit des Aquivalenzverhélinisses. Mit abnehmenden Methangehalt

(abnehmenden @) sinken die Temperaturen und die Oxidationszone (charakteristischer

Temperaturanstieg) verschiebt sich nach oben. Bei 9=0,52 befindet diese sich zwischen
T1 und T2, bei =0,42 zwischen T2 und T3 und bei ®=0,31 um die Messstelle T3, also
auBerhalb des Innenrohres.
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Fur den Betriebspunkt BP2c wurde weiterhin das radiale Temperaturprofil an Messstelle
T2, vermessen. Die Temperatur im stationdren Betrieb von 592 °C deutet darauf hin, dass
sich die schmale Oxidationsfront kurz hinter dieser Messstelle befindet (vgl. Abbildung 44
und Abbildung 46). Durch vorsichtiges Herausziehen des keramischen Thermoelements
konnten in Absténden von 5 mm die Temperaturen in radialer Richtung bis in das SSiC
Rohr hinein aufgenommen werden. Ein erneutes Zurickschieben lieferte weitere
Messpunkte (Messung 2). Dieses Zurickschieben war nicht komplett méglich, da sich das
Thermoelement nicht in einer Thermolanze befand und so der Weg durch die Schittung

blockiert wurde.
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Abbildung 53: Radiales Temperaturprofil BP2¢c, Messstelle T2

Trotz einer Temperaturspitze bei r=10 mm, die belegt, dass sich das Thermoelement kurz
vor der Oxidationszone befindet, verlauft das Profil relativ gleichmaBig mit leicht
ansteigender Tendenz Richtung Innenrohrwand. Die Messwerte in der Bohrung von
Faserpapier und Keramikrohr sind durch selbige stark beeinflusst und nicht reprasentativ
for diesen Bereich. Die Ergebnisse deuten darauf hin, dass die Flammenfront im
Testreaktor, trotz Warmeibertragung vom Aulenmantel, durch das keramische Innenrohr
relativ gerade verlauft. Es hat sich demnach im Testreaktor wahrscheinlich keine eindeutig

konische Flammenfront ausgebildet.
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9.4.2. Versuchsreihe Il

In Versuchsreihe Il war es das Ziel, die Umsetzung von deponiegaséhnlichen Gemischen
im Testreaktor zu untersuchen und zu demonstrieren. Auf einen Einsatz von Kohlendioxid
als wichtige Deponiegas-Komponente wurde verzichtet, da keine wesentlichen Effekte auf
die Reaktionskinetik zu erwarten waren. Auf Grund der Gleichgewichtslage im
Uberstéchiometrischen Bereich ist Kohlendioxid nur Reaktionsprodukt. Der fehlende
Einfluss wird auch durch die Betrachtung der laminaren Flammgeschwindigkeiten in
Anhang Xl verdeutlicht. Fir gleiche adiabatische Verbrennungstemperaturen konnte nur
ein geringer Unterschied zwischen Stickstoff als alleinige Inertkomponente oder 40 %
Kohlendioxid im Modell-Deponiegas festgestellt werden. Der Effekt des Kohlendioxids ist
somit hauptsdchlich ein rein thermischer, der durch einen niedrigeren Methangehalt im
Modellgas ebenfalls nachgestellt werden kénnte. Zum Beispiel kénnte die adiabatische
Verbrennungstemperatur eines Modellgases mit 11 Vol.-% Methan und 40 Vol.-%
Kohlendioxid (Rest Stickstoff) auch mit einem Methan-Stickstoff-Modellgas mit 8,7 Vol.-%
Methan (Rest Stickstoff) erreicht werden.

Als Modellgas kam demzufolge ein Stickstoff-Methan-Gemisch zum Einsatz. Vier
Modellgaszusammensetzungen  (Methan-Stickstoff) im unteren Deponie-Schwachgas-
bereich bilden die Basis fur diese Versuchsreihe. Dabei wurde bis auf BP10 (2,365 m?/h)
der gleiche Nennvolumenstrom (4,73 m®/h) an Modellgas im Reaktor behandelt. Der
einzustellende  Luftiberschuss  betragt fir alle  Versuche dieser Reihe A=1,1.
Unterschiedliche Brenngasvolumenstrome stellten sich damit durch den unterschiedlichen
Luftbedart bei gednderten Methangehalt im Modelldeponiegas ein. Die entsprechenden
Betriebspunkte mit den wichtigsten Kenngréfien sind in Tabelle 18 aufgefihrt.



Tabelle 18: Betriebspunkte der Versuchsreihe I
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a 9,98 5,21 1,060 | 4,74

BP6 11 4,82
b 10,06 517 1,076 | 4,65
a 9,70 4,48 1,176 | 3,93

BP7 9 3,93
b 9,70 4,49 1,171 | 3,93
a 8,16 4,063 1,084 | 3,02

BP8 7 3,02
b 8,05 4,115 1,052 | 3,02
a 7,20 3,328 1,054 | 2,19

BP9 5 2,19
b 6,89 3,434 1,176 | 2,19

BP10° 5 a 3,60 3,434 1,054 | 1,18 | 1,10

Der beabsichtigte Luftiberschuss von A=1,1 konnte gut eingestellt werden. Einzig for BP9b

errechnete sich ein Wert <1. CO konnte jedoch nicht im Abgas detektiert werden, so das

trotz dem davon auszugehen ist, dass ein Luftiberschuss vorhanden war und eine

Falschmessung bei der Bestimmung der Frischgaszusammensetzung vorliegt. Aus diesem

Grund wird in Tabelle 18 an dieser Stelle eine Berechnung der Luftzahl an Hand der

Rauchgaszusammensetzung vorgenommen.

* Berechnung der Luftzahl ) fur BP9b Uber die Rauchgaszusammensetzung

° Halbierter Gasstrom gegeniber BP9, Gasanalyse wegen Wartungsarbeiten nicht méglich. Die Daten

wurden von BP9a Ubernommen
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Abbildung 54: Gemessene Temperaturen im stationdren Zustand fir Versuchsreihe |

inklusive Wiederholungsversuche

In Abbildung 54 sind die gemessenen Temperaturen im stationdren Zustand enthalten.
Analog zu Versuchsreihe | konnten nur fir die Wiederholungsversuche (b) an den
Messstellen T1 und T2 nach der Neukonfiguration der Messdatenaufzeichnung

Temperaturen unter 500 °C erfasst werden (Abschnitt 9.2.).

Trotz Unterschiede in den Temperaturen bei der Wiederholungsmessung, ist der Trend zu
sinkenden Temperaturen mit sinkendem Methangehalt im Deponiegas eindeutig. Fir alle
Versuche wurde stationdrer Betrieb, wie unter Abschnitt 9.3. definiert, erreicht. Die
Methanumsetzung war bis auf den Schlupfgasstrom vollstéindig. Eine Verschiebung der

Oxidationsfront ist nur anhand der Temperaturen des BP6 (11 Vol.-% Methan im
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Modellgas) offensichtlich. Die Oxidationsfront befindet sich dabei zwischen den
Messstellen T1 und T2, fur alle weitern Versuche zwischen T2 und T3. Fir BP9 (5 Vol.-%
Methan im Modellgas) ist es auf Grund der geringen Temperaturdifferenz zwischen T3 und
T4 durchaus méglich, dass die Umsetzung schon auBerhalb des keramischen Innenrohres

stattfand.

BP10 unterscheidet sich von den Ubrigen Versuchen der Versuchsreihe Il durch einen

halbierten Modelldeponiegasstrom. Dieser Einfluss ist in Abbildung 55 dargestellt.
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Abbildung 55: Einfluss des Modellgasvolumenstroms (Vergleich der Versuchspunkte BP9b
und BP10a)

Durch die léngere Verweilzeit bei geringerer Gasbelastung des Reaktors, erféhrt das Gas
eine verstarkte Aufheizung, was in héheren Temperaturen im Innenrohr (T1 und T2)
sichtbar wird. Der maximale Wert an Messstelle T3 ist fir den geringeren Volumenstrom
deutlich héher. Die Temperaturen im Mantel sind auf Grund der héheren spezifischen
Wérmeverluste niedriger. Die Oxidationszone konnte im Innenrohr zwischen Messstelle T2
und T3 stabilisiert werden. Insgesamt sind, wie zu erwarten war, zwei kontrére Einflisse auf
die Stabilisierung zu beobachten. Eine Reduzierung des Volumenstroms verbessert die
Stabilisierung, da héhere Vorwédrmtemperaturen im  Innenrohr erreicht werden und
geringere effektive Flammengeschwindigkeiten auf Grund der geringeren Strémungs-

geschwindigkeit notwendig sind. Die verminderte Leistung erhéht jedoch den relativen
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Anteil der Warmeverluste an die Umgebung, was sich in geringeren Austrittstemperaturen

bemerkbar macht.

Im Quervergleich von Versuchsreihe | und Il kann der Einfluss der Sauerstoffkonzentration
dargestellt werden, da fir BP1 und BP6 anndhernd gleiche Volumenstrome (10,0 m?/h)
und Methangehalte im Gasgemisch (5,2 Vol.-%) vorlagen. Da sich die gemessenen
Temperaturen wenig unterschieden, ist in der entsprechenden Abbildung 56 eine
Anderung der Darstellungsform  gegeniber den vorangegangenen Abbildungen

vorgenommen worden.
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Abbildung 56: Einfluss der Sauerstoffkonzentration auf die gemessenen Temperaturen im
stationéren Zustand anhand BP1 und BP6 (gemittelte Sauerstoffkonzentrationen fur

Wiederholungsversuche)

Beziglich der Stabilitét sind keine signifikanten Unterschiede festzustellen. Einzig die
Verbrennungstemperaturen (T2, T3, T4) sind leicht héher bei geringerem Sauerstoffgehalt
des Gases. Die adiabatische Verbrennungstemperatur mit dem hoheren Sauerstoffanteil
liegt auf Grund dessen hoherer Warmekapazitét gegentber Stickstoff niedriger. Die
Unterschiede sind jedoch so gering, dass sie fur die Erklérung der Temperaturunterschiede
ungeeignet sind. So liegt bei einem Methangehalt von 5,2 Vol.-% die adiabatische
Verbrennungstemperatur mit 11 Vol.-% Sauerstoff bei 1529 K und mit 20 Vol.-% bei
1524 K. Eine mégliche Erklérung ist in der erhéhten Flammengeschwindigkeit durch die

héhere Sauerstoffkonzentration zu sehen (Anhang XIl). Auch wenn dies auf Grund des
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relativ weiten Messstellenabstandes nicht direkt sichtbar ist, kann davon ausgegangen
werden, dass die Oxidationszone, und damit die maximale Temperatur, bei 20 Vol.-%
Saverstoff und sonst gleichen Bedingungen weiter unten im Innenrohr liegt. Die Strecke for
Warmeverluste durch die Innenrohrwand nach der Verbrennungszone ist dementsprechend
langer. Somit verschiebt sich auch das Temperaturprofil, so dass die in Abbildung 56
erkennbaren Unterschiede zu Stande kommen. Dem gegeniber steht jedoch der Effekt,
dass dadurch auch die Ubertragungsflache fir Wéarme an das kalte Gasgemisch sinkt. Auf

Grund der Beobachtungen wird der ersteren Effekt jedoch Gberwiegen.

9.4.3. Superadiabatischer Betrieb

Wesentliches Merkmal des Konzeptes der internen Rekuperation, ist eine super-
adiabatische Temperatur im Reaktor, d.h. es treten Temperaturen jenseits der auf den
Eintrittszustand des Gases bezogenen adiabatischen Temperaturerhéhungen auf. Fir alle
Betriebspunkte wurde mit Hilfe des Chemkin Moduls ,Equilibrium” die adiabatische
Verbrennungstemperatur fir eine Kaltgastemperatur von 300 K berechnet. Dieser Wert
entspricht in etwa der Temperatur TO aller Versuche. Eine GegenUberstellung mit den

héchsten gemessenen Temperaturen im stationdren Betrieb zeigt Abbildung 57.
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Abbildung 57: Gegeniberstellung der adiabatischen Verbrennungstemperaturen und der

maximal gemessenen Temperaturen im stationéren Betrieb.

Fir nahezu alle Betriebspunkte konnten im stationdren Zustand, Temperaturen meist
deutlich oberhalb der adiabatischen Verbrennungstemperatur gemessen werden. Allein for
sehr geringe Methangehalte (BP9, BP3) konnte dies nicht bestatigt werden. Dabei gilt es
aber zu beachten, dass sich fir entsprechende Betriebspunkte die Oxidationszone
moglicherweise schon auflerhalb des Innenrohres befindet, wo eine noch geringere
Messpunktdichte herrscht. Es ist daher wahrscheinlich, dass der superadiabatische Bereich

zwar vorhanden, aber nicht messtechnisch erfassbar ist.

9.4.4. Post-Mortem-Begutachtung
Nach Beendigung der Versuchsreihe erfolgte ein Ausbau der Schittung und des

Innenrohres. Als wichtigste Tatsache ist festzustellen, dass das SSiC-Rohr mechanisch
einwandfrei erhalten ist und keine Risse aufweist. Dies bestatigt die Hypothese, dass der
beobachtete Schlupfstrom an der Verbindungsstelle von Innenrohr und Grundplatte
aufgetreten ist. In nachfolgender Abbildung ist das SSiC-Rohr nach dem Ausbau
dargestellt.
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Abbildung 58: SSiC-Rohr nach Beendigung der Versuchsreihen

Das Al,O,-Faserpapier an der Innenseite war wie erwartet versprédet, aber teilweise mit
dem SSiC-Rohr verbunden. An der Auflenseite, die in direkten Kontakt mit den Al,O,-
Ringen war, kam es im heilen oberen Teil zur Ausbildung einer milchigen, glasigen
Schicht, die jedoch nicht einheitlich ist. Teilweise waren die Raschig-Ringe leicht mit dem
Rohr verbunden. Diese Beobachtungen sind ein eindeutiges Indiz fir zu vermutende
Festkdrperreaktion.  Eine  Méglichkeit wére die  Bildung von  Alumosilikaten.  Als
Ausgangsmaterial ist hier SiO, anzusehen, dass sich unter oxidierender Atmosphdére auf
der Oberflache des SSiC bildet [142]. In Abbildung 59 ist deswegen das entsprechende
Phasendiagramm fir das System SiO,-Al,O, dargestellt.
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Abbildung 59: Phasendiagramm SiO,-Al,O, [141, Abschnitt 6.6]

Das SiO, wirde mit dem Al,O, méglicherweise zu Sillimanit (AlLSiOs) oder Mullit
(3AL,O, * 2Si0O,) reagieren. Diese Phasen sind fir die Stabilitdt des Rohres aber eher
unkritisch, da selbst am Eutektikum eine Schmelztemperatur von 1600 °C vorliegt, die im
Prozess wahrscheinlich so nicht erreicht wurde. Weiterhin wére eine Bildung von
Christobalit aus dem SiO, bei Temperaturen ab 1100 °C méglich [142, Kap. 2.6], was
ebenfalls die weile Farbung erkléren kann. Es kann jedoch eine eindeutige Verglasung am
ausgebauten Rohr festgestellt werden, was ein Indiz dafir ist, dass sich Schmelzen gebildet
haben. Dies kann durch den Kontakt von Alkalien und SiO, geschehen. Alkalien sind bis
zu 0,5 Ma.% im Material der eingesetzten Raschig-Ringe enthalten. Eine endgiltige

Klérung der gebildeten Phasen kann jedoch nur eine Réntgenanalyse liefern

Ob die verwendete Konfiguration des Innenrohres fir einen Langzeitbetrieb geeignet oder
ob die beobachtete Korrosion fortschreitet und letztendlich zur Zerstérung des SSiC fihrt
kann nicht abschlieBend bewertet werden. Eine Méglichkeit diese beobachteten Effekte zu
unterbinden, ist das Aufbringen einer Beschichtung aus Mullit, wie sie schon bei der

Herstellung der Katalysatoren zur Anwendung kam (Abschnitt 6.1.).
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9.5. Fazit

Nach erfolgreichem Aufbau einer Technikumsanlage konnte das Prinzip der internen
Rekuperation bei der Umsetzung von Schwachgasen in porésen Medien demonstriert

werden.

Die Versuchsanlage wird mit Reichgas Uber Elekiroden gezindet und nach einer
Aufheizphase auf das entsprechende Schwachgas umgestellt. Ein superadiabatischer
Betrieb war fir fast alle Versuche nachweisbar. Alle Versuche erreichten stets eine
stationdre Umsetzung des Methans mit minimalen Methangehalten im Brenngas bis zu
3 Vol.-% (Versuchsreihe 1) bzw. im Modelldeponiegas bis zu 5 Vol.-% (Versuchsreihe ).
Die Oxidationszone stabilisiert sich in den meisten Fallen im Inneren des SSiC-

Keramikrohres. Die Lage @ndert sich folgerichtig mit Anderung der Betriebsbedingungen.

Neben der ersten experimentellen Charakterisierung des Betriebsbereiches und der
Einflisse von Methangehalt, Sauerstoffgehalt und Volumenstrom, kann diese
représentative Auswahl von Versuchspunkten als Basis fur die Validierung des CFD-

Modells dienen.
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10. Validierung des Modells, Variation des porésen
Mediums und Upscaling

10.1. Modellvalidierung anhand der stationéren Betriebspunkte

Das fir die Auslegung der Anlage und fir die Versuchsplanung verwendete CFD Modell
und die Geometrie der Versuchsanlage unterschieden sich in der Dicke des
Keramikfaserpapiers und der Isolationsstdrke an der Stirnseite (sieche Abschnitt 9.1.). For
die Validierung musste das CFD-Modell entsprechend modifiziert werden. Die Dicke des
Keramikfaserpapiers von 3 mm auf 2 mm erfolgte durch eine entsprechende Modifizierung
des Gitters. Die doppelte Isolationsstérke an der Stirnseite gegentber der Mantelfléche
wurde, unter der Annahme einer linearen Abhdngigkeit von der Dicke, durch eine
Verdopplung des Wé&rmedurchgangswiderstandes an der Stiseite implementiert. Die
Simulation des stationéren Zustandes der Betriebspunkte erfolgte mit um den Schlupfstrom
verminderten Volumenstrom der jeweiligen Wiederholungsversuche. Die keramisch
ummantelten Thermoelemente représentieren die Temperaturen der festen Matrix, da
analog eines Fillkdrpers ein Warmeibergang vom Gas zum Thermoelement staftfinden
muss. Die Simulationsrechnungen erfolgten mit dem Initialisierungstemperaturfeld 2, da
dies auch den Temperaturverhdlinissen im vorgewdrmten Reaktor vor der Umstellung auf
den Schwachgas-Betriebspunkt am besten entspricht. Aus den simulierten Temperatur-
feldern konnen die Verlaufe der Feststofftemperatur entlang der Achse (r=0 m) und
entlang des Auflenmantels (r=0,075 m) ausgelesen und mit den Messdaten verglichen

werden (Abbildung 60).
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Abbildung 60: Simuliete und berechnete axiale Schittungstemperaturen  der
Versuchsreihe Il (BP6-9) fir verschiedene Methangehalte im  Modelldeponiegas
(Wiederholung a und b)

Die berechneten Temperaturen verhalten sich wie zu erwarten war. Mit sinkendem
Methangehalt im  Modelldeponiegas sinken die Maximaltemperaturen und  die
Oxidationsfront  verschiebt sich nach oben. Das verwendete Modell kann die
experimentellen Ergebnisse weitestgehend sehr gut beschreiben. Die gréfiere Abweichung
der Austrittstemperatur (Auflenrohr; x=0 m) war absehbar, da im Modell die Wérmeabfuhr
an der Unferseite (Gasaus- und Einlass) vernachlassigt wurde. Dies erfolgte, da kein
entscheidender Einfluss dieser Vereinfachung auf die Stabilisierung der Reaktionszone im
Innenrohr zu erwarten war. Unter Bericksichtigung der Modellierungsergebnisse treten die
gréBten Schwankungen in den Temperaturen der jeweiligen Wiederholungsversuche in
unmittelbarer Nahe zur Oxidationsfront auf (z.B. BP6 und BP9). Dies liegt darin begriindet,
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dass die Temperaturen durch den dort herrschenden hohen Gradienten stark abhéngig
von Schwankungen der Randbedingungen sind. Weiterhin ist es wahrscheinlich, dass die
durch die Wahl des Initialisierungs-Temperaturfeldes hervorgerufene Bifurkation (siehe
Abschnitt 8.3.3.) auch in der Realitdt vorhanden ist. Abbildung 61 zeigt den Vergleich der
gemessenen Temperaturen der Versuchsreihe | und den entsprechenden berechneten

axialen Profilen sowie den Trend der berechneten Oxidationsfronthdhe.

1600 | | 1600
1400 -+ AuRenmantel 1400
(r=0,075 m)
o 1200 o) o 1200 *4\
o 7
2 1000 / 2. 1000 =
5 /{ 5 P Messwerte
® 800 & 800 — e b mo
8 600 2 g 600 Simulation
E 400 T Innenrohr BP1 I E’ 400 . BPé
1 (r=0m)
200 ©=0,52 200 9=0,42
0 e | I 0 Ml | |
0O 01 02 03 04 05 06 0 01 02 03 04 05 06
0,6
1600 ’
| £
1400 - gp3 =05 e
o N\
1200 |- ©=031 4 N
g Il = 04 -
— 1000 / e ~.
S 8 \.
2 800 / £ 03
g 600 S
g — I w02 Trendlinie |
400 & T —-=
(] —
= / x 0,1
200 o
0 M . 0
0 01 02 03 04 05 06 02 03 04 05 06
Hohe / m Agivalenzwert

Abbildung 61: Simuliete und berechnete axiale Schittungstemperaturen der

Versuchsreihe | (BP1-3, Wiederholung a, b, und c) sowie berechnete Oxidationsfronthéhe

Insgesamt konnte die Betriebscharakteristik der Versuchsanlage sowohl in der Lage der
Oxidationsfront als auch in der Héhe der Temperaturen bzw. des superadiabatischen
Bereiches sehr gut abgebildet werden. Die Validierung ist dementsprechend als erfolgreich
zu betrachten. Auf dieser Basis kénnen Modifikationen der Materialien (z.B. porése Matrix)

als auch der Grofle der Anlage durchgefihrt werden.
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10.2. Einsatz von Schaumkeramiken

Der Einsatz von Schaumkeramiken, insbesondere aus SSiC, als porése Matrix in Brennern

bzw. Reaktoren bietet gegeniber Schittungen einige wesentliche Vorteile:
e hohere Warmeleitfahigkeit des Feststoffes,
e geringere Porositét und
e geringerer Druckverlust.

Nachteilig ist die je nach Material mehr oder weniger ausgeprégte Anfélligkeit gegeniber
Thermospannungen, die zum Reiflen des Monolithen fihren kénnen. Weiterhin besitzen
nicht-oxidische Keramiken, wie SSiC, eine geringere Stabilitdt in oxidierender Atmosphdre
als z.B. Aluminiumoxid. Beziglich des Einsatzes im Schwachgasbrenner ist die erhéhte
Wérmeleitféhigkeit von Vorteil. Dem gegeniber stehen jedoch eine geringere Dispersion,
und damit ein geringerer Wérmetransport durch strémungsbedingte Konvektion. Wichtige
Parameter auf Basis der in der Arbeit verwendeten Korrelationsgleichungen sind in

nachfolgender Tabelle (Tabelle 19) dargestellt.

Tabelle 19: Vergleich von ausgewdhlten Parametern fir Schittung aus Raschig-Ringen und

verschiedenen offenzelligen SSiC-Schéumen (Berechnungen nach Gleichungen in

Abschnitt 5.6.)

Raschig-Ringe offenzellige Schaumkeramik
Material AlL,O,4 SSiC SSiC SSiC
Abmessung 15x15x3 mm 10 ppi 20 ppi 30 ppi
Porositéit 62,5 % 90,75 % 90,65 % 90,85
Sy in (m?/m?) 315 500 1100 1760
effektive Parameter; Bezugstemperatur 25 °C (1000 °C); Leerrohrgeschwindigkeit 0,51 m/s (i.N.)
Agst in W/m/K® 0,74 (1,68) 2,49 (3,88) 2,88 (2,52) 2,99 (2,11)
, 7,03 10% (1,15 9,42 10* (1,55 1,12 10° (1,84
h,in W/m?3/K 2,6 10* (6,5 10%
10°) 10°) 10°)
o, 3 5 3,59 10" (1,63 1,710 (7,45 10 1,1210% (4,73
Dettroq inm?/s | 2,45107 (1,04 107)
’ 107 ( ) 1,710
dp/dl in pa/m 344 (2320) 172 (1260) 329 (2580) 400 (3200)

Im Vergleich zu den relativ groben Raschig-Ringen, besitzt nur der Schaum mit 10 ppi
Porendichte einen geringeren Druckverlust. Die effektive Ruhewdrmeleitféhigkeit ist fir

SSiC-Schaume signifikant héher wobei die Differenz, durch die stérker ins Gewicht fallende

¢ Richtung stehender Zelle bei SSiC Schaumkeramiken
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Wérmestrahlung, bei héheren Temperaturen geringer ausféallt. Bedingt durch die léngeren
Mischungswege der betrachteten Raschig-Ringe, auf Grund der Partikelgréfie, ist die
effektive Dispersion im Vergleich zur Schaumkeramik um etwa eine Gréflenordnung héher.
Der volumetrische Warmeubergangskoeffizient fir den Wérmetransport zwischen fester
Matrix und Gas ist fir die Raschig-Ringe geringer. Der Grund dafir ist vor allem in der
geringeren spezifischen geometrischen Oberfléche gegeniber Schaumkeramiken zu
finden. Mittels der einfachen Betrachtung wichtiger effektiver Transportparameter kann der
Einfluss auf Grund der durchaus unterschiedlichen Vorteile der einzelnen Materialien nicht

vorausgesagt werden.

Im Modell wurde deswegen fir die Simulation des Referenzfalls die Schittung im Innenrohr
durch Schaumkeramik ersetzt. Anhand der Temperaturverteilungen im Gas erfolgte eine

Beurteilung des Einflusses der verschiedenen Schaumkeramiken.
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Abbildung 62: Einfluss der Schaumkeramik im Innenrohr auf die Temperaturverteilung

(Gastemperatur)
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Anhand der Temperaturfelder des Gases ist vor allem ein Einfluss der verschieden
gearteten SSiC-Schdume auf die Hoéhe der Temperaturen in der Oxidationszone
auszumachen. Die Zone der maximalen Temperatur befindet sich fir den Fall einer
Schittung eher in Wandndhe des Innenrohrs, wogegen fur die Schaumkeramik diese sich
in axialer Lage befindet. Weiterhin ist die maximale Temperatur gegentber der Schittung
hoher und steigt leicht mit Zunahme der Porendichte. Auf Grund der besseren
Warmeleitféahigkeit der Schéume ist die Vorwdrmung intensiver, was sich in einem
geringeren radialen Temperaturgradienten in der Vorwérmzone zeigt. Der wesentliche
Effekt durch den Einsatz von Schdumen, ist somit die hohere Eindringtiefe der
Vorwérmung, die im betrachteten Fall im Gegensatz zur Schittung bis zur Rohrmitte reicht

und so auch zu den héheren Temperaturen der Oxidationszone an dieser Stelle fuhrt.

Die Dispersion steigt mit abnehmender Porendichte und ist fir die Schittung am héchsten
(Tabelle 19). Dadurch intensiviert sich der Warme- und Stofftransport und die
Oxidationsfront flacht folgerichtig ab. Diese liegt in der axialen Position jedoch bei allen

Schdumen etwa gleich, leicht Gber der der Schittung.

Die eindimensionale Darstellung der Temperaturen des Innenrohres in Wandndhe parallel
zur Stréomungsrichtung liefert Aufschluss Gber die Temperatur bei der die Oxidation,

gekennzeichnet von einem starken Temperaturanstieg, einsetzt.
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Abbildung 63: Simulierter Temperaturverlauf fior die Schittung und 20 ppi SSIiC-

Schaumkeramik in Wandnéhe des Innenrohrs (r=0,04 m)



138

Die schon in Abbildung 62 erkennbare hoéhere Lage der Oxidationsfront fir
Schaumkeramiken, ist in Abbildung 63 in einer Darstellung des axialen Temperatur-
verlaufes in Wandndhe des Innenrohres nochmals verdeutlicht. Dieser Effekt hat vor allem
zwei Grinde. Zum einen wird durch die bessere effektive Warmeleitfahigkeit des SSiC-
Schaumes ein besserer Abtransport der Warme in die Mitte des Innenrohres gewéhrt, was
zu geringeren Temperaturen in Wandnéhe fohrt. Zum anderen ist die Temperatur fir das
Einsetzen der ungehemmten Oxidation fir den Fall der SSiC-Schdume um etwa 100 K
hoher. Dies fihrt letztendlich nach dem Einsetzen der Gasphasenoxidation zu héheren
Reaktionsgeschwindigkeiten, die ein héheres Uberschwingen der Gastemperatur zur Folge
haben. Eine Erklérung fir héhere notwendige Temperatur wére der entscheidend héhere
Dispersionskoeffizient im Fall der Schittung. Durch eine Vermischung mit reaktiven

Radikalen aus der Oxidationzone wirde eine frihere Umsetzung des Methans erfolgen.
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Abbildung 64: Simulierter Molanteil der CH;-Radikale fir die Schittung und 20 ppi SSiC-

Schaumkeramik in Wandnéhe des Innenrohrs (r=0,04 m)

Ein Indiz dafir ist die héhere Konzentration z.B. der CHj;-Radikale als priméres
Reaktionsprodukt im Mechanismus der Methanoxidation (Anhang VIII) vor dem Punkt der
ungehemmten Oxidation im Vergleich zur Schaumkeramik (siehe Abbildung 64). Dies ist
jedoch unter dem Hintergrund zu betrachten, dass vorerst nur ein isotropischer
Diffusionskoeffizient definiert wurde. Da der radiale Transport von Stoff und Wérme als

bedeutsamer erschien, kam an dieser Stelle jeweils der radiale Dispersionskoeffizient zum
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Einsatz. Der axiale Dispersionskoeffizient liegt sowohl fir die Schittung als auch for die
Schaumkeramik um etwa eine Gréflenordnung héher. Die Relation untereinander und

damit auch die mégliche Erklarung der héheren Zindtemperatur bleiben jedoch erhalten.

Durch den verstérkten Wérmetransport Gber die Innenrohrwand auf Grund der besseren
effektiven  Warmeleitfahigkeit der Schaumkeramik, kommt es zu einer erhéhten
Warmerickfihrung, die sich jedoch auf Grund der besseren radialen Verteilung nicht auf
die maximalen Temperaturen an der Innenrohrwand auswirkt. Die erhéhte notwendige
Zindtemperatur macht weiterhin eine verstérkte Vorwdrmung erforderlich. Dies fohrt
insgesamt zu einer vermehrten internen Warmezirkulation und  verstarkt den
superadiabatischen Charakter und schlagt sich in hdheren Maximaltemperaturen im Fall

der Schaumkeramiken gegeniber der Schittung nieder.

10.3. Energetische Bilanzierung der Rekuperation

Die Darstellung der Konvektionsstrome (Abbildung 65) verdeutlicht die Lage der
Oxidationsfront. Vor der Oxidation kommt es zu einer Wérmeibertragung vom porésen
Medium an das Gas. Das porése Medium wird wiederum durch Wa&rmeleitung und
Strahlung aus der Oxidationszone erwdrmt. Der Konvektionswdrmestrom besitzt negative
Werte. Nachdem die Reaktion einsetzt wird das Gas relativ schnell durch die
entsprechende Energiefreisetzung erwérmt und besitzt nun eine héhere Temperatur als das
porése Medium an dieser Stelle, was zu einer Umkehrung des Warmestroms in Richtung
des Feststoffes fuhrt (positive Werte). Dies zeigt sich durch eine Nullstelle im Verlauf des
Konvektionsstromes zwischen Gas und Feststoffs (Abbildung 65).

Uber den Radius des Innenrohres existieren jedoch Unterschiede in der Héhe der
Konvektionswérmeflisse. In Wandndhe zum Innenrohr (r=0,03 m) entspricht der
Konvektionsstrom in der Reakfionszone (Warmeibergang von Gas zu Feststoff) in etwa
dem Konvektionsstrom in der Vorwérmzone (Wéarmeibergang von Feststoff zu Gas). In der
Rohrmitte existierte in den Simulationsergebnissen nur Konvektion vom Feststoff zum Gas.
Dies kann auf die infensive radiale Dispersion Richtung Rohrmitte zuriickgefihrt werden,

da sich fur Schéume dieser Effekt nicht beobachten ldsst.
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Abbildung 65: Konvektionsstréme Feststoff-Gas entlang der Reaktorlénge an zwei radialen

Positionen (Referenzfall)

Aufschluss Gber die Hohe der Wérmestrome im Modell liefert eine Bilanzierung der festen

Matrix in der Vorwdrmzone. Diese erstreckt sich im Innenrohr bis zur Nullstelle im axialen

Profil der Konvektionswarmestrome. Die Flachenmittelwerte der jeweiligen Warmestréome

bzw. der zu Grunde liegenden Groflen (Temperaturen, Warmekapazitéten, Massestréme)

wurden aus Ansys Fluent ausgelesen.

Der Warmestrom im Feststoff wird durch eine benutzerdefinierte Funktion fur jede

Zelle des Gitters berechnet, und kann als Flachenmittelwert ausgegeben werden:

oT,
OX

ar
or

q$,x = )“eff (Ts ) (84) qS,r = /1eff (T) (85)

Der Wéarmestrom Uber die Oxidationsfront in die Vorwdrmzone errechnet sich Gber

die vektorielle Addition der axialen und radialen spezifischen Wérmestréome:

QFront = AFront ’ \) qS,x2 +qS,r2 : (86)

Der spezifische Warmefluss Gber die AuBenwand kann direkt ausgelesen werden.
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»  Konvektive Warmestrome errechnen sich nach Ermittlung des Masseflusses durch

die Bilanzgrenze und dem Flachenmittelwert der GastemperaturT, . Dies fihrte zu

einer direkten Berechnung des absoluten Wéarmestroms:

Qkonv = mA ’ CP -FG . (87)
Die fur die Berechnung der weiteren absoluten Wérmestréme erforderlichen Fléchen,

konnten aus der Geometrie des Modells berechnet werden.

Von BARA und ELLZEY [69] werden Wirkungsgrade fir die Wérmelbertragung und die
Warmerezirkulation in die  Vorwdrmzone, sowie das Verhdlinis zur laminaren

Flammgeschwindigkeit (Anhang XIlI) definiert und fir 1D Modelle berechnet:

_ Warmestrom in Vorwarmzone (88)
Taarmestrom thermischeLeistung

_ Feststoff zu Gas Konvektion in Vorwéarmzone (89)
Trsirutation thermischeLeistung

0 3 Leerrohrgeschwindigkeit 90)
LM | aminare Flammengeschwindigkeit

Die Grenze der Vorwdrmzone wird dabei mit der Nullstelle im axialen Profil des
Konvektionswérmestroms zwischen Feststoff und Gas (siehe Abbildung 65) definiert. Im 2D
Modell ergibt sich entsprechend eine Linie, die dem Verlauf der Flammenfront folgt. Die
Berechnung der Wérmestréme folgt Gleichung 84. Die gesamte, von Feststoff an das Gas
Ubertragene  Warmemenge, liefert eine Integration Uber die Volumenelemente der
Vorwdrmzone (Anhang Xlll). Die entsprechenden Werte sind in nachfolgender Tabelle

dargestellt.
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Tabelle 20: Ergebnisse nach Gleichung 88, Gleichung 89 und Gleichung 90 (Referenzfall)

Waérmestrom in die Vorwdrmzone Uber Oxidationsfront

39,07 %
Twiarmestrom ,Front
Wérmestrom in die Vorwédrmzone Uber Innenrohrwand

20,56 %
77 Warmestrom Wand
Gesamtwdrmestrom in Vorwdrmzone

59,63 %
nWérmestrom
Waéarmestrom der Rezirkulation

53,35 %
nRezirkuIation
Flammgeschwindigkeits-Verhdélinis 135
nLaminar '

Im Vergleich mit Simulationen einfacher Porenbrenner (z.B. in [69]), entspricht der
Wirkungsgrad der Warmeleitung aus der Verbrennungszone dem zu erwartenden Wert.
Hinzu kommt jedoch die zusatzliche Warmeibertragung durch die Innenrohrwand, was
den Gesamtwirkungsgrad der Wérmeleitung in die Vorwdrmzone erhéht. Dement-
sprechend héher ist auch das Verhdalinis der Flammgeschwindigkeiten und der
Rezirkulationswirkungsgrad, was als Indikator for die héhere Stabilitat gilt. Die
entsprechenden Kennzahlen wurden fir alle weiteren simulierten Betriebspunkte berechnet
und sind in Anhang XV enthalten. Eindeutige Abhdngigkeiten waren nur fir die
Versuchsreihe | zu treffen, da nur der Methangehalt im Brenngas bei konstanter

Leerrohrgeschwindigkeit variiert wurde (Abbildung 66).

100 - g 0,5
\ —@— Rezirkulationswirkungsgrad

90 ——\Varmeleitungswirkungsgrad Innenrohr | 0,45

80 =—t=—|3nge Rohrwand - 0,4
X 70 N 0,35
o \ N—>

0,3

E o — T ° E
g 50 —_— 025 2
c m :0
S 40 ~ 02 T
f \
= 30 2 ~— 0,15

20 0,1

10 0,05

0 0

2 3 4 5 6

Methangehalt im Brenngas / Vol.%

Abbildung 66: Anteile der Warmezirkulation und der Warmeleitung durch das Innenrohr

bezogen auf die thermische Leistung sowie die wérmeibertragende Rohrlénge
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In der Energieflussbilanz fir das gesamte Modell, dargestellt im Sankey Diagramm
(Abbildung 67), wird die Vorwérmzone nicht gesondert bilanziert. Als Abschnitt zur
Bemessung des Warmeflusses Uber die Reaktorwand wird die Mantelfléche der kalten

Zone bis zum Schnittpunkt mit der Oxidationsfront bericksichtigt.

Bilanzfehler: 295 W

Absoluter Konvektionswarmestrom: 91 W

Auslass

Einlass
Oxidation

Innenrohrwand
Wandverluste

Abbildung 67: Energiebilanz des gesamten Reaktors (Simulation Referenzfall)

10.4. Upscaling

10.4.1. Geometrie und Gitter

Nach der erfolgreichen Validierung des CFD-Modells anhand der Ergebnisse der
Technikumsanlage, sollte die Berechnung mit einer gréfieren Geometrie Aufschluss Uber
das Verhalten und den Betriebsbereich einer technischen Anlage liefern. Die Abmaf3e des
Innenrohres wurden unter Beriicksichtigung typischer Gréflien von Fackelhiten von
Deponiegasentsorgungsanlagen und méglicher Baugréfien der SiC-Rohre abgeschétzt. In

folgender Skizze sind die wichtigsten Mafe enthalten, die in das CFD-Modell

implementiert wurden.
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Abbildung 68: Verwendete Mafle zur Simulation eines technischen Oxidationsreaktors

Die Breite des Ringspaltes, die Wandstarke des Keramikrohres und die Dicke der Isolation,
die in Form des Wa&rmedurchgangskoeffizienten bericksichtigt wird, sind analog den
Abmessungen der Technikumsanlage. Der Durchmesser des Innenrohres wird verdoppelt
und die Lénge verdreifacht. Die Dicke des Keramikfaserpapiers betrégt genau wie in der

Simulation des Referenzfalls 3 mm.
Die Randbedingungen fir die Wandverluste werden ebenfalls beibehalten.

Bei der Erstellung des Gitters wird die gleiche ZellgréBe wie im Modell der
Technikumsanlage verwendet. Dies betrifft ebenfalls die Modellierung der Grenzschicht an
den Wanden. Auf eine Verfeinerung des Gitters wird verzichtet, da sich der Einfluss auf das
Ergebnis in den Berechnungen der Technikumsanlage als gering erwies. Somit ergeben

sich durch die gréfBeren Abmessungen 84131 Zellen.
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10.4.2. Simulation der Temperaturfelder

Mit dem Modell der technischen Anlage werden Simulationsrechnungen mit folgenden

unterschiedlichen Zielstellungen durchgefihri:

» Simulation mit der Gaszusammensetzung des Referenzfalls und gleicher

Leerrohrgeschwindigkeit zur Untersuchung des Geometrieeinflusses,

»  Simulation einer Kombination von Schaumkeramik und Schittung im Innenrohr, um
den Einfluss einer hdheren Ruhewdrmeleitfdhigkeit in der Vorwédrmzone zu

untersuchen und den Druckverlust zu senken und

» Variation der Gaszusammensetzung und —menge zum Erstellen eines Kennfeldes fur

den stabilen stationdren Betrieb mit einem realen Deponiegas.

Mit den Ergebnissen lassen sich Erkenntnisse Gber die optimale Konfiguration und die

Leistungsféhigkeit der Technologie erzielen.

Simulation des Referenzfalls

Der Referenzfall ist, wie schon in Abschnitt 8.3. beschrieben, die Umsetzung eines
Modellgases (Methan-Stickstoff) mit einem Methangehalt von 11 Vol.-% bei A=1,1 und
einer Leerrohrgeschwindigkeit von 0,51 m/s im Innenrohr. Als Initialisierungs-
temperaturfeld wird, wie auch in den Validierungsrechnungen, die 2. Variante gewdhlt
(vgl. Abbildung 45). Um die Lage und die Gestalt der Oxidationszone zu beurteilen,
eignen sich in erster Linie die Temperaturfelder der Gasphase, wobei die Geometrie im

gleichen Maf3stab dargestellt ist.
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Upscaling

85e+03 K
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Abbildung 69: Vergleich der Temperaturfelder in der Technikumsanlage und der

technischen Anlage fir den Referenzfall (Initialisierungstemperaturfeld 2)

Als mafigeblichen Unterschied ist die Form der Oxidationszone auszumachen, die bei der
gréBeren Geometrie ein konisches Profil aufweist, wohingegen diese im kleineren Radius
anndhernd planar ist. Dies ist dadurch zu erklaren, dass die Bedingungen in Wandnéhe
durch die gleichen Leerrohrgeschwindigkeiten ebenfalls anndhernd gleich sind, die Dicke
der Schittung jedoch doppelt so grof3, so dass die Strémung im Kern des Innenrohres
kaum Vorwérmung erfahrt. Dementsprechend kommt es zuerst zur Umsetzung im
Randbereich des Innenrohres, wohingegen im Kern der Schittung auf Grund der
fehlenden Vorwérmung die notwendige Erwdrmung des Gases auf Zindtemperatur, vor
allem durch radialen Warmetransport geschieht. Trotz gleicher Anstrémbelastung im

Innenrohr befindet sich die Oxidationsfront im technischen Reaktor weiter unten, was den
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weitaus geringeren spezifischen Wérmeverlusten geschuldet ist, die zu einer héheren
Temperatur im Ringspalt und damit zu einem intensiveren Wérmetransport in  die

Vorwdrmzone fihren.

Da die Oxidationsfront in der technischen Geometrie relativ weit unten situiert ist, wird
deutlich, dass die Lange des technischen Reaktors fir den Referenzfall deutlich
Uberdimensioniert ist. Somit bietet die gewdhlte Geometrie das Potential, die Anstrém-
belastung zu vergréBern und damit die Leistung zu erhdhen. Dies wurde in den folgenden
Fallen zur Berechnung einer Kombination von Schaumkeramik und Schittung und zur

Quantifizierung des Einsatzbereiches mit realem Deponiegas auch vorgenommen.

Kombination von Schaumkeramik und Schittung

Schaumkeramiken aus SSiC besitzen im Bereich niedriger Temperaturen eine wesentlich
groBere effektive Ruhewdrmeleitféhigkeit als die verwendete Schittung (Tabelle 19). Somit
besteht die Méglichkeit, dass ein Einsatz im unteren Bereich des Innenrohres, der
Vorwdrmzone, Vorteile fur die Stabilitat bedeutet, da der Warmetransport von der heif3en
Wand an das frische Gas intensiviert wird. Dem steht jedoch entgegen, dass die radiale
Dispersion und damit die radiale Konvektion bei den verwendeten Raschig-Ringen
signifikant gréBer sind als, die der Schaumkeramiken (Tabelle 19). Weiterhin gleichen sich
die Unterschiede in der effektiven Wérmeleitféhigkeit mit zunehmender Temperatur durch
die infensivere effektive Warmestrahlung in der verwendeten Schittung, auf Grund der

groBeren optischen Weglange, aus (Tabelle 19).
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Schittung 10 ppi Schaum bis x=0,75m
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Abbildung 70: Einfluss der Schaumkeramik in der Vorwdrmzone (Upscaling);
Temperaturfelder (Gas) Deponiegas 7 Vol.-% Methan und 40 m*/h (i.N.), 28 kW

In Abbildung 70 ist ein positiver Einfluss der Verwendung von Schaumkeramiken in der
unteren Halfte des Innenrohrs (x=0,1 bis x=0,75) auf die Lage der Oxidationszone
auszumachen. Weiterhin zeigt sich ein flacheres radiales Temperaturprofil in der

Vorwérmzone vor der Zindung an der Innenrohrwand (Abbildung 71).
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Abbildung 71: Radiales Temperaturprofil im Innenrohr (x= 0,5 m) fir Schaumkeramik mit

10 ppi und Schittung

Berechnung mit verschiedenen realen Deponiegaszusammensetzungen

Fur die Beurteilung der Leistungsféhigkeit des Verfahrens sind Simulationsrechnungen mit
variierten Gaszusammensetzungen und -mengen im relevanten Schwachgasbereich
notwendig. Ziel ist es, die Stabilitdtsgrenzen zu ermitteln, um so einen Einsatzbereich in
Form von minimalen Methankonzentrationen im Deponiegas mit entsprechenden
maximalen Durchsétzen zu definieren. Fir die weiteren Betrachtung wird ein Luftverhdlinis
von A=1,1 und ein CO,-Gehalt im Deponiegas von 20 Vol.-% beibehalten. Der Betrieb
wird als stabil definiert, solange sich die Oxidationsfront im Innenrohr befindet. Als
Indikator fir den Austrag dient die Methankonzentration in axialer Position im Innenrohr
(r=0). Die Grenze der Stabilitat wird auf einen maximalen Methangehalt von 20 % der
Eingangskonzentration am Austritt des Innenrohres festgelegt. Die Héhe, bei der dieser
Umsatz des Methans bei r=0 erreicht wird, ist im Weiteren reprasentativ fir die Hohe der

Oxidationszone.

Durch eine Variation der Volumenstrdome des Deponiegases fiur gleich bleibende
Methangehalte, ist es mit dem Modell fir die technische Anlage méglich, die Héhen der
Oxidationszone und damit auch die Stabilitdtsgrenze zu ermitteln. In Abbildung 72 sind fir

den betrachteten Bereich der Methangehalte die Héhen der Oxidationszonen dargestellt.
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Abbildung 72: Héhe der Oxidationszone in Abhéngigkeit von Deponiegasvolumenstrom

und Methangehalt

Aus den Schnittpunkten der entstehenden Geraden mit der Héhe des Innenrohres (1,5 m)

ergeben sich die jeweiligen oberen Grenzvolumenstréme fir die entsprechenden

Methangehalte (Abbildung 73).
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Abbildung 73: Kennlinien aus Simulationsdaten fir den stabilen Betrieb der technischen

Anlage
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Dieses Diagramm ist spezifisch fir die gewdhlten Abmessungen der technischen Anlage zu
betrachten, gibt aber einen Uberblick tber die Leistungsfahigkeit der Technologie. Der
stabile Bereich fir Deponiegase mit Methangehalten von 5-11 Vol.-% ist nach oben bzgl.
des Volumenstroms durch das Austragen der Reaktionszone im Innenrohr begrenzt. Die
untere Linie markiert die Begrenzung durch einen zu geringen Energieeintrag gegeniber
den Umgebungsverlusten. Sie wurde auf Grund des zu erwartenden flachen Verlaufs nur
mit 5 und 11 Vol.-% Methan ermittelt. Unterhalb der angegebenen Volumenstréme liefert
die Simulationsrechnung keine stabile Oxidationszone mehr. Es ist jedoch zu beachten,
dass die Schrittweite fir die Absenkung des Deponiegasvolumenstroms 5 m®/h (i.N.)

betrug und somit fir die untere Grenze eine gewisse Unsicherheit vorhanden ist.

10.5. Fazit

In diesem Abschnitt konnte an Hand der zuvor gewonnenen experimentellen Daten der
Technikumsanlage das Modell validiert werden. Sowohl die Lage der Oxidationsfront als
auch die Héhe der Temperaturen an den Messstellen werden sehr gut durch die
Simulation der einzelnen Betriebspunkte wiedergegeben. Unter diesen Voraussetzungen
wurde das porésen Mediums und der Abmessungen des Oxidationsreaktors im Modell
variiert. Die Berechnung mit Parametern fir SSiC-Schdume zeigen, dass dies vor allem die
Eindringtiefe der internen Vorwérmung in das Innenrohr beeinflusst. Die Auswirkungen auf
die Lage der Oxidationszone waren eher gering, wobei sich aber signifikant héhere

Temperaturen als bei der verwendeten Schittung einstellen.

An Hand der simulieten Temperaturfelder kénnen der Oxidationsreaktor und die
Vorwdrmzone bilanziert und so z.B. der rekuperierte Warmestrom bestimmt werden. Dies

wurde beispielhaft fir den Referenzfall durchgefihr.

Es wird eine Geometrie fir einen technischen Reaktor vorgeschlagen und mit dem fir die
Technikumsanlage bewédhrten Modell berechnet. Es zeigt sich im Gegensatz zur kleineren
Geometrie eine deutlich konische Oxidationsfront. Die Beurteilung der Leistungsfahigkeit
in der technisch relevanten Gréfle erfolgt an Hand eines Kennfeldes fir die Stabilitét der
Umsetzung eines realen Deponiegases (20 Vol.-% Kohlendioxid). Dieses Kennfeld konnte
durch Simulationsrechnungen unter Variation des Methangehaltes und des Deponiegas-
volumenstroms fir eine konstante Luftzahl A=1,1 erstellt werden. Im relevanten
Methanbereich  von  5-11 Vol.-% ergibt sich ein  maximaler behandelbarer
Deponiegasstrom von 30-90 m3/h, was for Deponie-Schwachgase ein typischer Bereich
ist. Die Upscaling-Studie verdeutlicht somit eine prinzipielle Funktionsféhigkeit der

Technologie in der praktischen Anwendung.
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11. Zusammenfassung

Die Verschiebung des Methangehaltes mit zunehmender Standzeit einer Deponie bis weit
in den Schwachgasbereich stellt zunehmend eine Herausforderung an die entsprechende
Entsorgungstechnik dar. Besonders fir Methangehalte < 12 Vol.-% besteht die Not-
wendigkeit zur Entwicklung von robusten und kostenginstigen Technologien, da sich von
schon vorhandenen Verfahren noch keines nachhaltig etablieren konnte. Gréfitenteils
werden entsprechende Gase auf Konzentrationen unterhalb der unteren Explosionsgrenze
verdinnt und in die Atmosphdre entlassen. Unter der Mafligabe des Klimaschutzes ergibt

sich daraus ein entsprechender Handlungsbedarf.

Ausgehend von aussichtsreichen Voruntersuchungen, wurde zundchst das Ziel verfolgt,
einen thermostabilen, auf Keramikschaum aus gesintertem Siliciumcarbid (SSiC)
basierenden Hochtemperatur-Katalysator fir eine thermisch-katalytische Umsetzung zu
entwickeln. Verschiedene Versionen mit Calciumaluminat-Beschichtung und Mangan-
Dotierung wurden getestet und bewertet. Berechnungen mit einem 1D-Reaktormodell
zeigen jedoch zum einen, dass der katalytische Effekt gegeniiber der schnellen thermischen
Umsetzung vernachl@ssigbar ist, was in der spateren praktischen Anwendung durch
Forschungspartner bestétigt werden konnte. Zum anderen ist die stabile Umsetzung
entsprechender Schwachgase in einem durchstrémten, nicht katalytisch aktiven, porésen
Medium (SSiC-Schaumkeramik) ohne Austragen der Reaktionszone theoretisch méglich,
jedoch nur effektiv, wenn das Brenngas vorgewédrmt wird. Ein externer Warmetauscher
geht jedoch zu Lasten der Maflgabe einer einfachen, robusten und kostenginstigen

Technologie.

Auf Basis dieser Erkenntnisse konnte ein Konzept mit interner Rekuperation entwickelt
werden, wobei ein Teil der Verbrennungswérme im Reaktor zur Vorwdrmung des
Gasgemisches verwendet wird. Das Ziel ist, bei méglichst geringen Methangehalten einen
stationéren Betrieb ohne Austragen der Reaktionszone in  Richtung Austritt  zu
gewdhrleisten. Das wesentliche Bauteil eines solchen Reaktors ist ein keramisches
Innenrohr aus dichtem SSiC, in dem die Oxidation stattfindet. Das heifle Rauchgas stréomt
an der AuBenseite dieses Rohres dem frischen Gas entgegen. Durch den Temperatur-
gradienten Uber die Rohrwand erfolgt ein Warmedurchgang, der zur internen Vorwérmung
des frischen Gases fuhrt. Dies hat einen superadiabatischen Betrieb zur Folge und trégt
damit zu einer stabileren Umsetzung auf Grund der entsprechend héheren Flammen-

geschwindigkeit bei.

Fur einen Referenzfall erfolgte eine 2D-Modellierung mit Ansys Fluent. Es kam der
reduzierte Mechanismus GRIMech 1.2 zum Einsatz. Im Gegensatz zu dem 1D-Modell

erfolgte eine temperatur-heterogene Behandlung, d.h. fir die Gastemperatur und die
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Temperatur des porésen Mediums wurden jeweils separate Energieerhaltungsgleichungen
aufgestellt, die Uber einen Wéarmeibergangsterm miteinander gekoppelt sind. Fir das
porése Medium wurde ein Homogenisierungsansatz verwendet. Die Ergebnisse der
Modellierung zeigen die Funktionalitét des Konzeptes und lieferten entsprechende Daten

zum Bau und Betrieb einer Technikumsanlage zur Validierung des Modells.

Die errichtete Anlage mit einer thermischen Nennleistung von ca. 5 kW enthielt als pordses
Medium eine Schittung von Al,O;-Raschig-Ringen. Das Versuchsprogramm fteilte sich in
zwei Versuchsreihen auf, Versuchsreihe | mit Methan-Luft-Gemischen mit Aquivolenz-
verhdltnissen ©=0,3-0,5 (A=2-3,3) und Versuchsreihe Il mit einem aus Methan und
Stickstoff zusammengesetzten Modelldeponiegas von 5-11 Vol.-% Methan wobei die
Luftdosierung auf ca. A=1,1 eingestellt wurde. Jede dieser Versuchsreihen wurde zur
Ermittlung der Reproduzierbarkeit wiederholt. Ferner ergdnzte ein Versuchspunkt mit
halbierter Leistung bei 5 Vol.-% Methangehalt die experimentellen Ergebnisse. Bei keinem
dieser Versuchspunkte konnte ein Austragen der Reaktionszone bzw. ein Methan-
durchbruch beobachtet werden. Alle Versuche liefen auf einen anhand der in der
Schittung platzierten Temperaturmessstellen nachweisbaren stationdren Zustand hinaus.
Der superadiabatische Betrieb konnte fir nahezu alle Versuche messtechnisch bestétigt
werden. Das Keramikrohr wies nach diesen Untersuchungen keine Risse auf. Es zeigten
sich jedoch Verférbungen und Verglasungserscheinungen, die durch Festkérperreaktionen

mit dem Material der Raschig-Ringe und Phasenumwandlungen erklart werden kénnen.

Eine Nachrechnung der durchgefihrten Experimente mit dem zuvor erstellten axial-
symmetrischen 2D-Modell liefert eine sehr gute Ubereinstimmung bzgl. der gemessenen
Temperaturen in der Schittung und damit der Lage der Reaktionszone im Innenrohr. Das

Modell kann somit als validiert betrachtet werden.

Ein alternatives pordses Medium stellen die schon als Tréger der katalytischen
Beschichtung verwendeten offenzelligen SSiC-Schaumkeramiken dar. Fur die effektive
Waérmeleitfahigkeit dieses Materials, welche fir diese Anwendung von besonderer
Bedeutung ist, existieren jedoch nur wenige Daten, so dass hier zusétzliche Messungen in
Verbindung mit einer Modellerstellung ergénzt wurden. Dabei kam in erster Linie die Hot-
Disk-Methode bei Raumtemperatur zum Einsatz. Anhand dieser Daten und aus der
Literatur entnommenen Modellen  konnte eine temperaturabhéngige effektive
Ruhewdarmeleitféhigkeit for SSiC-Schaume mit 10, 20 und 30 ppi ermittelt werden. Eine
Validierung der Funktion mit einer Plattenmessapparatur bis zu Heiztemperaturen von
1000 °C fohrte zu ausreichend guten Ergebnissen, so dass die entsprechenden
Leitfchigkeitsmodelle in der Modellierung der pordsen Medien im Oxidationsreaktor

verwendet werden konnten. Unabhéngig davon konnte mit den Messungen ein Beitrag
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zum vertieften Versténdnis bei der Verwendung dieser aussichtsreichen Materialien in

Hochtemperaturanwendungen geleistet werden.

Bei der Simulation des Technikumsreaktors mit Schaumkeramiken werden trotz der
hoheren Ruhewdrmeleitféhigkeit bei niedrigen Temperaturen im Vergleich mit der
verwendeten Schittung geringfigig schlechtere Ergebnisse erzielt. Der Grund dafir ist in

der bei der Schittung um eine GréBenordnung héheren Dispersion zu suchen.

Mit dem CFD-Modell erfolgte ein Up-Scaling auf eine technische Gréfle, die einen
typischen Schwachgasanfall einer Deponie entsorgen kénnte. Die stationdre Modellierung
wurde mit Deponiegasmengen von 5-90 m®/h bei einem Methangehalt von 5-11 Vol.-%
und 20 Vol.-% Kohlendioxid (Rest Stickstoff) durchgefihrt. Eine Variation dieser
Deponiegasparameter ermdglichte das Erstellen eines Kennfeldes fir den stabilen Betriebs-
bereich, nach vorher definierten Kriterien. Fir den Fall einer technischen Anlage besitzt
eine Ausfihrung des porésen Mediums im unteren Teil des Innenrohrs als SSiC-

Schaumkeramik Vorteile beziglich der Betriebsstabilitat.

Weiterer Forschungsbedarf besteht in der experimentellen und numerischen Untersuchung
des Betriebs mit hdheren Methangehalten, da ein weit gefasster Betriebsbereich im
Interesse der Anwender liegt. Es ist auBerdem zu Gberprifen, welches Verhalten alternative
porése Medien wie Schaumkeramiken im praktischen Betrieb zeigen. Weiterhin ist zu
analysieren, in wie fern sich die keramische Struktur des SSiC-Rohres durch den Kontakt
mit anderen Materialien unter den erreichten hohen Temperaturen veréndert hat. An Hand
dieser Ergebnisse kann beurteilt werden, wie sich dieses elementare Bauteil im Langzeit-

betrieb verhalten kénnte und welche Schutzmafinahmen wirkungsvoll wéren.

Letztendlich ist es méglich, mit Hilfe des Up-Scalings durch das CFD-Modell als nédchste
Stufe einen entsprechenden Prototyp im technischen Mafistab zu bauen. Anhand einer
solchen Anlage kann das Modell weiter validiert und berechnete Effekte, wie die konische

Oxidationsfront, méglicherweise experimentell bestatigt werden.

Insgesamt konnte in dieser Arbeit ein neuartiges Konzept fir die Entsorgung von Deponie-
Schwachgasen entwickelt und erfolgreich demonstriert werden. Die systematischen
Versuche in einer wesentlich gréBeren Technikums-Apparatur als in den bisher publizierten
Arbeiten tragen zum wissenschaftlichen Erkenntniszuwachs im Gebiet der Oxidation in
rekuperativen Gegenstrom-Reaktoren mit pordsen Medien bei. Dabei konnte ein
entsprechendes CFD-Modell unter Berucksichtigung der Randgéngigkeit der Schittung
erstellt und validiert werden, mit welchem auch fir technische ApparategréBBen detaillierte

Konzentrations- und Temperaturverteilungen zugénglich sind.

Die Technologie besitzt das Potential, eine Licke im Bereich der Entsorgungstechnik von

Schwachgasen entsprechend den Anforderungen auszufillen
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Anhang I: Berechnung der Methangehalte im Reaktionsgemisch

Ausgehend vom Methangehalt im Deponiegas, lésst sich die Zusammensetzung des

Reaktionsgemisches folgendermafien errechnen.

Der Mindest-Saverstoftbedart O, ., ergibt sich aus der Stéchiometrie der

Summenreaktionsgleichung:
Oz,min = Cch,,06 'Z'VDG . (I-1)

Die Mindestluftmenge L, berechnet sich durch

O min
Lmin = ﬁ : (|'2)

Mit Hilfe der Luftzahl & kann die reale Luffmenge L berechnet werden:
L=2"Lyy- (I-3)
Somit ergibt sich der Methangehalt im Brenngas cqyy, 56 aus folgender Gleichung:

VDG

CC B — CC DG +; .
41 G 41 I
VDG

(-4)

In der nachfolgenden Abbildung sind fir verschiedene typische Methankonzentrationen die

Konzentrationen im Gasgemisch (nach Luftzumischung) fur drei Luftzahlen dargestellt.

9 | |

g = | ambda 1,1
O\O = |_ambda 1,2 //
- 7+ Lambda 1,3 —
(@) ' /
> /
C\Ug 6 = /
o / |
c 5 > I
c j
o / UEG
m 4 / bei Vol.-% O, >11,6
E, (Inertgas N,)
©
T 2
o
@
< 1
(O]
=0

0 5 10 15 20 25 30 35 40

Methangehalt im Deponiegas/ Vol.-%

Abbildung I-1: Methangehalte im Gasgemisch gegeniber Methangehalten im Deponiegas



Explosionsbereich von Deponiegas-Luft-Gemischen

Im nachfolgenden Explosionsdreieck ist der Explosionsbereich fiur Stickstoff und

Kohlendioxid als Inertgaskomponente des Deponiegases aufgezeigt.

100 ; Y AR i e N )
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Methan [%] —»

Abbildung |-2: Explosionsdreieck Methan '

Der Explosionsbereich ist zwischen 5 Vol.-% (Untere Ex-Grenze — UEG) und 15 Vol.-%
(Obere Ex-Grenze — OEG) bei mindestens 11,6 Vol.-% Sauerstoff ausgewiesen.

! G. Rettenberger, R. Tabasaran: UBA —Forschungsbericht 12/1982, Nr. 10302207 Teill
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Anhang Il: Druckverlustkennwerte Schaumkeramik

Die entsprechenden Ergebnisse wurden im Rahmen des BMBF-Projektes ,Methakat”
(FKZ 01LS05072) vom Fraunhofer IKTS in Dresden zur Verfigung gestellt.

Anhand einer Blendenmessung wurden fir typische SSiC-Keramikschdume der
Porendichten 10, 20 und 30 ppi, der Druckverlust in Abhangigkeit der Strémungs-
geschwindigkeit aufgenommen (Abbildung II-1).

0,70

0,60 /
——10 ppi /

050 /

=20 ppi /

0,40 e /
0,30 / ~
0,20 Z/ //

=
0,10 //

0 0,5 1 15 2
Anstromgeschwindigkeit / m/s

Druckverlust/ mbar

\

Abbildung 1I-1: Druckverlust in Abhdngigkeit der Strémungsgeschwindigkeit fur SSiC-

Schaumkeramiken mit typischer Stegdicke

Die Messungen fanden mit Luft bei Raumtemperatur und Proben von 40x40x25 mm statt.
Anhand der Messwerte wurden die spezifische Permeabilitét K und der Inertialkoeffizient B

in Gleichung 33 angepasst.

Tabelle 1I-1: Druckverlustkennwerte

Parameter 10 ppi 20 ppi 30 ppi

spez. Permeabilitat K in m? 5,28 108 3,39 108 2,91 10°%

Inertialkoeffizient in m™! 155 286 331
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Anhang lll: Hot-Disk Messung

Methode:

Bei der Hot-Disk Messung handelt es sich um ein instationdres Verfahren nach ISO
22007-2. Der flachige Sensor dient als Warmequelle und als TemperaturfGhler zugleich.
Er wird zwischen zwei, vom Material identische Probensticke gelegt. Aus dem Verlauf der
Temperaturénderung  Uber die Zeit wdhrend eines Heizimpulses werden die

Warmeleitféhigkeit der Probe und die Temperaturleitféhigkeit ermittelt.

5
kN b
\'\ / p - Probenhalfte
A S - Sensor
p 5

Abbildung llI-T: Schematische Darstellung Messprinzip Hot-Disk

Materialien:

Es wurden fur die Porendichten 10, 20, und 30 ppi jeweils unbeschichtete und mit
Calciumaluminat beschichtete SSiC-Probenwirfel untersucht (katalytische Supportschicht).

Fur die Untersuchungen mit dem Hot-Disk-Verfahren wurden vom IKTS Probenwirfel mit
der Kantenlénge 50 mm bereitgestellt. In einer ersten Messreihe wurden die Proben so
verwendet wie sie geliefert wurden. In einer zweiten Messreihe erfolgte, vor der erneuten
Messung, ein Anschleifen, der den Sensor einschlieBenden Fléchen, um den Kontakt zu
verbessern. Fir eine dritte Messreihe kamen gréfBere Probenwirfel mit einer Kantenlénge
von 120 mm zum Einsatz (nur unbeschichtet). Diese wurden von zwei Seiten angeschliffen,
um die Anisotropie, bedingt durch Verformung beim Herstellungsprozess des Polyurethan-
Vorléufers, bericksichtigen zu koénnen. Weiterhin wurden die Messungen mit drei
verschiedenen Sensorgréfen (Radien) durchgefihrt (R=6,403 mm; R=14,61 mm;
R=29,52 mm).
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Durchfihrung:

\

=
-

Abbildung IlI-2: Messaufbau (120 mm Wirfel)

Die Messungen wurden am Fraunhofer IFAM (Institut fur Fertigungstechnik und
angewandte Materialforschung) in Dresden mit einem Gerdt vom Typ TPS 2500S
durchgefihrt. In den folgenden Abbildungen wird ein Beispiel fur die aufgenommenen
mittleren Temperaturen am Sensor (Abbildung llI-3) gegeben. Die Wéarmeleitféhigkeit wird
aus dem im Erfolgsfall linearen Anstieg der Sensortemperatur Uber eine Funktion einer
dimensionslosen Zeit D(7) berechnet (Abbildung Ill-4, unterer Graph). Die genaue
mathematische Beschreibung der von der Software vorgenommenen Auswertung ist in [llI-

1] enthalten.
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In nachfolgender Tabelle ist beispielhaft ein Messprotokoll dargestellt.

Tabelle llI-1: Messprotokoll 20 ppi, 120 mm Kantenlénge, stehende Zelle

I11-4

Warmeleitfahigkeitsmessung (Standard-Messung)

Test-Nr. ( Dateiname Tx) x = 1 1 2 2 Mittel

Sensor-Nr.

Raumtemperatur in °C 26 26 26 26

Heizleistung in W 2,5 2,5 2,5 2,5

Messdauer in sec 40 40 40 40

Messpunkte  von 20 20 20 20
Bis 200 200 200 200

Temperaturdriftkorrektur

Sensorwdrmekapazitdtsvorgabe

Feinanalyse

Warmeeindringtiefe in mm 55,9 47,4 55,4 48,1

Temperaturerhdhung in K 1,38 1,38 1,34 1,34

Dimensionslose Zeit 0,897 0,645 0,880 0,664

for Mittelwert genutzt

Warmekapazitdt in MJ/(m3K) 0,1478 - 0,1550 -

Vorgabe 0,2049 - 0,2049
Temperaturleitfédhigkeit in mm2/s 19,53 14,04 19,18 14,47
Warmeleitfahigkeit in W/(m K) 2,886 2,877 2,973 2,965

Die Daten in der Tabelle beruhen auf 2 Messungen mit der gleichen Probe. Bei Messung 2

wurde jedoch der Aufbau zur Untersuchung der Wiederholbarkeit neu zusammengesetzt

und der obere Wuirfel um 90° verdreht. Weiterhin wurden jeweils zwei Auswertungen

durchgefihrt. Dabei wurde zum einen die Warmekapoazitét durch die Messsoftware

berechnet und zum anderen ein entsprechender Wert, berechnet Gber Porositdt und

Feststoffwarmekapazitét, vorgegeben. Dabei erwies sich die gemessene Warmekapazitét

als zu gering. Die gemessene Wéarmeleitfahigkeit unterschied sich jedoch nur geringfigig

fur die verschiedenen Messungen und Auswertungen.




Ergebnisse:
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Tabelle 111-2: Messergebnisse Hot-Disk (Raumtemperatur); Sensor R=6,403 mm

10 ppi 0,0768 0,0937 0,3502 0,1894
20 ppi 0,0977 0,1074 0,5632 0,5177
30 ppi 0,12435 0,2585 0,5786 -

Es ist deutlich zu erkennen, dass die Ergebnisse durch die nachtrégliche Bearbeitung der
Proben verbessert wurden. Auf Grund des besseren Kontaktes des Sensors mit der

geschliffenen Oberflache, sind diese Ergebnisse als die zuverléssigeren zu betrachten.

Da der Kontakt des Sensors mit der Probe nur Uber die Stege der Schaumkeramik besteht,
wurde die Messung fir die angeschliffenen Proben mit einem gréfleren Sensor wiederholt

umso eine représentativere Messfléche bereitzustellen.

Tabelle l1I-3: Messergebnisse Hot-Disk (Raumtemperatur); R=14,61 mm

10 ppi 2,68 2,37 20,0
20 ppi 2,265 3,023 24,8
30 ppi 2,047 3,734 33,1

Die Ergebnisse mit dem gréfleren Sensor liegen deutlich Gber denen in Tabelle 1-2, jedoch
waren die Probenabmessungen nicht ausreichend, d.h. die Eindringtiefe des
Waérmeimpulses war gréfer als die kritische Abmessung der Probe. Dies liefl noch héhere
Warmeleitféhigkeiten erwarten. Weiterhin ist der Einfluss der Porendichte fir beschichtete
und unbeschichtete Proben kontrér. Dies kann unter Einbeziehung der relativen
Massenanteile der Beschichtung erklart werden, die mit steigender Zelldichte ebenfalls

ansteigt. Der Zusammenhang ist nahezu linear.

Die fur die danach hergestellten gréfieren Probenwirfel (120 mm) erhaltenen Ergebnisse
mit dem Sensor von 29,53 mm Durchmesser sind in Abschnitt 5.7.4. aufgefihrt. Diese
Messungen erfillten alle Qualitétsanforderungen (z.B. Eindringtiefe) und zeigten nochmals

héhere Wéarmeleitféhigkeiten als die bisherigen Messungen.

[I1-1] Y. He: Rapid thermal conductivity measurement with a hot disk sensor Partl. Theoretical
considerations. Thermochimica Acta Vol. 436 S.123-129, 2005
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Anhang IV: Plattenmessapparatur

Methode:

Die  Messung mit der Plattenmessapparatur  (PMA2) erfolgt  stationér.  Die
Messbedingungen muissen so gestaltet werden, dass sich nach Erreichen des stationdren
Zustandes ein eindimensionales Temperaturfeld in der Messzone herausgebildet hat.
Plattenverfahren arbeiten mit ebenen Probekérpern. Aus dem Wéarmestrom durch die
Messzone, der Temperaturdifferenz zwischen den Probenoberflachen und der
Probengeometrie (Messfléche und Probendicke) kann die effektive Warmeleitfahigkeit

berechnet werden.

Heizteil:

Warmedammung -"'::__ -
Faserplatten —
Heizstdbe —

Feuerlgichtsteing —

Messteil;

Probe mit Rahmen .--"':_'___.
Kalorimetersystem

Abbildung IV-1 Schematischer Aufbau einer Plattenmessapparatur

Materialien:

Es wurden insgesamt 4 Proben vermessen. Davon zwei unbeschichtete SSiC-
Schaumkeramiken (20 ppi und 30 ppi) von 50 mm Dicke und zwei mit Calciumaluminat
beschichtete 30 ppi Schédume (50 mm und 40 mm Dicke).

Durchfihrung:

Die Messungen wurden vom Institut fir Warmetechnik und Technische Thermodynamik
(IWTT) der TU Bergakademie Freiberg durchgefihrt. Die maximale Heiztemperatur betrug

ca. 1000 °C. Nach einer Aufheizphase mit mehreren stationéren Messpunkten folgte eine
Abkihlphase.



V-2

Ergebnisse:

Die gemessene Warmeleitfahigkeit in Abhéngigkeit der mittleren Probentemperatur fir die
unbeschichteten SSiC-Schéume ist in Abbildung V-2 und Abbildung V-3 dargestellt. Dabei

ist die Richtung der Temperaturrampe mit entsprechenden Pfeilen gekennzeichnet.

25
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_

1,0

0,5

effektive Warmeleitfahigkeit / W/im/K

0,0
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900

Temperatur / °C

Abbildung IV-2: Gemessene Wéarmeleitfahigkeit fir unbeschichtete SSiC-Schaumkeramik,
20 ppi
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Abbildung IV-2: Gemessene Warmeleitfahigkeit fir unbeschichtete SSiC-Schaumkeramik,
30 ppi

Aufféllig sind die groBen Unterschiede zwischen Aufheiz- und Abkihlkurve, wobei die
Warmeleitféhigkeit beim Abkihlen signifikant geringer ist. Weiterhin konnte nach dem
Ausbau aus der Plattenmessapparatur eine vermehrte Brichigkeit des Materials sowie
weiler  Niederschlag  festgestellt  werden. Eine  mégliche  Erklarung — wdren
Oxidationsprozesse bei hohen Temperaturen unter Bildung von SiO,, was eine deutlich
geringere Wdrmeleitfahigkeit besitzt als SiC. Die Messungen an beschichteten Proben
unterstitzen diese Vermutung, da dieser Effekt nicht auftrat (Abbildung V-4).
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Abbildung IV-4: Gemessene Warmeleitfahigkeit fir beschichtete SSiC-Schaumkeramik, 30
ppi, 50 mm Probendicke

Aus diesem Grund wird die gemessene Warmeleitféhigkeit in der Autheizphase als die der

urspringlichen Probe entsprechende angesehen.



Anhang V: Katalysatorteststand

Katalysatorteststand:

Die Teststrecke dient der Erprobung von Katalysatormustern hinsichtlich ihrer katalytischen
Aktivitat. Das Deponiegas wird durch die Gase CO,, N, und CH, sowie bei einigen
Versuchen H,S als potentielles Katalysatorgift simuliert. Die Dosierung der Gase und der
Verbrennungsluft erfolgt Gber elektronisch gesteuerte Massendurchflussregler. Abbildung

V-1 zeigt ein vereinfachtes FlieBbild der Anlage.

Abgasleitung
T Statischer
Gasuhr Gasmischer N
y'y 2
Rechnergestitzte Online \
IR-Gasanalysator f-------1 Datenerfassung pillpm Luft
yy
| < L CH,
Gastrocknung [# Kihlstrecke [ % < CO,
/Reokﬂonszone Vorwdrmzone Ny +H,S

Katalysator
Elektrische Beheizung

Abbildung V-1: Vereinfachtes Schema der Katalysatorteststrecke

Kernstick der Anlage ist der eigentliche Reaktor, ein elekirisch beheiztes Quarzglasrohr, in
das die Katalysatorbausteine eingesetzt werden. Das Reaktionsgemisch wird nach dem
Durchstrémen einer Vorwdrmzone in der Reaktionszone des Quarzrohrs am zu
untersuchenden keramischen Katalysator umgesetzt. Die Katalysatorbausteine besitzen
einen Durchmesser von 19 mm bei einer Lange von 30 mm. Es kdnnen ein bis drei
Katalysatorbausteine in der Reaktionszone platziet werden. Die Anlage wird unter
Normaldruck betrieben. Das Gas wird online mit einem IR-Analysator untersucht. Der
Volumenstrom kann zwischen 10 I/h und 50 I/h variiert werden, das entspricht
Raumgeschwindigkeiten (Space Velocity) zwischen 400 h”' und 6500 h'. Die maximale
Reaktortemperatur betragt 1150 °C. Die Abgaskonzentrationen (CH,, CO,, CO und SO,)
werden gemeinsam mit der aktuellen Reaktortemperatur aufgezeichnet. Weiterhin besteht
die Méglichkeit, die Konzentrationen aller enthaltenden Gaskomponenten Uber eine

Probenamestelle durch externe gaschromatographischen Analyse zu ermitteln.
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Methode der Temperaturprogrammierten Oxidation

Bei der Temperaturprogrammierten Oxidation wird dem Reaktor bei konstantem Gasstrom
eine Temperaturrampe aufgeprégt. Die  Konzentration einer oder mehrerer
Schliusselkomponenten wird durch eine Online-Analyse kontinuierlich erfasst. Unter der
Vorraussetzung von geringen Aufheizgeschwindigkeiten im Vergleich zur Verweilzeit des
Gases und minimaler Verzdgerung zwischen Reaktor und Online-Messgerét, kann die
gemessene Gaszusammensetzung der Reaktortemperatur direkt zugeordnet und somit dem
Ergebnis einer stationdren Betriebsweise gleichgesetzt werden. Im Ergebnis erhalt man die

zu einer definierten Verweilzeit gehdrigen Methanumsétze in Abhéngigkeit der Temperatur.

Aus dem gemessenen Verlauf der Methangehalte im Produktgas konnte mit Gleichung V-1

fur jede Temperatur der entsprechende Endumsatz U(T) berechnet werden.

H,.0 —Xcn, (T)

XcH,,0

X (T) = & 100% (%] (V-1)

Xen, o Anfangsmolanteil Methan [mol/mol]
Xen, (T) Molanteil Methan am Reaktoraustritt bei Referenztemperatur [mol/mol]

Der Verlauf dieser Temperatur-Umsatz-Kurven liefert wichtige Aussagen Uber die
ablaufenden Reaktionen und die Aktivitét des untersuchten Katalysators. Katalysatoren mit
hoher Aktivitat besitzen bei gleichen Temperaturen die héchsten Methanumsatze und
bendtigen die niedrigste Temperatur fir einen festgelegten Umsatz (z.B. T,,-Wert:

Temperatur fir einen Methanumsatz von 10 %).
Das Screening wurde unter folgenden Bedingungen durchgefihrt:
* Raumgeschwindigkeit (Space Velocity) 400 h'; Verweilzeit 10,2 s i.N.,
»  Autheizgeschwindigkeit 1 K/min,
»  2,5Vol.-% Methan (4 % im Deponiegas); A=1,5,
» Reaktionszone: 3 Katalysatorbausteine (ca. 25 ml) und

Voruntersuchungen zeigten, dass unter diesen Bedingungen die Unterschiede in der

Aktivitadt maximal sichtbar werden.



Anhang VI: Fluent — Numerische Parameter

Folgende numerische Parameter wurden in Fluent verwendet:
- pressure based solver,
- axialsymetrisch,
- stationdr.

Underrelaxiation factors fir Upscaling:

Impulserhaltung: 0,05
Kontinuitatsgleichung 0,5
Energieerhaltung 0,90

restliche underrelaxiation factors waren 1

Underrelaxiation factors fir Technikumsanlage:

Druck: 0,3
Kontinuitatsgleichung 0,7
Energie 1

Restliche underrelaxiation factors waren 1

Diskretisierung:

Gradient: Green-Gauss Cell Based

Pressure PRESTO

Momentum: Second Order Upwind

Species: Second Order Upwind
Kinetik:

Verwendung des “Stiff Chemistry Solvers”

Aggressiveness Factor : 0,25
Flow Iterations for Chemistry Update: 1
ODE-Parameters: Absolut error tolerance: 1108
ISAT Error Tolerance: 0,0001

Max. Storage: 1000 MB
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Anhang VIl - Stoffwerte und Eigenschaften

Gase:

Die Stoffwerte der Gase wurden anhand der zum GRIMesh1.2 gehérenden thermo-

dynamischen Daten (NASA-Polynome) entnommen oder durch Fluent aus diesen

berechnet.

Gasundurchléssige Feststoffe:

Warmekapazitdten waren fir die stationére Berechnung nicht notwendig.

Die Warmeleitfahigkeit des SSiC-Rohres wurde anhand  Gleichung 52

berechnet.

Die Warmeleitféhigkeit der Warmedémmung um den Konus am Einlass und der
Wérmedédmmung zur Umgebung wurde gemdéf3 Herstellerangaben auf 0,1
W/m/K gesetzt. Dabei handelt es sich um einen mittleren Wert fir die zu

erwartenden Temperaturen in der Isolation.

Die  Warmeleitfahigkeit des  Faserpapiers wurde durch eine  auf

Herstellerangaben beruhende Korrelation berechnet:

Ao =0,012484 - @001 T (VII-1)

s, Papier

Der Warmeibergangskoeffizient der AuBenwand der Reaktoren an die
Umgebung konnte mit a=10 W/m?/K abgeschétzt werden. Der entsprechende

Waérmedurchgangskoeffizient ergab sich nach folgender Gleichung:

kWand = 1 . (V||—2)

Ddmmung

Die  Krummung  des  zylindrischen =~ Mantels  sowie  der  der
Warmedurchgangswiderstand des Stahlmantels, wurden auf Grund des relativ
groflen Radius zu Dicke Verhéltnisses der Isolationshalbschalen bzw. auf Grund

der hohen Warmeleitféhigkeit des Stahls vernachléssigt.

Fior eine  Wandstarke  s=0,05m  ergibt sich  ein  einheitlicher

Wéarmedurchgangskoeffizient fur die Wandverluste von 4 W/m?/K.



VII-2

Stoftwerte der Al,O;-Raschig-Ring-Schittung:

- Warmeleitfahigkeit des AlL,O,':

Asano, = 1,489861-10™ . T* - 8,735254-10° - 7% + 1,914929.10* - 7% - 1,882515-10" - T + 76,8

T... Temperaturin K

(VII-3)
- Die Emmisivitat:
Korrelationsgleichung basierend auf Messdaten aus der Literatur?
en o =-0,3620977 -In(T) +3,03
= (VII-4)

T..Temperatur in K

- Porositét’: €,,,=0,625
- Spezifische Oberflache®: A,=315 m?/m?

- Abmessungen der Raschig-Ringe®: h = d = 15mm; s = 2,5-3 mm

Emmisivitat e des SSiC:*

essic=0,9

'Y.S. Touloukian, R.W. Powel, C.Y. Ho, P.G. Klemens (Eds.): Thermal Conductivity — Nonmetalic Solids. The
TRPC Data Series, vol. 2, IFl Plenum, New York, Washington, 1970.

2Y.S. Touloukian, D. P. DeWitt: Thermal Radiative Properties — Nonmetalic Solids. The TRPC Data Series,
vol. 8, IFI Plenum, New York, Washington, 1972.

® Vereinigte Fillkérper Fabriken: Datenblatt Zylindrische Ringe-Ao, per Email am 01.02.2011

* O. Pickendcker, K. Pickendcker, K. Wawrzinek, D. Trimis, W. E. C. Pritzkow, C. Miller, P. Goedtke, U.
Papenburg, J. Adler, G. Standke, H. Heymer, W. Tauscher, F. Jansen: Neuartige keramische
Hochtemperaturbauteile fir die Porenbrennertechnik, |. Keramische Zeitschrift Vol. 51/2 S.108-111, 1999
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Anhang VIl - GRIMesh2.1 (Chemkin Format)

1 GRI-Mech Version 1.2 released 11/16/94 CHEMKIN-11 format

1 See README file at anonymous FTP site GRI_MECH at CRVAX.SRI.COM or
1 WorldWideWeb home page at http://diesel.fsc.psu.edu/~gri_mech

! for additional information, contacts, and disclaimer.

ELEMENTS

0O H C N AR

END

SPECIES

CH4 02 C02 H20 N2 0 HO2 H202

C CH CH2 CH2(S) CHS3 H2 Cco H

HCO CH20 CH20H CH30 CH30H C2H C2H2 C2H3

C2H4 C2H5 C2H6 HCCO CH2CO HCCOH  OH AR

END

I THERMO

! Insert GRI-Mech thermodynamics here or use in default file

I END

REACTIONS

20+M<=>02+M 1.200E+17 -1.000 0.00
H2/ 2.40/ H20/15.40/ CH4/ 2.00/ CO/ 1.75/ C02/ 3.60/ C2H6/ 3.00/ AR/ 0.83/
O+H+M<=>0H+M 5_.000E+17 -1.000 0.00
H2/2 .00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/
0+H2<=>H+0H 5.000E+04 2.670 6290.00
0+HO02<=>0H+02 2.000E+13 0.000 0.00
0+H202<=>0H+H02 9.630E+06 2.000 4000.00
0+CH<=>H+CO 5.700E+13 0.000 0.00
0+CH2<=>H+HCO 8.000E+13 0.000 0.00
0+CH2(S)<=>H2+CO 1.500E+13 0.000 0.00
0+CH2(S)<=>H+HCO 1.500E+13 0.000 0.00
0+CH3<=>H+CH20 8.430E+13 0.000 0.00
0+CH4<=>0H+CH3 1.020E+09 1.500 8600.00
0+CO+M<=>C02+M 6.020E+14 0.000 3000.00
H2/2.00/ 02/6.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ C0O/1.50/ C02/3.50/ C2H6/3.00/ AR/0.50/
0+HCO<=>0H+CO 3.000E+13 0.000 0.00
0+HCO<=>H+C02 3.000E+13 0.000 0.00
0+CH20<=>0H+HCO 3.900E+13 0.000 3540.00
0+CH20H<=>0H+CH20 1.000E+13 0.000 0.00
0+CH30<=>0H+CH20 1.000E+13 0.000 0.00
0+CH30H<=>0H+CH20H 3.880E+05 2.500 3100.00
0+CH30H<=>0H+CH30 1.300E+05 2.500 5000.00
0+C2H<=>CH+CO 5.000E+13 0.000 0.00
0+C2H2<=>H+HCCO 1.020E+07 2.000 1900.00
0+C2H2<=>0H+C2H 4 _600E+19 -1.410 28950.00
0+C2H2<=>CO+CH2 1.020E+07 2.000 1900.00
0+C2H3<=>H+CH2CO 3.000E+13 0.000 0.00
0+C2H4<=>CH3+HCO 1.920E+07 1.830 220.00
0+C2H5<=>CH3+CH20 1.320E+14 0.000 0.00
0+C2H6<=>0H+C2H5 8.980E+07 1.920 5690.00
0+HCCO<=>H+2CO 1.000E+14 0.000 0.00
0+CH2C0<=>0H+HCCO 1.000E+13 0.000 8000.00
0+CH2C0<=>CH2+C02 1.750E+12 0.000 1350.00
02+C0<=>0+C02 2.500E+12 0.000 47800.00
02+CH20<=>H02+HCO 1.000E+14 0.000 40000.00
H+02+M<=>HO02+M 2.800E+18 -0.860 0.00

02/0.00/ H20/0.00/ C0/0.75/ C02/1.50/ C2H6/1.50/ N2/0.00/ AR/0.00/

H+202<=>H02+02 3.000E+20 -1.720 0.00
H+02+H20<=>H02+H20 9.380E+18 -0.760 0.00
H+02+N2<=>H02+N2 3.750E+20 -1.720 0.00
H+02+AR<=>HO2+AR 7.000E+17 -0.800 0.00
H+02<=>0+0H 8.300E+13 0.000 14413.00
2H+M<=>H2+M 1.000E+18 -1.000 0.00
H2/0.00/ H20/0.00/ CH4/2.00/ C02/0.00/ C2H6/3.00/ AR/0.63/

2H+H2<=>2H2 9.000E+16 -0.600 0.00
2H+H20<=>H2+H20 6.000E+19 -1.250 0.00
2H+C02<=>H2+C02 5.500E+20 -2.000 0.00
H+OH+M<=>H20+M 2.200E+22 -2.000 0.00

H2/0.73/ H20/3.65/ CH4/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.38/
H+HO2<=>0+H20 .970E+12  0.000  671.00
H+HO2<=>02+H2 _800E+13  0.000 1068.00
H+HO2<=>20H .340E+14  0.000  635.00
H+H202<=>H02+H2 .210E+07  2.000  5200.00
H+H202<=>0H+H20 _000E+13  0.000  3600.00
H+CH<=>C+H2 .100E+14  0.000 0.00
H+CH2 (+M)<=>CH3 (+M) .500E+16  -0.800 0.00
Low / 3.200E+27 -3.140 1230.00/
TROE/ 0.6800 78.00 1995.00 5590.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/
H+CH2(S)<=>CH+H2 3.000E+13  0.000 0.00
H+CH3 (+M) <=>CH4 (+M) 1.270E+16 -0.630  383.00
Low™ / 2.477E+33 -4.760  2440.00/
TROE/ 0.7830 74.00 2941.00 6964.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/
H+CH4<=>CH3+H2 6.600E+08  1.620 10840.00
H+HCO(+M)<=>CH20(+M) 1.090E+12  0.480 -260.00
Low / 1.350E+24 -2.570 1425.007
TROE/ 0.7824 271.00 2755.00 6570.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/O.70/
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H+HCO<=>H2+CO 7.340E+13  0.000 0.00
H+CH20 (+M) <=>CH20H(+M) 5.400E+11  0.454  3600.00
LOW / 1.270E+32 -4.820 6530.00/
TROE/ 0.7187 103.00 1291.00 4160.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/
H+CH20 (++M) <=>CH30 (M) 5.400E+11  0.454  2600.00
LOW ~/ 2.200E+30 -4.800 5560.00/
TROE/ 0.7580 94.00 1555.00 4200.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/
H+CH20<=>HCO+H2 2.300E+10  1.050 3275.00
H+CH20H (+M)<=>CH30H (+M) 1.800E+13  0.000 0.00
LOW 7/ 3.000E+31  -4.800 3300.00/
TROE/ 0.7679 338.00 1812.00 5081.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/

H+CH20H<=>H2+CH20 2_000E+13  0.000 0.00
H+CH20H<=>0H+CH3 1.200E+13  0.000 0.00
H+CH20H<=>CH2(S)+H20 6.000E+12  0.000 0.00
H+CH30 (+M) <=>CH30H(+M) 5.000E+13  0.000 0.00

LOW / 8.600E+28 -4.000 3025.00/

TROE/ 0.8902 144.00 2838.00 45569.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/
H+CH30<=>H+CH20H 3_400E+06  1.600 0.00
H+CH30<=>H2+CH20 2_000E+13  0.000 0.00
H+CH30<=>0H+CH3 3.200E+13  0.000 0.00
H+CH30<=>CH2(S)+H20 1.600E+13  0.000 0.00
H+CH30H<=>CH20H+H2 1.700E+07  2.100  4870.00
H+CH30H<=>CH30+H2 4.200E+06  2.100 4870.00
H+C2H(+M)<=>C2H2 (+M) 1.000E+17 -1.000 0.00

Low  / 3.750E+33 -4.800 1900.00/
TROE/ 0.6464 132.00 1315.00 5566.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/
H+C2H2 (+M)<=>C2H3 (+M) 5.600E+12  0.000 2400.00
LOW ~/ 3.800E+40 -7.270  7220.00/
TROE/ 0.7507 98.50 1302.00 4167.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/
H+C2H3 (+M) <=>C2H4 (+M) 6.080E+12  0.270  280.00
LOW / 1.400E+30 -3.860 3320.00/
TROE/ 0.7820 207.50 2663.00 6095.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/
H+C2H3<=>H2+C2H2 3.000E+13  0.000 0.00
H+C2H4 (+M)<=>C2H5 (+M) 1.080E+12  0.454 1820.00
LOW / 1.200E+42 -7.620 6970.00/
TROE/ 0.9753 210.00 984.00 4374.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/
H+C2H4<=>C2H3+H2 1.325E+06  2.530 12240.00
H+C2H5 (+M) <=>C2H6 (+M) 5.210E+17 -0.990 1580.00
LOW / 1.990E+41 -7.080 6685.00/
TROE/ 0.8422 125.00 2219.00 6882.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/O. 70/
000

H+C2H5<=>H2+C2H4 2.000E+12 0. 0.00
H+C2H6<=>C2H5+H2 1.150E+08 1.900 7530.00
H+HCCO<=>CH2(S)+CO 1.000E+14 0.000 0.00
H+CH2CO<=>HCCO+H2 5.000E+13 0.000 8000.00
H+CH2C0O<=>CH3+CO 1.130E+13 0.000 3428.00
H+HCCOH<=>H+CH2CO 1.000E+13 0.000 0.00
H2+CO(+M)<=>CH20(+M) 4 .300E+07 1.500 79600.00

LOW / 5.070E+27 -3.420 84350.00/
TROE/ 0.9320 197.00 1540.00 10300.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/
OH+H2<=>H+H20 2.160E+08  1.510 3430.00
20H(+M)<=>H202 (+M) 7.400E+13  -0.370 0.00
LOW / 2.300E+18 -0.900 -1700.00/
TROE/ 0.7346 94.00 1756.00 5182.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/O.70/

20H<=>0+H20 3.570E+04 2.400 -2110.00
OH+HO02<=>02+H20 2.900E+13 0.000 -500.00
OH+H202<=>H02+H20 1.750E+12 0.000 320.00
DUPLICATE
OH+H202<=>H02+H20 5.800E+14 0.000 9560.00
DUPLICATE
OH+C<=>H+CO 5.000E+13 0.000 0.00
OH+CH<=>H+HCO 3.000E+13 0.000 0.00
OH+CH2<=>H+CH20 2.000E+13 0.000 0.00
OH+CH2<=>CH+H20 1.130E+07 2.000 3000.00
OH+CH2(S)<=>H+CH20 3.000E+13 0.000 0.00
OH+CH3 (+M)<=>CH30H(+M) 6.300E+13 0.000 0.00

LOW / 2.700E+38 -6.300 3100.00/
TROE/ 0.2105 83.50 5398.00 8370.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/

OH+CH3<=>CH2+H20 5.600E+07 1.600 5420.00
OH+CH3<=>CH2(S)+H20 2_.501E+13 0.000 0.00
OH+CH4<=>CH3+H20 1.000E+08 1.600 3120.00
OH+CO<=>H+C02 4.760E+07 1.228 70.00
OH+HCO<=>H20+CO 5.000E+13 0.000 0.00
OH+CH20<=>HCO+H20 3.430E+09 1.180 -447.00
OH+CH20H<=>H20+CH20 5.000E+12 0.000 0.00
OH+CH30<=>H20+CH20 5.000E+12 0.000 0.00
OH+CH30H<=>CH20H+H20 1.440E+06 2.000 -840.00
OH+CH30H<=>CH30+H20 6.300E+06 2.000 1500.00
OH+C2H<=>H+HCCO 2_.000E+13 0.000 0.00
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OH+C2H2<=>H+CH2CO 2.180E-04  4.500 -1000.00
OH+C2H2<=>H+HCCOH 5.040E+05  2.300 13500.00
OH+C2H2<=>C2H+H20 3.370E+07  2.000 14000.00
OH+C2H2<=>CH3+C0 4.830E-04  4.000 -2000.00
OH+C2H3<=>H20+C2H2 5.000E+12  0.000 0.00
OH+C2H4<=>C2H3+H20 3.600E+06  2.000 2500.00
OH+C2HB6<=>C2H5+H20 3.540E+06  2.120  870.00
OH+CH2C0<=>HCCO+H20 7.500E+12  0.000  2000.00
2H02<=>02+H202 1.300E+11  0.000 -1630.00
DUPL ICATE
2H02<=>02+H202 4.200E+14  0.000 12000.00
DUPL ICATE
HO2+CH2<=>0H+CH20 2_000E+13  0.000 0.00
HO2+CH3<=>02+CH4 1.000E+12  0.000 0.00
HO2+CH3<=>0H+CH30 2.000E+13  0.000 0.00
HO2+C0<=>0H+C02 1.500E+14  0.000 23600.00
HO2+CH20<=>HCO+H202 1.000E+12  0.000  8000.00
C+02<=>0+CO 5.800E+13  0.000  576.00
C+CH2<=>H+C2H 5.000E+13  0.000 0.00
C+CH3<=>H+C2H2 5.000E+13  0.000 0.00
CH+02<=>0+HCO 3.300E+13  0.000 0.00
CH+H2<=>H+CH2 1.107E+08  1.790  1670.00
CH+H20<=>H+CH20 5.710E+12  0.000 -755.00
CH+CH2<=>H+C2H2 4.000E+13  0.000 0.00
CH+CH3<=>H+C2H3 3.000E+13  0.000 0.00
CH+CH4<=>H+C2H4 6.000E+13  0.000 0.00
CH+CO(+M)<=>HCCO(+M) 5.000E+13  0.000 0.00

LOW / 2.690E+28 -3.740 1936.00/
TROE/ 0.5757 237.00 1652.00 5069.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/

CH+C02<=>HCO+CO 3.400E+12  0.000  690.00
CH+CH20<=>H+CH2CO 9.460E+13  0.000 -515.00
CH+HCCO<=>CO+C2H2 5.000E+13  0.000 0.00
CH2+02<=>0H+HCO 1.320E+13  0.000  1500.00
CH2+H2<=>H+CH3 5.000E+05  2.000  7230.00
2CH2<=>H2+C2H2 3.200E+13  0.000 0.00
CH2+CH3<=>H+C2H4 4.000E+13  0.000 0.00
CH2+CH4<=>2CH3 2.460E+06  2.000 8270.00
CH2+CO (+M) <=>CH2CO(+M) 8.100E+11  0.500 4510.00

LOW / 2.690E+33 -5.110 7095.00/
TROE/ 0.5907 275.00 1226.00 5185.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/

CH2+HCCO<=>C2H3+CO 3.000E+13  0.000 0.00
CH2(S) +N2<=>CH2+N2 1.500E+13  0.000  600.00
CH2(S)+AR<=>CH2+AR 9.000E+12  0.000  600.00
CH2(S)+02<=>H+0H+CO 2.800E+13  0.000 0.00
CH2(S)+02<=>C0+H20 1.200E+13  0.000 0.00
CH2(S)+H2<=>CH3+H 7.000E+13  0.000 0.00
CH2 (S)+H20 (+M)<=>CH30H (+M) 2.000E+13  0.000 0.00
Low / 2.700E+38 -6.300 3100.00/
TROE/ 0.1507 134.00 2383.00 7265.00 /

H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/

CH2(S)+H20<=>CH2+H20 3.000E+13  0.000 0.00
CH2(S)+CH3<=>H+C2H4 1.200E+13  0.000 -570.00
CH2(S)+CH4<=>2CH3 1.600E+13  0.000 -570.00
CH2(S)+C0O<=>CH2+CO 9.000E+12  0.000 0.00
CH2(S)+C02<=>CH2+C02 7.000E+12  0.000 0.00
CH2(S)+C02<=>CO+CH20 1.400E+13  0.000 0.00
CH2(S)+C2H6<=>CH3+C2H5 4.000E+13  0.000 -550.00
CH3+02<=>0+CH30 2.675E+13  0.000 28800.00
CH3+02<=>0H+CH20 3.600E+10  0.000 8940.00
CH3+H202<=>H02+CH4 2.450E+04  2.470 5180.00
2CH3 (+M)<=>C2H6 (+M) 2.120E+16 -0.970  620.00

LOW / 1.770E+50 -9.670 6220.00/
TROE/ 0.5325 151.00 1038.00 4970.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/

2CH3<=>H+C2H5 4.990E+12 0.100 10600.00
CH3+HCO<=>CH4+CO 2.648E+13 0.000 0.00
CH3+CH20<=>HCO+CH4 3.320E+03 2.810 5860.00
CH3+CH30H<=>CH20H+CH4 3.000E+07 1.500 9940.00
CH3+CH30H<=>CH30+CH4 1.000E+07 1.500 9940.00
CH3+C2H4<=>C2H3+CH4 2.270E+05 2.000 9200.00
CH3+C2H6<=>C2H5+CH4 6.140E+06 1.740 10450.00
HCO+H20<=>H+C0+H20 2.244E+18 -1.000 17000.00
HCO+M<=>H+CO+M 1.870E+17 -1.000 17000.00

H2/2.00/ H20/0.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/

HCO+02<=>H02+CO 7.600E+12  0.000  400.00
CH20H+02<=>H02+CH20 1.800E+13  0.000  900.00
CH30+02<=>H02+CH20 4.280E-13  7.600 -3530.00
C2H+02<=>HCO+CO 5.000E+13  0.000 1500.00
C2H+H2<=>H+C2H2 4.070E+05  2.400  200.00
C2H3+02<=>HCO+CH20 3.980E+12  0.000 -240.00
C2H4 (+M)<=>H2+C2H2 (+M) 8.000E+12  0.440 88770.00

LOW / 7.000E+50 -9.310 99860.00/
TROE/ 0.7345 180.00 1035.00 5417.00 /
H2/2.00/ H20/6.00/ CH4/2.00/ CO/1.50/ C02/2.00/ C2H6/3.00/ AR/0.70/

C2H5+02<=>H02+C2H4 8.400E+11 0.000 3875.00
HCCO+02<=>0H+2C0 1.600E+12 0.000 854.00
2HCCO<=>2C0+C2H2 1.000E+13 0.000 0.00

END

XlI-3



IX-1

Anhang IX - Berechnung Gaszusammensetzung

Alle Berechnungen erfolgen unter der Annahme Ideales Gas. Aus diesem Grund kann der

Volumenanteil v dem Molanteil x gleichgesetzt werden.

Luft wird als Gemisch von 21 Vol.-% Sauerstoff und 79 Vol.-% Stickstoff betrachtet.

Unter der Vorgabe der Deponiegaszusammensetzung erfolgt die Berechnung der

Zusammensetzung des vorgemischten Brenngases wie folgt:

Bendtigter Sauerstoff:

X0, :2'XCH4,D A (IX-1)
Luftstickstoff:

X =3,762- X -

Ny = 3762 Xo, (IX-2

Summe der Anteile mit Verbrennungsluft bezogen auf Volumen des Deponiegases:

= Xen,.0 T Xco,p T Xn,0 T X0, 20 T XN, (|X—3)
Normierung der Anteile auf das vorgemischte Brenngas:
XNZ,D + XNz:
Xy = (IX-4)
XOZ,zu
Xo,8 = 5 (IX-5)
XcH,,D
XeH, B = D (1X-6)
Xco,,p
Xco, B = D (|X—7)
Umrechnung in Masseanteile:
M.
Wig = Xig ﬁ' (IX-8)

Mit M =) %, M, (IX-9)
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Anhang X: Anfahrplan Technikumsanlage

Im Zuge der Untersuchungen an der Technikumsanlage mit interner Rekuperation, wurde
for diese eine Anfahrprozedur entwickelt. Ziel war es den Reaktor in einer addquaten Zeit
auf Betriebstemperatur fir die Schwachgasumsetzung aufzuheizen. Die Zindung und

Autheizung erfolgte mit zindféhigem Methan-Luft-Gemisch.

Tabelle X-1: Anfahrprozedur Technikumsreaktor

Zindung 7,3 2,5 34 1,5
(etwa 1 min Zindfunke)
5 min 8,0 3,7 46 2,2
10 min 7,3 5,3 72 3,2
15 min 6,3 12,2 194 7.3

Die Umstellung auf den gewiinschten Betriebspunkt zur Schwachgasoxidation erfolgte
dann nach ca. 1,5-2 h.
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Anhang XI - Versuchsauswertung Technikumsanlage

Fir jeden Betriebspunkt wurden gewisse Sollwerte an den Massedurchflussreglern
eingestellt. Auf Grund des verwendeten Materials (z.B. hdhere Ungenauigkeit der
Dosierung der Verbrennungsluft) und auftretenden Schlupfstrom, war es notwendig,
basierend auf die gemessenen Gaszusammensetzungen, die tatséchlich den Reaktor
passierenden Stréme zu berechnen. Dementsprechend konnte dann die tatsdchliche

Verbrennungsleistung und der Schlupfgasstrom quantifiziert werden.

Gaschromatographisch gemessen wurde die Gaszusammensetzung im Brenngas und im
Rauchgas. Die Massedurchflussregler fur Stickstoff und Methan konnten einer
Nachkalibrierung unterzogen werden. Fir die Luftdosierung war dies nicht méglich, so das

mit der Urspringliche Kalibrierung gearbeitet werden musste.

Vor der Probenahmestelle zur Messung der Rauchgaszusammensetzung wurde das
entstandene Wasser abgetrennt. Dementsprechend mussten die Konzentrationen der

gemessenen Gase korrigiert werden.
Xi,aus = Xi,gemessen : (l_ 2- XCH4,O) (Xl'] )

Der Gesamtvolumenstrom konnte an Hand der dosierten Methanmenge und der
gemessenen Methankonzentration im Brenngas berechnet werden:

. V

Vo= CHe (XI-2)

ges
XcH,.BG

Die reale dosierte Luffmenge errechnete sich wie folgt:

VLuft =vges _VCH4 _VNZ (X|-3)

Daraus ergibt sich:

Vi, 0,21
A=—— (XI-4)

Ven, -2
Unter Verwendung der Rauchgaszusammensetzung kann der Schlupfanteil S errechnet

werden:

. X —X
VScthpf :Vges : (1_ SN e RG J (X|—5)

XcH, BG

Vv
S =" (XI-6)
v

ges
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Die Leistung errechnet sich unter Verwendung des unteren Heizwertes fir Methan von
H,=35,88 MJ/m® (i.N.) mit:

Po = HU,CH4 Vs “Xew, '(1_8) (XI-7)

Fur die Nachrechnung der Betriebspunkte mit dem CFD-Modell wurde der um den Schlupf

korrigierte Volumenstrom verwendet.

Unter Bericksichtigung des Schlupfes berechnete sich die CO, Konzentration im Rauchgas

Uber

(XI-8)

Xco, theo = XcH, 86 ~ XcH, RG

Dieser Wert konnte mit den tatséchlich ermittelten verglichen werden und ermaglicht eine
Abschétzung der Schwankungsbreite der Gaszusammensetzung. Dabei  waren die
Abweichungen in Versuchsreihe | wesentlich gréBer (gemittelter relativer Fehler = 10,5
%; e,=5,1 %). Dies ist auf die fehlerbehaftete Luftdosierung zurickzufGhren, die bei

hoherer Luftmenge den gréBten Einfluss besitzt.

Alle relevanten Zahlenwerte der Ergebnisse der Versuchsreihe | und Il sind in Tabelle XI-1

und XI-2 zusammengefasst.



Tabelle XI-1: Ergebnisse Versuchsreihe

Versuchsreihe |

Betriebspunkt BP1a BP1b BP2a BP2b BP2c BP3a BP3b

Methan im Deponiegas Vol.-%
Methan im Brenngas 5189 5,189 4,072 4,072 4,331 2,97 3,321 |Vol.-%
equivalence ratio 0,521 0,521 0,404| 0,404 0,431| 0,292 0,327]-
Lambda 1,919 1,919 2,474 2,474 2,319 3,43 3,06 -

CO, oo 4,017 4,767 3,719| 3,719| 3,927 -1 3,048 |Vol.-%
CO,e 4,663| 4,551| 3,446| 3,446| 3,251 -1 2,722 |Vol -%
Methanvolumenstrom 8,67 8,67 7 7 7 517 5,17 |1/min
Deponiegasvolumenstrom , m3/h
Brenngasvolumenstrom 10,03| 10,03| 10,32| 10,32 9,7 10,4 9,33 | m3/h
Leistung 4,77 4,77 3,82 3,82 3,79 2,84 2,8 kW
Schlupf 8,14 8,14 8,66 8,66 9,33 8,2 9,56 %

T0 32 35 32 32 31 29 29|°C

T1 44 44 33|°C

T2 13501 1316 250 592 160 |°C

T3 1282 1201 | 1279,5 1239 1197,2 582 724 |°C

T4 1160 1116| 964,1 1021 1052 817 817|°C

T5 818 879| 678,2 707 724 593 551 |°C
T6 550 568 458 468 478 408 393|°C
Stabilisierungszone 1 1 2 2 1,5 3 31-
Adiabatische

Verbrennungstemperatur 1373,1| 1373,1| 1289,8| 1289,8| 1344,9 |- 1126 |K
Adiabatische

Verbrennungstemperatur 1100,11 1100,1| 1016,8| 1016,8| 1071,9]- 853 |°C

€IX



Tabelle XI-2: Ergebnisse Versuchsreihe Il

Versuchsreihe |l

Betriebspunkt BPéa BP6b |BP7a BP7b BP8a BP8b BP9a BP9b BP10

Methan im Deponiegas 11 11 9 9 / / 5 5 5|Vol.-%
Methan im Brenngas 5,21 517 4,48 4,49 4,063 4,115 3,328| 3,434| 3,328|Vol.-%
equivalence ratio 0,94| 0,929 0,85/ 0,854| 0,922 0,951 0,948| 1,045| 0,948]-
Lambda 1,06 1,076 1,176 1,171| 1,084| 1,052 1,054| 0,957| 1,054]-

CO, oo 4,770] 4,639 | 4,064| 4,064 3,719| 3,764| 3,094| 3,194 - | Vol.-%
CO,e 4,586| 4,305 4,026| 3,754| 3,552| 3,597| 2,959| 2,945 - | Vol.-%
Methanvolumenstrom 8,67| 8,67 7,25 7,25 5,52 5,52 3,94 3,94 1,97 [1/min
Deponiegasvolumenstrom 4,73 4,73 4,73 4,73 4,73 4,73 4,73 4,73 2,365 |m3/h
Brenngasvolumenstrom 9,98 10,06 9,7 9,7 8,16 8,05 7,2 6,89 3,6 | m3/h
Leistung 4,75 4,65 3,93 3,92 3,22 3,02 2,19 2,19 1,095 kW
Schlupf 8,45| 10,27 9,28 9,48 8,46 8,54 7,02 6,98 7,02 1%

T0 35 33 32 31 31 30 32 30 32,8 |°C

T1 44 44 44 44 56|°C

T2 1075| 1428 294 260 205 283 |°C

T3 1385| 1329 1370 1348 1300 1348 818 932 1098 |°C

T4 1245| 1208 1093 1091 948 956 770 789 660 |°C

T5 892 841 744 724 642 613 517 488 371 |°C
T6 573 542 489 482 426 401 343 335 226 |°C
Stabilisierungszone 1,5 1,5 2 2 2 2 2,5 2,5 2|-
Adiabatische

Verbrennungstemperatur 1532,2| 1524 1381,5| 1383,5| 1293,7| 1304,9| 1133,4 1157| 1133,4|K
Adiabatische

Verbrennungstemperatur 1259,21 1251] 1108,5| 1110,5| 1020,7| 1031,9| 860,4 884 | 860,4|°C

7-IX
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Anhang XIl - Laminare Flammengeschwindigkeit und adiabatische
Verbrennungstemperatur

Grundlagen:

Die laminare Flammengeschwindigkeit ist eine wichtige Kenngréfle zur Quantifizierung der
Verbrennungsgeschwindigkeit und damit der Stabilitét einer Flamme. Die Ergebnisse
wurden mit Hilfe des Premix-Tools des Programms Chemkin gewonnen. Es wurden Kinetik

und thermodynamische Daten des reduzierten Mechanismus GRIMesh1.2 verwendet.

Ergebnisse:

Bei den untersuchten Gaszusammensetzungen handelt es sich um, sowohl in der Literatur
experimentell als auch in Modellen héaufig verwendete, Methan-Luft Gemische. Weiterhin
wurden Modell-Deponiegase mit Methan und Stickstoff (verwendet im Experiment) sowie
Methan-Stickstoff-Kohlendioxid (reale Deponiegaszusammensetzung) fir die Berechnungen

verwendet.

In nachfolgender Tabelle sind Ergebnisse fir die Methan-Luft-Gemische aufgefihrt. Der

Luftoberschuss wird durch das Aquivalenzverhélinis ¢ charakterisiert:

X .
Q= 02,stéch ) (X”__I )

XOZ

Tabelle XlI-1: Adiabatische Temperaturerhéhungen und laminare Flammengeschwindig-
keiten fur Methan-Luft-Gemische (300 K Anstrémtemperatur)

Laminare
P XCHa,Brenngas 1N VOI. % TyinK Flammengeschwindigkeit
s, in cm/s i.N.

0,4 4,03 1281 0,71

0,5 4,99 1482 3,73

0,6 5,93 1670 10,40

0,7 6,85 18,12

0,8 7,75 25,95

0,9 8,63 32,32

Diese Ergebnisse sind denen in der Literatur' publizierten dquivalent. Demnach kénnen

auch die weiteren Ergebnisse als validiert betrachtet werden. Fir die Methan-Stickstoff-

"' A. J Barra, J. L. Ellzey: Heat recirculation and heat transfer in porous burners, Combustion and Flame
(2004), Vol. 137 S. 230-241
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Gemische wurde der Luftiberschuss mit A=1,1 konstant gehalten. Weiterhin wurde die
Anstrémtemperatur des Gases in drei Stufen variiert (300 K, 400 K, 500 K). Es ergaben

sich folgende Ergebnisse.

Tabelle  XlI-2:

geschwindigkeiten  fir

laminare  Flammen-

A=1,1  und

Adiabatische  Temperaturerhéhungen  und
Methan-Stickstoff-Gemische

verschiedenen Anstrémtemperaturen

(Deponiegas),

3 2,28 980 1069

7 4,04 1288 1371 | 1,37 1453 | 2,93
9 4,63 1413 | 1,69 1494 | 3,39 1575 | 5,95
11 5,11 1511 | 3,43 1591 |5,80 1670 | 9,26
15 5,83 1655 | 7,13 1732 | 10,65 1809 | 15,33
30 7,24 1917 118,03

Der Einfluss des im Deponiegas reichlich enthaltenen Kohlendioxids wird in folgender
Tabelle deutlich. Die Berechnungen wurden mit jeweils 40 Vol.-% CO, anstelle des
entsprechenden  Stickstoffs durchgefihrt und mit dem Methan-Stickstoff-Gemisch

verglichen.



Tabelle

XII-3:

Adiabatische

Temperaturerhéhungen

und

laminare

Xll-3

Flammen-

geschwindigkeiten fir Methan-Stickstoff-Kohlendioxid-Gemische (Deponiegas), A=1,1 und

verschiedenen Anstrdmtemperaturen im Vergleich zu Methan-Stickstoff-Gemisch

7/ 4,04 1288 1336 | 1,04
9 4,63 1413 | 1,69 1456 | 1,91
11 511 1511 | 3,43 1398 | 1,04 1552 | 3,63
15 5,83 1655 | 7,13 1545 | 3,14 1698 | 7,53

Aus den Ergebnissen wird deutlich, dass den gréfiten Einfluss die Starttemperatur bzw. die

Anstrémtemperatur  besitzt. Héhere Anstrémtemperaturen, die in héhere adiabatische

Verbrennungstemperaturen resultieren, steigern die laminare Flammengeschwindigkeit.

Ebenso fihrt ein hoherer Energiegehalt (héherer Methangehalt im Deponiegas bzw.

geringerer Luftiberschuss) zu héheren laminaren Flammengeschwindigkeiten.
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Abbildung XII-1: Einfluss
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der Anstrémtemperatur und des Methangehaltes auf die
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Um den Einfluss der Gaszusammensetzung und der Vorwérmtemperatur unabhéngig von
der resultierenden adiabatischen Verbrennungstemperatur zu betrachten eignet sich

folgende Darstellung.

20

18 ’
16 /

14 /
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Adiabate Verbrennungstemperatur / K

cm/s i.N.

Laminare Flammgeschwindigkeit /

Abbildung XlI-2: Abhéngigkeit der laminaren Flammengeschwindigkeit von der

adiabatischen Flammentemperatur



Xll-5

18

16

N
N

—_
pv]

/
/
: /
: e

/

—_
o

cm/s i.N.

Laminare Flammgeschwindigkeit /

4 /'/ +—500 K in Stickstoff -
2 _',l/ —-500 K in Kohlendioxid -
0 . | | |

1200 1300 1400 1500 1600 1700 1800 1900 2000
Adiabate Verbrennungstemperatur / K

Abbildung XlI-3: Einfluss des Kohlendioxids auf die laminare Flammengeschwindigkeit bei

vergleichbaren adiabatischen Flammentemperaturen
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Anhang XIII: Berechnung des Rezirkulationswirkungsgrades
Der Rezirkulationswirkungsgrad ist nach BARRA und ELLZEY folgendermaBien definiert '

Feststoff zu Gas Konvektion in Vorwadrmzone
TTRe zirkulation = . . . (Xl“-])
thermischeLeistung

Es ist somit notwendig den Wé&rmestrom zu ermitteln, der vom Feststoff auf das Gas

Ubertragen wird. Fir jeden Punkt im Reaktorraum ist der Wérmestrom
qv = hV ’ (TGas _Tsolid ) (Xlll '2)

Fior den eindimensionalen Fall ergibt sich somit eine typische Kurve des

volumenbezogenen Wéarmestroms zwischen Gas und fester Matrix Gber die Léange.

0.10

Preheat Zone

0.05

0.00 T T T

-0.05

Convection (lﬂﬁ kW/m®)

-0.10 ~

-0.15

0 1 2 3 4

X (cm)

tn
=

Abbildung X XIII -1: Konvektionswérmestrom im eindimensionalen Porenbrenner’

Die Vorwérmzone (,Preheat zone”) endet mit der Richtungsumkehr des Gradienten des

Konvektionswérmestroms durch die Freisetzung der Verbrennungswérme im Gas.

L A.J Barra, J. L. Ellzey: Heat recirculation and heat transfer in porous burners, Combustion and Flame
(2004), Vol. 137 S. 230-241
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Der vom Feststoff zum Gas Ubertragene Wérmestrom errechnet sich Gber das Integral des
Volumens bis zum Ende der Vorwérmzone (xo), definiert durch den Schnittpunkt der

volumenbezogenen Konvektionswérmestroms mit der Nulllinie.
Xg
Qkonvis-c =—Ag qu dx (X1 -3)
x=0

Bei den in dieser Arbeit berechneten axialsymetrischen, zweidimensionalen Temperatur-
feldern, mit teilweise konischer Flammenfront, ist eine Bestimmung nur eines x, zur Lage
der Vorwérmzone nicht méglich. Ein Beispiel fur die Verldufe des volumenbezogenen

Konvektionswérmestroms in Abhdngigkeit des Radius ist in nachfolgender Abbildung

dargestellt.
2 OE+08 |
=0 m

©  15E+08 ammr= 0.005 m B
£ r=0.01m
E r=0,015 m
£ 10E+08 w——r=0,03m |
..3 e = 0,04 m
£ 50E+07 t
| -
Hyl
=
N 0,0E+00
Q
o
m §

_5,0E+07 !

-1 0E+08 ‘

0.1 015 02 025 03 035 0.4
Hohe /' m

Abbildung- XIII -2: Beispiel fur Konvektionswérmestrome in Langsrichtung fir verschiedene
Radien

Um dennoch Rezirkulationswirkungsgrade zu berechnen, wurde eine Diskretisierung in
radialer Richtung durchgefihrt, d. h. der Innenzylinder wurde in mehrere Kreisringe

segmentiert.
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Tabelle XIlI-1: Beispiel fir radiale Segmentierung des Innenzylinders

0 0 0,0025 1,96E-05
0,005 0,0025 0,0075 1,57E-04
0,01 0,0075 0,0125 3,T4E-04
0,015 0,0125 0,0175 4,71E-04
0,02 0,0175 0,0225 6,28E-04
0,025 0,0225 0,0275 /,85E-04
0,03 0,0275 0,0325 9,42E-04
0,035 0,0325 0,0375 1,10E-03
0,04 0,0375 0,0405 /,35E-04
0,041 0,0405 0,042 3,89E-04

Dementsprechend kann fir jedes Segment anhand des volumenbezogenen Konvektions-
wdrmestroms Uber die Lange x fur die jeweilige radiale Koordinate r,, ein Parameter x, .

bestimmt werden, der das Ende der Vorwérmzone charakterisiert.

Der von der festen Matrix zum Gas Ubertragene Wéarmestrom kann demnach wie folgt

berechnet werden:

rn=0.041 X0 fm
Quonvs-c == D, {AQ I qv,rde} (XIII -4)
Im+0 x=0

Da die Daten als diskrete Werte vorliegen wurde die Integration numerisch durchgefhrt.
Eine weitere Verfeinerung des Gitters in radialer Richtung fihrt zu &hnlichen Ergebnissen,

so dass fir alle Berechnungen die Radien aus Tabelle XllI-1 verwendet wurden.



Anhang XIV:

Energetische Bilanzierung - Technikumsanlage

XIV-1

Die Datenbasis fir folgende Berechnungen lieferten die Simulationen der Versuchspunkte
der Technikumsanlage.

Referenzfall Referenzfall Referenzfall Referenzfall
Schittung Schaum 10 ppi | Schaum 20 ppi | Schaum 30 ppi
P, /W 4714,8 4714,8 4714,8 4714,8
XVorw.':-irmung In m 0,29 0,37 0,37 0,36
T1Re zirkulation 53 % 49 % 49 % 45 9%
77W'eirmeleitung,Front 39 % 25 % 32 % 26 %
nwarmeleitung,Wand 21 % 29 % 3] % 29 %
Methangehalt
Gasgemisch in 5,1 5,1 5,1 5,1
Vol.-%
Vgesa@,:‘ /min 169,8 169,8 169,8 169,8
I.IN.
W,in m/s 0,51 0,51 0,51 0,51
BP1 BP2 BP3 BP6 BP7 BP8 BP9
P, in W 4770 3820 2840 4750 3930 3220 2190
X vorwarmung 1N M 0,25 0,31 0,489 0,33 0,33 0,45 0,48
TRe zirkulation 44 % 49 % 81 % 54 % 51 % 72 % 77 %
nWérmeleitung'Front 27 % 28 % 42 % 25 % 26 % 27 % 35%
nWérmeIeitung,Wand 2] % 24 % 43 % 33 % 29 % 46 % 47%
Methangehalt
Gasgemisch in 5,19 4,07 2,97 5,21 4,48 4,06 3,33
Vol.-%
Ve in /min
gesam N 153,6 157,1 159,1 152,2 146,7 124,4 111,6
i.N.
W, in m/s 0,46 0,47 0,48 0,46 0,44 0,37 0,34
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