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Kurzfassung

Die Nutzung biogener Brennstoffe bietet eine Moglichkeit, fossile Energie-
trager sukzessive zu ersetzen, um langfristig klimaschonend Energie bereit-
stellen zu konnen. Demnach stellt die fiir eine Prozesssteuerung notwendige
Modellierung derartiger Umwandlungsverfahren ein wichtiges Forschungs-
feld dar. Im Rahmen dieser Arbeit wird die Verbrennung stiickiger Biomas-
se in einem Wirbelschichtapparat beschrieben, welcher viele Vorteile fiir die
thermochemische Umwandlung disperser Brennmaterialien bietet.

Der neuartige Ansatz, diese partikuldren Konversionsprozesse unter Anwen-
dung einer zweidimensionalen Populationsbilanzierung zur Beschreibung des
Partikelabbaus zu realisieren, steht dabei im Mittelpunkt. Um dafiir relevan-
te Eigenschaftsinderungsraten zu generieren, die die Partikelmasse und das
Partikelvolumen betreffen, werden zunéchst Einzelpartikelmodelle erstellt,
experimentell parametriert und zur Simulation zeitabhingiger Verldufe ge-
nutzt. Mit diesen wird es moglich, die erforderlichen eigenschaftsabhéingigen
Raten empirisch zu korrelieren. Fiir eine Prozesssimulation werden die drei
erstellten Modellebenen Stochiometrie, Partikelprozess und ein vereinfachtes
Wirbelschichtmodell zu einem Gesamtmodell zusammengefiihrt.

Die damit durchgefiihrten Berechnungen werden Versuchen an einer Tech-
nikumsanlage mit einer maximalen Leistung von 125 kW gegeniibergestellt.
Dabei werden neben den klassische Prozessgréfien wie Temperatur oder Gas-
zusammensetzung auch die berechnete Verteilung des Brennstoffs im Reak-
tor mit aus dem heiflen Wirbelbett entnommenen Proben verglichen. So
kann eine Validierung und Beurteilung des theoretischen mehrskaligen Kon-
zeptes realisiert werden. Es ist zusammenfassend festzustellen, dass sowohl
die Teilmodelle als auch die Modellierung des Prozesses mit gekoppelter
Populationsbilanz geeignet sind, die Realitét abzubilden. Auflerdem kénnen
aus den Verteilungscharakteristika, die aus dem Populationsbilanzmodell be-
rechenbar sind, Erkenntnisse zum Austragsverhalten abgeleitet werden, was
ebenfalls Ziel der Untersuchungen war.






Abstract

The use of biofuels represents a possibility to replace fossil fuels successively
in order to be able to provide energy in a climate neutral way. Accordingly,
the modeling of such conversion processes, which is necessary for process
control, is an important research field. Within the scope of this thesis, the
combustion process of particulate biomass in a fluidized bed is described.
This kind of apparatus offers many advantages for the thermochemical con-
version of disperse combustion materials.

The novel approach of modeling these particulate conversion processes using
a two-dimensional population balance to describe the particle degradation
is in the focus of this thesis. In order to generate required property change
rates considering the particle mass and the particle volume, a single particle
model is derived. Its parameterisation is realized by single particle experi-
ments in a lab-scale fluidized bed. With simulated time-dependent profiles
it is possible to empirically correlate the required property-dependent rates.
For process simulation, the three levels of designed models including stoi-
chiometry, particle process with population balance and a simplified fluidized
bed model are combined into a process model.

Simulation results are compared to test data from a pilot plant with a ma-
ximum power of 125 kW. In addition to the classical process variables such
as temperature or gas composition, the calculated property distribution of
the fuel in the reactor is also validated by samples taken from the hot flui-
dized bed. Thus, a validation and assessment of the theoretical multi-scale
concept can be realized. It should be noted that both, the partial models as
well as the modeling of the process with a coupled population balance, are
suitable to depict reality. In addition, findings on the discharge behavior can
be derived from the distribution characteristics that can be calculated from
the population balance model, which was also a goal of the investigations.
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Kapitel 1

Einleitung

1.1 Hintergrund und Motivation

Die mit der industriellen Revolution begonnene intensive Nutzung fossiler
Brennstoffe hat zu einer der grofiten Herausforderungen gefiihrt, der sich
die Menschheit in neuerer Zeit stellen muss. Die Anzeichen fiir einen ra-
santen Klimawandel mit fatalen Auswirkungen werden immer deutlicher.
Die Klimaverinderungen sind laut internationaler Fachliteratur (Oreskes
(2004), Kokic u.a. (2014)) Folge des anthropogenen Treibhauseffektes, wel-
cher durch zunehmende Emissionen von Treibhausgasen verursacht wird.
Um dieser Entwicklung entgegenzusteuern, ist der Umbau der Energiewirt-
schaft hin zu Erneuerbaren Energien notwendig. Rohstoffe fossilen Ursprungs
wie Braunkohle, Kohle oder Erdol sollen fiir die Energiegewinnung durch re-
generative Energietréger ersetzt werden. Um dieses Ziel zu erreichen, wird
seit einigen Jahren intensiv an einem Konzept des Virtuellen Kraftwerks
bzw. am Ausbau der dezentralen Energieversorgung gearbeitet (Handschin
u.a. (2006)). Dabei sollen alle lokal nutzbaren regenerativen Energiequellen
an der Energiebereitstellung beteiligt und entsprechend dem Verbrauch ge-
regelt werden. Wahrend die Leistung der Solar- und Windkraftanlagen auf-
grund fehlender effektiver Speichertechnologien noch nicht bedarfsgerecht
zur Verfiigung gestellt werden kann, wie Sauer (2003) schreibt, ergénzt die
mittlerweile stark vertretene Biomassenutzung das Konzept des Virtuellen
Kraftwerks. Sie wird als verlésslicher Beitrag zur Grundlast verstanden und
als Regelenergie eingesetzt. Biomassekraftwerke sollen laut dem Nationa-
len Aktionsplan fiir erneuerbare Energie bis 2020 mit 8,8 GW Leistung ans
Netz angeschlossen sein, wie der Bericht von Griinwald u.a. (2012) besagt.
Aus den oben beschriebenen Umsténden ergibt sich die gesellschaftliche und
damit auch wissenschaftliche Motivation, die in den letzten Jahrzehnten er-
langten Erkenntnisse zur Nutzung von Biomasse zu vertiefen und durch
deren Anwendung die Unabhéngigkeit von fossilen Energietrigern voran-
zutreiben. Neben der Biogasverstromung stellt auch die thermochemische



Konversion fester Biomasse ein hohes Potenzial fiir die dezentrale Ener-
giewirtschaft dar. Fiir die dynamische Einbindung von Verbrennungs- und
Pyrolyseprozessen in ein Virtuelles Kraftwerk wird ein flexibles und sicheres
Regelungsmodell zur Leistungsanpassung vorausgesetzt. Es muss dem je-
weils ein physikalisches Modell zu Grunde liegen, das den Anforderungen ei-
nes dynamischen Energiemarktes und den Stabilitétskriterien des Prozesses
entspricht. Thermochemische Umwandlungsprozesse fester biogener Brenn-
stoffe stellen besondere Anspriiche an eine Prozessbeschreibung, da es sich
bei diesen Ausgangsstoffen um disperse, inhomogene Phasen handelt. Sie
weisen meist eine breite Eigenschaftsverteilung auf, was fiir viele Aspekte
der Brennstoffcharakterisierung gilt. Um die Konversionsprozesse derartiger
Materialien kontrollierter und damit steuerbarer zu gestalten, kann die Wir-
belschichttechnologie zum Einsatz kommen. Sie bietet sowohl fiir Pyrolyse
und Vergasung als auch fiir die hier beschriebene Verbrennung stiickarti-
ger Biomasse zahlreiche Vorteile, welche im Kapitel 2 zu den theoretischen
Grundlagen noch ausfiihrlich erldutert werden. Diese Technologie, die bereits
fiir die Vergasung und Verfeuerung von Kohle erfolgreich eingesetzt wurde,
kann auch fiir die zukiinftige Energiebereitstellung eine entscheidende Rolle
spielen, wozu die vorliegende Arbeit einen Beitrag leisten will.

1.2 Einordnung und Zielsetzung der Arbeit

Die Wirbelschichtfeuerung war und ist ein Gegenstand wissenschaftlicher
Untersuchungen. Einen Zweig stellt dabei die mathematische Modellierung
des technischen Prozesses dar, wobei alle beteiligten Vorgéinge iiber die
entsprechenden Bereiche einer Anlage hinweg berticksichtigt werden. Dazu
zéhlen unter anderem Eintrag, Wirbelkammer, Freiraum, Zyklon, Filter und
eine eventuelle Abgasriickfithrung. Dabei haben sich besonders Werther und
Mitarbeiter mit umfangreichen Ubersichtsbeitriigen wie Werther u. a. (2014)
und Werther u.a. (2000) und industrieorientierten Arbeiten (Werther u. a.
(2009)) hervorgetan. Auch Adanez und Gayan liefern, vor allem anhand von
Kohle und Koks als Brennstoff, wertvolle Kenntnisse zur Wirbelschichtver-
brennung (Adanez u. a. (2001), Adanez u. a. (2003) und Gayan u. a. (2004)).
Die Gruppe um Wang stellt ebenfalls ein mathematisches Anlagenmodell
(Wang u.a. (1999),Wang u.a. (2003)) zur Verfiigung, welches sich, wie die
meisten Arbeiten der bereits genannten Gruppen, mit der zirkulierenden
Variante der Wirbelschichtfeuerung (CFBC) befasst und deshalb die Par-
tikelgroBe in die Betrachtungen differenziert einbezieht. Einen Uberblick
zum zirkulierenden Verbrennungsprozess gibt Basu (1999). Fiir die blasen-
bildende Wirbelschicht entwickelten Surasani u.a. (2011) ein dynamisches,
integriertes Prozessmodell, welches die Modelle fiir Brennkammervorgénge,
Freiraum und Zyklonabscheidung koppelt.

Einen zweiten Untersuchungszweig bieten die zugrunde liegenden physikali-
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schen sowie chemischen Zusammenhinge, die in allen Prozessmodellen Ver-
wendung finden. Dazu gehoren chemisch-, kinetisch- und partikelorientierte
Forschungsarbeiten. Zu den wichtigsten dieser Art zdhlen die von Di Bla-
si (2008) und Gomez-Barea u.a. (2008) veroffentlichten Review-Artikel zur
pyrolytischen Zersetzung. Rangel und Pinho (2011) sowie Palchonok u.a.
(2003) verfassten wichtige Beitrige, deren Fokus auf kinetischen Analysen
fir die Koksverbrennung von Biomassen liegt.

Die vorliegende Arbeit kniipft an beide Bereiche an, wobei die prozesstechni-
sche Betrachtung sich auf die Wirbelkammer als Reaktionsraum beschrénkt.
Zu den betrachteten Vorgingen auf der Mikroebene gehéren das Entgasungs-
verhalten, thermogravimetrische Analysen und die Bestimmung prozessna-
her Kinetiken des Brennstoffs. In den nachfolgenden Ausfiihrungen wird
die Verbrennung von Holzpellets unter Wirbelschichtbedingungen und eine
entsprechende mathematische Beschreibung des Abbauprozesses in den Vor-
dergrund gestellt. Es handelt sich um einen kombinierenden Ansatz, dessen
Kern eine partikelbasierte Betrachtung der technischen Umwandlungspro-
zesse darstellt. Dafiir kommt brennstoffseitig eine Populationsbilanzierung
zum FEinsatz. In der Arbeit wird ein Weg zur Beschreibung des Partikel-
abbrandes vorgestellt, mit konventionellen Modellierungsanséitzen verkniipft
und die Anwendbarkeit der entwickelten Methode fiir die Wirbelschichtver-
brennung von Biomassepartikeln experimentell und theoretisch iiberpriift.
Die angestrebten Erkenntnisse umfassen dabei

e den Einfluss der Partikelgrofie des Brennstoffs auf den Einzelpartikel-
abbau,

e die Bestimmung der Partikelgroflenverteilung im Reaktionsraum,
e die Abschitzung von Austragsverlusten und

e die Priifung der Anwendbarkeit von zweidimensionalen Populations-
bilanzen zur Beschreibung des Partikelabbaus wéhrend der Wirbel-
schichtfeuerung.

Diese Aspekte sollen eine Grundlage fiir weitere Entwicklungsschritte auf
dem Gebiet der Wirbelschichtfeuerung bieten, mit dem Ziel, konkrete Ver-
besserungen fiir die dezentrale Energiebereitstellung zu erreichen. Beziiglich
der Partikelgrofle des Brennstoffs ist zum Beispiel an eine vorteilhafte Brenn-
stoffaufbereitung zu denken. Des Weiteren liee sich anhand von Austrags-
berechnungen die Reaktordimensionierung effizienzsteigernd beeinflussen.
Durch den Einsatz eines modellbasierten Regelungskonzeptes, fiir das ge-
naue Prozessmodelle nétig sind, kann der leistungsvariable Konversionspro-
zess stabiler und damit sicherer geregelt werden.
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1.3 Kurzfassung und Aufbau der Arbeit

Das grundlagenvermittelnde Kapitel 2 leitet die fiir die Gesamtbetrachtung
relevanten Gebiete

e chemische Zusammenhénge der thermochemischen Konversion,
e Abbauprozesse am Einzelpartikel,
e Populationsbilanzierung und

e Hochtemperatur-Wirbelschichtprozesse

ein und dient der Einordnung der Arbeit.

Dem schliefit sich Kapitel 3 zur konkreten Modellierung auf den unterschied-
lichen obenstehenden Betrachtungsebenen an. Es wird ein chemisches Mo-
dell festgelegt, ein spezifisches Einzelpartikelmodell fiir hohe Aufheizraten
und thermisch dicke Partikel abgeleitet, ein Populationsbilanzmodell auf-
gestellt und dieses {iber die Momente der zu berechnenden Verteilung mit
einem Wirbelschichtmodell gekoppelt. Hierin wird ausschliefilich die Wir-
belkammer bilanziert um Prozesstemperatur und Gaskonzentrationen zu
berechnen. Auf die Beriicksichtigung des Zweiphasencharakters einer bla-
senbildenden Wirbelschicht, wie ihn unter anderem Hilligardt (1996) oder
Werther (1992) darstellen, wird verzichtet.

Die zur Parametrierung des Einzelpartikelmodells notwendigen experimen-
tellen Laboruntersuchungen sind zur Charakterisierung des Brennstoffs und
seiner spezifischen Kinetik unverzichtbar und werden im darauffolgenden
Kapitel 4 beschrieben. Es werden sowohl klassische thermogravimetrische
Untersuchungen mit geringen Heizraten angestellt als auch an den zu be-
schreibenden Prozess angepasste Experimente in einer Laborwirbelschicht
durchgefithrt. Die Auswertung dieser Experimente, welche im Kapitel 5
folgt, liefert, dem Partikelmodell folgend, masse- sowie volumenbezogene Ge-
schwindigkeitskoeffizienten fiir den Partikelabbau. Aus den damit konstru-
ierbaren zweidimensionalen Abbauverlaufen lassen sich eigenschaftsabhéngi-
ge Abbauraten fiir die Populationsbilanz ableiten, womit die notwendigen
Parameter fiir das Gesamtmodell zur Verfiigung stehen. Die zur Validierung
des Gesamtmodells bendtigten Versuche an der Technikumsanlage werden
in Kapitel 6 erldutert. Der Aufbau der Anlage sowie die verwendete Mess-
technik werden beschrieben und das Versuchsprogramm aufgezeigt. Die Aus-
wertung und Bewertung der entsprechenden Ergebnisse findet mittels eines
Vergleichs der Messdaten mit Simulationen anhand des erstellten Gesamt-
modells in Kapitel 7 statt.



Kapitel 2

Theoretische Grundlagen

Das vorliegende Kapitel fiihrt in die Thematik der thermochemischen Kon-

version von Biomasse in der Wirbelschicht ein. Dementsprechend werden

zunéchst grundlegende Informationen zu Biomasse, den umwandelnden Hoch-
temperaturprozessen und der Reaktions- und Prozesskinetik zusammenge-

stellt. Der darauffolgende Abschnitt widmet sich den bisherigen Ansétzen

zur Beschreibung des Einzelpartikelabbrandes und definiert damit die Grund-
lage fiir das im Rahmen der Arbeit entwickelte Modell. Dem schliefit sich eine

allgemeine Betrachtung der Populationsbilanzierung an, die typischerweise

fiir Wachstumsprozesse aller Art verwendet und hier zur Beschreibung des

Abbauprozesses herangezogen wird. Technologische Grundlagen zum makro-

skopischen Gesamtprozess der Konversion mithilfe der Wirbelschichttechno-

logie schliefen die Betrachtung zu den Grundlagen ab. Forschungsarbeiten,

die sich entweder methodisch oder modelltechnisch nah an der vorliegenden

Arbeit bewegen, sind im letzten Abschnitt des Kapitels in einer Ubersicht

zusammengefasst und stellen somit die Einbettung der Untersuchungen in

den Forschungskontext dar.

2.1 Biomasse

2.1.1 Definition

Bei sogenannter Biomasse handelt es sich um eine Stoffgruppe biogenen
Ursprungs. Der Begriff ist weitgehend durch eine Beteiligung lebender Ma-
terie am Entstehungsprozess begriindet. Die Bildung von Biomasse ist im
Wesentlichen mit der Photosynthese zu beschreiben, wobei Wasser und Koh-
lenstoffdioxid unter Einwirkung von Sonnenenergie nach

6CO9 + 6Ho0 — CeH1206 + 609 AH = +2870 k?J/mOl (2.1)

in Zucker umgewandelt werden (Kaltschmitt und Herrmann (2009)). Die
Strahlungsenergie der Sonne wird durch komplexe biologische Prozesse als
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chemische Energie in Phyto- und Zoomasse gespeichert. Inwieweit dieses
Potenzial energetisch nutzbar ist, hingt von verschiedenen Faktoren ab. Um
bestehende 6kologische Systeme zu schiitzen, Nachhaltigkeit zu garantieren
und ausreichende Nahrungsmittelproduktion sicherzustellen, kann nur ein
Bruchteil der jahrlich generierten Biomasse tatséchlich energetisch verwertet
werden. Deimling und Kaltschmitt (2000) schitzen dieses Energiepotenzial
fiir Deutschland auf Basis aller verwertbaren Materialien auf circa 700-800
PJ/a, womit 6% des Primérenergieverbrauchs gedeckt werden kénnen.

2.1.2 Einteilung

Im Allgemeinen werden laut Biomasseverordnung (2001) alle aus Photo-
synthese entstandenen Materialien, sowohl die lebenden und abgestorbenen
Organismen als auch deren Abbau- und Abfallprodukte, als Biomasse be-
zeichnet. Definitionsgeméfl gehoren demnach die in Millionen von Jahren
entstandenen fossilen Brennstoffe wie Erdol, Erdgas und Kohle ebenfalls
zur Biomasse. Dem entgegen fasst der Begriff Biomasse im engeren Sin-
ne und im Kontext der Erneuerbaren Energie lediglich alle in kurzer Zeit
von einigen Jahren nachwachsenden Organismen und die daraus extrahier-
ten Stoffe zusammen. Es wird deshalb zwischen fossilen und regenerativen
Biomassen unterschieden. Da es sich hier ausschliefilich um die Betrach-
tung eines holzartigen Brennstoffs handelt, unterbleibt eine Differenzierung
diesbeziiglich. Das Augenmerk liegt auf der Kategorisierung von nachwach-
senden Biomassen bzw. deren Derivaten.

Die Diversitét biogener Energietrdger im engeren Sinne ist Abbildung 2.1
zu entnehmen, die nach der Herkunft der Materialien und deren Stoffgrup-
penzugehorigkeit unterteilt. Dabei wurde unter anderem auf Angaben in
Nussbaumer (1999), Kaltschmitt und Herrmann (2009) und Tepper (2005)
zuriickgegriffen. Land- und Forstwirtschaft stellen dabei die Hauptquellen
dar, weil diese Zweige direkte Produzenten energetisch nutzbarer Biomasse
sind, wohingegen kommunale und industrielle Reststoffe einen eher kleinen
Teil ausmachen. Die jeweilige Stoffgruppe ist unabhingig von der Herkunft
und richtet sich stattdessen nach der stofflichen Beschaffenheit. Diese ist oft
ausschlaggebend fiir die einzusetzende Technologie und die zu beachtenden
Randbedingungen.

2.1.2.1 Aufbau und stoffliche Zusammensetzung

So unterschiedlich wie deren Herkunft sind auch die stofflichen Eigenschaf-
ten von Biomassen. Hierbei kommt es auf die Anteile der unterschiedlichen
biogenen Bestandteile an, die je nach Pflanzenart gebildet wurden. Gruber
(2000) gibt einen Uberblick zum makromolekularen Aufbau halmformiger
und holzartiger Biomasse und diskutiert ausfiihrlich die Bedeutung der drei
wichtigsten Bausteine: Zellulose, Hemizellulose und Lignin. Jedem dieser
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Abbildung 2.1: Einteilung biogener Materialien nach Herkunft und Stoffgruppe
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Abbildung 2.2: Strukturformel einer Cellobiose-Einheit, eines Glucosedimers, in
Sesselkonformation, Bestandteil von Zellulose nach PubChem (2016)

Bestandteile ist eine andere Funktion fiir den Organismus zuzuschreiben.
Zellulose ist der Hauptbestandteil der Zellwénde. Sie bildet die Grundstruk-
tur und dient der Festigung. Lignin stellt im Allgemeinen das Stiitzmate-
rial dar. Durch Einlagerung von Lignin in die Zellwidnde wird eine Verhol-
zung bewirkt, die fiir mehr Stabilitdt sorgt. Hemizellulose wird ebenfalls
in den Zellwénden eingelagert, ist jedoch flexibler und dient als Kittsub-
stanz (Willmes (2001)). Durch die Kombination der Biomassebestandteile,
entsprechend den unterschiedlichen Anforderungen, entsteht eine Vielzahl
biogener Verbundstoffe. Die Biopolymere Zellulose, Hemizellulose und Li-
gnin bestehen ihrerseits aus zuckerartigen Makromolekiilen wie sie jeweils
beispielhaft in Abbildungen 2.2, 2.3 und 2.4 dargestellt sind. Deren elemen-
tare Bausteine sind Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff.

Diese Verbindungen sind sehr komplex und von Holzart zu Holzart unter-
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Abbildung 2.3: Strukturformel einer Hemizellulose-Xylan-Einheit aus Li und
Xiaoyi (2007)
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Abbildung 2.4: Strukturformel einer méglichen Ligninverbindung aus Ball (1992)



Tabelle 2.1: Ubersicht zu den Bestandteilen, angegeben in Ma-%, verschiedener
Holzarten aus Gruber (2000)

Zellulose Hemizellulose Lignin  Extrakt- und

Mineralstoffe
[Ma-%] [Ma-%] [Ma-%] [Ma-%]
Nadelholzer 40-43 21-23 27-28 3-5
Laubhdlzer 40-42 30-35 20-22 2-3
C4-Pflanzen 38-42 25-30 15-21 5-10

schiedlich zusammengesetzt. Aufwindige Kohlenhydratanalysen und Total-
hydrolysetests bieten die Moglichkeit, die Anteile enthaltener Zuckerarten
und Lignin zu bestimmen. Anhand derer kénnen, so Kordsachia (2013), die
verwendeten Holzspezies in Holzpellets, basierend auf Erfahrungen, einge-
grenzt werden. In den verschiedenen Biomassen sind aulerdem Extrakt- und
Mineralstoffe enthalten, die oft viel iiber den Ursprung des Materials preis-
geben. Mineralstoffe sind verantwortlich fiir die Aschebildung und stellen
somit einen wichtigen Faktor fiir die Anlagen- und Prozessplanung dar.

Tabelle 2.1 gibt eine Ubersicht zu den genannten Bestandteilen fiir drei
typische Gruppen energetisch nutzbarer Biomasse. Daraus ist erkennbar,
dass Zellulose in allen Gruppen mit rund 40 % den gréfiten Massenanteil
darstellt. C4-Pflanzen, zu denen unter anderem schnell wachsende Griser
zéhlen, besitzen einen geringen Ligningehalt und weisen einen hohen Anteil
an Extrakt- und Mineralstoffen auf. Dieser fillt bei Laubhétlzern am gering-
sten aus, was deren Verfeuerung sehr attraktiv macht. In Nadelholzern, die
im Vergleich zu Laubhélzern um einiges intensiver beforstet werden (Tepper
(2005)), ist Lignin mit typischen 27-28 % am stérksten vertreten.

Zur vereinfachten Charakterisierung von Brennstoffen werden iiblicherweise
Summenparameter und Massenanteile von Elementen bestimmt. Uber die
atomare Zusammensetzung gibt die Elementaranalyse Auskunft, die die ro-
he, wasserfreie (wf) oder wasser- und aschefreie (waf) Probe als Grundlage
haben kann. Es werden die Massenanteile sowohl der Hauptelemente C, O,
H, N als auch angereicherte Schadstoffe wie Schwefel (S) und Chlor (Cl)
bestimmt. Die Immidiatanalyse dient der energetischen Bilanzierung des or-
ganischen Materials und differenziert die zu untersuchende Substanz nach
Wasser-, Fliichtigen-, Restkoks- und Aschegehalt. In Tab. 2.2 werden ent-
sprechende Analyseergebnisse fiir Holz, C4-Pflanzen und Kohle gegeniiber-
gestellt, die teilweise aus eigenen Untersuchungen und aus Kaltschmitt und
Herrmann (2009) zusammengestellt sind.



Tabelle 2.2: Energiespezifische Angaben zur Zusammensetzung fester Brennstoffe

Wasser Fliichtige Restkoks  Asche
Ma-%]  [Ma-%] Ma-%]  [Ma-%]

Kohle 3-5 10-25 70-85 0,5-2
Holz 5-20 60-70 15-25 0,5-3
C4-Pflanzen 8-16 60-85 7-20 2-11
4 N [~ N N\
. . . Physikalisch-chemische Thermochemische
Biochemische Konversion . .
Konversion Konversion
. | J | AN I J
Aerober | | Anaerober| | Alkohol- Pressung / Pyrolyvse Ver- Vergasung /
Abbau Abbau girung Extraktion yroly kohlung | | Verbrennung
Biodiesel / Pflanzliche Brenn-/
Biogas Ethanol Pflanzenol- Ole Pyrolysedl Kohle || Verbrennungs-
methylester gas
( Thermische Nutzenergie nach vollstindiger Verbrennung

Abbildung 2.5: Energieumwandlungsketten fiir Biomassen aus Kaltschmitt und
Herrmann (2009)

2.1.2.2 Energetische Verwertbarkeit

Die Nutzung von nachwachsender Biomasse zur Energiegewinnung begleitet
den Menschen schon seit iiber 5000 Jahren und stellte durch den Einsatz
von Feuer zur Nahrungszubereitung und spéter zur Herstellung metallischer
Werkzeuge einen entscheidenden Punkt in seiner Entwicklung dar. In den
Industrieléndern wurde diese durch den Einsatz fossiler Energietrager im In-
dustrialisierungszeitalter abgeldst. Aufgrund der aktuellen COs-Problematik
und der Endlichkeit der fossilen Ressourcen riickt Biomasse als regenera-
tive Energiequelle neben Sonnen-, Wind- und Wasserkraft wieder in den
Fokus der Energiewirtschaft. Hier spielt die Biomasse aufgrund der rela-
tiv konstanten Verfiigbarkeit und der Regelbarkeit der entsprechenden Um-
wandlungsprozesse eine zentrale Rolle. Da die Anspriiche gewachsen und die
technologischen Méglichkeiten sich weiterentwickelt haben, stehen heutzu-
tage verschiedenste Arten der Verwertung zur Verfiigung. In der Ubersicht
in Abbildung 2.5 sind die meist angewendeten energetischen Umwandlungs-
ketten aufgezeigt.

Die Umwandlung biogener Rohstoffe fiir eine energetische Nutzung erstreckt
sich demnach von biochemischen Wandlungsprozessen, wobei Mikroorga-
nismen zum Einsatz kommen, iiber physikalische bis hin zu thermochemi-
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schen Verfahren um fliissige oder gasformige Energietriager herzustellen bzw.
Wirmeenergie zur Verfiigung zu stellen. Einen Uberblick zu den Méglich-
keiten der Stromerzeugung unter Einsatz von Biomasse gibt Nussbaumer
(1999).

Die vorliegende Arbeit befasst sich ausschlieSlich mit der thermochemischen
Umwandlung und im Besonderen mit der Verbrennung von fester Biomasse,
weshalb sich im folgenden Abschnitt auf derartige Prozesse beschrankt wird.

2.2 Thermochemische Konversion

Bei der thermochemischen Umwandlung biogener Materialien in Warme-
energie bzw. andere heizwertreiche Stoffe wie Koks, Pyrolysedl oder Synthe-
segas handelt es sich um thermisch-induzierte Zersetzungs- bzw. Reaktions-
prozesse. Je nach Betriebsbedingungen handelt es sich um einen von drei
verschiedenen technischen Prozessen, die im folgenden Abschnitt kurz cha-
rakterisiert werden. Der Komplexitéit der Ausgangsmaterialien entsprechend
laufen diese chemisch-physikalischen Vorgénge vielschichtig und kleinteilig
ab. Jedoch lassen sich einzelne Teilschritte fiir die Umsetzung definieren,
die anschlieffend ausfiihrlich besprochen werden. Die Besonderheiten, die es
bei der thermochemischen Umwandlung von Biomassen zu beachten gilt,
schlieBen diesen Abschnitt ab.

2.2.1 Prozessmodi

Bei der Hochtemperatur-Umwandlung der chemischen Energie von Biomasse
l&sst sich prozesstechnisch zwischen drei Varianten unterscheiden: Pyrolyse,
Vergasung und Verbrennung.

Diese werden hauptséchlich nach ihrem Sauerstoffbedarf bzw. dem Verbren-
nungsluftverhéltnis A, der Prozesstemperatur und ihren Produkten einge-
teilt. Das Luftverhéltnis stellt laut der Definition

A= L = 0 (2.2)
Lmin Omin
das Verhiltnis von tatséichlich eingebrachter spezifischer Luftmasse L =
mpr/mp, bzw. enthaltener Sauerstoffmasse O = mo,/mp, zu der fir die
vollstandige Oxidation mindestens benéGtigten spezifischen Luftmasse Liip
oder dem stochiometrischen Sauerstoffbedarf O,,,;, dar. Letzterer ergibt sich
aus der Verbrennungsrechnung zu

Mo
Omin = Z Zi Br * Vi,OQﬁé — L03,Br (23)

)

in der v;0, die stochiometrischen Faktoren der einzelnen Komponenten
zur vollstdndigen Oxidation darstellen. Der minimale Luftbedarf leitet sich
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durch den Massenanteil des Sauerstoffs in der Luft zp, 1 zu

Omin
LOqy,L

Loin = (2.4)
ab. Der Tabelle 2.3 sind die Hauptmerkmale Temperatur, Luftzahl A und
Hauptprodukte, die zur Unterscheidung der drei technischen Prozesse her-
angezogen werden, zu entnehmen.

Tabelle 2.3: Luftverhiltnis, Prozesstemperatur und -produkte verschiedener Pro-
zessmodi

Luftzahl Prozesstem- Hauptprodukte
peratur [°C]
Pyrolyse 0<A<0,2 450-600 Pyrolysedl (Cp,Hp,)
Vergasung 0,2 < A< 0,5 800-1300 CO,CHy, Hs, Koks
Verbrennung A>1 750-1000 Wirme, COo, HyO

Bei der Pyrolyse, die unter Sauerstoffausschluss stattfindet (A = 0), geht
es um die Herstellung eines fliissigen Energietrigers, dem Pyrolyseol. Dieses
entsteht durch die Kondensation der fliichtigen, langkettigen Kohlenwasser-
stoffe (Teere), welche aufgrund der geringeren Temperaturen nicht weiter
zerfallen oder anderweitig reagieren. Das Pyrolysetl wird sowohl energe-
tisch (Olbrenner, Dieselmotoren) als auch stofflich genutzt. Aufgrund dieser
vielfiltigen Einsatzmdoglichkeiten bis hin zum Ersatzwertstoff fiir Erdol wird
sich verstirkt mit der Komplexitit der Pyrolysechemie befasst. Im Uber-
sichtsbeitrag von Di Blasi (2008) zur Biomasse-Pyrolyse wird auf verschie-
dene Reaktions- und Prozessmodelle eingegangen. Es wurden eine Vielzahl
an thermogravimetrischen Analysen unter anderem von Ahmaruzzaman und
Sharma (2005), Anca-Couce u.a. (2014) oder De Jong u.a. (2003) durch-
gefiihrt. Zahlreiche kinetische Modelle erschienen sowohl fiir unterschiedliche
Prozessfithrungen, wie die Flash-Pyrolyse (Janse u.a. (2000)), die Wirbel-
schichtpyrolyse (Kersten u. a. (2005)) oder die konventionelle Festbettpyro-
lyse (Métzing u.a. (2011)) als auch fiir verschiedene Materialien (Senneca
(2007)). Diese Untersuchungen dienen der Optimierung der Pyrolyse und
konnen fiir weitergehende Prozesse genutzt werden, da die pyrolytische Zer-
setzung den oxidierenden und reduzierenden Reaktionen immer vorausgeht.

Der Uberlegung nach, ein moglichst heizwertreiches Gas aus der festen Bio-
masse herzustellen, handelt es sich bei der Vergasung um einen unterstéchio-
metrischen (0 < A < 1) Prozess, in dem die Oxidation teilweise unterbun-
den wird. Bei einem autothermen Prozess wird soviel Oxidationsmittel zur
Verfiigung gestellt, wie zur Bereitstellung der nétigen Prozesswirme not-
wendig ist. Wohingegen es sich bei komplett zugefiihrter Wéirme um eine
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allotherme Prozessfithrung handelt. Das entstehende Gas weist fiir Biomas-
se einen Heizwert zwischen 3 und 20 M.J/m? auf (Morris u.a. (2005)),
kann zundchst gespeichert und spiter als Brennstoff z.B. in Gasturbinen
oder auch als Rohstoff fiir die chemische Industrie zur Verfiigung stehen.
Im Allgemeinen besteht das Produktgas je nach Prozess aus den Haupt-
komponenten Kohlenstoffmonoxid, Wasserstoff, Kohlenstoffdioxid, Methan,
Wasserdampf und zusétzlich Stickstoff, wenn Luft als Oxidationsmittel ver-
wendet wird. Wie stark die Einfliisse unterschiedlicher Prozessparameter auf
das Produktgas sind, untersuchten unter anderem Ross u. a. (2005) am Bei-
spiel einer blasenbildenden Wirbelschicht und Teixeira u.a. (2012) fiir Bio-
massekoksvergasung im Festbett. Als umfangreiche Ubersichtsliteratur zur
Modellierung der Vergasung von Biomasse in der Wirbelschicht ist die von
Gomez-Barea und Leckner (2010) zu verstehen. Die erzeugten brennbaren
Gase koénnen im einfachsten Fall direkt verbrannt werden, um Wéarme bzw.
Dampf zur Stromerzeugung bereitzustellen. Eine interessantere Moglichkeit
ist der Einsatz dieser Produktgase in Verbrennungsmotoren und Gasturbi-
nen zur Kraft-Warme-Kopplung oder in Brennstoffzellen, wofiir jedoch eine
Reinigung des Produktgases zwischengeschaltet werden muss. Die Haupt-
problematik fiir diese Nutzung besteht in der hohen Konzentration an lang-
kettigen Kohlenwasserstoffen (Teer) im Gas. Diese schrinken den Einsatz
in Warmekraftanlagen stark ein, da eine angemessene Gasreinigung duflerst
kostenintensiv und technologisch sehr anspruchsvoll ist.

Die Verbrennung stellt eine vollstdndige Oxidation aller Bestandteile bis
auf die enthaltenen Mineralien (Asche) und damit chemisch gesehen den
reaktiven Endpunkt der thermochemischen Konversion dar. Das chemische
Potenzial wird vollsténdig in Wéarmeenergie umgewandelt. Es ist ein exo-
thermer Gesamtprozess, der sich in heterogene Oberflichenreaktion und ho-
mogene Gasreaktion unterteilen lésst. Das Produkt dieses Prozesses ist aus-
schliefllich Rauchgas. Es werden unterschiedliche Anlagen- und Prozessty-
pen je nach Anforderung wirtschaftlich angewendet. Dabei kann nach dem
Zweck der Verbrennung in die Gewinnung von Prozesswirme, mechanischer
Arbeit oder Heizwérme und die Behandlung von Abfillen und Abgas unter-
teilt werden. Fiir die Energiegewinnung in Kraftwerken mit Festbrennstof-
fen sind bis heute Rostfeuerungen, Staubfeuerungen und Retortenfeuerun-
gen am weitesten verbreitet. Freiwerdende thermische Energie wird fiir die
Bereitstellung von elektrischer Energie iiblicherweise in einem angeschlos-
senen Dampfkraftprozess zur Stromgewinnung umgewandelt. Fiir den Ein-
satz gasformiger Energietriger sind Gasturbinenkraftwerke oder Gas- und
Dampf-Kombikraftwerke geeignet.
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Verbrennung (A > 1)
Vollstindige Oxidation der durch pyrolytische Zersetzung und Vergasung
entstandenen Produkte
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Abbildung 2.6: Teilschritte und Modi der thermochemischen Umsetzung von Holz
in Abhéangigkeit der Temperatur

2.2.2 Teilprozesse der thermochemischen Konversion

Der Prozess der thermochemischen Umwandlung lauft je nach gewiinschtem
Produkt in zwei bis vier Teilschritten ab, die fiir sehr geringe Heizraten und
kleine Brennstoffpartikel aufeinander folgen. Den vier Teilschritten lassen
sich ablaufende Reaktionen, physikalische Verdnderungen des Partikels und
entsprechende Temperaturbereiche zuschreiben, wofiir in Abbildung 2.6 ein
Uberblick gegeben wird. Demnach setzt zunichst die Trocknung ein, die
bis ca. 200 °C abgeschlossen ist. Dem schliefit sich die pyrolytische Zerset-
zung der organischen Verbindungen an, deren gasférmige Produkte sowie
der verbleibende Koks bei hoheren Temperaturen je nach Prozessmodi wei-
ter reagieren kénnen. Um die experimentellen Ergebnisse und auftretenden
Phénomene besser einordnen zu kénnen, werden die teils parallel ablaufen-
den Teilschritte nun naher erlautert.

2.2.2.1 Trocknung

Biomasse steht als Brennstoff meist mit einer hohen Feuchtigkeit von 5-
20 % zur Verfiigung, weshalb dieser Teilschritt vor allem aus energetischer
Sicht nicht aufler Acht gelassen werden darf. Die im Brennstoff enthalte-
ne Feuchtigkeit wird bis zu einer Temperatur von ca. 100°C' ausgetrieben,
wohingegen das chemisch gebundene Wasser bis zu einer Temperatur von
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200°C freigesetzt wird. Die Trocknung l&sst sich chemisch mit

C.H,O, -aHyO — C.H,O, +aHyO AH = +44 kJ/mol (2.5)

ausdriicken. Beim Einsatz feinkorniger Biomasse bleibt das organische Mate-
rial dabei vorwiegend in seiner Struktur erhalten. Bei sehr hohen Heizraten
und grofleren Brennstoffpartikeln kann es jedoch durch die Verdampfung
von Wasser im Inneren und nur unzureichenden diffusiven Abtransport des
Wasserdampfes zu Partikelbruch kommen, wie ihn Hastaoglu u.a. (2000)
beschreibt. Wie ein gemessener Volumenverlauf in Abbildung 4.11 im Ab-
schnitt 4.3 zeigt, ist haufig auch ein kurzzeitiges Aufblihen der Partikel
festzustellen. Da die Verdampfungsenthalpie von Wasser nicht unerheblich
ist, beeinflusst sie die Energieausbeute und Emission durchaus merklich.
Deshalb muss der Brennstoffwassergehalt des Rohmaterials immer Teil der
Wirtschaftlichkeitsbetrachtung zur jeweiligen Biomassenutzung sein.

2.2.2.2 Pyrolytische Zersetzung / Entgasung

Der Teilprozess der Entgasung beschreibt den zweiten Schritt der thermo-
chemischen Umwandlung und kann bezogen auf einen trockenen Zustand
einen Massenverlust je nach Fliichtigenanteil der Biomasse von bis zu 85%
bedeuten. Hierbei wird die Freisetzung aller fliichtigen Bestandteile, die aus-
schlieBlich durch Wiarmeeintrag zersetzt werden, zusammengefasst und kann
mit

C.H,0O, — veo - CO + VCo, - CO9 + I/H2H2 (2.6)
+ I/H20H20 +vgw - CpnHyy +ve-C AH =0 k:J/mol

ausgedriickt werden. Dabei entstehende Zerfallsprodukte sind Permanentga-
se, Wasser, Kohlenwasserstoffverbindungen und Koks, welcher in Gleichung
2.7 vereinfacht als Kohlenstoff dargestellt ist.

Bei der Zersetzungsanalyse kann zwischen den verschiedenen Bestandtei-
len Zellulose, Hemizellulose und Lignin unterschieden werden, da sie bei
verschiedenen Temperaturen in unterschiedlichem Mafle zerfallen. In Abbil-
dung 2.7 ist der jeweilige Zersetzungsgrad, der auch als Umsatz bezeichnet
werden kann, iiber der Temperatur aufgetragen. Der Umsatz « beschreibt

im Allgemeinen geméf

o = M0~ milf) (2.7)

mi o

den umgesetzten Anteil eines Stoffes oder einer Komponente i, wofiir die
abgebaute Masse auf die jeweilige maximal umsetzbare Masse m; o bezogen
wird.
Wie der Abbildung 2.7 zu entnehmen ist, werden bereits ab einer Tempera-
tur von 160 °C' die ersten organischen Verbindungen aufgebrochen, wobei es
sich um Makromolekiile handelt, die dem Lignin der Biomasse zuzuordnen
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Abbildung 2.7: Zersetzungsgrad von Holz und den Hauptkomponenten der ligno-
zellulosen Biomasse, aus Shafizadeh u. a. (1979), zitiert in Hellwig (1988)

sind. Der Umsatz von Lignin verlauft langsam im Vergleich zu den ande-
ren Komponenten und erreicht bei 500 °C' erst 55 %. Ab 200 °C' wird die
Hemizellulose zersetzt, erreicht bis 320 °C' bereits einen Umsatz von 80 %
und gilt bei 500 °C als vollstdndig entgast. Die pyrolytische Zersetzung der
dritten Komponente, der Zellulose, beginnt ab einer Temperatur von 250 °C
und weist die hochste Umsatzrate auf, deren Maximum bei ca. 350 °C' liegt.
Letzteres gilt ebenso fiir die Summe aller Komponenten, den Gesamtum-
satz der Biomasse, wobei auf den relativ hohen Massenanteil der Zellulose
in Biomasse von ca. 40 % verwiesen sei. Eine detaillierte Beschreibung des
Entgasungsprozesses ist fiir geringe Heizraten demnach durch eine kompo-
nentenweise Betrachtung moglich. Die weitere Entwicklung des Vorgangs
héingt vom Sauerstoffangebot des eingesetzten Prozessgases ab.

Nach der vollstédndigen Freisetzung der Fliichtigen verbleibt eine bestimmte
Masse restkoksbildenden Lignins und Asche m gy, woraus sich der Restkoks-

umsatz
MBM,0 — MRK
QRK = — (2.8)
MBM,0

ergibt, welcher als stoffspezifische Grofle angesehen wird. Eine leichte Tem-
peraturabhéngigkeit, die bei thermogravimetrischen Untersuchungen festge-
stellt wurde, kann hierbei vernachléssigt bleiben. Handelt es sich um eine
partikuldre Betrachtung des Materials entspricht mpaso der Anfangsmasse

des Partikels mpy.
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Fiir Kohlen sind laut Jia u. a. (1993) wéhrend der Entgasung und der Trock-
nung ein Aufblihen und eine damit verbundene Primérfragmentierung von
20-30 % des Brennstoffs zu beobachten. Dies ist durch eine starke Gas-
entwicklung innerhalb des Partikels zu erkldren. Fiir Biomassen wird die-
ses Phidnomen je nach Stoff und Prozessbedingungen ebenfalls beobachtet
(Di Blasi (2008), Biagini u.a. (2008)).

2.2.2.3 Reduktion

Bei unter-stochiometrischen Bedingungen (A < 1) kann es zu Vergasungs-
reaktionen kommen. Hierbei werden die gasformigen, fliilssigen und festen
Pyrolyseprodukte durch die Zugabe eines sauerstoffhaltigen Vergasungs-
mittels, wie Luft, reiner Sauerstoff, Kohlenstoffdioxid oder Wasserdampf,
zur Reaktion gebracht. Ein wesentliches Ziel der Reaktionen unter unter-
stochiometrischen Bedingungen ist die moglichst vollstdndige Umwandlung
des entstandenen Kokses (Kohlenstoffs) in die brennbaren Gase Wasserstoff
Hj,, Kohlenstoffmonoxid CO und Methan C H,. Diese Umwandlung kann je
nach Eduktgas durch die Boudard-Reaktion (Gleichung 2.9), die heterogene
Wassergasreaktion (Gleichung 2.10) und die heterogene Methanbildungsre-
aktion (Gleichung 2.11) beschrieben werden:

C+COy +—2C0  AH = +159,9 k.J/mol (2.9)
C+ HyO +— CO+Hy, AH =+118,5 kJ/mol (2.10)
C+2H, «— CH, AH =—87,5kJ/mol (2.11)

Wie die Reaktionsenthalpien erkennen lassen, handelt es sich hauptséchlich
um endotherme Reaktionen, weshalb dem Prozess Warme zugefiihrt werden
muss. Dies kann durch externe Warmezufuhr (allotherm) oder durch Teil-
oxidation der brennbaren Gase bzw. des Kohlenstoffs mit entsprechender
Energieabgabe (autotherm) gewéhrleistet werden.

Das durch die Vergasungsreaktionen gebildete Produktgas sowie das Pyroly-
segas wird durch verschiedene homogene Gas-Reaktionen wie der Wassergas
- Shiftreaktion (Gleichung 2.12) und der homogenen Methanisierung (Glei-
chung 2.13) weiter umgewandelt:

CO + HyO +— COy+ Hy  AH = —40,9 kJ/mol (2.12)
CO + 3Hy «— CHy+ H,O  AH = —203 k.J/mol (2.13)

Die Zusammensetzung und der Energieinhalt des Produktgases werden pri-
mér von Art und Menge des Vergasungsmittels, dem eingesetzten Brenn-
stoff und den Betriebsbedingungen im Reaktor, wie der Betttemperatur, der
Verweilzeit und den Druckverhéltnissen, beeinflusst. Durch den Einsatz von
Luft als Vergasungsmittel wird die Produktion von Kohlenstoffmonoxid und
Wasserstoff gehemmt, wodurch das Produktgas einen schlechteren Heizwert
aufweist als bei der Nutzung von Sauerstoff oder Wasserdampf.
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2.2.2.4 Oxidation

Bei Vorhandensein von ausreichend Sauerstoff (A > 1) kann eine Verbren-
nung der Entgasungsprodukte stattfinden. Die vollstédndige Oxidation der in
den vorherigen Stufen erzeugten brennbaren Gase und des Restkokses stellt
die letzte Stufe der thermochemischen Umwandlung dar. Durch Zufiihrung
von Sauerstoff als Oxidationsmittel werden die Gase und der verbliebene
Feststoff bei Temperaturen iiber 500°C' im Wesentlichen zu Kohlenstoffdi-
oxid und Wasserdampf umgesetzt. Die entsprechenden Gasreaktionen, fiir
die spétere Zuordnung mit r3, r4 und r5 bezeichnet, sind laut Nemtsov und
Zabaniotou (2008):

1
rg: CO+ 5 Oy — COq AH = —286 k‘J/mOl (2.14)

rg: CHi+209— COy+ 2 H0 AH = —889 kJ/mOl (2.15)
1
rs: Ho+ 5 Oy — H50 AH = —259 k:J/mol (2.16)

Die Feststoff- bzw. Kohlenstoffreaktion kann dabei als Oberflachenreaktion
mit

C+0y—COy AH = —393,5 kJ/mol (2.17)
C+ % Oy — CO AH =-123,1 kJ/mol (2.18)

dargestellt werden. Allgemeiner und in Abhéngigkeit des Mechanismusfak-
tors @, der das Verhiltnis der moglichen Reaktionsprodukte CO und C'O,
ausdriickt, wird

C+®-0y—2(1—®) CO+ (20— 1) CO, (2.19)

formuliert.

Der Vorgang der Verbrennung, der durch eine Flammenbildung gekenn-
zeichnet ist, liefert durch seinen exothermen Charakter die urspriinglich in
der Biomasse gespeicherte Energie in Form von Warme. Asche verbleibt als
fester Riickstand der Verbrennung.

2.2.3 Besonderheiten fiir biogene Festbrennstoffe

Die thermochemische Umwandlung von Biomasse bringt jedoch fiir alle Pro-
zessmodi Schwierigkeiten mit sich, die bei der Anlagenkonzeption und Pro-
zessfithrung berticksichtigt werden miissen. Fiir die Vergasung von Biomas-
sen stellt Teerbildung, wie bereits erwéhnt, die grofite Problematik dar.

Im Fall der Verbrennung ist vor allem das Ascheschmelzverhalten zu
nennen, welches bei biogenen Festbrennstoffen sehr problematisch ist. Die
Ascheerweichungstemperaturen liegen oft nur geringfiigig {iber den Verbren-
nungstemperaturen und stellen somit eine Gefihrdung des Prozesses durch
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Verschlackung dar. Die durch Uberschreitung dieser Temperatur entstehen-
de Schmelze wirkt dabei wie ein Bindemittel und ruft so eine Agglomeration
des jeweils vorhandenen Bettinventars hervor. Dies kann die Stabilitdt des
Gesamtprozesses erheblich storen, weil nicht ausreichend Sauerstoff an die
Reaktionspartner geliefert werden kann. Aus diesem Grund sind Tempera-
turspitzen im Reaktionsraum zu vermeiden.

Die je nach Herkunft in Biomassen enthaltenen Schadstoffe wie Chlor oder
Schwefel sind in der Lage, in Form von sauren Verbindungen Anlagenteile
zu schidigen. Diese Form der Korrosion tritt verstiarkt bei halmgutartigen
Biomassen auf und muss hinsichtlich der Grenzwerteinhaltung zum Beispiel
durch die Zugabe von Additiven unterbunden werden.

Die Heterogenitit des Brennstoffs beziiglich der Materialfeuchte, des
Partikeldurchmessers und der Zusammensetzung erschwert zusétzlich eine
optimale Prozessfithrung. Diese Parameter beeinflussen das thermochemi-
sche Konversionsverhalten des Feststoffs maBgeblich, wie Khan u. a. (2009),
Rangel und Pinho (2011) oder Biswas u.a. (2014) berichten, und sollten
deshalb in die Modellierung einfliefen.

2.3 Reaktions- und Prozesskinetiken

In diesem Abschnitt sollen grundlegende Zusammenh#nge zwischen der Ki-
netik chemischer Reaktionen (Mikrokinetik) und dem ablaufenden Gesamt-
prozess erldutert werden. Dazu werden die chemischen Gesichtspunkte zu-
néchst eigenstéindig betrachtet. Da es sich bei der thermochemischen Kon-
version von Biomassen jedoch nicht um rein chemische Vorgéinge unter idea-
len Bedingungen handelt, miissen Transportvorgénge in die Prozesskinetik
(Makrokinetik) einflieBen. Unter welchen Bedingungen und mit welcher Be-
deutung diese Einfliisse wirken, wird ebenfalls theoretisch bzw. anhand von
Literatur diskutiert.

2.3.1 Mikrokinetik

Um chemische Umwandlungsprozesse zu beschreiben, werden stochiometri-
sche Gleichungen bzw. Reaktionsgleichungen genutzt. Sie dienen der Abbil-
dung des Reaktionsgemisches im Gleichgewichtszustand, worin die stochio-
metrischen Koeffizienten die Stoffmengenverhéltnisse der beteiligten Spezies
ausdriicken. Definitionsgeméfl sind die der Edukte dabei immer negativ und
die der Produkte positiv. So wird der Verbrauch (—) bzw. die Entstehung
(4) des jeweiligen Stoffes i gekennzeichnet.

Zur dynamischen Modellierung chemischer Vorgénge, also Systemzustinde
auBerhalb des chemischen Gleichgewichts, wird die zeitliche Anderung der
Stoffmenge n; auf ein Kontrollvolumen V und den jeweiligen stochiometri-
schen Koeffizienten v; bezogen, wodurch sich die Reaktionsgeschwindigkeit
fiir eine homogene Reaktionen zu
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"T Vo at

(2.20)

ergibt. Hier fliefit die charakteristische geometrische Bezugsgrofie Volumen
ein, die fiir eine heterogene Gas-Feststoff-Reaktion auch eine Reaktions-
oberfliche Ag sein kann. Dadurch ergibt sich die oberflichenbezogene Re-
aktionssgeschwindigkeit
11 dni
§S= 5 —— -
AS vy dt

r (2.21)
Die Wahrscheinlichkeit fiir einen Zusammenstofl bzw. eine Reaktion hangt
generell von der Aufenthaltswahrscheinlichkeit der beteiligten Molekiile am
Reaktionsort ab, die sich in der Konzentration der Spezies widerspiegelt, die
je nach zugehoriger Teilordnung n;, nicht zu verwechseln mit der Stoffmenge
n;, potenziert werden (Scholz (2003)). Somit kann fiir homogene Reaktionen
die Abhéngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit » von den Konzentrationen
der Reaktanden c¢; als Produkt der Einzelwahrscheinlichkeiten ausgedriickt
werden, wie Espenson (1995) mit

Edukte

r=k [[ ¢ (2.22)

formuliert. Dem wird entsprechend der Definition ein temperaturabhéngi-
ger Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizient k hinzugefiigt, um der steigenden
Wahrscheinlichkeit durch stidrkere Molekiilbewegung bei hoheren Tempera-
turen Rechnung zu tragen.

Fiir eine Zerfallsreaktion

1Al — v9ls +v3A3 + ... (2.23)

ergibt sich aus den Gleichungen 2.20 und 2.22 angesichts eines konstanten
Bezugsvolumens und einer Reaktionsordnung n = 1 die Reaktionsgeschwin-
digkeit zu

1 dCZ‘
= —— =kc;. 2.24
" v; dt “ ( )

Fiir die differentielle Stoffbilanz nach Damkoehler (1937)

8ci

E = —V/)—D> — V(WCZ) -+ T'LZ ) (225)

nach der sich die zeitliche Anderung der Konzentration einer Komponente i

im Bilanzraum aus diffusivem und konvektivem Transport iiber die System-
grenze sowie der Stoffwandlung in Form eines Quellterms r;y; zusammen
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setzt, miissen fiir Letzteren die i-bezogenen zeitlichen Konzentrationsédnde-
rungen 7; ; aller Reaktionen j aufsummiert werden. Aus Gleichung 2.24 er-
gibt sich diese spezifische Konzentrationséinderung zu

i = rjyi’j, (226)

womit sich fiir die Zerfallsreaktion als alleinig stattfindende Reaktion die
zeitliche Konzentrationsinderung

d
% =rv; = —kc (2.27)
ableiten l&sst.

Der verwendete Reaktionsgeschwindigkeitskoeflizient k wird laut Carberry

(1976) mit der Arrhenius-Funktion

k= koo - exp <— Ea ) (2.28)

R-T

in Beziehung zur Temperatur gesetzt. Die darin enthaltenen reaktionskine-
tischen Parameter ko, der Sto- oder Frequenzfaktor, und Ey4, die Aktivie-
rungsenergie, sind temperaturunabhéngig.

Im zu betrachtenden Prozess spielen sich neben den Zerfallsreaktionen (sie-
he Gleichung 2.23) homogene Gasreaktionen und heterogene Gas-Feststoff-
Reaktionen des Typs

A1+ Ay — Az + Ay (2.29)

ab. Die Konzentrationsinderung des Eduktes A; dieser Reduktions- bzw.
Oxidationsreaktion hiangt laut Gleichung 2.22 mit

d

L= ke (2.30)
von beiden Eduktkonzentrationen und den entsprechenden Teilordnungen
ab. Im Rahmen dieser Arbeit wird eine massenkinetische Betrachtung ange-
wendet, da sie keine spezifische Groéfle darstellt und somit fiir eine Partikel-
beschreibung geeignet ist. Dafiir wird Gleichung 2.20 von der geometrischen
Bezugsgrofle entkoppelt und anhand der Molmasse der abzubauenden Kom-
ponente i zu der zeitlichen Massendnderung

dmi

dt
umgewandelt. Es muss dementsprechend verallgemeinernt ein massebezo-
gener Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten k,, fiir den generellen chemi-
schen Abbau des betrachteten Stoffes eingefiihrt werden. Auch hierfiir kann
der Arrheniusansatz aus Gleichung 2.28 angewendet werden.

= —kmmai(t) (2.31)
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In km:eff

A
III Grenzschichtdiffusion

II Porendiffusion

I chemisch
kontrollierter Bereich

km,eff: Bag km_.eff:n kp km_.eff: km

>
reziproke Temperatur 1/T [1/K]

Abbildung 2.8: Arrheniusdarstellung In (kp, ¢¢s) tiber der reziproken Temperatur
1/T mit geschwindigkeitsbestimmenden Bereichen und deren Eigenschaften nach
Laurendeau (1978)

2.3.2 Makrokinetiken

Die oben verwendeten Reaktionsgeschwindigkeitskoeflizienten gelten nur fiir
rein chemische Vorgénge. Die im Zusammenhang mit Partikelabbau zu be-
schreibenden Prozesse stellen jedoch eine Uberlagerung von chemischen und
transportbestimmten Vorgéngen dar, die sich gegenseitig beeinflussen. Da-
her wird fiir technische Reaktionen die Hemmung der Reaktionsgeschwindig-
keit bei Gas-Feststoff-Reaktionen durch Diffusion gasférmiger Edukte oder
Produkte beriicksichtigt. Dies ldsst sich fiir den massenbezogenen effektiven
Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten k,, .r¢ entsprechend in Form einer
Reihenschaltung
1 1 1

=—+
Emerr  km  kaifs

(2.32)

abbilden.

Die drei von Laurendeau (1978) definierten Einflussregime sind im Arrheni-
usdiagramm von Abbildung 2.8 temperaturabhingig dargestellt. Dafiir ist
In(kmesf) iber der reziproken Temperatur aufgetragen. Das chemisch kon-
trollierte Regime ist frei von Stofftransporteinfliissen. Mit steigender Tem-
peratur limitieren die Stoff- und Warmetransportwiderstdnde innerhalb des
Feststoffs die Gesamtreaktion und der Porennutzungsgrad n muss beriick-
sichtigt werden. Besonders fiir hohere Temperaturen wird der Einfluss des
Stofftransportes dabei immer grofler, da dessen Temperaturabhéngigkeit ge-
ringer ausfillt als die der chemischen Reaktion. Fiir den Bereich der Grenz-
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schichtdiffusion kann der Temperatureinfluss vollig vernachléssigt werden.
Hier sind nur die spezifische Oberfliche ag und der Stofftransportkoeffizient
[ entscheidend.

Der in Gleichung 2.32 verwendete Koeffizient kg;7; setzt sich demnach aus
dem Geschwindigkeitskoeffizienten der Grenzschichtdiffusion und dem der
intrapatikuldren Diffusion zusammen und wird ebenfalls als Reihenschaltung
verstanden. Mit der Beriicksichtigung des Porenwirkungsgrades n und des
Stofftransportkoeffizienten 3 fiir die Grenzschicht ergibt sich

N B
kaifg  B-as  km-n’

(2.33)

wie ihn auch Tepper (2005) und Borghardt (1996) fiir die Koksverbrennung
nutzen. Diesen Arbeiten sind auch die notwendigen Berechnungsgleichungen
dieses kinetischen Modells fiir die jeweiligen Anwendungsfille zu entnehmen.

2.4 Einzelpartikelkonversion

Um den Gesamtprozess der Wirbelschichtkonversion partikelbasiert zu cha-
rakterisieren, ist die Analyse der Vorgénge am Einzelpartikel notwendig. Die
Betrachtung eines dispersen Systems auf der Ebene der beteiligten Einzel-
partikel hat sich auch in anderen Bereichen der Verfahrenstechnik, besonders
in der Partikelformulierung, etabliert, wie Dernedde u.a. (2012) am Beispiel
der Agglomeration deutlich machen. Eine Mittelwertsbilanzierung der Parti-
keleigenschaften wie Partikelgréfle oder -feuchte ist demnach in Anbetracht
heterogener Materialien und hoher Anspriiche an die Produktqualitit oft
nicht hinreichend genau. Dies sei dem Einfluss der Partikeleigenschaft selbst
auf den Einzelpartikelprozess geschuldet. Die thermochemische Umsetzung
fester Biomasse stellt ebenfalls einen partikuliren Prozess dar, welcher sich
anhand der beteiligten Einzelpartikel beschreiben lédsst. Dies ist wichtiger
Bestandteil der vorliegenden Arbeit und wird nachfolgend eingeleitet.

Es handelt sich bei der Einzelpartikelkonversion um einen sehr komplexen
Vorgang, dessen zu beriicksichtigende FEreignisse und Effekte nachfolgend
aufgelistet sind:

e Grenzschicht- und Gasdiffusion bzw. Warmetransport an die Parti-
keloberfliche heran

Warmetransport im Partikelinneren

Trocknung, Zersetzungsreaktion

Porendiffusion der Fliichtigen aus dem Partikel heraus

Oberflichenreaktion (Oxidation)
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Stotfeigenschatten Diffusion
(% Cp- P) :
' < A Partikelmasse
Poreneigenschaften \ N
(d.tp) \ . Partikelgrofie
) Reaktion
Partikeltemperatur o {—")
¥ (instationér) J
Gastemperatur Gaskonzentration

Abbildung 2.9: Darstellung der komplexen Beziehungen zwischen unterschiedli-
chen Partikeleigenschaften, Prozessbedingungen und Partikelprozessen

e Porendiffusion von Edukten in das Partikel
e Porendiffusion von Oxidationsprodukten zur Partikeloberfliche

e Grenzschicht- und Gasdiffusion der Produktgase von der Partikelober-
flache zur Umgebung

Die Konversion des Einzelpartikels detailliert zu beschreiben, zége demnach
eine Kopplung unterschiedlichster Partikel-, Transport-, und Strukturmo-
delle nach sich, wie die schematische Verkniipfung in Abbildung 2.9 deutlich
macht. Darin spiegelt jede Verbindung ein entsprechendes mathematisches
Modell wider.

2.4.1 Einzelpartikelmodelle

Um die Beschreibung der verschiedenen Prozesse zu erleichtern oder zu ver-
allgemeinern, etablierten sich aus verschiedenen Sonderfiillen und Vereinfa-
chungen die in Abbildung 2.10 dargestellten Abbaumodelle.

In den Féllen (a) und (b) findet die Reaktion an einer scharfen Grenzfliche
statt, weshalb es sich um Sharp Interface Models (SIM) handelt.

e Das Shrinking Particle Model - SPM (b) lasst sich fiir dichte Materiali-
en anwenden und setzt fiir den Abbauprozess eine konstant bleibende
Dichte voraus. Es kann damit fiir reine Oberflichenreaktionen her-
angezogen werden, fiir die sich die aktive Oberfliche nur durch das
Schrumpfen des Partikels verdndert. Ein typisches Anwendungsbei-
spiel zeigt Jia u.a. (1993).

e Verbleibt dabei eine pordse Schicht auf der Reaktionsoberfliche, han-
delt es sich um das Unreacted Shrinking Core Model (a). Dabei bleibt
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Modelle mit scharfer Grenztlichenbildung (SIM)

a) .

@ @ o -
Reaktionszonenmodelle (FZM)
homogene Modelle

Abbildung 2.10: Schematische Darstellung von Prozesszustdnden unterschiedli-
cher Einzelpartikelmodelle aus Gomez-Barea u. a. (2012)
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die Partikelgrofle konstant und eine scharfe Reaktions- oder Umwand-
lungsfront bewegt sich wahrend des Prozesses in das Partikelinnere.
So entsteht das Bild eines schrumpfenden Kerns mit poroser Hiille
konstanter Dichte. Fiir die Einzelpartikel-Modellierung von Verbren-
nungsprozessen wird dieses Modell hiufig angewendet (Homma u. a.
(2005), Carabin (1992)), wenn es sich um Kohle oder Koks als Brenn-
stoff handelt.

In den Fillen (c) bis (e) findet die Reaktion in einem definierten Kontroll-
volumen statt (FZM - Finite Reaction-Zone Models).

e Das Progressive Conversion Model (c) ist fiir die Berechnung poroser
Partikel einzusetzen. Ein schrumpfender Kern hinterlisst wiahrend der
Konversion eine Schale konstanter Dichte, wohingegen die Dichteénde-
rung in der Reaktionszone differentiell betrachtet wird. Die Partikel-
grofle bleibt jedoch erhalten.

e In Partikelkonversionsmodell (d) wird wie im SPM-Modell die Parti-
kelgrofie reduziert. Allerdings ist das Modell wihrend des Prozesses
nicht durch eine scharfe Reaktionsfront gekennzeichnet, sondern der
Fortschreitungsgrad ist iiber ein bestimmtes Partikelgroflensegment,
die Reaktionszone, verteilt.

e Das Beispiel (e) ist eine Kombination des Shrinking Particle Model (b)
und des Progressiv Conversion Model (c).

Das Shrinking Density Model (f) ist im Gegensatz zu SIM und FZM ein
homogenes Modell. Es ist fiir Umwandlungsprozesse geeignet, bei denen
sich die Partikelgroffe nicht &ndert und eine intrapartikulir gleichméfige
Verénderung der Partikeldichte vorliegt (Gomez-Barea u.a. (2012)).

2.4.2 Einfluss der Partikeleigenschaften auf Konversionspro-
zesse

Die partikuldre Betrachtung von Biomassekonversionsprozessen soll einer
hoheren Genauigkeit dienen und bezieht dazu den Einfluss von sowohl Warme-
als auch Stofftransport durch das Partikel mit ein. Denn Partikel gleicher
Zusammensetzung und unterschiedlicher Grofie verhalten sich entsprechend
verschieden beziiglich dieser Transportvorgéinge. Dabei ist vor allem ein
grofles Verzogerungspotenzial bei gréfleren Partikeln zu beobachten, wel-
ches durch einen geringer werdenden Wirmeleitkoeflizienten und einer wach-
senden Porositdt mit voranschreitendem Prozess verursacht wird. Daraus
geht ebenfalls eine Anderung der Stofftransportvorginge hervor. Die sich
verdndernden Partikeleigenschaften spielen demnach eine entscheidende Rol-
le fiir die Dynamik des Konversionsprozesses. Dabei sind Einflussfaktoren
wie
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Partikelfeuchte,

Porositiit,

Partikelgrofle,
e Poreneigenschaften und

e Partikeltemperatur

zu beachten, welche sich wihrend des Prozesses stark dndern.

2.4.2.1 Dimensionslose Kennzahlen

Dimensionslose Kennzahlen dienen im Allgemeinen der Veranschaulichung
und Charakterisierung von Zustédnden und Prozessen. Fiir {iberlagerte phy-
sikalische Vorgdnge besteht die Moglichkeit, diese ins Verhiltnis zu setzen
und die jeweiligen Einfliisse deutlich zu machen.

Biot-Zahl Die Biot-Zahl kann iiber das thermische Verhalten von Kérpern
Auskunft geben. Sie setzt den Warmeiibergang zwischen Fluid bzw. Wir-
belbett und Feststoff, beschrieben mit dem Warmeiibergangskoeffizienten
ap p, mit der Warmeleitung innerhalb des Koérpers unter Verwendung der
Warmeleitfahigkeit Ap ins Verhéltnis und wird mit

app- L

Bi =
i N

(2.34)
berechnet. L stellt dabei die charakteristische Lange des Materials dar und
entspricht fiir Kugeln und lange Zylinder dem Radius. Bei einer Biot-Zahl
Bi < 0,1 spricht man laut Di Blasi (2008) und Specht (2010) von ther-
misch diinnen Korpern, wohingegen alle Biot-Zahlen B: > 0,1 thermisch
dicke Korper charakterisieren. Hier ist der Warmeleitwiderstand so grof,
dass eine Erhchung des dufleren Warmeiibergangs den Gesamtwéirmeeintrag
kaum beeinflusst. Somit sind die Warmeleitfahigkeit und die Partikelgrofe
hauptséchlich fiir den Warmetransport bestimmend. Durch eine Berechnung
der Biot-Zahl kann demnach eine Charakterisierung des Einzelpartikelpro-
zesses und somit eine Auswahl fiir den Modellierungsansatz erfolgen.

Damkdhler-Zahl zweiter Ordnung Die Damkdhler-Zahl zweiter Ord-
nung Dajy lasst sich fiir die Beschreibung von Stofftransportvorgéngen ver-
wenden. Sie ist als Verhéltnis von Reaktionsgeschwindigkeit zur Diffusions-
geschwindigkeit zu verstehen und wird mit

k- LQ . Cn—l k- Cn—l
Darr = = 2.35
" Degs f-as (2:35)
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definiert. Der effektive Diffusionskoeffizient D.;¢ muss je nach Anwendung
der Dajy definiert werden. Er kann durch den Stoffiibergangskoeffizienten
B ersetzt werden, wodurch die charakteristische Lénge als geometrischer
Einflussparameter wegféllt und die spezifische Oberfliche ag zum Tragen
kommt. Die Konzentration der betrachteten Komponente ¢ mit dem Ex-
ponenten n — 1, womit die Reaktionsordnung n beriicksichtigt wird, bleibt
dabei erhalten.

Betrachtet man die Grenzschichtdiffusion, gilt das Verhéltnis fiir den Stoff-
transport durch die #uflere Oberfliche des reaktiven Partikels und wird
dementsprechend im Abschnitt 3.2.3 fiir den Massenverlust des Brennstoff-
partikels angewendet.

2.5 Populationsbilanzierung

Um Prozesse, an denen disperse Medien teilnehmen, detaillierter be-
schreiben und beurteilen zu kénnen, wurde die Populationsbilanzierung ent-
wickelt. Erstmals 1917 von Smulochowski angewendet, trifft dieser mathe-
matische Ansatz besonders bei der partikelformulierenden Industrie (Gra-
nulation, Kristallisation, Polymerisation) auf grofles Interesse (Hounslow
(1998)). Denn um klare qualitative und quantitative Aussagen iiber eine
Produkteigenschaft zu tétigen, erfordert es eine detailliertere Betrachtung
der dispersen Phase (Population).

2.5.1 Verteilungen

Um wichtige Zusatzinformationen iiber ein Partikelkollektiv zu erhalten,
wird eine Begutachtung der Verteilung der relevanten Eigenschaften um
einen Mittelwert herum notwendig. Dies leitet sich daher ab, dass der Mit-
telwert fiir eine breite sowie fiir eine schmale Verteilung derselbe sein kann,
wobei die Qualitdt des Produktes erheblich von der Breite der Verteilung
abhingt. Der populationsdynamische Ansatz kann eben diesem Anspruch
gerecht werden, in dem das System als Summe seiner Individuen mit ihren
Eigenschaften e in Form einer Anzahldichteverteilung n zeitlich bilan-
ziert wird. Die Grofle n stellt damit die Anzahl der Partikel dar, die sich
zu einem Zeitpunkt in einer Eigenschaftsklasse befinden, wobei diese alle
betrachteten Eigenschaften beinhaltet. Dazu wird ein Eigenschaftsraum €2
definiert, in dem sich die Partikel aufhalten. Uber diesen integriert, berech-
net sich die Gesamtanzahl zu

N(t) = /Q n(t, ¢)de. (2.36)

Der Eigenschaftsraum €2 besitzt sowohl interne Koordinaten &;, die die Par-
tikeleigenschaften représentieren, als auch externe Koordinaten z;, die den
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Aufenthaltsort wiedergeben. Es kénnen dementsprechend maximal drei ex-
terne Koordinaten betrachtet werden, wohingegen die Anzahl der Eigen-
schaftskoordinaten theoretisch unbeschriankt ist. Danach unterschieden er-
gibt sich fiir die Partikelanzahl

N(t):/ /Qn(t,ﬁ,x)dfdx. (2.37)
CRAL"

Setzt man ein Ortlich konzentriertes Modell an, wird die Ortsdnderung ver-
nachléssigbar und zur Bilanzierung bleibt der Partikeleigenschaftsraum. Die
Modellierung mit Populationsbilanzen sieht eine zeitliche Beschreibung der
Anzahl-, Volumen- oder Massendichteverteilung vor, da der Fortschritt eines
Prozesses nicht iiber die Anzahl selbst, sondern iiber die zeitliche Anderung
der Dichteverteilung n beurteilt werden kann (Ramkrishna (2000)). Dafiir
werden Partikelereignisse, die Einfluss auf die gewéhlten Eigenschaftsvertei-
lungen haben, beriicksichtigt.

2.5.2 Populationsdynamik

Die zeitliche Anderung der Anzahldichteverteilung, der sog. Akkumulations-
term On/0t, ldsst sich nach der von Randolph und Larson (1971) aufgestell-
ten allgemeinen Populationsbilanzgleichung mit

on 0

E = —affi(G&. . n) + Nip — Nout + B — D (2'38)

ausdriicken und beinhaltet die unterschiedlichen Einfliisse. Die verschiedenen
Terme sind je nach Prozess interpretierbar und definiert, bilden im allgemei-
nen jedoch folgende Vorginge ab:

e G = Wachstum G¢ > 0 bzw. Schrumpfung G¢ < 0
e B = Entstehung durch Bruch oder Aggregation

e D = Schwund durch Bruch oder Aggregation

® N, Noyr = Partikelein- und austrag

Wachstum bzw. Schrumpfung beschreiben die Anderung einer Eigenschaft
beziiglich eines Individuums entlang einer Eigenschaftskoordinate mithilfe
von Anderungsraten G¢,. Diese kénnen auch eigenschaftsabhéingig sein und
miissen in einem solchen Fall in Gleichung 2.38 entsprechend ausgedriickt
werden. Die Partikelanzahl bleibt hierbei konstant. Die ein- und austreten-
den Anzahldichtestréme 1, und 7., werden durch die jeweiligen Ein- und
Austrittsbedingungen definiert. Die Verteilungsdnderung durch Bruch und
Aggregation, die durch die Quell- oder Senkterme B und D beschrieben wer-
den, stellen im Gegensatz zum Wachstum eine sprunghafte Anderung auf
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Abbildung 2.11: Schematische Darstellung einer Verteilungsdichtendnderung mit
der Zeit bei umgekehrte Proportionalitat G ~ % (links), eigenschaftsunabhéingigem
Wachstum G ~ z (Mitte) und direkter Proportionalitit G ~ z (rechts)

der Eigenschaftskoordinate dar, wobei auch die Partikelanzahl je nach Er-
eignis steigt oder fillt. Durch Bruch entstehen Partikel in anderen Klassen
einer Verteilung, deren Grofle kleiner ist als die des Ausgangspartikels, wel-
ches aus seiner Klasse verschwindet. Die Gesamtanzahl der Partikel steigt
in diesem Fall.

Da sich Partikel wihrend des Prozesses jeweils ihrer Eigenschaften & (z.B.
Partikelgrofie) entsprechend individuell verhalten kénnen, kann sich die Ver-
teilung, wie in Abbildung 2.11 schematisch dargestellt, auch in ihrer Form
verdndern. Im Diagramm wird die Anzahldichte n iiber der Partikelgrofie
dargestellt und zeigt die Verdnderung einer Verteilung mit der Prozesszeit
fiir unterschiedliche Wachstumsraten. Besteht eine umgekehrte Proportio-
nalitéit zwischen Wachstumsrate und Partikelgréfe, verringert sich die Ver-
teilungsbreite, wie im linken Diagramm von Abbildung 2.11 gezeigt wird.
Bei eigenschaftsunabhéingigem Wachstum bleibt die Form erhalten (mitt-
leres Diagramm), da sich alle Partikel gleichermafien verindern. Dement-
sprechend beschreibt das rechte Diagramm von Abbildung 2.11 die Auswir-
kungen einer direkten Proportionalitidt zwischen Wachstumsrate und Eigen-
schaft, welche sich weiter um den Median streut als zu Prozessbeginn.

2.5.3 Momente

Momente dienen der Charakterisierung von Verteilungen. Sie sind integrale
Eigenschaften dieser und werden fiir die Bewertung der zeitlichen Entwick-
lung eines Partikelkollektivs herangezogen. Dabei wird die Summe iiber die
gesamte Verteilung, die zum Zeitpunkt t vorliegt, gebildet, wobei der Ei-
genschaftswert gewichtend einflielen kann. Entsprechend der Definition des
Momentes einer eindimensionalen Verteilung der Eigenschaft &

i = /0 Ein(t, €)de (2.39)
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geht dies mit dem Verzicht auf einen Grofiteil der Informationen, die in einer
Verteilung enthalten sind, einher. Die Indizierung differenziert zwischen den
jeweiligen Mengenarten, wobei die resultierenden Momente einer Partikel-
groflenverteilung fiir i = 1 - 3 eine physikalische Bedeutung innehaben. Fiir
kugelformige Partikel entspricht das nullte Moment pg der Gesamtanzahl
und das erste Moment 1 der Gesamtlénge aller Partikel. Unter Beriicksich-
tigung der Partikelform mithilfe entsprechender Formfaktoren kénnen dem
zweiten und dritten Moment die Gesamtoberfliche und das Gesamtvolumen
aller Partikel zugeschrieben werden. Unter der Voraussetzung konstanter
Dichte kann daraus auch die Gesamtmasse des Partikelkollektivs berechnet
werden.

2.5.4 Mehrdimensionale Populationsbilanzen

Fiir viele Prozesse liegt jedoch nicht nur eine Eigenschaft verteilt vor. Miissen
mehr als eine Partikeleigenschaft betrachtet werden, um ein Individuum des
Kollektivs zu charakterisieren, ist es notwendig, diese in der Gesamtbilanz
zu beriicksichtigen. Wenn es sich bei den zusétzlichen Eigenschaften um
extensive Groflen handelt, konnen diese laut Peglow u.a. (2009) als inte-
grale Groflen einer Klasse der verteilten Eigenschaft angesehen und ohne
cigene Anderungsraten mitgefithrt werden. Jedoch ist dies nicht anwend-
bar, wenn die weiteren Merkmale unabhéngig voneinander sind, wie z.B.
bei Li u.a. (2013), die fiir einen Spray-Coating-Prozess Kern- und Schicht-
masse betrachten. In einem solchen Fall sind Anderungsraten G, fiir alle
Eigenschaftsrichtungen erforderlich. In den Abbildungen 2.12 und 2.13 ist
als Beispiel die Bewegung einer zweidimensionalen Verteilung mit ihren ei-
genschaftsabhingigen Anderungsraten Gy und G, qualitativ dargestellt.
Die Verwendung eines solchen Ansatzes ist fiir die energetische Umwandlung
von Brennstoffpartikeln notwendig und wird in Kapitel 3 ausfiihrlich be-
leuchtet. Die Momente einer mehrdimensionalen Verteilung berechnen sich
unter Verwendung des Eigenschaftenvektors € und des Zahlvariablenvektors
i fiir die Mengenarten der Momente entsprechend mit

iz = / 11°¢ 'n(t, &)de, (2.40)

woraus sich fiir einen zweidimensionalen Bilanzraum
pa= [ [ dene eaade (2.41)
o Jo

ergibt, worin k und | die Z&hlvariablen der Momente fiir die Eigenschaften
&1 und &5 sind.
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Abbildung 2.12: 2D-Ansicht der Bewegung einer 2D-Verteilung in der Eigen-
schaftsebene mit der Zeit
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Abbildung 2.13: Zeitliche Anderung einer 2D-Verteilung im Eigenschaftsraum
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2.6 Konversionsprozesse in der Wirbelschicht

Im Jahr 1926 von Winkler (1926) zur Braunkohlevergasung erstmalig ein-
gesetzt, entwickelte sich die Wirbelschichttechnologie iiber das letzte Jahr-
hundert zu einem vielseitig einsetzbaren Verfahren. Es handelt sich um eine
Prozessrealisierung, bei der ein disperses Material durch einen Gasstrom in
einen fliissigkeitséhnlichen Zustand versetzt wird. Bereits in den 1940er Jah-
ren wird dieser Apparatetyp in der Mineraltlindustrie fiir Crackingverfah-
ren und ab 1960 auch zur Verbrennung von Steinkohlen eingesetzt. Nach
und nach nutzten auch andere Industriezweige die Vorteile dieser Tech-
nologie, sodass inzwischen Wirbelschichtanlagen auf unterschiedlichste Art
industriell genutzt werden. Wichtige Anwendungen neben der Energiege-
winnung sind die Trocknung und die Partikelbildung in diversen Industrie-
zweigen (Lebensmittel-, Kunststoff-, Diingemittel- und chemische Industrie).
Die grundlegenden Eigenschaften dieser Technologie und Besonderheiten zur
Wirbelschichtfeuerung werden in den folgenden Abschnitten ndher erldutert.

2.6.1 Apparatetechnische Charakterisierung

Das Phéanomen der Fluidisierung bildet die Grundlage fiir das Wirbelschicht-
verfahren und birgt ebenso die Besonderheit dieses Apparatetyps in sich,
die in einer starken Durchmischung und der damit einhergehenden Inten-
sivierung der Transportvorgéinge zwischen den beteiligten Phasen liegt. Im
Allgemeinen sind bei derartigen Prozessen zwei Phasen beteiligt. Die par-
tikuldre Phase wird im meist zylindrischen Reaktionsraum, der Wirbel-
schichtkammer, von einem Gas, der kontinuierlichen Phase, durchstréomt und
ab dem Erreichen der Lockerungs- bzw. Minimalfluidisierungsgeschwindig-
keit w,,; fluidisiert. Das durch ein Geblédse bereitgestellte Fluidisierungs-
gas wird mithilfe eines Anstrémbodens {iber den gesamten Apparatequer-
schnitt gleichméfBig verteilt und versetzt die Partikel in einen Schwebezu-
stand. Die dafiir notwendige Gasgeschwindigkeit ergibt sich aus dem Kréfte-
gleichgewicht zwischen der um den Auftrieb korrigierten Gewichtskraft der
Feststoffschiittung und den durch das aufwirts stromende Fluid unter der
Berticksichtigung der Schichtporositit hervorgerufenen Widerstandskréften.
Das Wirbelbett als Reaktionsraum bietet eine sehr hohe Austauschober-
fliche zwischen Partikeln und Gas, gute Durchmischung der potentiellen Re-
aktionspartner, gleichméflige Temperaturverteilung, einfache Feststoffhand-
habung und hohe Austauschraten fiir Warme- und Stofftransport. Diese
Vorteile gegeniiber anderen Feuerungsarten machen die Technologie &duflerst
interessant fiir schadstoffbelastete oder schlackeanfillige Prozesse.

Eine wichtige charakteristische Gréfle zur Beschreibung von Wirbelschich-
ten ist die Bettporositit ep, die das Verhéltnis von Hohlraumvolumen zu
Gesamtvolumen der Schiittung darstellt. Die Minimalfluidisierung wird fiir
zufillige monodisperse Schiittungen sphérischer Partikel bei einer Porositét
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Abbildung 2.14: Druckverlust der Schiittung mit steigender Gasgeschwindigkeit
und Zuordnung entsprechender Feuerungsarten angelehnt an Tepper (2005) und
Nussbaumer (1999)
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ep ~ 0,4 erreicht (Schliinder und Tsotsas (1988)). Liegt ein polydisperses
Partikelsystem vor, kann eine Korrelation von (Tsotsas (1991)) verwendet
werden, die die Partikelgroflenverteilung beriicksichtigt. Diese Bettporositét
erhoht sich, wie in Abbildung 2.14 gezeigt wird, mit steigender Gasgeschwin-
digkeit bis zum Erreichen des Austragspunktes (ugy = u4), ab dem fiir eine
monodisperse Schiittung pneumatische Forderung stattfindet und g den
Wert 1 annimmt. Das Phinomen des Austrags aus dem Wirbelbett und aus
dem Apparat wird unter anderem von Wen und Chen (1982) in den Fo-
kus geriickt. Die zur Fluidisierung aufzubringende Kraft verursacht bis zum
Lockerungspunkt einen Druckverlust Ap lings der Anlagenhthe. Bezogen
auf die Betthohe hyyg der ruhenden Schiittung ist dafiir die Ergun-Gleichung

Ap 150 (1 —eB)?pyty N 1,75 (1 —eB)py .2

2.42
fnvg E%d% g g ( )

E%dp

zu verwenden. Wie aus Gleichung 2.42 ersichtlich wird, ist dieser Druckver-
lust eine Funktion der Gasgeschwindigkeit u,. Nach Erreichen des Locke-
rungspunktes bei uy = u,,; gilt jedoch

Ap = const. (2.43)

bis zum Erreichen der pneumatischen Férderung, wobei sich der Druck-
verlust bei konstanter Bettmasse mit steigender Gasgeschwindigkeit weiter
erhoht. In der Abbildung 2.14 sind die unterschiedlichen Feuerungsarten
beziiglich des Zustandes der Brennstoffphase dargestellt, welche sich durch
die Gasgeschwindigkeit und dem daraus resultierenden Verhalten der di-
spersen Phase unterscheiden. Die Rost- und Unterschubfeuerung gehoéren
demnach in die Kategorie der Festbettfeuerungen. Die Staubfeuerung wird
durch die pneumatische Forderung charakterisiert, die sich bei einer Sinkge-
schwindigkeit der Brennstoffpartikel unterhalb der Gasgeschwindigkeit ein-
stellt. Die Wirbelschichtfeuerung lésst sich dazwischen einordnen und wird
nachfolgend genauer charakterisiert.

Fiir eine quantitative Charakterisierung einer fluidisierten Partikelschiittung
beziiglich ihrer Ausprigung kann die Fluidisierungs- oder Wirbelzahl fy
als dimensionslose Kennzahl herangezogen werden. Diese stellt mit

Ug

fwz = (2.44)

Um,
das Verhiltnis der Leerrohrgeschwindigkeit zur Minimalfluidisierungsgeschwin-
digkeit dar, welche nach Hilligardt (1996) (siehe Gleichung B.1 in Anhang
B) berechnet wird. Sie ist demnach eine systembeschreibende GroBe, die Ei-
genschaften und Einfliilsse von Gas- und Feststoffphase in Beziehung setzt.
Somit kann die Wirbelzahl Aufschluss tiber das Fluidisationverhalten geben.
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Eine Kategorisierung fluidisierter Schiittungen kann auflerdem anhand der
Groflen- und Dichteverhéltnisse von disperser Phase zur Gasphase vorge-
nommen werden. Diese Charakterisierung des Wirbelgutes wurde durch Geld-
art (1973) mithilfe einer Einteilung in vier Klassen (A-D) durchgefiihrt, wel-
che der Abbildung 2.15 zu entnehmen ist. In einem doppel-logarithmischen
Diagramm wird dafiir die Dichtedifferenz zwischen Feststoff und Fluid iiber
der Partikelgréfle aufgetragen. Die Kombination dieser Groflen entscheidet
iiber die Zugehorigkeit. Die Kategorisierung dient vor allem phinomenologi-
scher Einordnung, weshalb typische Verhaltensweisen nachfolgend zugeord-
net werden:

A Bevor in einem Wirbelbett dieser Gruppe Blasenbildung entsteht, ex-
pandiert die Schicht auf das 2-3-fache der Schichthéhe am Lockerungs-
punkt. Zu dieser Gruppe zéhlen die meisten pulverférmigen Katalysa-
tormaterialien.

B Bei dieser Gruppe setzt die Blasenbildung direkt nach Uberschreitung
des Lockerungspunktes ein.

C Handelt es sich um duflerst kleine und damit oft sehr koh#sive Partikel,
treten starke Kohésionskréfte auf, wodurch sich die Schiittung nur sehr
schwer oder z.B. nur unter Zuhilfenahme von mechanischen Riihrern
fluidisieren lédsst. Derartige Wirbelgiiter gehoren der Geldart-Klasse C
an.

D Klasse D charakterisiert Schiittungen von Partikeln ab einer Grofle
von 600 pm. Zur Vermischung wird ungeachtet der Dichtedifferenz ein
sehr grofler Volumenstrom benétigt.

2.6.2 Wirbelschichtfeuerung

Der Einsatz der beschriebenen Wirbelschichttechnologie zur energetischen
Umwandlung biogener Stoffe erfordert die Verwendung eines Inertmaterials
als Hauptbestandteil der dispersen Phase, welches als Tragermedium fun-
giert. Es dient angesichts sehr heterogener Brennstoffe der Prozessstabilisie-
rung. Dieses Material, meist Quarzsand, das je nach Prozesstyp bis zu 97 %
des Wirbelbetts ausmachen kann, ist chemisch trage und nimmt demzufol-
ge nicht an den stattfindenden Reaktionen teil. Der iiber ein Eintragsystem
(z.B. Schnecke) meist im unteren Bereich des Wirbelbetts kontinuierlich
zugegebene Brennstoff bildet mit dem Trégermaterial bei geniigend hohen
Gasgeschwindigkeiten, ca. ab einer Fluidisierungszahl fiyz = uo/ums > 5,
eine gut durchmischte Wirbelschicht, in der die thermochemische Konversi-
on ablduft. Im dariiberliegenden Freiraum konnen die entstandenen Gase
und die aus dem Wirbelbett ausgetragenen Restkokspartikel weiter rea-
gieren. Dies kann durch eine Sekundérlufteinspeisung unterstiitzt werden.
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Abbildung 2.15: Darstellung der Geldart-Klassen nach Geldart (1973)

Der nachgeschaltete Zyklon, der als Abscheider fiir Asche- und Kokspartikel
dient, kann ebenfalls mit zusétzlicher Luft versorgt werden und fiir die nach-
geschaltete Energieabfuhr so als Ausbrandzyklon gestaltet werden. Es wird
damit eine vollsténdige Nutzung des Brennstoffs angestrebt. Einen umfang-
reichen Uberblick zu Entwicklungen und Anwendungsbereiche geben unter
anderem Koornneef u.a. (2007) und Miller und Miller (2008).

2.6.2.1 Ausfithrungen

Die von den Bedingungen der Fluidisierung abhéngenden Zustédnde der Wir-
belschicht sind in Abbildung 2.16 zu sehen. Je nach Geschwindigkeit stel-
len sich unterschiedliche Zusténde fiir die Wirbelschicht bis hin zur teilwei-
sen pneumatischen Forderung (ugy > wuy4) ein. Unterschieden wird jedoch
hauptséchlich zwischen den zwei Prozessfithrungen blasenbildende bzw. sta-
tiondre Wirbelschicht (BFB) und zikulierende Wirbelschicht, die bereits im
Zusammenhang mit der Gasgeschwindigkeit in Abbildung 2.14 gezeigt wur-
den.

Bei der blasenbildenden Wirbelschicht (BFB) verbleibt der Brennstoff
bis zur vollstéindigen Umsetzung im Reaktionsraum. Die in den Freiraum
ausgetragenen Partikel fallen hierbei wegen der geringer werdenden Gas-
geschwindigkeit in das Wirbelbett zuriick und reagieren auf diese Weise
so lange im Apparat, bis deren Sinkgeschwindigkeit kleiner als die Aus-
tragsgeschwindigkeit w4 ist. Mit dieser Art der Prozessfithrung setzten sich
Sriramulu u. a. (1996) und Srinivasan u.a. (1998) anhand der unterschiedli-
chen Reaktionstypen fiir Kohleverbrennung auseinander. Ravelli u. a. (2008)
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Abbildung 2.16: Verschiedene Zustédnde einer Wirbelschicht in Abhéngigkeit von
der Gasgeschwindigkeit (Wirth (1990))

befassen sich mit den Anwendungsgebieten und entsprechender mathema-
tischer Beschreibung derartiger Prozesse fiir die energetische Nutzung von
Reststoffen.

Im Fall der zirkulierenden Wirbelschicht (CFB) werden unvollstindig
verbrannte kleine Partikel ausgetragen, durch einen Zyklon abgeschieden
und in den Prozessraum zuriickgefithrt. Fiir derartige Prozesse liegt ei-
ne Vielzahl von Modellierungsanséitzen vor, die sich hauptséichlich auf die
Brennstoffe Kohle oder Koks bezichen. Anwendungsbeispiele sind unter an-
derem den Arbeiten von Huilin u.a. (2000) sowie Hartge u.a. (2007) zu
entnehmen.

2.6.2.2 Vorteile fiir Biomassekonversion

Die Wirbelschichttechnologie bietet wie in vielen anderen Stoffwandlungs-
prozessen auch bei der Konversion von biogenen Brennstoffen entscheidende
Vorteile, wie Khan u.a. (2009) anhand von vor allem stofflichen Herausfor-
derungen beschreiben. Durch die Verwendung des im Reaktor verbleiben-
den Inertmaterials wird eine grofle Austauschfliiche zur Warmeiibertragung
zur Verfligung gestellt. Ein erhohter Warmeiibergang wird durch die relativ
hohen Gasgeschwindigkeiten in der Wirbelschicht begiinstigt. Infolge der
starken Durchmischung wird die durch exotherme Reaktionen freigesetz-
te sowie im Bettmaterial gespeicherte Warme homogen verteilt, wodurch
Temperaturspitzen und -senken vermieden werden. Auflerdem koénnen da-
durch niedrigere Prozesstemperaturen sowohl im Verbrennungs- als auch im
Vergasungsprozess realisiert werden, die durchschnittlich zwischen 700°C
und 900°C' liegen. Damit wird zum einen die Verschlackung und Verschmut-
zung im Feuerraum vermindert und andererseits die Bildung problemati-
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scher Luftschadstoffe verringert. Zusétzlich kénnen als Primdrmafinahme
zur Luftreinhaltung Additive, wie Kalkstein oder Dolomit, zugeben werden,
um eine Entschwefelung und Chlorabscheidung schon im Reaktionsraum zu
erreichen. Auflerdem ldsst sich durch eine Luftstufung ein positiver Effekt
auf die Vermeidung von Stickoxiden erzielen, wie Klason und Bai (2007)
beschreiben.

Ein weiterer Vorteil der starken Turbulenz ist ein erhdhter Stoffumsatz, wo-
durch eine verringerte Aufenthaltsdauer des biogenen Festbrennstoffs im Re-
aktor auch in kleinen Anlagen realisiert werden kann. Weiterhin bietet die
Wirbelschichttechnik eine hohere Flexibilitét bei der Brennstoffauswahl, ins-
besondere in Bezug auf die Partikelgrofie und den Asche- und Wassergehalt.

2.6.3 Einflussparameter der WS auf Konversion

Aus den vorangegangenen Beschreibungen lassen sich mehrere Einflusspa-
rameter der Wirbelschicht auf die Umsatzkinetik ableiten. Dazu gehtren

o Gasgeschwindigkeit bzw. Fluidisationszahl als dimensionslose Grofe,
e Partikelgrofle des Brennstoffs,

e Betttemperatur,

e Luftverhiltnis A und

e Art und Grofe des Inertmaterials.

Diese genannten Parameter stellen auch die limitierenden Gréfien als Eck-
punkte einer Steuerung bzw. Regelung dar.

2.7 Vorangegangene Untersuchungen

Die Vielzahl der Arbeiten, die sich mit der thermochemischen Konversion
von Biomasse befassen, spiegelt die Diversitdt der moglichen Aspekte, die
diesbeziiglich bearbeitet werden kénnen, wider. Die hier verwendete Lite-
ratur ldsst sich in vier Kategorien einteilen, wobei der Fokus jeweils auf
folgenden Ausschnitten der Thematik lag:

1. Prozessmodelle zur thermochemischen Konversion fester Brennstoffe
(Pyrolyse, Vergasung, Verbrennung)

2. Kinetiken zur Biomassekonversion inkl. TGA-Studien

3. Einzelpartikelbetrachtungen zur Konversion beziiglich unterschiedli-
cher Aspekte (Warmeeintrag, Bruchverhalten, aktive Zentren etc.)

4. Populationsbilanzierung von Verbrennungsprozessen von Kohlen, Bio-
massen und deren Kokse
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Tabelle 2.4: Ubersicht zur Anwendung von Populationsbilanzmodellen zur Be-
schreibung von Wirbelschichtverbrennungsprozessen

Autor Modell fiir eingehende Anlagen- Brennstoff
Eigenschaften  Prozesse typ
Wang u. a. (2003), 2D PBM Abrieb CFB Kohle,
Wang u. a. (1999) Dichte Oxidation Koks
Grofle
Adanez u.a. (2001), 1D PBM Bruch CFB Kohle,Bio-
Adanez u.a. (2003), Grofe Oxidation  (turb.)  massekoks
Gayan u.a. (2004)
Scala u.a. (2006) 1D PBM Bruch BFB Biomasse-
Grofe Oxidation -koks
Khan u.a. (2007) 1D PBM Abrieb BFB Biomasse-
Grofle Oxidation -koks
Gungor (2008) 1D PBM Bruch CFB Biomasse-
Grofle Abrieb -koks
Oxidation
Hartge u.a. (2007) dyn. 1D PBM Abrieb CFB Kohle
PAPSD

Die wichtigsten Beitrdge zum letztgenannten Schwerpunkt sind derzeit noch
iiberschaubar und werden aufgrund der Spezialisierung der vorliegenden Ar-
beit néher erldutert. Dies vereinfacht die Einordnung und deutet auf verwen-
dete Ansitze hin. Tabelle 2.4 gibt einen entsprechenden Uberblick.

Um eine Abgrenzung zur vorliegenden Arbeit zu ermdglichen, werden die in
Tabelle 2.4 gelisteten Modelle kurz erldutert. Alle populationsdynamischen
Modelle, die Abrieb beinhalten, gehen von einer entstehenden Feinfraktion
aus.

In der Arbeit von Wang u.a. (2003) wird ein zweidimensionales Popula-
tionsbilanzmodell fiir die Verbrennung von Kohle in einer zirkulierenden
Wirbelschicht aufgestellt, welches Partikelgrofle und -dichte als interne Ei-
genschaftskoordinaten enthélt. Die Groflenédnderung wird darin durch Ab-
rieb und die Dichtednderung durch Reaktion und Abrieb hervorgerufen. Die
Abbrandkinetik setzt sich aus chemischer Reaktionskinetik und der Sauer-
stoffdiffusion durch die Ascheschicht zusammen. Die Abriebsrate wird nach
Chirone u.a. (1991) berechnet. Bruch wird als Eintragsphénomen mit ei-
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ner Korrelation von Bellgardt u. a. (1987) behandelt und geht deshalb nicht
in die Populationsbilanz ein. Der Anwendung fiir eine zirkulierende Wirbel-
schicht entsprechend werden Austrag aus der Schicht, aus dem Freiraum und
die Abtrennung im Zyklon getrennt betrachtet. So werden fiir verschiedene
Bereiche des Systems Populationsbilanzen erstellt und deren Giiltigkeit an
einer Technikumsanlage tiberpriift.

Die Betrachtungen von Adanez u. a. (2003) und Gaydn u. a. (2004) beziehen
sich ebenfalls auf das Prozesssystem der zirkulierenden Wirbelschicht und
beinhalten daher die gleichen Ansétze beziiglich der hydrodynamischen Mo-
dellierung wie das zuvor beschriebene Modell. Jedoch wurde in den genann-
ten Arbeiten das Populationsbilanzmodell auf die Verbrennung von Holz
und damit unter Beriicksichtigung des Entgasungsprozesses anhand einer
Verweilzeitverteilung angewendet. Es ergibt sich hierfiir iiber die Wirbel-
schichtbedingungen eine Unterteilung der Biomasse in feine, austragbare
Brennstoffpartikel und solche, die aufgrund ihrer Gréfle im Wirbelbett be-
findlich sind. Die Aufenthaltsorte der jeweiligen Fraktion stellen auch den
Entgasungs- bzw. Generierungsort der fliichtigen Bestandteile dar. Die Ent-
gasungsrate wird hierbei tiber den Ansatz der verteilten Aktivierungsenergie
berechnet.

Des Weiteren présentieren Scala u.a. (2006) eine Moglichkeit, neben der
Koksverbrennung selbst den Einfluss priméren und sekundéren Bruchs auf
die Populationsbilanz fiir Biomassenverbrennung in der Wirbelschicht zu
beriicksichtigen. Es wurden ausschliefllich die Kokse der untersuchten Bio-
massen betrachtet, weshalb das verwendete Partikelmodell auf dem Shrin-
king Particle Model beruht. Experimentelle Untersuchungen wurden mit
Holzhackschnitzel, Pinienkernschalen und Olivenbaumrinde durchgefiihrt.

Bei Khan u. a. (2007) wird ein Modell fiir eine stationér betriebene Wirbel-
schichtanlage mit einer thermischen Leistung von 1 MWy, vorgeschlagen,
welches die wihrend der Verbrennung von Altholz durch Abrieb entstan-
dene Feinfraktion in die diskretisierte Populationsbilanzgleichung integriert.
Dadurch ist die Berechnung von Austragsraten moglich. Dies stellt eine Wei-
terentwicklung der bis dato neu erschienen Modelle dar. Der Geschwindig-
keitskoeffizient fiir die Koksoxidation wird aus diffusivem und chemischem
Anteil berechnet. Die dazu benétigte Partikeltemperatur wird nach einem
Ansatz von Wenden (2001) mit einer Korrelation fiir die Nusselt-Zahl nach
Leckner und Anderson (1992) bestimmt.

Gungor (2008) bezieht ebenfalls eine verteilte Partikelgrofie des Biomasse-
kokses in das entwickelte Wirbelschichtverbrennungsmodell mit ein, in dem
primérer Bruch nach Bellgardt u.a. (1987), Verbrennungsreaktion in Form
des Dual Shrinking Core Models und Abrieb mit Verweis auf Chirone u. a.
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(1991) eingehen. Der Ubergang von der Wirbelkammer zum Freiraum wird,
wie auch bei Wang u. a. (2003), in eine Kern- und eine Randzone unterteilt,
da diesen jeweils der Bettaustrag bzw. der Betteintrag an dieser Stelle zu-
geordnet werden.

Bei Hartge u.a. (2007) wurde die massenbezogene Partikelgrofenverteilung
der Asche in den Fokus geriickt. Deshalb ist die Produktion von feinen Par-
tikeln durch Abrieb hier Hauptgegenstand der Untersuchung. Dabei wird in
drei Systembereiche (Wirbelbett, Jetbereich und Zyklon) unterschiedlicher
Abriebskinetiken unterteilt, welchen jeweils eine partikelgréfen-unabhéngi-
ge Produktionsrate fiir feine Partikel zugeordnet wurde.

Aufler den oben beschriebenen Arbeiten, die sich mit Verbrennung von Koh-
len, Biomassen und deren Koksen befassen, wurden auch Untersuchungen
zur Vergasung unter Anwendung populationsdynamischer Ansétze unter an-
derem von Chejne und Hernandez (2002) und Detournay (2011) veroffent-
licht. Der groie Nutzen einer Populationsbilanzierung liegt vor allem darin,
heterogene Eingangsstrome des Brennstoffs mit ihren verteilten Eigenschaf-
ten beriicksichtigen zu kénnen. Aus diesem Grund findet die populationsdy-
namische Herangehensweise hier immer mehr Anklang. Auch die mogliche
Abschitzung der Brennstoffmasse im Bett und damit eine Sicherstellung der
Prozessstabilitéit stellen einen groflen Vorteil dieser Modellierungsmethode
dar.

Das nachfolgend hergeleitete Modell fiir eine stationdre Wirbelschichtver-
brennung sieht die Beriicksichtigung der Entgasung als wichtigen Teilprozess
vor. Es erweitert damit das aufgezeigte Spektrum der aufgestellten Popula-
tionsbilanzmodelle und bedient sich dazu einer zweidimensionalen Betrach-
tungsweise, worin Partikelgroffe und -masse die verdnderlichen Eigenschaften
der Biomassepartikel darstellen.
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Kapitel 3

Modellierung der
Wirbelschichtverbrennung

Zur Beschreibung von Prozessen und zur Auslegung von entsprechenden
Anlagen sind Prozessmodelle unerlédsslich. Auch fiir eine angestrebte Effizi-
enzsteigerung von Anlagen mithilfe modellbasierter Regelungsverfahren ist
eine realitdtsnahe Modellierung von grofler Bedeutung. Im folgenden Kapi-
tel wird die Modellierung der Wirbelschichtverbrennung vorgestellt, in der
die Heterogenitéit des Brennstoffs beziiglich der Partikelgrofie beriicksichtigt
wird. Sie ist als Kombination aus einem Modell fiir die Wirbelschicht, be-
stehend aus Inertmaterial und Gasphase, und einem partikelbasierten Um-
satzmodell fiir die Brennstoffumsetzung gestaltet. Fiir Zweiteres wird ein
Populationsbilanzmodell (PBM) abgeleitet und entsprechend dem Kopp-
lungsansatz in Abbildung 3.1 in die Prozessmodellierung integriert.

Der Kopplungsansatz sieht vor, dass die Modellebenen iiber Prozessgrofien
im Austausch stehen. Das fluidisierte Inertbett stellt als Umgebung der
Brennstoffpartikel mit den bereits erwihnten Einflussgrofien Betttempera-
tur, Gasgeschwindigkeit und -temperatur die externen Bedingungen fiir die
Partikelkonversion. Die stattfindenden Reaktionen wirken wiederum mit frei
werdender Warmeenergie und Gasproduktion auf den Zustand der Wirbel-
schicht ein. Es wird demnach erforderlich

e die Reaktionstdchiometrie zu analysieren und zur Komponenten-
bilanzierung zu hinterlegen,

e cigenschaftsabhingige Einzelpartikelkinetiken zu ermitteln,

e die allgemeine Populationsbilanz nach Gleichung 2.38 mit geeigne-
ten Eigenschaften und angepassten Umsatzraten fiir die Wirbelschicht-
verbrennung zu modifizieren

e und ein Modell fiir das Verhalten der Wirbelschicht zu erstellen,
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Abbildung 3.1: Konzeptskizze zur kombinierten Modellierung des Konversions-
prozesses

in das die Ergebnisse einer Partikelbilanzierung fiir den Brennstoff
integriert werden konnen,

Es handelt sich bei dieser Konzeption um eine vereinfachte Multi-Scale-
Modellierung. Diese beriicksichtigt die Ebenen

e kontinuierlicher Gesamtprozess - Bilanzmodell als Makroebene,
e Partikelprozess - Einzelpartikelmodell / PBM als Mesoebenen und

e Reaktionsstochiometrie - chemische Bilanzierung als Mikroebene.

Die jeweiligen Ansétze und Modellvereinbarungen fiir die unterschiedlichen
Ebenen werden nachfolgend abschnittsweise ausfiithrlich vorgestellt und ver-
kniipft. Zunéichst werden die chemischen Prozesse anhand der stattfindenden
Reaktionen analysiert und fiir die Modellierung vereinfacht. Der darauffol-
gende Abschnitt zur Einzelpartikelmodellierung umfasst ph&nomenologische
sowie quantitative Betrachtungen zu den wichtigsten Modellgréfien (Parti-
kelmasse und -gréBe) und Kinetiken. Anschliefend werden die Stoff- und
Energiebilanzen fiir das Wirbelbett aufgestellt. Abschlielend wird die dar-
auf basierende Populationsbilanzierung vorgestellt und diskutiert.

3.1 Reaktionsmodell

Der hier betrachtete Prozess ist ein Zusammenspiel verschiedener Vorgénge,
die sich gegenseitig beeinflussen. Es finden eine Vielzahl chemischer Reak-
tionen statt, die zum Teil noch unbekannt sind, wie z.B. die heterogenen
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Reaktionen der Pyrolysegase in den Poren, wie Ismailoglu (2013) zeigt. In
diesem Abschnitt werden deshalb die Beschrinkungen bzw. die Vereinfa-
chungen des Reaktionsmodells dargelegt und die verwendete Brutto-Stochio-
metrie hergeleitet. Diese dient im Gesamtmodell des Wirbelschichtprozesses
der Komponentenbilanzierung der Gasphase

3.1.1 Herleitung der Summenformel fiir Holzpellets

Da die oft verwendete Annahme, dass Holz mit CgHgO4 beschrieben werden
kann (Tepper (2005)), nicht ausreichend genau ist, wird zunéchst aus der
durchgefiihrten Elementaranalyse (sieche Abschnitt 4.1) eine entsprechende
Summenformel fiir das Edukt abgeleitet. Dafiir werden die ermittelten Mas-
senanteile fiir Kohlenstoff C, Sauerstoff O und Wasserstoff H mithilfe der
Molmassen nach ~

N Mp

T = x; N, (3.1)
in Stoffmengenanteile umgerechnet. Da jedoch eine Berechnung der Teilchen-
anzahl eines Elementes innerhalb eines Molekiils erforderlich ist, wird der
Molanteil &; = n;/nges dem Anteil der Atome eines Elementes v; = N;/Nges
innerhalb eines Molekiils gleichgesetzt. So lassen sich aus dem Gleichungs-
system

MBM

= I . — 32

T =gor = (3.2)
MBM

=xTH  —— 3.3

YH H . ( )
MBM

= . ~ 34

10 =20 T (3.4)

die Verhéltnisse der atomaren Teilchen untereinander aufstellen. Wird eine
Atomanzahl festgelegt, ergeben sich daraus die Atomanzahlen der anderen
Elemente. In diesem Fall wurden die Atomzahlen des Wasserstoffs und des
Kohlenstoffs auf die des Sauerstoffs bezogen, woraus sich yg/v0 = 2,51
und v¢ /70 = 1,61 berechnen lassen. Auf ganze Zahlen erweitert, wie es der
Standard fiir Reaktionsgleichungen erfordert, ergibt sich die entsprechende
Summenformel fiir das verwendete Material zu C13H2Og. Dafiir muss fiir
eine fixe Anzahl von acht Sauerstoffatomen die der Wasserstoffatome von
20,07 auf 20 ab- und die der Kohlenstoffatome von 12,88 auf 13 aufgerundet
werden, wobei eine ausreichende Genauigkeit erhalten bleibt. Die Molmasse
dieses reprasentativen Biomassemolekiils wird mit

zu Mpy = 304 kg/kmol berechnet. Auf dieser Grundlage wird die stéchio-
metrische Berechnung des Gesamtmodells durchgefiihrt.
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3.1.2 Herleitung der Stéchiometrie

Fiir die verwendete Stochiometrie werden nur die fiir eine vollstéindige Ver-
brennung wichtigen chemischen Umwandlungsschritte und -produkte beriick-
sichtigt. Dazu gehoren die pyrolytische Zersetzung und die Oxidation aller
dabei entstehenden Produkte, wie es im Abschnitt 2.2.2 fiir die Verbrennung
bereits erldutert wurde.

Fiir die Komponentenbilanzierung wird die Molmenge des Endprodukts mit-
hilfe aufsummierter Teilschritte auf die anfdngliche Holzmenge bezogen. Da-
zu werden die Molmengenénderungen der Reaktionen aufsummiert und der
Umwandlungsprozess in einer Bruttogleichung zusammengefasst. Die jewei-
ligen stochiometrischen Faktoren sind dabei fiir die Edukte negativ und fiir
die Produkte positiv definiert.

Die von Tepper (2005) verwendete Zersetzungsgleichung fiir den Teilschritt
der Entgasung, die aus der allgemeinen Gleichung 2.7 zur pyrolytischen Zer-
setzung zu

CeH9Oy — 2,19C0O+0,24C0O2+ 0,63 Hy
+ 1,02 H,O + 1,03 CHy + 2,54 01H0’6200712(S) (3.6)

abgeleitet wurde, kann aufgrund der abweichenden Summenformel nicht an-
gewendet werden. Unter Beibehaltung der Verhéltnisse zwischen den kohlen-
stoffhaltigen Verbindungen CO, COy, C'H4 und Koks kénnen die stéchio-
metrischen Faktoren der anderen Produkte berechnet werden, womit sich
die Reaktionsgleichung r;

C13H99O0g — 4,745 CO + 0,523 CO5 + 2,282 Hy
+ 1,549 H,O + 2,232 CHy +5,501H076200712(8) (3.7)

erstellen ldsst. Aus dieser Zersetzungsgleichung gehen Edukte fiir die nachfol-
gende Oxidation hervor. Um das Produktgas und die freiwerdende Energie
auf die Biomasse beziehen zu konnen, miissen die stochiometrischen Fak-
toren der Zersetzung in die Oxidationsgleichungen {ibertragen werden. Es
reagieren demnach die aus einem Mol Biomasse entstandenen 5,5 Mol Koks
in einer langsamen Oberflaichenreaktion nach der allgemeinen Formulierung

CH,LO, + (é + % +5)0, — (2 %)CO + (% 100, + gHgO (3.8)
zu Kohlenstoffmonoxid, Kohlenstoffdioxid und Wasser weiter. Diese erwei-
terte Koksoxidation mit dem Mechanismusfaktor ® nach Di Blasi (2008)
kann als Oberflichenreaktion erster Ordnung gesehen werden. Der Mecha-
nismusfaktor beinhaltet bereits eine diskrete Beriicksichtigung der Partikel-
grofle und ist im Anhang A dargestellt. Fiir die vollstindige Verbrennung
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Abbildung 3.2: Reaktionsnetzwerk zur vollstdndigen Verbrennung von Holz

von Koks mit der Summenformel C1 Hy 200,12 laut Tepper (2005) und einer
Partikelgrofle von 1 mm wird Gleichung 3.8 mit ® = 1 zu Reaktion rj:

C1Ho 620012 + 1,095 03 — CO, + 0,31 Hy0. (3.9)

Damit und unter Anwendung der Reaktionsgleichungen, die die Umsetzung
der Brenngase zu Kohlenstoffdioxid und Wasser beschreiben (siehe Glei-
chungen 2.14, 2.15 und 2.16), ldsst sich das in Abbildung 3.2 dargestellte
Reaktionsnetzwerk aufbauen. Eine entsprechende Ubersicht zu den stochio-
metrischen Faktoren bietet Tabelle 3.1.

Fiir alle beteiligten Komponenten sind hier die stochiometrischen Faktoren,
nach Reaktionen aufgeschliisselt, gelistet. Es ist anhand dieser tabellarischen
Zusammenfassung moglich die Gleichung

5 5
Vi = Vi + Z Vi (Z \Vi,r|7/z',r1> (3.10)
r=2

=1

abzuleiten. Damit kénnen die biomassebezogenen Stoffmengen der an der
Gesamtreaktion beteiligten Komponenten berechnet werden, wobei die Re-
aktionsprodukte COs und H2O unabhiingig voneinander betrachtet werden
miissen. Die Stoffmengen der Brenngase addieren sich dabei zu Null, wo-
durch die Bruttostdochiometrie nach der Gesamtreaktionsgleichung

C13Ho00g + 14 O3 — 13 CO4 + 10 H20O (3.11)

fiir den vollstdndigen Verbrennungsprozess bestimmt ist.

Die molare Reaktionsenthalpie fiir den Verbrennungsprozess Ecomb berech-
net sich aus der Summe der Reaktionsenthalpien der stattfindenden Oxida-
tionsreaktionen r9 bis r5. Mithilfe der molaren Reaktionsenthalpien (siche
Tabelle 3.1) und den ermittelten stochiometrischen Faktoren der jeweils zu
oxidierenden Komponente i bezogen auf ein Mol Biomasse (v;,1) ergibt sich

5

heomb = Y hetig,. (3.12)
r=2

47



Tabelle 3.1: Stochiometrische Faktoren des Reaktionsnetzwerkes

Spezies i Virl Vir2 Vir3 Vird Vir5 Vs

(pyrolyt. (Koks- (CO- (CHy- (Ha—

Zerfall)  oxid.) oxid.) oxid.) oxid.) n;/npy

BM -1 - - - - -1
Koks 5,5 -1 - - - 0
coO 4,745 - -1 - - 0
CH, 2,232 § - 1 _ 0
Hy 2,282 - - B 1 0
O3 - -1,095 -0,5 -2 -0,5 -14
COq 0,523 1 1 1 - 13
HyO 1,549 0,31 - 2 1 10
mol. Reaktions- 0 -393 -283 -802 -285
enthalpie fzr[mko‘l]E]

Enthalpiesinde- 0 -2161  -1342,8 -1604 -650,4 -5758,2
rung [mfli;M]
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Die Koksverbrennung ra setzt beispielsweise mit 5,5 molx /molpy und der
spezifischen Reaktionsenthalpie von 393 k.J/mol rund 2160 k.J/mol g frei.
Insgesamt lisst sich eine molare Reaktionsenthalpie von 5758 kJ/molpgy;
berechnen. Fiir eine massenspezifische Angabe wird auf die sich ergebene
Molmasse der Biomasse von M v = 304 kg/kmolpy; bezogen, womit sich
ein Brennwert von

h k
Hypa = <20 — 18941 J
Mpy 9BM

(3.13)

ergibt. Zur Berechnung des fiir die Prozessbilanzierung notwendigen Heiz-
wertes H,, gy wird die Verdampfungswérme, die fiir den im Rauchgas ent-
haltenen Wasserdampf aufgewendet wurde, vom Brennwert abgezogen. Dem-
nach ist

Hu,BM = Ho,BM — THyO,rea * HE'Up (314)
zu definieren, worin der Massenanteil von Wasserdampf nach
Mpu,0

THy0,rea = VH>0 MBM (315)

berechnet werden kann. Es wird so ein theoretischer Heizwert von H, gy =
17461 kJ/kg ermittelt.

Bei dieser global-reaktiven Betrachtung, das wird ebenfalls aus der Tabelle
3.1 deutlich, wird die Dissoziation von Komponenten wie COy und H2O
vernachléssigt, da sich das Dissoziations-Gleichgewicht erst ab einer Tempe-
ratur von 1800 °C diesbeziiglich bemerkbar macht, wie in den Ausfithrungen
von Specht (2010) beschrieben.

3.1.3 Reaktionskinetik der Feststoffe

Fiir die chemischen Reaktionen des Feststoffes lassen sich entsprechend ihrer
Ordnung Masse-Zeit-Gesetzte aufschreiben. Bei der Zersetzung eines Fest-
stoffes i, handelt es sich um eine chemische Zerfallsreaktion, die formal mit

dm;
— Zerfat = —kzer fau - mi(t) (3.16)

dt
beschrieben werden kann. Die Koksoxidation ist eine heterogene Reaktion,
die wie Rumpel (2000) herleitet, durch

de ~
dt Rea = —KRea - mK<t) Mk - ngz (317)
ausgedriickt werden kann. Darin wird die momentane Koksmasse m g (t)
und die Sauerstoffkonzentration cp, beriicksichtigt. Rumpel (2000) ermit-

telte die chemische Limitierung fiir Partikel einer Grofie von rund 50 pm bei
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ca. 300 °C mit dem Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten fiir die Koksoxi-
dation

m3” 139100 J/mol
krea = 4,8 10 ————— . ——— ] 3.18
f D eXp( RTx ) (3.18)

Bei hoheren Temperaturen muss jedoch der Porenwirkungsgrad und der
duflere Stoffiibergangskoeffizient zur Berechnung eines effektiven Geschwin-
digkeitskoeflizienten herangezogen werden, da zunéchst Porendiffusion und
anschliefend Grenzschichtdiffusion bestimmend werden, wie im Abschnitt
2.3.2 bereits gezeigt wurde. Fiir die nachfolgende Modellierung der Reaktio-
nen am Einzelpartikel wird jedoch aufgrund der Inhomogenitét der Partikel-
struktureigenschaften wiahrend der Konversion ein weniger stoffgebundenes
Modell angesetzt. Es basiert auf einem formalkinetischen Ansatz und ver-
wendet darin einen halbempirischen Geschwindigkeitskoeffizienten, der auf
Basis des gewéhlten Partikelmodells und experimentellen Untersuchungen
bestimmt wird.

3.2 Einzelpartikelkonversion

Die Modellierung des individuellen Partikels beziiglich seiner Figenschafts-
dnderungen gilt als Baustein einer partikelorientierten Prozessmodellierung,
die eine Populationsbilanzierung beinhaltet. Die Umsetzung des Brennstoff-
partikels wird zunéchst im Allgemeinen hinsichtlich der ablaufenden Pro-
zesse analysiert. AnschlieBend wird die Partikelkonversion in der Wirbel-
schicht anhand verschiedener Aspekte charakterisiert und ein Abbaumodell
in Abschnitt 3.2.2 entwickelt. Dementsprechend werden Berechnungsmodelle
fiir die Zielgroflen, Partikelmasse und Partikelgréfie, und verwendete Kine-
tikansitze présentiert. Weitere genannte Aspekte, wie Partikeltemperatur
und -dichte stellen dazu eine Ergidnzung dar. Abschliefend und auf Basis
der Einzelpartikelmodellierung werden beziiglich des Brennstoffpartikels di-
mensionslose Kennzahlen berechnet, die ebenfalls der Charakterisierung und
Beurteilung des Partikelprozesses dienen.

3.2.1 Charakterisierung der Einzelpartikelkonversion

Nachfolgend wird eine Einzelpartikel-Prozessanalyse durchgefiithrt, um den
Konversionsvorgang des Brennstoffpartikels nachzuvollziehen. Die zu beriick-
sichtigenden Teilprozesse sind, wie in Abschnitt 2.2.2 erwéhnt, je nach Pro-
zessmodus die Partikeltrocknung, die Ausgasung der fliichtigen Bestandteile
und ggf. die Oberflichenreaktion des Kokses bis zum vollstandigen Abbrand.
Es handelt sich demnach um einen sehr komplexen Vorgang, bei dem sich
mit dem Umsatz sowohl die strukturellen als auch die stofflichen Eigenschaf-
ten des Partikels &ndern. In Abbildung 3.3 ist das Verhalten eines solchen
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Brennstoffpartikels verweilzeit- bzw. temperaturabhéingig dargestellt.

Zunéchst setzt dabei die Trocknung des Brennstoffpartikels ein, welche ei-
ne Partikelmassendnderung um die enthaltene Wassermasse bewirkt. Die
Entgasung vollzieht sich mit steigender Feststofftemperatur ab 160-180°C
und hinterlédsst nach vollstéindiger Zersetzung und Transport der fliichti-
gen Bestandteile aus dem Partikel pordsen Koks. Dabei findet neben der
Massenénderung auch eine Volumenénderung statt wie in Abschnitt 4.3 ge-
zeigt wird. Koks wird ab einer Partikeloberflichentemperatur von ca. 400°C,
je nach Prozess, sequentiell oder parallel zur Entgasung durch Oxidations-
bzw. Redoxreaktionen an der Oberfliche des Partikels abgebaut. Wie aus der
Abbildung 3.3 deutlich wird, verdndern sich die Partikelgréfie und Partikel-
masse mit voranschreitender Konversion. Die zur Beschreibung verwendeten
Eigenschaften sind jedoch laut den Abbaumodellen in Abschnitt 2.4.1 die
Partikeldichte und die Partikelgrofle. Die experimentelle Bestimmung der
Partikeldichte, die sowohl fiir die Determinierung eines Geschwindigkeitsko-
effizienten als auch fiir eine Validierung des Modells von Noten wére, besitzt
jedoch eine hohe Fehleranfilligkeit, da sie aus zwei bereits mit Messfehlern
behafteten Messgroflen berechnet werden wiirde. Aus diesem Grund werden
die Partikelgrofle und die Partikelmasse zur Beschreibung der Partikelhisto-
rie herangezogen.

Die Massenéinderung eines Partikels setzt sich aus den in den unterschiedli-
chen Teilprozessen stattfindenden Massenénderungen entsprechend

dmp dmp dmp dmp

bl s ; 3.19
dt g |t =g Iyt =5 los (3.19)

zusammen. Eine sequentielle Abfolge der Teilprozesse findet bei homogener
Aufheizung von Partikeln und damit einhergehender thermischer Trennung
der Teilprozesse statt. Dies ist annéhernd bei einer thermogravimetrischen
Analyse mit geringer Heizrate bis ca. 20 K/min bzw. sehr kleiner Partikel-
grofe (ca. d, < 50 pm) der Fall und erlaubt die Beschreibung der Einzelpro-
zesse in den jeweiligen Zeit- bzw. Temperaturabschnitten. Auf die verschie-
denen Interpretations- und Bestimmungsmoglichkeiten fiir kinetische Para-
meter von Teilprozessen aus Daten thermogravimetrischer Analysen wird in
Abschnitt 5.1 ausfiihrlich eingegangen.

Fiir einen iiberlagerten Prozess miissen jedoch andere Charakterisierungs-
ansitze verwendet werden, welche im nachfolgenden Abschnitt 3.2.2 erldutert
werden. Zur generellen Beurteilung des Konversionsgrades und zum Ver-
gleich individueller Einzelpartikelprozesse, deren explizite Bemessungsgrofien
unterschiedlich sind, wird der Umsatz o aus Gleichung 2.7 als dimensions-
loser Partikelmassenverlust

— mpl(t
o = mro = me(t) (3.20)
mpo— Mg
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beschrieben und gibt die bis zum Zeitpunkt t bereits umgesetzte Masse im
Verhéltnis zur maximal umsetzbaren Masse mpo — m, wieder. Zusétzlich
kann der Pyrolysegrad ape, eingefithrt werden, um den Fortschritt der Ent-
gasung als Teilschritt mit

Doy = ————~ (3.21)

zu quantifizieren. Fiir die folgenden Ausfithrungen ist zu beachten, dass die
Masse der Asche m, in der Restkoksmasse mpgy enthalten ist und der be-
schriebene Entgasungsprozess den Teilschritt der Trocknung mit umfasst.

3.2.2 Einzelpartikelmodell fiir die Wirbelschicht

Ziel der Einzelpartikelmodellierung fiir die Konversion in der Wirbelschicht
ist die Moglichkeit, die Eigenschaftséinderung aller Individuen eines Parti-
kelkollektivs in der Wirbelschichtkammer entsprechend ihres Zustandes zu
berechnen. Dazu muss ein Partikelmodell zur Beschreibung des Massenver-
lustes und der Volumenénderung aufgestellt werden, welches zunéchst den
Anfangszustand (mpg, Vpo) beriicksichtigt. Im Fall eines Wirbelschichtpro-
zesses ist mit hohen Heizraten von 250 - 400 K /s zu rechnen, aufgrund derer
keine einheitliche Partikeltemperatur vorliegt und demnach eine inhomoge-
ne Konversion stattfindet. Einzelpartikeluntersuchungen an einer Laborwir-
belschicht, beschrieben in Abschnitt 4.4, lassen ebenfalls den Schluss einer
starken Uberlagerung der Teilprozesse zu, da die zeitlichen Abschnitte der
Teilprozesse, Trocknung, Entgasung und Oxidation, in einem Masse-Zeit-
Verlauf nicht mehr zu identifizieren sind.

Das fiithrt bei dem génzlichen Verzicht auf Differenzierung zwischen un-
terschiedlichen Prozesseinfliissen zu einem globalkinetischen Konversions-
modell, dessen Geschwindigkeitskonstante alle Umwandlungs- und Trans-
portphinomene umfasst. Dieser Parameter kann nur empirischer Natur sein
und muss anhand von Messdaten ermittelt werden. Die Beschreibung des
Partikelvolumens wihrend des Gesamtprozesses setzt sich aus Schrumpfung
aufgrund von Strukturdnderungen und Abbrand der Koksschicht zusam-
men. Ersteres benstigte eine genaue Betrachtung des molekularen Aufbaus
des Materials und dessen Verdnderung durch Wéarmeeinwirkung und Her-
auslosen von Teilen dieser Struktur. Dies ist nicht Analysegegenstand und
wird demnach ebenfalls nur empirisch beriicksichtigt.

Wird jedoch fiir beide Gréflen ein physikalisch orientierter Ansatz bevorzugt,
konnen weitere Voruntersuchungen Hinweise geben, welcher der in Abschnitt
2.4.1 vorgestellten Modelle fiir die Wirbelschichtkonversion von Brennstoff-
partikeln angewendet werden kann. Nachfolgend werden sowohl das global-
kinetische als auch ein kombiniertes Partikelmodell néher erldutert, um nach
der experimentellen Parametrierung einen Vergleich der Modelle vornehmen
zu konnen. Fiir beide Beschreibungsansétze werden ausschliefllich effektive
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Geschwindigkeitskoeffizienten verwendet, weshalb auf eine Indizierung dies-
beziiglich nachfolgend verzichtet wird.

3.2.2.1 Globalkinetisches Modell

Eine globalkinetische Modellierung ermoglicht es, alle umsatzrelevanten Vor-
ginge am Partikel kinetisch zusammenzufassen, weshalb eine globale Ge-
schwindigkeitskonstante, die neben den chemischen Vorgéngen auch Trans-
portvorgéinge beinhaltet, fiir die Beschreibung des Konversionsprozess ver-
wendet wird.
Fiir die reine Entgasung wird vorausgesetzt, dass nur die fliichtige Masse
des Partikels my,; umgesetzt werden kann und eine Restkoksmasse mpx
entsprechend

mp pev(t) = myo(t) + mri (3.22)

zuriick bleibt. Die Anderung der Partikelmasse ist damit der Anderung
der Fliichtigenmasse gleichzusetzen, wobei das als Partikelfeuchte enthal-
tene Wasser Teil der Fliichtigenmasse my 4(t) ist. Wird der fomalkinetische
Ansatz fiir Zerfallsprozesse unterstellt, leitet sich, angelehnt an Gleichung
3.16, fiir die globale Abbaukinetik der Partikelmasse wihrend der Entgasung

dm dm
dtP ’DeU: d;/ol — _kﬂ’L,DeU . mVol(t) (3'23)
ab. Integriert zu
mVOl(t) = Mvol,0 - exp(_km,Dev : t) (3.24)

und in Gleichung 3.22 eingesetzt, ergibt sich mithilfe der Definition my 0 =
mpo — mpx fir den zeitlichen Massenverlauf wéhrend der Entgasung

mp,pes(t) = (Mmpo — MRK) - exp(—km,Dev - t) + MRK. (3.25)

Der Ascheanteil ist hierbei in der Masse des Restkokses mpi enthalten.
Fiir das Volumen des Brennstoffpartikels wird der gleiche formelle Ansatz
gewéhlt, wodurch sich die Berechnungsgleichung zu

Ve pev(t) = (Vo — Vri) - exp(—kv.pev - t) + VrE (3.26)

ergibt. Darin wird statt eines massebezogenen ein volumenbezogener Ge-
schwindigkeitskoeffizient kv, pe, verwendet.

Im Fall der Verbrennung muss aufgrund des vorhandenen Sauerstoffs der
Abbau des entstehenden Kokses fiir die Partikelmassendnderung beriick-
sichtigt werden. Dies erfolgt in einer globalkinetischen Betrachtung iiber die
Verwendung einer verbrennungsspezifischen globalen Geschwindigkeitskon-
stante Ky, comp, wodurch sich, den formalkinetischen Ansatz aus Gleichung
3.16 vorausgesetzt,

dmp

W Comb=— _km,Comb . (mP(t) - ma) (327)
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ergibt. Darin stellt m, die Masse der Asche dar. Integriert ergibt sich der
globalkinetische Ausdruck fiir den zeitlichen Verlauf der Partikelmasse

mp(t) = (mpo —mq) - exp(—km,comp - t)- (3.28)

Zur Beschreibung des Partikelvolumens wird vorausgesetzt, dass das Asche-
volumen vernachlédssighar klein ist und das gesamte Partikel umgesetzt wird,
wodurch sich nach selbigem Ansatz, wie er fiir die Masse Verwendung findet,
fir die Volumenénderung wihrend der Verbrennung

dVp

e |comb= —kv,coms - Vp(t) (3.29)

ergibt. Die zeitliche Entwicklung des Volumens lésst sich demnach mit

VP(t) = VP,O : exp(_kV,Comb : t) (330)

berechnen.

3.2.2.2 Sharp Interface Shrinking Core und Particle Model - SI-
SCP-Modell

Um ein prozessnahes Modell auszuwéhlen und die dafiir entscheidenden Be-
dingungen des betrachteten Partikelprozesses zu identifizieren, werden ex-
perimentelle Erkenntnisse herangezogen.

Die fotografischen Aufnahmen in Abbildung 4.16 sowie die Aufnahmen von
u-CT-Untersuchungen in den Abbildungen 3.4, 3.5 und 3.6, in denen Par-
tikel verschiedener Stadien der Konversion sichtbar sind, zeigen eindeutig
das Vorhandensein einer Konversionsfront (Sharp Interface) und simulta-
ner Oberflachenreaktion. Eine dynamische Modellierung der Partikelmasse
mit einem ortlich auflésenden Ansatz kann fiir derartige Vorgénge sehr ge-
naue Ergebnisse erzielen, wie es zum Beispiel von Gomez-Barea und Leck-
ner (2010) fiir die Vergasung beschrieben wird. Da sich der partikelintern
auflosende Ansatz fiir eine umfassende Prozessbetrachtung im Rahmen die-
ser Arbeit zu komplex gestaltet, nach iiberlagerten Prozessen dennoch un-
terschieden werden soll, wird hier ein Modell zur Beriicksichtigung der Kom-
ponenten und deren Umsatzes entwickelt.

Aus den genannten Beobachtungen leitet sich die Festlegung des gewihl-
ten Partikelmodells ab. Es kommt demnach ein kombiniertes Modell aus
Shrinking Core Model und Shrinking Particle Model zum Einsatz und wird
nachfolgend mit SI-SCP-Modell bezeichnet.

Dabei findet die pyrolytische Zersetzungsreaktion an der internen Reaktions-
front statt, von der aus die Pyrolysegase bis zur Randschicht diffundieren
und der entstandene Koks an der Oberfliche oxidiert. Die Abbildung 3.7
macht die Modellvorstellung anschaulich, worin Bild a) die Entwicklung des
Partikels mit der Verweilzeit im Reaktor darstellt, b) seinen Aufbau mit den
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Abbildung 3.4: ;-CT-Aufnahme eines 6 mm-Pellets nach 3 s in Laborwirbel-
schicht mit Ty ¢ = 750°C

Abbildung 3.5: p-CT-Aufnahme eines 6 mm-Pellets nach 10 s in Laborwirbel-
schicht mit Ty g = 750°C

Abbildung 3.6: p-CT-Aufnahme eines 6 mm-Pellets nach 30 s in Laborwirbel-
schicht mit Ty g = 750°C
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Abbildung 3.7: Schematische Darstellung zum verwendeten Modellansatz

Komponenten Holzkern und Koksschicht und der dazwischenliegenden Re-
aktionszone erkldrt und c) einen qualitativen Schnitt durch das Partikel zur
Darstellung des pyrolytischen Umsatzgrades iiber dem Partikelradius zeigt.
In Letzterem soll hervorgehoben werden, dass die Anderung des Umsatzgra-
des nahezu vollstindig in der Reaktionszone stattfindet.

Die Biomasse wird wihrend der Verbrennung in drei Arten von Produk-
ten umgesetzt. Dazu gehoren die sich um den Biomassekern bildende Koks-
schicht, das gasformige Pyrolyseprodukt, welches durch diese Schicht ent-
weicht, und die gasférmigen Reaktionsprodukte der Koksoxidation. Wird
davon ausgegangen, dass der Wéarmetransport innerhalb der Partikel im
Vergleich zur Reaktionsgeschwindigkeit limitierend ist, so kann eine schar-
fe Konzentrationsgrenze zwischen dem Holz- und Koksanteil angenommen
werden, weshalb die Betrachtung auf diese zwei Feststoffkomponenten be-
schrankt werden kann. Die Partikelmasse setzt sich demnach fiir beide Pro-
zesse, pyrolytische Zersetzung und Verbrennung, entsprechend

mp(t) = mpp(t) +mg(t) (3.31)

aus der Masse des Biomassekerns und der Koksschale zusammen. Das gilt
analog fiir das Partikelvolumen, welches unter der Annahme konstanter
Dichten der zwei Bestandteile mit

mBM(t) + mK(t)

Vp(t) = Veu(t) + Vi (t) = (3.32)
PBM PK
beschrieben werden kann. Die zeitliche Massendnderung kann mit
d d d
T CmBM TK (3.33)

dt dt dt
o7



dt

Dev

Abbildung 3.8: Darstellung der massebezogenen Aufteilung beim pyrolytischen
Biomasseabbau beziiglich der Produktmassenénderungen

als Summe der Massenénderungen dieser Anteile formuliert werden. Der
Umsatz der Biomasse dmpgys/dt in Pyrolysegase und Koks wird fiir beide
betrachteten Prozesse ausschliefllich durch den Vorgang der Entgasung be-
stimmt. Hierfiir wird die Festlegung getroffen, dass die Eduktmasse iiber
den Zeitraum der Konversion anteilig gleichbleibend in die beiden Produkt-
massen zerfillt, wie das Abbildung 3.8 verdeutlicht.

Daraus leitet sich die Annahme ab, dass die Masse des entweichenden Gases
dem Anteil der umgesetzten Biomasse entspricht, der durch den stoffspezi-
fischen Restkoksumsatz agi (siche Gleichung 2.8) festgelegt ist.

Fiir die zeitliche Anderung der Koksmasse im Partikel wird die Entstehung
durch Entgasung dementsprechend mit der Gewichtung (1 — agg) des Bio-
massenabbaus beschrieben, womit sich

dmpg dmpns n dmp oz
dt dt dt

ergibt. Die Vorzeichenwahl basiert darin auf Gleichung 3.33. Wird Gleichung
3.34 in diese eingesetzt, kann fiir die Anderung der Partikelmasse

— _(1- k) (3.34)

dmp N dmpy +de,om
dt RE™ 0t dat

(3.35)

aufgeschrieben werden. Da die anteilige Massenédnderung arxdmpys/dt, die
der entweichenden Fliichtigenmasse entspricht, gleichzusetzen ist mit der
Partikelmassenénderung dmp/dt, die fiir die Entgasung globalkinetisch mit
der Gleichung 3.23 beschrieben wird, lésst sich Gleichung 3.35 zu

dmp de,De'u de,Oaml
a A (3:36)

umformen.

Bevor Gleichung 3.36 zur Berechnung der Partikelmasse wiahrend der Ver-

brennung durch Integration gelést werden kann, miissen fiir die Differential-

quotienten auf der rechten Seite geschwindigkeitsbestimmende Ausdriicke

erstellt werden. Fiir beide Teilprozesse wird ein globalkinetischer Beschrei-

bungsansatz genutzt. Fiir die Massendnderung durch Entgasung wird der in
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Gleichung 3.23 hergeleitete Zusammenhang zu Grunde gelegt, in dem die
Fliichtigenmasse entsprechend Gleichung 3.24 ersetzt wird, und sich somit

dmp

F|Dev = _km,Dev *Mvyol,0 - exp(_km,Dev : t) (337)

ergibt. Auch fiir die zeitliche Anderung der Partikelmasse durch Koksoxida-
tion wird der vereinfachte Potenzansatz entsprechend einer Zerfallskinetik
gewahlt, so dass

dmp

W Oxzi = _km,Oz‘i : (mP(t) - ma) (338)

abgeleitet werden kann. Ein entsprechender Geschwindigkeitskoeffizient k,,, 0z
wird zur Beschreibung der Oxidation herangezogen. Setzt man die Glei-
chungen 3.37 und 3.38 in Gleichung 3.36 ein, lautet der Ausdruck zur Mas-
senénderung fiir ein Brennstoffpartikel wiahrend der Verbrennung

dmp

W - km,Dev *Mvol,0 - eXp(—k'm,Dev ’ t)

= km,0zi - (mp(t) —mg). (3.39)

Dafiir kann mithilfe der Laplace-Transformation eine Losung bestimmt wer-
den. Die sich mit

Myol,0 = MPo — MRK (3.40)

daraus ergebende empirische Modellgleichung

km,Dev (mP,O - mRK)
km,Oazi - km,Dev

mP(t) = (mRO - - ma) : eXp(_knLOzi : t)

km,Dev (mP,O - mRK)

+
km,Ozi - km,Dev

- exp(—Km,Dev * ) + My (3.41)

kann fiir Prozesse mit und ohne Sauerstoff verwendet werden. Dabei ist
zu beachten, dass die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante fiir den Feststoff-
abbrand k,, 0. bei Sauerstoffausschluss gleich null ist. Die Reaktionsge-
schwindigkeitskoeffizienten sind darin unter einheitlichen Betriebsbedingun-
gen und fiir gleiche Partikelausgangsgrofie wahrend des Konversionsverlaufes
konstant.

3.2.2.3 Komponentenbilanzierung

Nachfolgend werden zum besseren Verstdndnis und zur Berechnung dimen-
sionsloser Kennzahlen die Komponenten Biomasse und Koks separat bilan-
ziert. Die zeitlichen Umsatzverldufe beschreiben jeweils Masse und Volumen
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des Holzkerns und der Koksschicht. So ist es moglich, den Partikelprozess
zu beurteilen und zusétzlich die gewdhlten Ansétze zu iiberpriifen.
Die Koksschichtdicke sy, die fiir sphirische Partikel mit

_ 3 3
oo — dp 2alBM _ % <ivp> _ % (iVBM> (3.42)
berechnet werden kann, spielt vor allem fiir den Diffusionsprozess wahrend
der pyrolytischen Zersetzung und damit fiir die Damkdohler-Zahl zweiter Art
eine entscheidende Rolle. Hier geht laut Gleichung 2.35 der Stofftransport-
weg quadratisch ein und wird nachfolgend mithilfe des SI-SCP-Modells be-
rechnet.
Zur Berechnung des erforderlichen Partikelvolumens Vp sind laut Gleichung
3.32 die zeitlichen Verldufe der Holzkernmasse und der Koksmasse erforder-
lich. Fiir erstere wird das globalkinetische Entgasungsmodell in differentieller
Form, wie in Gleichung 3.23 gezeigt, angewendet.
Der Annahme folgend, dass die Umwandlung der Biomasse in Koks massen-
anteilig mit (1-arx) beschrieben wird (siche Abbildung 3.8), kann in der
Summe der Massenédnderungen (siehe Gleichung 3.33) die Koksmassenénde-
rung substituiert werden, wodurch sich

dmppy 1 de,Dev

= 3.43
dt QRK dt ( )

ergibt. Unter Verwendung der Gleichung 3.37, die den Entgasungsprozess
beschreibt, ldsst sich mit der Definition der anfianglichen Fliichtigenmasse
(siehe Gleichung 3.40) der Biomasseabbau

dmpy i mpo — MRK
— —hm,Dev *
dt ORK

- exp(—Km,Devt) (3.44)

ableiten, woraus sich nach Integration und der Definition von agx (siehe
Gleichung 2.8) der Masse-Zeit-Verlauf fiir die Biomasse

mpo — MRK

- exp(—km, pevt) = mpo - €xp(—kpm peot)  (3.45)
QRK

mpmp (t) =
ergibt. Es ist dafiir festgelegt, dass die urspriingliche Masse der Biomas-
se der Anfangsmasse des Partikels gleicht. Die zeitliche Funktion beziiglich
der Biomasse in Gleichung 3.45 ist sowohl fiir die Entgasung als auch fiir
Verbrennung giiltig.
Die zeitliche Massenénderung des Koksmantels kann unter Verwendung von
Gleichung 3.34 und der zeitlichen Masseninderung des Biomassekerns (siehe
Gleichung 3.44) berechnet werden. Unter inerten Bedingungen ergibt sich
demnach

dm
TK Dev= _<1 - aRK)mP,O : km7Dev : exp(_km,Devt)7 (346)
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woraus sich der Masse-Zeit-Verlauf fiir Koks wéhrend der pyrolytischen Zer-
setzung

mK(t) = mRK(l - exp(—km,pevt)) (3.47)
ableiten l&sst.
Fiir den Verbrennungsprozess bleibt die Massendnderung durch Oxidation
nicht unberiicksichtigt, weshalb dmp/dto,; mit Gleichung 3.38 einflieit. Da~
mit werden Entstehung und Abbau des Kokses zu

de
dt |Comb: - (1 - aRK)mP,O ‘ km,DeU . eXp(—k’m’Devt)
= (mpo —ma) - exp(—km,0ait) (3.48)
zusammengefasst.

Unter Verwendung der ermittelten Geschwindigkeitskoeffizienten ky, pe, und
km,0zi fiir die Teilprozesse ergeben sich aus den hergeleiteten Gleichungen
fiir die beiden Komponentenmassen die je nach Prozessmodus in Abbildung
3.9 (Entgasung) oder Abbildung 3.10 (Verbrennung) dargestellten, zeitli-
chen Verldufe. Aus dem SI-SCP-Model (siehe Gleichung 3.41) lisst sich die
Masse des gesamten Partikels mp(t) berechnen, welche jeweils zur Kontrolle
ebenfalls iiber der Prozesszeit aufgetragen ist. Die Masse des Ausgangsma-
terials mpys(t) nimmt, Gleichung 3.45 folgend, in beiden Varianten gleich
stark ab, da der Einfluss von vorhandenem Sauerstoff auf die Entgasung
als Teilprozess vernachldssigt wurde. Wéahrend der Entgasung, wie Abbil-
dung 3.9 zeigt, fillt die Partikelmasse innerhalb der Entgasungszeit auf den
Restkokswert mpg herab, wihrend die Koksmasse (siche Gleichung 3.47)
auf jenen heranwiéichst. In der Darstellung beziiglich der Verbrennung (siehe
Abbildung 3.10) ist eine andere Konversionszeit dargestellt, da die Oxidati-
on im Vergleich zur Entgasung sehr langsam verlduft, die Entstehung sowie
der Abbau des Kokses aber deutlich gemacht werden sollen.

Fiir beide Prozesse ist anhand der Massenverliufe und Komponentendich-
ten eine Berechnung der Komponenten-Volumina und damit entsprechend
Gleichung 3.42 der Schichtdicke fiir die Kokshiille moglich. Die Ergebnisse
fiir den zeitlichen Verlauf sx (¢) sind fiir unterschiedliche Temperaturen und
Partikelgrofien in Abbildung 3.11 dargestellt. Zu Vergleichszwecken sind zwei
Partikelgrofien herangezogen worden, die auch zur experimentellen Bestim-
mung der Kinetik verwendet wurden. Die jeweilige Bezeichnung mit 1d1 und
1d2 leitet sich aus dem Durchmesser-Linge-Verhéltnis der Versuchspartikel
ab. Trotz dessen, dass die Partikelmodellierung auf sphérischen Partikeln
mit dquivalentem Kugelvolumen basiert, steht die Angabe hier stellvertre-
tend fiir die Zuordnung der modellhaften Berechnung zu den experimentell
genutzten Pellets mit 6 mm Durchmesser und 6 mm Lénge (1d1) bzw. 12
mm (1d2) Lénge mit ihren jeweiligen Anfangs-, Restkoks- und Aschemassen.
Die fiir die Simulation dieser Verldufe verwendeten Parameter sind der Ta-
belle 3.2 zu entnehmen.
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Abbildung 3.9: Berechneter zeitlicher Verlauf der Komponentenmassen und der
Partikelmasse eines 1d1- Partikels wéhrend der Entgasung bei 750 °C
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Abbildung 3.10: Berechneter zeitlicher Verlauf der Komponentenmassen und der
Partikelmasse eines Partikels mit {p/dp = 1 wihrend der Verbrennung bei 750 °C
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Tabelle 3.2: Simulationsparameter fiir die Komponentenbilanz und die Schicht-
dickenberechnung

Parameter Simulationswert
ORK 0,87
pplkg/m?] 1160
piclkg/m?] 213,1

1d1 1d2
mRQ[g] 0,201 0,428
mprx|(g] 0,0263 0,0611
me|[mg] 0,482 1,027
Tg[°C] 750 850 750 850

Em.pev[1/s]  0,06686 0,05403 0,09797  0,06799
km,0xi[1/5] 0,00512 0,00517 0,003475 0,005116

5
g 4
& —Dev, Id1, 750 °C
L 3 -=Dev. Id1, 850 °C
= - - Dev, 1d2, 750 °C
;b: — Dev, 1d2, 850 °C
% 2 — - Comb, Id1, 750 °C
7] --=-Comb, Idl1, 850 °C
'MO —Comb, 1d2, 750 °C
: — ~Comb, 142, 850 °C

1 on

0

0 100 200 300 400

Zeit [s]

Abbildung 3.11: Berechnete Schichtdicken der Kokshiille fiir unterschiedliche Pro-
zesstemperaturen und Partikelgréfien
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Ganz eindeutig stimmt der qualitative Verlauf der Komponentenmassen
und Schichtdicken mit den Modellvorstellungen fiir beide Prozesse iiberein.
Waéihrend der Entgasung entsteht eine Koksschicht, die fiir den Grenzfall
der Pyrolyse den Radius des Kokspartikels darstellen wiirde. Im Gegen-
satz dazu setzt bei dem Verbrennungsmodus nach wenigen Sekunden der
simultane Abbau der Koksschicht ein, dessen Kinetik nach der vollstidndigen
Entgasung bei ca. 200 Sekunden allein fiir die Verdnderung der Koksschicht-
dicke und des Gesamtpartikelsradius verantwortlich ist, wie das qualitativ
bereits der Massenverlauf von Koks und Partikel in Abbildung 3.10 zeigt.
Vergleicht man die berechneten Schichtdickenverldufe eines Prozessmodus
und einer Partikelgrofle fiir die zwei untersuchten Temperaturen wird au-
Berdem deutlich, dass der Aufbau der Koksschicht bei hoherer Temperatur
(T's = 850 °C) jeweils schneller von Statten geht als der bei niedrigerer Tem-
peratur (T = 750 °C). Der Einfluss der Partikelgroe auf die anfiingliche
Dynamik scheint hingegen eher gering auszufallen. Die Prozesstemperatur
beeinflusst auferdem die Lage des Maximums der Schichtdicke bei gleicher
Ausgangspartikelgrofie. Die schnellere Koksbildung bei hoheren Tempera-
turen sorgt fiir eine Verschiebung des Maximums nach oben und auf einen
spéteren Zeitpunkt.

3.2.2.4 Effektive Geschwindigkeitskoeffizienten

Fiir beide Herangehensweisen der Partikelumsatzmodellierung, die globalki-
netische sowie die halb-empirische nach dem kombinierten SI-SCP-Modell,
miissen die bereits erwdhnten Geschwindigkeitskoeffizienten bestimmt wer-
den, die die chemischen und physikalischen Prozessdynamiken widerspie-
geln. Dies wird durch die Nutzung experimenteller Daten zum Masse- und
Volumenverlauf einzelner Partikel wdhrend der Wirbelschichtkonversion rea-
lisiert, wie es Gomez-Barea u. a. (2007) empfehlen. Die Versuche zur Ermitt-
lung der erforderlichen Messpunkte und eine entsprechende Versuchsiiber-
sicht iiber Temperaturen und Partikelgrofien sind dem Abschnitt 4.4 zu
den Untersuchungen an der Laborwirbelschicht zu entnehmen. Eine detail-
lierte Beschreibung zur Bestimmung der Umsatzgeschwindigkeitskoeffizien-
ten fiir alle Modelle und deren Ergebnisse ist im Abschnitt 5.3 zur Para-
metrierung zu finden. Abbildung 3.12 zeigt beispielhaft das Ergebnis ei-
ner solchen Regression zur Bestimmung des Geschwindigkeitskoeffizienten
km,comp fiir den globalen Beschreibungsansatz des Verbrennungsprozesses
anhand der entsprechenden Modellgleichung 3.28). Dies geschieht auf Ba-
sis der ebenfalls dargestellten Messpunkte fiir die Verbrennung eines 1d2-
Partikels (mpo = 0,428 g) bei 900 °C' und weist generell auf eine gute
Anpassung hin. Jedoch wird fiir den Bereich der ausschliefilichen Koksver-
brennung am Ende der Umsetzung ab ca. 40 Sekunden deutlich, dass die
globale Kinetik dafiir nicht optimal ist. Dies unterstiitzt die Notwendigkeit,
das SI-SCP-Modell, nachfolgend auch Schalenmodell genannt, anzuwenden.
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Abbildung 3.12: Messpunkte eines Masse-Zeit-Verlaufs mit Parametrierungskur-
ve zur Identifizierung des Umsatzgeschwindigkeitskoeffizienten k., coms

3.2.2.5 Partikeltemperatur

Die Temperaturabhéngigkeit der Geschwindigkeitskoeffizienten nach Arrhe-
nius, die auch fiir alle verwendeten Koeflizienten angenommen wird, setzt
die Kenntnis der Partikeltemperatur nach Gleichung 2.28 voraus. Die Par-
tikeltemperatur ist jedoch nicht, wie bereits erldutert, als konstante Grofle
anzusehen. Eine instationére Berechnung der Partikeltemperatur ist in die-
sem Rahmen aufgrund der hohen Variabilitdt der eingehenden Parame-
ter (Cp,ép,dp,dpm«e) nicht moéglich. Erschwert wird die Beschreibung der
Aufheizung durch die simultane Massenénderung, in deren Berechnung die
Partikeltemperatur eingeht und welche ihrerseits Einfluss auf die Tempe-
raturberechnung nimmt. Fiir den Fall der Verbrennung kommt aufler der
instationédren Aufheizung noch die Warmeentwicklung durch Reaktion hin-
zu. Sobald die Koksoxidation an der Partikeloberfliche einsetzt, erfahrt das
Partikel durch die exothermen Reaktionen eine Erhitzung iiber die Reaktor-
temperatur hinaus. Diese Ubertemperaturen, wie sie von Borghardt (1996)
dokumentiert werden, kénnen bis zu 100 K betragen. Es kann demnach keine
exakte Reaktionstemperatur angenommen werden. Fiir die Modellierung der
Partikelmasse bzw. des Umsatzes wird deshalb die Wirbelschichttemperatur
als Prozessvariable verwendet. So kénnen empirisch ermittelte Kinetiken als
Funktion der Wirbelschichttemperatur bestimmt werden ohne Temperatur-
verteilungen oder Auftheizraten beriicksichtigen zu miissen.

3.2.3 Dimensionslose Kennzahlen zur Einzelpartikelkonver-
sion

Uber die Ursache und die Auswirkungen der offensichtlichen Ausbildung
eines groffen Konversionsgradienten konnen dimensionslose Kennzahlen de-
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taillierter Aufschluss geben und somit die Auswahl des vorgestellten An-
satzes des Einzelpartikelmodells untermauern. Zusammenhéngende Phéno-
mene des Wirme- bzw. Stofftransportes ins Verhéltnis zu setzen, macht es
generell moglich jeweils einen dominanten, bestimmenden Vorgang heraus-
zuarbeiten. Die Biot-Zahl gibt das Verhéltnis von duflerem Warmeeintrag zu
innerem Wirmetransport wieder. Die Dajr-Zahl gibt Aufschluss iiber das
Geschwindigkeitsverhéltnis von Diffusion und Reaktion. Wie ein Prozess in-
nerhalb des Partikels ablduft, héingt laut der Definition dieser Groen (siehe
Abschnitt 2.4.2.1) von verschiedenen Bedingungen ab. Dazu gehoren die auf-
geprégte Heizrate, die der Warmeiibergangskoeffizient ap p mitbestimmt,
die Partikelgrofle, die Warme- bzw. Stofftransportfidhigkeiten des Materials,
sowie die Reaktionskinetik selbst. Um Aussagen zu diesen Prozessbeurtei-
lungskriterien machen zu kénnen, werden nachfolgend die Berechnungen der
Biot-Zahl, sowie der Damkohler-Zahl zweiter Ordnung erldutert und inter-
pretiert.

3.2.3.1 Biot-Zahl

Mithilfe der Biot-Zahl ldsst sich ein aufzuheizendes Partikel als thermisch

dick oder thermisch diinn charakterisieren. Die dafiir kritische Biot-Zahl fiir

Kugeln ist laut Di Blasi (2008) Bi = 0, 1. Berechnet wird die dimensionslose

Kennzahl hierbei mit

app-rp(t)
Ap ’

Die charakteristische Lénge soll dem Partikelradius des sphérischen Brenn-
stoffpartikels entsprechen. ap p ist der Warmeiibergangskoeffizient, der un-
ter Wirbelschichtbedingungen vorliegt. Am Beispiel der Entgasung soll in
diesem Abschnitt ein zeitlicher Verlauf der Biot-Zahl wihrend des Vorgangs
berechnet werden.

Bi = (3.49)

Bei der thermochemischen Biomassekonversion dndern sich die stofflichen
Eigenschaften der Holzpellets im Verlauf der Umsetzung. So ist die Warme-
leitfahigkeit des Feststoffes Ap zeitabhingig zu bestimmen. Deshalb muss
ein Ansatz gefunden werden, mit dem die Wirmeleitfihigkeit naherungs-
weise berechnet werden kann. Hierzu wird die Masse des Holzpellets fiir
den Konversionsvorgang auf die zwei verschiedenen Komponenten (Holz und
Koks) aufgeteilt, wodurch iiber Massenanteile eine mittlere Wérmeleitfihig-
keit nach

)\p(t) :)\BM(T)~:EBM(t)+)\K(T)-CCK(t) (350)

bestimmt werden kann. Darin sind xpps(t) und zx = 1 — xpas(t) die Mas-
senanteile von Holz bzw. Koks, welche von der Konversionszeit abhéngen.
Fiir das Zwei-Stoff-System gilt somit

lTBM(t) + .TK(t) =1. (3.51)
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Fiir die Bestimmung der Massenanteile wird der pyrolytische Umsatz apey,
der die Umwandlung des Holzmaterials in porésen Koks beschreibt, heran-
gezogen. Aus seiner Definition in Gleichung 3.21, den beschriebenen Modell-
gleichungen aus Abschnitt 3.2.2.1 und der Beziehung zwischen dem Umsatz

und dem Pyrolysegrad

(6%
Apey = —— (3.52)
ORK

kann die Umsatz-Zeit-Kurve
apev(t) =1 — exp(—km, pev - t) (3.53)

dimensionsunabhéingig aufgestellt werden. Dabei wird davon ausgegangen,
dass der Wert von ap., dem Koksanteil entspricht. Wegen der Schliefibe-
dingung wird die Differenz 1 — ape, dem Holzanteil zugewiesen, woraus sich

xpym(t) =1 — apey(t), (3.54)
Ti(t) = apey(t) (3.55)

ergeben, die zur Gewichtung der Warmeleitfahigkeiten der Komponenten
eingesetzt werden. Die Schwierigkeit zur Abschétzung der spezifischen Warme-
leitfahigkeiten besteht hierbei in der unbekannten Temperaturverteilung im
Feststoff, welche sich ebenfalls zeitlich &ndert. Zur Vereinfachung und ersten
Néherung der gesamten Warmeleitfahigkeit Ap werden die variablen Wiér-
meleitfahigkeiten durch konstante Grofen fiir die Grenzfille ersetzt. Dabei
wird unterstellt, dass die Warmeleitfahigkeit zu Beginn ausschlielich durch
Holz bei Raumtemperatur bestimmt wird und sich am Ende aus den Bedin-
gungen eines heiflen, porosen Kokspartikels ergibt, womit die Ausdriicke

Ap(t=0) = Ap(ape =0) (3.56)
= Apm(To),
Ap(t - 00) = Ap(apey =1) (3.57)
= Mx(Tp)

gelten. Aufgrund der stark steigenden Porositdt, nimmt die Warmeleitfihig-
keit des Partikels ab. Damit ist der Endwert Ap(t — oo) fiir hohe Tempera-
turen und Umsatzgrade stets kleiner als der Anfangswert Ap(t = 0).

Die durch Temperaturzunahme steigende Wirmeleitfihigkeit der nicht um-
gesetzten Holzbestandteile wird vernachlissigt. Aus den angegebenen Bezie-
hungen ergibt sich

)\P(t) = (1 — CkDev(t)) . ABM(T()) + OéDev(t) . /\K(TB) (3.58)

fiir den zeitlichen Verlauf der mittleren partikuldren Warmeleitfahigkeit, wie
er in Abbildung 3.13 dargestellt ist.
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Abbildung 3.13: Wéarmeleitfihigkeit des Partikels mit der Zeit

Parameter Wert  Einheit Quelle
ABM 0,23  W/mK Guo u.a. (2013)
AK 0,071 W/mK Sreekanth u. a. (2008)
app 250  W/m?K abgeschiitzt nach Wunder (1980)
Em, Dev 0,0668 1/s eigene Untersuchung
arkl-] 0,87 - eigene TGA
Tws 750 °C

Tabelle 3.3: Zur Berechnung des Verlaufs der Biot-Zahl verwendete Parameter

0

Biot-Zahl bei ¢t

0 I | I | I
0 1 2 3 4 5 6

Anfangsradius rpo [mm]

Abbildung 3.14: Biot-Zahlen fiir verschiedene Ausgangspartikelgrofien rp
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Abbildung 3.15: Biot-Zahlen fiir die Partikelkonversion von Holz verschiedener
Partikelgrofien

Der Partikelradius fiir den iiberlagerten Aufheiz- und Entgasungsprozess als
Funktion der Zeit wird aus den Volumina der beschriebenen Partikelmodel-
le berechnet. Die verwendeten Berechnungsparameter sind in Tabelle 3.3
aufgefiihrt.

Fiir Holz als Biomasse und eine angenommene Partikelgréoe zwischen 0,01
und 5 mm ldsst sich die in Abbildung 3.14 gezeigte Funktion der Biot-
Zahl vom Ausgangsdurchmesser rpo generieren. Es wird deutlich, dass die
Waérmeleitung im Brennstoffpartikel den Warmetransport limitiert und da-
mit auch die Konversion selbst. Das entspricht den Uberlegungen von Gomez-
Barea und Leckner (2010), welche fiir Wirbelschichtprozesse zur Pyrolyse
von feuchten Biomassen eine Biot-Zahl Bi > 1 einteilen.

Um Aussagen zur Biot-Zahl fiir den gesamten Prozess zu treffen, kann Ab-
bildung 3.15 herangezogen werden. Darin wird deutlich, dass mit fortschrei-
tender Prozesszeit, mit der zwar die Partikelgréfie abnimmt, die Biot-Zahl
jedoch trotz dessen zunimmt. Dafiir ist der sich von Holz zu Koks wandelnde
Stoff und die sich damit verringernde effektive Warmeleitfahigkeit des Parti-
kels verantwortlich (siehe Abbildung 3.13). Ganz klar geht aus den grafischen
Darstellungen zur Biot-Zahl hervor, dass es sich um thermisch dickes Ma-
terial handelt und demnach ein Gradient beziiglich der Partikeltemperatur
vorliegen muss, womit die Ergebnisse der Berechnungen die Annahmen des
entwickelten SI-SCP-Models bestétigen.
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3.2.3.2 Damkoéhler-Zahl

In diesem Abschnitt wird die Bestimmung des zeitlichen Verlaufes der Dam-
kohler-Zahl fiir Brennstoffpartikel wiahrend der Verbrennung in der Wirbel-
schicht erlautert. Ausgangsgleichung fiir die Damkohler-Zahl zweiter Art

2
ks3,

Darr = (3.59)

Degy

ist Gleichung 2.35, die dem vorliegenden Prozess angepasst ist. Hierbei
soll die Kennzahl das Verhiltnis der chemischen Reaktionsgeschwindigkeit
der pyrolytischen Zersetzung zur Diffusionsgeschwindigkeit der Pyrolysegase
durch den Koksmantel wéhrend der Verbrennung darstellen.
Darin ist sx die Schichtdicke des Koksmantels, die als charakteristische
Lénge fiir diesen Vorgang gesehen wird und D¢y der effektive Porendiffusi-
onskoeffizient einer bestimmten Gaskomponente innerhalb der Koksporen.
Die chemische Reaktionsgeschwindigkeit wird durch den Koeffizienten k cha-
rakterisiert und iiber den Arrhenius-Ansatz (siehe Gleichung 2.28) berech-
net. Die dabei verwendete Temperatur soll der Reaktortemperatur bzw. der
Prozesstemperatur in der Wirbelschicht entsprechen, da keine Informationen
vom Inneren des Partikels vorliegen. Die Arrhenius-Parameter werden unter
Annahme einer Reaktionsordnung von n = 1 aus einer TGA des Brennstoffs
geméfl der Maximalumsatzmethode nach Huang u.a. (2011) bestimmt und
in Gleichung 2.28 zu

1 88000-L
k= 74000~ - exp (—M) (3.60)

eingesetzt. Die Reaktionsgeschwindigkeit der pyrolytischen Zersetzung ent-
lang der Reaktionsfront im Partikel ist damit definiert. Der zeitliche Verlauf
der Schichtdicke sk (t) wird entsprechend den Herleitungen des letzten Ab-
schnitts 3.2.2.3 mit Gleichung 3.42 berechnet.

Zusétzlich muss der effektive Diffusionskoeffizient mit

€
Dejs = Dins -~ (3.61)

berechnet werden, wofiir der polynére Diffusionskoeffizient D; s mithilfe
der Porositéit und der Tortuositéit entsprechend den Feststoffverhéltnissen
angepasst wird.

Welchem Mechanismus die Porendiffusion unterliegt, kann laut Bielza u. a.
(2002) anhand der Knudsen-Zahl entschieden werden, die mit

A

Kn =
dpm"e

(3.62)

das Verhiltnis zwischen der freien Weglénge der Gasmolekiile A und dem Po-
rendurchmesser des Feststoffes wiedergibt. Die Einteilung sieht drei Bereiche
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vor, wobei Kn > 1 fiir eine Knudsen-Diffusion steht, mit Kn < 1 grundsétz-
lich eine molekulare Porendiffusion zu assoziieren ist und fiir Km < 1/3
der Einfluss der Gewundenheit der Poren vernachlissigt werden kann, da
sogenannte Zylinderporen vorliegen. Fiir einen minimalen Porendurchmes-
ser wird zur iiberschlidgigen Berechnung der vorliegenden Knudsen-Zahl der
kleinste in der Literatur fiir Holzfasern angegebene Wert von dpore = 1 um
verwendet, der von Hosli und Bosshard (1979) fiir Buchenholz angegeben
wird. Die freie Wegliénge der Molekiile hingt von dem Molekiildurchmesser
dyror und der Temperatur ab. Mit einer Grofle von dyy,; = 0,46 nm fiir Koh-
lenstoffdioxid (aus Moore (1990)) als maximalen Molekiildurchmesser der
beteiligten Spezien und einer angenommenen Temperatur von 7' = 800°C
kann unter Verwendung der kinetischen Gastheorie A = 133 nm ermittelt
werden, womit sich eine Knudsen-Zahl von Kn = 0,133 ergibt. Entspre-
chend den Erlauterungen zur Einteilung weist die Berechnung darauf hin,
dass die Tortuositét 7, die als Verhéltnis zwischen effektiver Porenldnge und
der Korperdicke gilt, gleich eins zu setzen ist, da fiir Zylinderporen, diese
GroBlen gleich sind. Da nach Sreekanth u. a. (2008) die Porengroéfie von Koks
bis auf 100 um ansteigen kann, gilt entsprechend der indirekten Proportio-
nalitdt in Gleichung 3.62 die Annahme 7 = 1 fiir den gesamten Prozess der
Partikelwandlung.
Der Diffusionskoeffizient einer Komponente i innerhalb eines Gasgemischs
D; 1, auch polynérer Diffusionskoeffizient genannt, kann durch die von Wil-
ke (1950) entwickelte Mittelwertgleichung
11—
Diy = —- (3.63)
Di;

berechnet werden. Dabei flieBen die bindren Diffusionskoeffizienten D; ; der
im Gasgemisch beteiligten Komponenten und deren jeweiliger Stoffmengen-
anteil z; ein. Es ist zu bedenken, dass die bindren Diffusionskoeffizienten D; ;
temperaturabhéngig sind. Durch einen Potenzansatz nach Miiller (zitiert in
Specht (2010)) und den binéren Diffusionskoeffizienten bei Standardbedin-
gungen konnen sie je nach Temperatur mit

T n
In

berechnet werden, wobei die Temperaturen hier in Kelvin angegeben werden
miissen.

Die Berechnung des polynéren Diffusionskoeffizienten erfordert eine Bezugs-
komponente i, die hier anhand der Molanteile gewédhlt wird.

Die Stoffmengenanteile &; und Z; werden entsprechend der Bruttoreaktions-
gleichung der Pyrolyse aus den stochiometrischen Faktoren v;,1 ermittelt.
Die dominierende Komponente im Gasgemisch stellt mit Zoo = 0,419 Koh-
lenstoffmonoxid CO, wie Tabelle 3.4 zeigt. Die in den Poren vorhandene
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Tabelle 3.4: Molanteile, bindre Diffusionskoeffizienten bei Standartbedingungen
und Faktor zur Temperaturkorrektur fiir beteiligte Gaskomponenten

Komponente ;1 Zi Dco.jn [em? /5] n
aus Specht (2010)

coO 4,745 0,419
Hy0 1,549 0,137 0,221 1,75
CO, 0,523 0,046 0,135 1,72
Hy 2,282 0,201 0,66 1,66
CH, 92232 0,197 0,19 1,67

Luft wird hierbei vernachlissigt, da sie verdringt wird. Die erforderlichen
Parameter zur Berechnung des polynédren Diffusionskoeffizienten sind der
Tabelle 3.4 zu entnehmen.

Die Berechnungsparameter fiir den eingehenden Schichtdickenverlauf sind
bereits im entsprechenden Abschnitt 3.2.2.3 in Tabelle 3.2 aufgelistet. Auch
die Parametervariationen beziiglich der Temperatur und der Partikelgrofie
gleichen den dort angegeben Werten. Damit kénnen die Damkohler-Zahlen
berechnet und Vorgénge am Einzelpartikel hinsichtlich des dominierenden
Prozesses wihrend der Umsetzung beurteilt werden. Die Ergebnisse und
zugrunde liegenden Schichtdickenverldufe sind in den Abbildungen 3.16 bis
3.21 temperatur- und partikelgroflenabhéngig dargestellt.

Die Schichtdicke des zu durchdringenden Kokses steigt bei den gréfleren 1d2
Partikeln linger an als die der ld1-Partikel wie die Abbildungen 3.16 und 3.17
zeigen. Auch der simultane oxidative Abbau des Kokses kann dem nur be-
grenzt entgegenwirken, da er langsamer abléuft. Dies wird auch im Vergleich
der Anstiegsbetrige offensichtlich. Der Abstieg nach dem Peak, welcher den
Abschluss der Entgasung darstellt, ist in beiden Fallen und fiir alle unter-
suchten Temperaturen langsamer als der Anstieg der Koksbildungsphase.
Die Damkohler-Zahlen der beiden verglichenen Partikelgrofien 1d1 und 1d2
weisen beziiglich der Dynamik keine gravierenden Unterschiede auf. Eindeu-
tig ist hingegen die Differenz der maximalen Werte. Einen erheblichen Ein-
fluss auf die Damkohler-Zahl und auch auf die Lage des Maximums hat die
Reaktortemperatur, da sie ausschlaggebend fiir den Reaktionsgeschwindig-
keitskoeffizienten ky, pe, ist (siche Tabelle 3.2). Die Verldufe machen deut-
lich, dass mit steigender Temperatur die Schichtdicke schneller steigt. Sie
geht quadratisch in die Berechnung der Damkohler-Zahl ein, weshalb sich
der Einfluss derartig auswirkt, wie die entsprechenden Abbildungen 3.18
und 3.19 zeigen. Eindeutig ist auflerdem, dass schon nach kurzer Verweilzeit
im Reaktor je nach Bedingungen die Damkd&hler-Zahl von eins iiberschrit-
ten wird, die laut Definition (siche Gleichung 3.59) und den ausfiihrlichen
Angaben von Gomez-Barea und Leckner (2010) die Grenze fiir einen ki-
netikbestimmten Massenverlust darstellt. Die detaillierte Ansicht fiir den
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Abbildung 3.16: Koksschichtdicke
wéhrend der Verbrennung von 1d1-
Partikeln

16 T
) 750°C
L N - 800 °C
[ T S S 850 °C
< 10
N
S
‘g
g 6
A .
4 for?
2 i
1d1, Verbrennung

0 50 100 150 200
Zeit [s]

Abbildung 3.18: Damkohler-Zahl
wéhrend der Verbrennung von 1d1-
Partikeln
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Abbildung 3.20: Anfangswerte
der Damkohler-Zahl fiir Verbren-
nung von ld1-Partikeln
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Abbildung 3.17: Koksschichtdicke
wéhrend der Verbrennung von 1d2-
Partikeln
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Abbildung 3.19: Damkohler-Zahl
wéahrend der Verbrennung von 1d2-
Partikeln
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Abbildung 3.21: Anfangswerte
der Damkohler-Zahl fiir Verbren-
nung von 1d2-Partikeln



Beginn der Konversion (sieche Abbildungen 3.20 und 3.21) zeigt den Uber-
gang vom kinetikbestimmten zum transportbestimmten Regime anhand der
Trennungslinie bei Dajr = 1.

Zusammenfassend ist festzustellen, dass die Ausprigung eines Konversions-
gradienten hauptséchlich auf eine Warmeeintragshemmung zuriickzufithren
ist, wie die Berechnungen zur Biot-Zahl zeigen. Die stoffliche Umwandlung
héngt iiber den Arrhenius-Ansatz (Gleichung 2.28) von den thermischen
Bedingungen ab, wodurch die Temperaturfront auch zur Umsatzfront wird.
Auflerdem stellt die Diffusion der Zersetzungsprodukte nach kurzer Um-
wandlungszeit ebenfalls einen limitierenden Prozess dar, was die Darstellun-
gen zur Damkohler-Zahl zweiter Ordnung schlieflen lassen.

Die Vielzahl der wihrend des Prozesses verinderlichen Partikeleigenschaf-
ten erfordert fiir die Gesamtbetrachtung einige Vereinfachungen. Diese sind
nachfolgend aufgelistet:

e Interne Gradientenbildung bzgl. Temperatur, Porenausdehnung und
Konzentration wird innerhalb der jeweiligen Geschwindigkeitskoeffizi-
enten fiir den Partikelabbau beriicksichtigt.

e Globale Kinetiken fiir Gesamtprozess und iiberlagerte Teilprozesse sind
als Funktionen der Wirbelschichttemperatur Tyyg und der Partikel-
grofle aus experimentellen Ergebnissen in Kapitel 5 abgeleitet.

o Stofflich gleichverteilte Zersetzung der Biomassepartikel: Umsatzkine-
tik entspricht der Entstehungskinetik aller Produktkomponenten.

3.3 Populationsbilanzmodell

Im nachfolgenden Abschnitt wird die Anpassung der im Kapitel 2.5 vor-
gestellten Popululationsbilanzierung fiir den Verbrennnungsprozess in der
Wirbelschicht vorgestellt. Die Bestimmung der enthaltenen Terme sowie ih-
re Bedeutung im Prozessmodell werden umfassend erldutert.

3.3.1 Populationsdynamische Bilanzierung des Brennstoffs

Wiéhrend bei formulierenden Prozessen, wie der Granulation oder Aggregati-
on, die fiir das Partikelkollektiv geltenden Anderungsraten G; mit Wachstum
verbunden sind, wie es unter anderem Rieck u.a. (2015) und Hampel u. a.
(2013) beschreiben, miissen sie im Anwendungsfall der thermochemischen
Konversion fester Brennstoffe deren Abbau widerspiegeln. Die allgemein for-
mulierte Gleichung 2.38 muss demnach mit Eigenschaften und Anderungs-
raten ausgestattet werden, welche den Partikelumsatz quantitativ abbilden
konnen. Geméf den Darstellungen dieses Vorgangs in Abschnitt 3.2, ergeben
sich mehrere Partikeleigenschaften deren Verteilungséinderung Fortschritte
des Prozesses beschreiben:
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Partikelfeuchte

Partikelgrofie
Partikeldichte

Partikelmasse

e Partikelenthalpie

Die Partikelfeuchte wiirde nur einen kleinen Abschnitt des Gesamtprozes-
ses widerspiegeln und wird demnach nicht explizit beriicksichtigt. Zahlrei-
chen Quellen (u.a. Di Blasi (2008), Detournay (2011), Altun u.a. (2004))
ist gleichermaflen zu entnehmen, dass die Partikelgrofie bzw. die Vertei-
lung der Partikelgrofle des Brennstoffs einen erheblichen Einfluss auf die
Kinetik der Konversionsprozesse hat. Dies hat den Hintergrund, dass die
Konversion grofierer Brennstoffpartikel mehr einer thermischen sowie dif-
fusionsverursachten Hemmung (’thermal thick particle’ (Di Blasi (2008)))
unterliegt, als die kleiner Partikel, die als thermisch diinn einzuschétzen
sind (Bi < 0,1). Bis auf die Staubfeuerung trifft die thermisch dicke Cha-
rakterisierung auf die meisten Konversionsprozesse von Festbrennstoffen zu,
weshalb eine partikelgroflenabhiingige Kinetik eine hohere Genauigkeit
der Prozessbeschreibung verspricht. Neben der Verringerung des Partikelvo-
lumens, welches zur Groéfencharakterisierung genutzt wird, findet wéhrend
der Umwandlung auch eine Dichtednderung bis zum Zustand des Kokspar-
tikels statt. Dies erfordert fiir eine eindeutige Zuordnung aller Individuen im
Kollektiv die Beriicksichtigung einer weiteren Partikeleigenschaft. Aus mes-
stechnischen Griinden wird jedoch die Partikelmasse anstelle seiner Dichte
verwendet, da sie in Anbetracht der bekannten Partikelgréfie berechenbar
ist. Deshalb werden in Gleichung 2.38 die Partikelmasse und das Partikelvo-
lumen als unabhéngige Eigenschaftskoordinaten beriicksichtigt, womit sich
fiir einen kontinuierlichen Wirbelschichtprozess zur thermochemischen Um-
setzung von Biomasse ohne Beriicksichtigung von Bruch und Abrieb die
zweidimensionale Populationsbilanzgleichung

on 0 0

E__%( mp‘”)—ﬁ(
ergibt. Darin stellt der erste Term der rechten Seite den Einfluss der Mas-
sendnderungsrate und der zweite Term den Einfluss der Volumenédnderungs-
rate auf die zweidimensionale Anzahlverteilungsdichte n dar. Die Partikel
befinden sich demnach immer in einer Eigenschaftsklasse mit zwei Dimen-
sionen. Jede Klasse als Kombination einer Partikelvolumenklasse und einer
Partikelmassenklasse weist zwei Anderungsgeschwindigkeiten, je eine in jede
Eigenschaftsrichtung auf, wie Abbildung 3.22 zeigt.
Grundsétzlich spannen die beiden Eigenschaften mit ihrer Anzahldichte eine
Fliache im Raum auf, wobei jeder Kombination von Eigenschaftswerten (m;—

GVp . n) + Nin — Nout (3.65)
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Abbildung 3.22: Schematische Abbildung 3.23: Eigenschaftsfeld
Darstellung der Pellethistorie in der fiir Brennstoffpartikelklassen zur
Masse-Volumenebene Diskretisierung

Vj) eine Anzahldichte n; ; zugeordnet werden kann. Als Eigenschaftssystem
wird dafiir das in Abbildung 3.23 dargestellte Feld etabliert, worin i fiir die
Klasse der Partikelmasse und j fiir die Klasse des Partikelvolumens stehen.
Die maximale Klassenanzahl ist darin fiir die jeweilige Eigenschaft mit IV,,
und Ny angegeben. Wihrend der Konversion bewegt sich ein Partikel bzw.
dessen Zustand entlang der jeweiligen Eigenschaftskoordinaten Masse und
Volumen. Nutzt man die Darstellung von Abbildung 3.23, ergibt sich aus
Gleichung 3.65 die Integration

mP,i+1VP,]’+16 mpir1 Vpjr1 5
n
— dVp d = - — (G - dVp d
[ ] G an | ] @) ave ame
mp;  Vp; mpi  Vp;
mpit1 Vpjt+1 5
— —(Gy - dVp d 3.66
[ | 56 ) ave dmp 366)

mp;  Vp;

mpir1 Vpjt1
+ / / (Nz - Nout) dVP dea

mp,; prj
welche entsprechend der Diskretisierung in Anhang D.2 fiir alle
i=1,.., N, (3.67)
durchgefiihrt, die zweidimensionale Anzahlverteilungsdichte n; ; ergibt.
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3.3.2 Wachstumsraten GG,, und Gy

Fiir jede mogliche Klasse [i,j], charakterisiert durch eine Kombination aus
Partikelvolumen und Partikelmasse, muss eine Volumendnderungsrate Gy
und eine Massenédnderungsrate Gy, zur Verfiigung stehen, um die Konversi-
onsmodellierung aller Partikel von ihrem Ursprungszustand 16sen zu kénnen.
Die Zustandsinderung findet mit den durch die Anderungsraten definierten
Geschwindigkeiten statt. Von einer Klasse [i,j] aus, welche durch das grau
unterlegte Feld in Abbildung 3.23 représentiert wird, bewegt sich das Parti-
kel in eine der drei moglichen Nachbar-Klassen [i-1, j-1], [i-1, j] oder [i, j-1] je
nach dem, wie stark das Wachstum bzw. der Abbau in die jeweilige Richtung
ausgepriigt ist. Die Abhéngigkeit der Anderungsraten besteht hier nicht nur
zu der jeweils betrachteten, sondern auch zur zweiten in der Populationsbi-
lanz beriicksichtigten Eigenschaft. Die verwendeten Anderungsraten miissen
neben den Eigenschaftsabhéngigkeiten auch die Einfliisse der Wirbelschicht
mit beriicksichtigen. Da das Partikelmodell auf empirische Daten zuriick-
greift, die bereits andere beeinflussende Bedingungen wie den Prozessmodus
(Verbrennung oder Entgasung), die Wirbelzahl, die Sandgréfie u.a. beinhal-
ten, sind auch die Anderungsraten von empirischem Charakter und jeweils
fiir entsprechende Simulationsszenarien einsetzbar. Im Fall der thermoche-
mischen Konversion ist die Prozesstemperatur eine sehr einflussreiche exter-
ne Grofle, weshalb diese Grofle als Prozessvariable erhalten bleibt. Damit
stellen sich die Eigenschaftsinderungsraten mit

dmp

CGn = —— = f(mp, Ve, Tws), (3.69)
dv;
Gv = ditp = f(Vp, mp,Tws) (3.70)

als halbempirische Funktionen von Partikelmasse, Partikelvolumen, Prozes-
stemperatur dar, wobei zusétzlich zwischen den Anderungsraten fiir Ver-
brennung oder pyrolytischer Zersetzung unterschieden werden muss. Zur
Bestimmung dieser Funktionen kommt das Schalenmodell aus Abschnitt
3.2.2.2 zum Einsatz, welches anhand der Einzelpartikeluntersuchungen in
einer Laborwirbelschicht (siehe Abschnitt 4.4) beziiglich seiner Geschwin-
digkeitskoeffizienten fiir die Masse- und Volumenédnderung parametrisiert
wird. Durch die zeitliche Kopplung der damit erstellten Eigenschaftsverlédufe
konnen die beiden Gréfien in Zusammenhang gebracht und so eine gegensei-
tige Abhiingigkeit der Anderungsraten ermittelt werden, wie es in Abschnitt
77 ausfiihrlich beschrieben wird.

3.3.3 Anzahldichtestrom der Eingangsverteilung

Der Brennstoffeintrag wird in der Populationsbilanzierung als Quellterm
verstanden und mit dem Anzahldichtestrom 7, beriicksichtigt. Dieser bein-
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Abbildung 3.24: Qualitative Darstellung einer Eingangsverteilung als Gaufische
Funktion auf einer Geraden konstanter Dichte im Masse-Volumen-Figenschaftsfeld

haltet Informationen zum Brennstoffmassenstrom und dessen zweidimensio-
nale Anzahlverteilungsdichte. Es ist demnach erforderlich, die eindimensio-
nale Partikelgroflenverteilung des Brennstoffs, die entsprechend Abschnitt
4.1 messtechnisch bestimmt wird, fiir die Verwendung in einer zweidimen-
sionalen Populationsbilanz aufzubereiten, wie es nachfolgend erldutert wird.
Die normierte Volumendichteverteilung des Partikeldurchmessers

Vi/Voes

= .71

die sich durch die Messung ergibt, stellt den Volumenanteil V}/Vje, einer
Durchmesserklasse d; pro Durchmesserklassenbreite Ad; dar. Die Messwert-
ausgabe basiert auf dem Formmodell der kugelidquivalenten Querschnitts-
fliche x4req, welches angesichts der starken Formunterschiede gewéhlt wurde
und in Abschnitt 4.1 detaillierter erkléirt wird. Trotz der Eindimensionalitét
dieser Verteilung wird die Indizierung des Durchmessers, entsprechend dem
zweidimensionalen Ausdruck in Gleichung 3.68 nach der Eigenschaft des
Volumens mit j vorgenommen, da das Volumen aus dem Durchmesser be-
rechnet wird. Unter der Festlegung gleicher Klassenanzahl und eines darin
jeweils konstanten Volumenanteils wird mit

q3,dAd;
= == 3.72
GV = TAY, (3.72)
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in eine volumenklassenbezogene Verteilung umgerechnet. Aus dem Volumen
eines Partikels der Klasse j Vp; und der Anzahl der Partikel in dieser Klasse
N; kann das Gesamtvolumen einer Klasse

Vi=N;-Vp; (3.73)

ausgedriickt werden. Unter Verwendung der Gleichungen 3.71, 3.72 und 3.73
wird mit A

N; = B 2ViVoes (3.74)

VP,]
die Partikelanzahl der Volumenklasse N; berechnet. Mit dem Ziel einen zwei-
dimensionalen Ausdruck fiir die Anzahldichte n;y,; ; zu erhalten, wird diese
Partikelanzahl einer Volumenklasse j mit
N,

Minij = ANV (3.75)
auf eine Masse-Volumen-Klasse [i,j] bezogen. Dabei sei vorausgesetzt, dass
die Klassen einer Eigenschaft dquidistant sind und deshalb nachfolgend nicht
weiter indiziert werden. Wird Gleichung 3.74 mit der Biomassedichte ppas
erweitert, wodurch gemé8 mpyr = Ve - ppmr Gesamt- sowie Partikelvolu-
men in entsprechende Massen umgerechnet werden, und in Gleichung 3.75
eingesetzt, ergibt sich

Q3,VmgesAV 1

ing,j — : 7
Tini.j mp, AmAV (3.76)
q3,vMges
7mp7iAm' (3.77)

In Abbildung 3.24 ist eine solche eindimensionale Verteilung im zweidimen-
sionalen Eigenschaftsraum n(m, V) qualitativ dargestellt. Als Kontinuum
betrachtet, wie es fiir die Populationsbilanzierung eines kontinuierlichen Pro-
zesses notwendig ist, ergibt sich durch die Verwendung des Massenstroms
mp, anstelle einer Gesamtmasse myes fiir den Brennstoff die Formulierung

. q3,vmpr

Nin = mpiAm’ (3.78)
die die Verbindung zum Brennstoffmassenstrom als Prozessparameter her-
stellt. In den Losungsalgorithmus muss die gemessene Eingangsverteilung,
bestehend aus diskreten Werten, als eine stetige Funktion eingehen, um die
Klassenbreite der jeweils gewihlten Diskretisierungsschérfe verwenden zu
konnen. Dafiir werden die diskreten Werte der g3 4-Verteilung einer bimo-
dalen Gauflverteilung angepasst und so die Parameter fiir eine Funktion
ermittelt, die im Berechnungsprogramm hinterlegt wird. Ein Vergleich der
gemessenen und der zur Simulation angepassten Partikelgroflenverteilung ist
dem Validierungsdiagramm in Abbildung 7.11 in Abschnitt 7.2.2 zu entneh-
men.
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3.3.4 Austragsfunktion

Der in der Populationsbilanz (Gleichung 3.65) mit n,,: bezeichnete Austrag-
sterm quantifiziert die Partikel, die das System verlassen. Da kein direkter
Abzug aus dem Wirbelbett genutzt wird um Material aus dem Reaktor zu
beférdern, liegt ausschliefilich Austrag durch den Gasstrom vor, der durch
die Eigenschaft der Partikel bestimmt wird. Die Sinkgeschwindigkeit ist da-
bei das ausschlaggebende Kriterium. Bei Unterschreitung der Gasgeschwin-
digkeit im Freiraum (us p < ug rr) werden die Partikel mit dem Gasstrom
mitgerissen. Auch hier gilt die Gegebenheit, dass Partikel unterschiedlicher
Dichte vorliegen und somit neben dem Durchmesser auch die Masse bertick-
sichtigt werden muss. Mit

frd mPg
311y 6V /) 173

Us,p (3.79)

kann aus dem Partikelzustand (Vp und mp) die stationire Sinkgeschwindig-
keit berechnet werden, wobei der Auftrieb im Z&hler vernachlassigt wird. Es
ist fiir die Population n;; eine Trennfunktion E einzufiihren, deren Funk-
tionswert zwischen 1 und 0 liegt. Dabei beschreibt der Zustand E = 1 die
Austragung. Um numerische Fehler zu verringern, wird eine lineare Funk-
tion um den Austragspunkt verwendet, statt der numerisch ungiinstigen
Sprungfunktion. Es wird

0 Us, P >’U,97FR+AU
E=¢1- w Ug,FR — Au < ug p < ug rr + Au (3.80)
1 Us,p < Ug FR — Au

definiert, wodurch sich qualitativ eine in Abbildung 3.25 dargestellte zwei-
dimensionale Trennfunktion ergibt. Es gilt fiir die vom Austrag betroffene
Verteilung

ni,j,out =F- ni,j, (381)

die auf den zu berechnenden Zeitintervall bezogen n; j ou¢ ergibt.

3.3.5 Momentenberechnung fiir das Partikelkollektiv des Brenn-
stoffs

In der Prozessmodellierung soll das Populationsbilanzmodell fiir den Brenn-
stoff mit der Modellierung der Wirbelschicht gekoppelt werden. Fiir die Be-
rechnung der freigesetzten Reaktionswéirme H Brrea und der entstehenden
Gasmassen der Komponenten my; wird der Massenverlust an Brennstoff im
Wirbelbett herangezogen. Dieser ist mit der Anderung des massenbezogenen
Momentes der Brennstoffpartikel-Verteilung gleichzusetzen. Das eins-nullte
Moment 1,0 steht fiir die im Bett vorhandene Brennstoffmasse und wird

80



Abbildung 3.25: Grafische Darstellung der zweidimensionalen Trennfunktion
E anhand eines relevanten Ausschnittes des Masse-Volumen-Eigenschaftsfelds fiir
ugrr = 0,24 m/s und Au = 0,005 m/s

durch die Aufsummierung der Anzahldichte iiber alle Volumenklassen ent-
sprechend der allgemeinen Definition zweidimensionaler Momente in Glei-
chung 2.41

,ul,o(t) = / / mp,mi,jdde (3.82)
0 0

berechnet. In diskreter Form betrachtet ergibt sich

N, Ny
H1,0 = Z mpﬂ' Z ni,jAmAV . (3.83)
i=1 j=1

Aufgrund der Berechnung der Partikelanzahl in einer Klasse N; ;, die durch
die Eliminierung der Klassenbreiten als Bezugsgrofien mit

Ni,j = ni,jAmAV (384)

durchgefithrt wird, kann im inneren Schritt von Gleichung 3.83 von einer
Summe der Partikelanzahl iiber alle Volumenklassen j fiir jeweils eine Mas-
senklasse i gesprochen werden. Diese Partikelanzahl N; wird zunéchst mit
der jeweiligen Klassenmitte m p; multipliziert um die Gesamtmasse der Klas-
se i zu ermitteln, woraus sich iiber i aufaddiert die Gesamtmasse der Partikel
ergibt. Fiir die Abschitzung von Austragsverlusten wird diese Vorgehens-
weise ebenfalls angewendet.
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Fiir die Beurteilung der zeitlichen Anderungen der Population withrend der
Prozesssimulation wird auflerdem einerseits das volumenbezogene Moment
to,1, berechenbar als die Aufsummierung aller Partikelvolumina mit

fo,1 = / / Vpjni jdmdV’ (3.85)
0 0
bzw.

Ny N
Ho1 = Z VPJ‘ . (Z ni,jAmAV> s (386)
j=1

=1

benotigt. Andererseits ist die Gesamtanzahl N an Brennstoffpartikeln, defi-

niert nach o e
/L070 _/ / nmdde (3.87)
0 0
bzw.
Nm NV
H0,0 = Z Z nm’AmAV (3.88)
=1 \j=1

von Interesse.

3.3.6 Eindimensionale Populationsbilanz fiir Koksabbrand

Setzt man eine konsekutive Abfolge der Teilschritte voraus, ist es moglich,
die Eigenschaftsdnderung fiir die Teilschritte getrennt zu definieren. Im fol-
genden Abschnitt soll dies fiir Koksverbrennung demonstriert werden.

Fiir die reine Koksverbrennung lasst sich die Populationsbilanzgleichung
auf ein eindimensionales Problem zusammenfassen, weil hierbei keine Dich-
tednderung mehr stattfindet und somit Partikelmasse und Partikelgréfle kei-
ne unabhingigen Koordinaten darstellen. Abbildung 3.26 verdeutlicht diesen
Sonderfall.

Es werden dafiir folgende Bedingungen festgelegt:

e ausschlieSlich Koksreaktion,

e keine Ascheschichtbildung,

e Kugelform der Brennstoffpartikel,

e Abrieb und Bruch vernachlissigbar.
Die allgemeine Populationsbilanzgleichung vereinfacht sich damit auf den
Ausdruck

dn  d(Ggq-n)
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Abbildung 3.26: Abhingigkeit der Koordinaten mp und dp fiir die Koksverbren-
nung als Sonderfall

Die Schrumpfung der Kokspartikel, deren Rate mit

ddp
G, = Lr
4T Tt

(3.90)
beschrieben wird, ist ausschliefSlich durch die Reaktion des Feststoffs mit
Sauerstoff verursacht.

Ersetzt man darin den Durchmesser eines Kokspartikels anhand der Defini-
tion

@4m6f (3.91)

TPK

fiir sphérische Partikel mit konstanter Koksdichte px und leitet den Aus-
druck nach der Zeit ab, ergibt sich die partikelmassenabhéngige Schrump-
fungsrate

1
d 6 3 1/°6 3 6 dmp
Gi=— | — =-|— _— 3.92
d dt <pKﬂ'mP> 3 <pK7TmP> PKT dt ’ ( )

mit der es moglich ist, den in Gleichung 3.38 definierten Massenverlust fiir
Oxidation

wlro

d%]’ = —kim.02i - mp(t) (3.93)
anzusetzen. Eine Beriicksichtigung der entstehenden Asche findet nicht statt,
da sie in der Wirbelschicht einem starken Abriebeffekt unterliegt und ver-
nachléssigt werden kann. Der verwendete Geschwindigkeitskoeffizient ky, 0z
steht auch hier fiir einen effektiven Faktor, der sich aus den verschiedenen
Transporteinfliissen ableitet. Es wird auf eine entsprechende Herleitung, wie
sie bei Tepper (2005) gezeigt wird, verzichtet, da ein von Borghardt (1996)
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Tabelle 3.5: Simulationsparameter fiir die Verweilzeitberechnung und die eindi-
mensionale Populationsbilanz

Parameter Simulationswert Einheit

Km,Oxi | 0.009 1/s
dp70 0, 1-1 mim
dcrit 0,1 mim

1: aus Borghardt (1996)

fiir Kokse ermittelter Wert fiir eine beispielhafte Berechnung verwendet
wird.

Mit dieser Definition des Massenverlustes resultiert aus Gleichung 3.92 un-
ter Verwendung der Definition des Durchmessers (siehe Gleichung 3.91) die
Schrumpfungsrate

ddp 1

:7—_*'km m"dv 94
Ga=4 3 hmOwit P (3.94)
womit sich der zeitliche Verlauf des Partikeldurchmessers mit
km X0
dp(t) = dp70 - exXp (—éo . t) (395)

berechnen ldsst. Unter Beriicksichtigung eines Austragskriteriums kann der
Austragsdurchmesser d..;; abgeleitet und mit

3

in Abhéngigkeit vom Ausgangsdurchmesser ausgedriickt werden. Darin ent-
spricht 7 der maximalen Verweilzeit des Partikels, die die Zeitspanne bis
zum Erreichen der Austragsgrofie demnach mit

7F=In (dc’"“> .3 (3.97)

dP,O km,O:m'

km xi o~
derit = dp - €xp <’O . 7'> (3.96)

quantifiziert. Mit den in Tabelle 3.5 angegebenen Simulationsparametern
ergibt sich mit einem vorgegebenen kritischen Durchmesser d..;; der in Ab-
bildung 3.27 gezeigte Verlauf fiir den Durchmesser eines Partikels bezogen
auf den Austragsdurchmesser iiber der relativen Verweilzeit 7/7.

Fiir einen verteilten Partikeleintragsdurchmesser ergibt sich dementspre-
chend eine verteilte Verweilzeit. Dies ist der Grafik in Abbildung 3.28 zu
entnehmen, worin die maximale Verweilzeit 7 {iber dem Verhéltnis des An-
fangsdurchmessers zum Austragsdurchmesser dpg/d.rix aufgetragen ist. Es
ist zu beobachten, dass mit steigenden Anfangsdurchmessern die maximale
Verweilzeit grofler, deren Anstieg jedoch immer kleiner wird. Dies ist der
Proportionalitéit dp ~ m}ﬁ und der verwendeten massebezogenen Kinetik
geschuldet.
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Abbildung 3.27: Dimensionslose Groflenédnderung eines Partikels mit der relativen
Verweilzeit im Reaktor
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Abbildung 3.28: Verweilzeitverteilung iiber dem Verhéltnis des Anfangsdurch-
messers zum Austragsdurchmesser
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Abbildung 3.29: Anzahldichteverteilung fiir unterschiedliche Prozesslaufzeiten fiir
einen konstanten Partikeleintragsdurchmesser dpo = 1 mm und festgelegtem Aus-
tragsdurchmesser d..;; = 0,1 mm

Mit einer eindimensionalen Populationsbilanzierung ergibt sich unter der
Verwendung der partikelgroBenabhéngigen Schrumpfungsrate G (siehe Glei-
chung 3.94), einem monodispersen Eintragsstrom und einem festgelegten kri-
tischen Durchmesser fiir den Austrag die in Abbildung 3.29 gezeigte zeitliche
Verdnderung der Anzahldichteverteilung.

Es ist zu beobachten, dass, wie bereits in Abschnitt 2.5.2 erldutert, die Stan-
dardabweichung der Verteilung durch die Proportionalitiat G4 ~ dp kleiner
wird, was sich in einer schmaleren Verteilung widerspiegelt. Nach einer Lauf-
zeit, die der maximalen Verweilzeit entspricht, stellt sich das stationére Profil
fiir die Verteilung ein. Dieses ldsst sich entsprechend

on
o _y 3.98
5 (3.98)
mit
d(Gy -
o= AGam) . (3.99)
ddp

berechnen. Dieser Ausdruck ist analytisch 16sbar und beschreibt mit seiner
Losung n(dp) den Gleichgewichtszustand der Population nach einer Prozess-
zeit t > T der grofiten beteiligten Partikel.
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3.4 Wirbelschichtmodell

In diesem Abschnitt wird das angewendete Prozessmodell beschrieben, wel-
ches die Makroebene der Gesamtmodellierung darstellt. Zunéchst werden
Annahmen und Festlegungen fiir das Prozessmodell getroffen. Dann wer-
den Massen- und Energiebilanzen fiir die beteiligten Medien erstellt und
deren Losungsansétze erlautert. Darin finden sich die Kopplungsterme zur
Integration des Populationsbilanzmodells und des Reaktionsmodells wieder.
Anschlielend macht eine Parameterstudie anhand des stationéiren Model-
les die Einfliisse verschiedener Prozessparameter deutlich. Zuletzt wird die
rechentechnische Umsetzung des Modells vorgestellt.

3.4.1 Modellannahmen

Fiir die Modellierung der im Wirbelbett stattfindenden thermochemischen
Konversion findet das fiir andere Prozesse in diesem Apparatetyp etablierte
Konzept des idealen Riihrkessels (CSTR) Anwendung. Das Reaktormodell
geht von einem ideal durchmischten System aus, in dem keine lokalen Gradi-
enten fiir die Betttemperatur oder Gaskonzentrationen auftreten. Die starke
stochastische Partikelbewegung im Wirbelbett erlaubt diese Annahme. Die
weiteren fiir das vorliegende Modell angesetzten Annahmen und Randbe-
dingungen sind nachfolgend aufgelistet:

e Drei-Phasen-Bilanzierung fiir Wirbelbett

Das Reaktionssystem besteht phdnomenologisch aus drei relevanten
Phasen. Das Gas ist dabei als die kontinuierliche Phase des Systems
zu betrachten. Das inerte Bettmaterial in Form von Quarzsand und der
Brennstoff liegen in disperser Form vor und stellen damit die zwei Be-
standteile der festen Phase dar. Jedoch besteht zwischen diesen keiner-
lei Austausch, da der Partikelabbau des Brennstoffs iiber die Popula-
tionsbilanz berechnet wird, die bereits alle Einfliisse des Bettmaterials
enthilt. Die Gasphase gibt die dafiir erforderliche Umsatztemperatur
VOr.

e Vernachléssigung Blasenbildung
Auf das fiir die Wirbelschicht etablierte Blasen-Suspensions-Modell
(z.B. in Burgschweiger (2000)) wird verzichtet, da die partikelorien-
tierte Modellierung der Konversion im Fokus dieser Arbeit steht.

e [deale Brennstoffverteilung im Bett
Aus Griinden der Vereinfachung wird auch fiir die Brennstoffphase,
so wie fiir die Gas- und die Sandphase, trotz der Konzentration am
Brennstoff-eintragsstutzen und einer anzunehmenden Segregation an
der Bett-oberfliche ebenfalls eine ideale Durchmischung angenommen.
Damit handelt es sich fiir die Reaktionszone um ein null-dimensionales
Modell.
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Verweilzeiten der Komponenten

Die Aufenthaltsdauer der Brennstoffpartikel ergibt sich durch die Kon-
versionszeit bis die Partikel Austragseigenschaften haben (siehe Ab-
schnitt 3.3.4). Fiir das Inertmaterial ist eine unbegrenzte Verweilzeit
anzunehmen. Die Verweilzeit der Gaskomponenten entspricht der des
inerten Stickstoffs, da dieser den Hauptbestandteil des Tragerstroms
durch den Apparat darstellt.

Wirmeaustausch ausschliellich in Reaktionszone
Der Wirmeaustausch zwischen Wirbelbett und Apparatewand wird
ausschliellich fiir die Reaktionszone des Wirbelbetts betrachtet. Dafiir
ist die Betthohe (sieche Anhang B) ausschlaggebend. Es werden Strah-
lung, Partikel- und Gaskonvektion beriicksichtigt.

Keine Modellierung fiir Freiraumreaktionen

Alle Reaktionen des Verbrennungsprozesses finden vollstéindig im Wir-
belbett statt. Deshalb wird auf eine Prozessmodellierung im Freiraum
verzichtet.

Verdampfung der Brennstofffeuchtigkeit am Eintrag

Das im Brennstoff enthaltene Wasser wird aus Griinden der Verein-
fachung im Eingangsmassenstrom der Gaskomponente Wasserdampf
mitberiicksichtigt. Die entsprechende Verdampfungsenthalpie wird mit
Eintritt des Brennstoffs in das System direkt dem Gas entzogen.

Indizierung der Gaskomponenten

Fiir die Modellierung der Gasphase werden die beteiligten Kompo-
nenten des getrennt voneinander bilanziert. Um bei gleich bleibender
mathematischen Beschreibung verallgemeinern zu kénnen, wird eine
Indizierung mit i = 1,...,4 vorgenommen, wobei Sauerstoff (1), Stick-
stoff (2), Wasserdampf (3) und Kohlenstoffdioxid (4) beriicksichtigt
werden.

3.4.2 Dynamische Massen- und Energiebilanzen

Fiir eine dynamische Modellierung werden zun&chst entsprechend den in
Abbildung 3.30 dargestellten Enthalpie- und Massenstromen die differenti-
ellen Modellgleichungen aufgestellt. Die Akkumulationsterme auf der linken
Seite dieser Bilanzgleichungen, die die zeitliche Anderung der betrachteten
Prozessgrofie darstellen, spiegeln dabei die Dynamik des Systems wider. An-
schliefendend werden die Einbindung der Populationsbilanz erldutert und
alle einflieBenden Stréme definiert.
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Abbildung 3.30: Schema zur dynamischen Modellierung von Stoff- und Enthal-
piestromen

3.4.2.1 Differentielle Modellgleichungen

Bilanzgleichungen Gasphase: Die Massenbilanzierung fiir die einzelnen
Gaskomponenten des Systems gilt mit ¢ = {1,...,4} fiir alle Spezies der
Gasphase entsprechend

dmi
dt

Der Ausdruck ist angelehnt an Gleichung 2.25 und beriicksichtigt dement-
sprechend die jeweiligen Fliisse iiber die Systemgrenze und die Quell- bzw.
Senkterme, die in diesem Fall die Reaktion abbilden.

Fiir die energetische Bilanzierung der Gasphase lisst sich entsprechend der
Abbildung

= mz,zn - mi,out + mi,rea- (3100)

dH,
dt
definieren. Die Enthalpie des Gases im System &ndert sich zeitlich demnach
mit den Eingangs-, Austritts- und Reaktionsenthalpiestrémen, dem Warme-
austausch zwischen Bettmaterial und Gas Qgs und der Verdampfungsen-
thalpie der Brennstofffeuchte Q Eup-

= Hg,in - Hg70’ut + HBT,rea - Qgs - QEUp (3101)

Bilanzgleichungen feste Phase: Fiir die feste Phase ist einerseits der
Sand als Inertmaterial zu betrachten, der im Reaktor unverdndert bleibt,
weshalb auf eine Massenbilanzierung verzichtet wird. Da eine Reaktionsbe-
teiligung ausgeschlossen werden kann, éndert sich dessen Enthalpie mit

dH, . .
dt = Qgs - QB,Wy (3~102)
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nur durch den Warmeaustausch mit dem Gas und dem Verlustwirmestrom
an die Wand.

Andererseits ist der Brennstoff der festen Phase zuzuordnen, dessen Mas-
sendnderung mit

4

= MBrin — Z M rea — M Brout (3.103)
i=1

dmp,
dt

beschrieben werden kann. Dabei wird die Massendnderung durch Reaktion
anhand der Summe der dabei entstehenden Gasmassen ausgedriickt.
In der energetischen Bilanzierung des Brennstoffs

dHBr
dt

= HBr,in - HBr,rea - HBnout (3104)

werden die Energie der eintretenden und austretenden Feststoffstrome, sowie
der durch die Verbrennungsreaktion frei werdende Enthalpiestrom beriick-
sichtigt, der hier als Senkterm zu verstehen und fiir die Enthalpiednderung
der Gasphase als Quellterm von Bedeutung ist.

Zur Losung dieser Bilanzgleichungen werden die eingehenden Stoff- und Ent-
halpiestrome nachfolgend definiert, wofiir zunéchst die Kopplung der Popu-
lationsbilanzierung an das Prozessmodell erldautert wird.

3.4.2.2 Kopplung mit Populationsbilanzmodell

Die Bilanzierung des partikuldren Brennstoffs in Gleichung 3.103 und die
eingehenden Massenstréome des Brennstoffs bieten die notigen Kopp-
lungsgroflen fiir die Integration des PBM. Hier flieBen Ergebnisse der par-
tikelbasierten Umsatzmodellierung, wie in Abschnitt 3.3 vorweggenommen,
ein.

Der Brennstoffmassenstrom 7 g, ;, wird als Eingangsgréfie der Populations-
bilanzierung zur Verfiigung gestellt, sodass die Berechnung der Anzahldich-
teverteilung des Eingangsstromes n;, moglich ist, wie in Abschnitt 3.3.3 dar-
gelegt. Als ein Ergebnis der Populationsbilanzierung wird die Anderung der
Brennstoffmasse im Bett in Form von dpu o/dt zuriickgegeben und entspricht
damit der in Abbildung 3.30 gekennzeichneten Massenénderung dmp, /dt.
Auch der Austragsmassenstrom wird aus der kontinuierlichen Populations-
bilanz iiber eine massenbezogene Momentenberechnung quantifiziert. Dafiir
wird der entsprechenden Gleichung 3.83 der berechnete Austragsstrom der
Anzahldichteverteilung 7; j o zu Grunde gelegt, womit sich

7hBr,out = /:LI,O,out (3105)

ergibt.
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Das eigentliche Kopplungsglied der Modelle stellt der umgesetzte Brennstoff
dar. Es wird dafiir vorausgesetzt, dass der Brennstoff vollstindig und aus-
schlieBlich in die vier beriicksichtigten Komponenten umgewandelt wird und
somit

4
Z mi,rea = mBr,rea (3106)
=1

gilt. Die Massenbilanz des Brennstoffs nach Gleichung 3.103 kann so mit
Ergebnissen aus der Populationsbilanz nach dem erforderlichen Umsatzmas-
senstrom fiir die Reaktion

. : dpo .
MBrrea = MBrin — % — [41,0,0ut (3.107)

umgestellt werden. Dieser ist von grofler Bedeutung, da er sowohl fiir die De-
finition des durch Reaktion freiwerdenden Enthalpiestromes H Br,rea (siehe
Gleichung 3.110) als auch fiir die Berechnung der Reaktionsmassenstrome
M req der Gaskomponenten (siehe Gleichung 3.118) ausschlaggebend ist, wie
im anschliefenden Abschnitt 3.4.2.3 dargelegt wird.

3.4.2.3 Definition der Stoff- und Enthalpiestréme

Zur Integration des PBM war der Brennstoff bereits Gegenstand der Be-
trachtung, weshalb zunéchst die erforderlichen Stréome zur Bilanzierung der
Brennstoffphase vervollsténdigt werden sollen. Neben dem Umsatz- und dem
Austragsmassenstrom ist laut der dynamischen Bilanzgleichung 3.103 noch
der Eingangsmassenstrom des Brennstoffs erforderlich. Da in das Ge-
samtmodell der Massenstrom des feuchten Brennstoffs mp, ; als Prozess-
parameter eingeht, wird der trockene Brennstoffmassenstrom 1 g, ;, unter
Verwendung der Brennstofffeuchte mit

mBr,in = mBr,f : (1 - $BT) (3108)

berechnet. Fiir die Enthalpiestréme des Brennstoffs werden nachfolgend
die in Abbildung 3.30 dargestellten Einflussgréfien definiert. Der Eingangs-
strom beinhaltet mit

HBr,in = mBr,in ' (Hu,BM + Cp,BM * TBr,in) (3109)

die chemische Energie und die Enthalpie des eingebrachten Brennstoffs. Fiir
die Definition des Reaktionsenthalpiestromes, der sich unter Verwendung des
populationsdynamisch bestimmten Reaktionsmassenstromes 1 gy req und des
Heizwertes der umgesetzten Biomasse zu

HBr,rea = mBr,rea . Hu,BM (3110)

ergibt, wird vorausgesetzt, dass die freiwerdende Energie sich gleichméfBig
auf den Massenverlust verteilt.
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Die Enthalpie des Brennstoffaustragsstromes, d.h. der Energieverlust durch
nicht umgesetzten, ausgetragenen Brennstoff wird mit

HBr,out = mBr,out : (Hu,BM + Cp,BM * TBT,out> (3111)

iiber den Energie- und Enthalpieinhalt des entsprechenden Massenstromes
berechnet. Die Brennstoffaustragstemperatur kann dafiir gleich der Gastem-
peratur angenommen werden.

Die Gasphase setzt sich aus den vier Komponenten Sauerstoff, Stickstoff,
Wasserdampf und Kohlenstoffdioxid zusammen, weshalb die Massenstréme
der Gasphase jeweils einzeln bilanziert werden. Als Eintrittsgasmassen-
strom des realen Prozesses ist die feuchte Primérluft rmpr ; zu beriick-
sichtigen, die Sauerstoff, Stickstoff und Wasserdampf enthilt. Nach Abzug
der Luftfeuchtigkeit, die mit Xpy, als Beladung bekannt ist, ldsst sich der
trockene Luftmassenstrom

L= ¢ TPLf (3.112)

1+ Xpr)

mithilfe seiner Massenanteile z; pr, die fiir Wasserdampf und Kohlenstoff-
dioxid gleich null sind, auf die Eintrittsmassenstrome der Komponenten
i = {1;2} mit

My in = T pPL - MPL (3.113)

aufteilen. Fiir Wasserdampf (3) wird eine gesonderte Betrachtung durch-
gefithrt, da zusétzlich die Feuchtigkeit des Brennstoffs durch sofortige Ver-
dampfung in die Gasphase iibergeht und sich der Eintrittsmassenstrom fiir
Wasserdampf entsprechend

m3,in =mpr - Xpr+ mBr,f " TBr (3114)

aus Luft- und Brennstofffeuchte zusammensetzt. Da in keiner Form Kohlen-
stoffdioxid (4) in das System eingebracht wird, ist

Taim =0 (3.115)

zu setzen.
Die Austrittsmassenstrome der Gaskomponenten werden mit berechneten
momentanen Massen der jeweiligen Spezies im Reaktor und der Verweilzeit
des Gases 7, nach

T (3.116)

Tg

berechnet. Die Verweilzeit der Gasphase 7, wird dafiir der des Stickstoffs
(2) gleichgesetzt, da dieser an keinerlei Umwandlungsprozessen beteiligt ist
und als Tragergasstrom fungiert. Daher ist die Verweilzeit des Gases mit
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Ty = (3.117)

zu definieren.

Die bei der Reaktion freiwerdenden Stoffstrome hingen direkt von der be-
rechneten umgesetzten Brennstoffmasse 7 gy req ab. Unter Nutzung der mo-
laren Massen M; der Gaskomponenten und mit den in Tabelle 3.1 generier-
ten stochiometrischen Faktoren v; lassen sich so die Reaktionsmassenstrome
M req fr ¢ = {1;...;4} anhand

. . M;
Mirea = MBrrea * Vi—— (3.118)
BM
berechnen. Durch Addieren derer wird der Gesamtmassenstrom des Rauch-

gases nach

4
Mg.out = 3 T out (3.119)
=1

bestimmt.
Die Enthalpiestréme der Gasphase werden anhand der zuvor berechne-
ten Massenstromen angegeben. Die Gaseintrittsenthalpie umfasst mit

Hy,in = (¢p,. + XprL - ¢p3) - 1pL - Tyin (3.120)

die durch den feuchten Primérluftmassenstrom eingebrachte Energie. Die
Enthalpie der im Gaseintrittsmassenstrom beriicksichtigten Brennstofffeuch-
te wird hierbei vernachléssigt.

Die Enthalpie des austretenden Produktgasstromes ist die Summe der Ent-
halpiestrome aller enthaltenen Komponenten bei der Rauchgastemperatur
Ty und kann demnach mit

4
Hyout =Y Cpi+ titiour - Ty (3.121)
=1

ausgedriickt werden. Die Energiebilanz in Gleichung 3.101 beinhaltet aufer-
dem den Senkterm @ gy, welcher mit der Definition

QEvp :mBr * THy0,Br * (Cp,HgO<TEvp — TU)
+ AHpu + ¢p,3(Ty — Teop)) (3.122)

die Aufheizung und Verdampfung des Brennstoffwassers abbildet.
Zur Beschreibung des Warmeaustauschs der Sandphase werden, da
stofflich weder Zu- noch Abfluss stattfindet, nur der Warmeaustausch mit
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Abbildung 3.31: Schema zum Wairmeverlust an die Umgebung

der Gasphase und der Warmeverlust an die Wand beriicksichtigt. Die Be-
rechnung des Warmeaustauschs zwischen dem Bettmaterial und dem durch-
stromenden Gas erfolgt mit

Q975 - agsAs(Tg - Ts)a (3.123)

worin der Warmeiibergangskoeffizient a4 s nach der Approximation von Gniel-
inski (1980) genutzt wird, die dem Anhang B.2 zu entnehmen ist. Der
Wiarmeverlust an die Wand spielt insbesondere bei Hochtemperatur-
prozessen eine entscheidende Rolle in der Energiebilanz. Dieser wird fiir das
dynamische Modell anhand einer separaten Bilanzierung der Apparatewand

dHyy dTw
7 = mW . cp7W7

o= Qew — Qwu (3.124)

berechnet. Zur Verdeutlichung der mathematischen Beschreibung wird auf
Abbildung 3.31 verwiesen.

Es wird hierbei nur der iiber die Hohe des Bettes hyy g libertragene Warme-
strom beriicksichtigt. Der vom Wirbelbett an die Wand abgegebene Wirme-
strom Q B,w setzt sich aus Strahlung und der konvektiv vom fluidisierten
Zwei-Stoffgemisch im Reaktor iibertragenen Wéarme zusammen. Der in der
Definition

Qpw = Aws - apw - (Ts — Tiv) (3.125)

verwendete Wirmeiibergangskoeffizient spiegelt mit
QABW = Qrad T Qlconv (3126)
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diese beiden Einfliisse wider. Die Berechnungen der einzelnen Koeffizienten
werden nach etablierten Korrelationen (Martin (1994), Shi (1997)) ermittelt
und sind dem Anhang B zu entnehmen. Die Ubertragungsfliiche Ayyg stellt
dabei die Summe aus Mantel- und Bodenflache des Reaktionsraumes dar.
Fiir die Bilanzierung der Wand muss aulerdem der Wérmestrom von der
Wand an die Umgebung bestimmt werden, wofiir

Qwu = Aws - kwy - (Tw — Ty) (3.127)
angesetzt wird. Der Warmedurchgangskoeffizient kyy iy ist darin mit

1 Siso 1
= + s
kI/V,U )\iso QJ, con

(3.128)

definiert.

3.4.3 Parameterstudie am stationiren Modell

Um die Einfliisse verschiedener Prozessparameter auf den stationfiren Zu-
stand und entsprechend ihrer Beriicksichtigung im Modell auch auf die
Berechnungsergebnisse einschéitzen zu konnen, werden einige grundlegende
Zusammenhinge hergestellt. Die Simulationsanalysen fokussieren sich auf
Eintrittsparameter, da nur diese fiir den zu steuernden Anlagenbetrieb von
Interesse sind. Zun#chst werden Modellgleichungen fiir den stationdren Zu-
stand abgeleitet, um anschliefend die Simulationsergebnisse darstellen und
interpretieren zu kénnen.

3.4.3.1 Stationire Bilanzgleichungen

Aus den dynamischen Modellgleichungen lassen sich durch Nullsetzen der
Akkumulationsterme und unter Verwendung der in Abschnitt 3.4.2.3 ge-
nannten Definitionen vereinfachte Zusammenhénge ableiten. Zielgroflen der
Berechnungen sind die Massenanteile der Komponenten und die Gastempe-
ratur bei Austritt aus dem Wirbelbett. Die stationdre Komponentenbilanz
gilt fiir {i = 1;...;4} mit

mi,out = mz,m + mi,rea (3129)

als ein Gleichgewicht zwischen dem Ausgangsmassenstrom und der Sum-
me aus Eintrags- und Reaktionsmassenstrom der Komponente i. Uber die
Gesamtmassenbilanz des Wirbelbetts, die die Eingangsmassenstrome aller
Gaskomponenten und den des trockenen Brennstoffs laut

4
Mg,out = Z M in + MBr.in (3.130)
i=1
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beinhaltet, ldsst sich der Gasmassenaustrittsstrom bestimmen.

Im Hinblick auf die Ermittlung der Gasaustrittstemperatur wird eine ener-
getische Bilanzierung des Gesamtsystems vorgenommen. Dabei werden die
Enthalpien der eingebrachten Stoffstréme sowie die Warmeverluste an die
Umgebung und durch Verdampfung des im Brennstoff enthaltenen Wassers
beriicksichtigt. Aufgrund der konstanten Wandtemperatur im stationdren
Zustand entspricht der Warmestrom von der Wand an die Umgebung QW7U
in Gleichung 3.124 dem Wérmestrom vom Bett an die Wand Q B,w . Dieser
ist fir dHy/dt = 0 dem Wirmeaustauschterm Qgs gleichzusetzen, sodass
sich aus Gleichung 3.101 fiir den Enthalpiestrom des Rauchgases

ngout = Hg,in + HBr,in - QEvp - QU (3131)

ergibt. Der Wirmeverlust des Bettes an die Umgebung wird hier als Qg be-
zeichnet und, wie in Abbildung 3.31 dargestellt, als Wiarmedurchgangsstrom
nach

Qu = Aws - ku - (T, — Tv) (3.132)
definiert. Darin ist der Wéarmedurchgangskoeffizient mit
1 1 ;
= 4 SWy Siso (3.133)

kB,U apw Aw Aiso QL. con

zu berechnen.

Da im stationdren Modell auf die Berechnung der Wandtemperatur ver-
zichtet wird, die fiir eine Bestimmung des Wirmeiibergangskoeffizienten
apw nach Martin (1994) und Shi (1997) erforderlich ist, wird hier eine
Abschitzung anhand der Messwerte von Wunder (1980) vorgenommen. Die-
se basieren auf Versuchen mit Glaspartikeln, die dem verwendeten Quarz-
sand in ihrer stofflichen Beschaffenheit sehr &hnlich sind. In Abbildung 3.32
ist die Abhéngigkeit des Warmeiibergangskoeffizienten von der Partikelgrofie
und der Bettporositit dargestellt. Der Warmeiibergangskoeffizient ap
entspricht demnach fiir eine angenommene Sandpartikelgréfie von 0,8 mm
und einer Porositit von eg ~ 0,7 ca. 200 W/(m?K).

In dem aus Messwerten interpolierten Wérmeiibergangskoeffizienten sind
Partikelkonvektion und Partikel-Gas-Strahlung bereits enthalten und miissen
nicht zusétzlich beriicksichtigt werden.

3.4.3.2 Auswertung der Parameterstudie

Bei den analysierten Parameterkombinationen werden die eintretenden Strome
der Primérluft und des Brennstoffs mit ihren Eigenschaften Lufteintrittstem-
peratur, Luftfeuchtigkeit und Brennstofffeuchte beriicksichtigt. Die angege-
benen Werte des Primérluftvolumenstroms sind dabei fiir alle Berechnungen
als wasserfrei zu betrachten. Es sind fiir alle Parameter Simulationsbereiche

96



800

a
Wim2K 600

400 g
0.43

400
200

20040, . 200
d=47pm \ 140 pm 400pm W

04 06 ¢ 08 Qs 06 ¢ Q8 04 06 ¢ Qo8 Q4 06 08 ¢

400

200

Abbildung 3.32: Messwerte zum Warmeiibergangskoeffizienten der Wirbelschicht
als Funktion der Porositit und der Partikelgréfie [Wunder 1980]

Tabelle 3.6: Variationsbereiche der Eingangsgrofien der Parameterstudie

Parameter Bereich Einheit
Minimum Maximum
Volumenstrom Primérluft 73 180 m?/h
Brennstoffmassenstrom 6,5 11 kg/h
Eintrittstemperatur der Primérluft 100 400 °C
Beladung der Primérluft 4 12 g/kg
Brennstofffeuchte 0,05 0,09 kg /kg

genutzt worden, die den moglichen Wertebereichen der zur Validierung des
Modells durchgefithrten Versuche entsprechen. Tabelle 3.6 zeigt eine ent-
sprechende Ubersicht.

Die zur Simulation verwendeten konstanten Parameter sind der Tabelle 3.7
zu entnehmen. Die Warmekapazititen der Gaskomponenten sind temperatur-
abhingig und werden nach der Approximation laut Gleichung A.1 anhand
der im Anhang A in Tabelle 7?7 gezeigten Parameter berechnet.

Die Haupteingangsparameter des Verbrennungsprozesses sind Primérluft-
volumenstrom und Brennstoffmassenstrom. Deren Zusammenspiel in Hin-
blick auf die resultierende Gas- bzw. Betttemperatur stellt Abbildung 3.33
dar. Bei groflen Brennstoffmassenstromen stellt sich demnach naturgemif
fiir den Verbrennungsprozess eine hohere Temperatur im Verbrennungsraum
ein. Mit steigendem Primérluftvolumenstrom fillt die Betttemperatur ab.
Dies ist der vergleichsweise geringen Lufteintrittstemperatur geschuldet, die
erheblichen Einfluss auf die eingebrachte Enthalpie Hg,m hat. Diese spielt
entsprechend Gleichung 3.101 eine entscheidende Rolle fiir die resultierende
Gas- bzw. Betttemperatur und stellt somit einen wichtigen Eingangspara-
meter dar.

Zur Verdeutlichung dieses Einflusses ist in Abbildung 3.34 der Zusammen-
hang zwischen Primérluftvolumenstrom und der Betttemperatur fiir ver-
schiedene Gaseintrittstemperaturen dargestellt. Bei geringen Volumen-
stromen der Fluidisierungsluft und hohen Betttemperaturen ist der Kiihlungs-
effekt durch eine Verringerung der Eintrittstemparatur um 100 K mit einer
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Tabelle 3.7: Konstante Eingangsgrofien der Parameterstudie

Parameter Symbol ~ Wert  Einheit
Anlagenparameter

Durchmesser dws 300 mm
Wanddicke Sw 12 min
Wérmeleitfidhigkeit Wand Aw 80 W/(K-m)
Dicke Isolierung Siso 60 mm
Wirmeleitfdhigkeit Isolierung — Ajs 0,0380 W/(K-m)
Sand

Sandmasse ms 25 kg
Partikeldurchmesser dp.s 0,8 mm
Wirmetibergangskoeffizient aBw 200  W/(K-m?)
Partikeldichte Ds 2700  kg/m?
Prozessluft

Massenanteil Stickstoff T1,PL 0,768 —
Massenanteil Sauerstoff T2.PL 0,232 -
Biomasse

Heizwert H,pv 16,983 MJ/kg
Partikeldichte PBM 1100  kg/m?
Molare Masse Mgy 304  kg/kmol
Umgebung

Temperatur Ty 293 K
Wirmeiibergangskoeffizient QL. conv 5,5 W/(K-m?)
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Brennstoffmassenstrom auf die Betttemperatur bei T,;, = 200 °C, zp, =
0,0665 kg/kg und Xpr, = 0,01 kg/kg
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Abbildung 3.34: Abhingigkeit der Betttemperatur vom Volumenstrom bei unter-
schiedlichen Lufteintrittstemperaturen mit mp, s = 9 kg/h, xp, = 0,0665 kg/kg
und Xpr, = 0,01 kg/kg
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Absenkung der Betttemperatur um ca. 65 K etwas geringer ausgepragt als
die Anderung um 80 K, die bei groBen Primérluftvolumenstrémen und nied-
rigeren Temperaturen zu beobachten ist. Das ist mit dem gréfleren Enthal-
piestrom zu erkléren, der sich durch den zunehmenden Volumenstrom er-
gibt und im Verhéltnis zur konstanten Reaktionsenergie an Einfluss auf das
energetische Gleichgewicht gewinnt. Die Menge der bereitgestellten Verbren-
nungsluft hat auflerdem Einfluss auf die Gaszusammensetzung. Fiir unter-
schiedliche Brennstoffmassenstréome wird dies anhand der Volumenantei-
le der Hauptkomponenten des Abgases iiber dem Primérluftvolumenstrom
in Abbildung 3.35 deutlich. Hier wird klar, dass mit hoheren Brennstoff-
massenstromen die Volumenanteile der Produktgase fiir einen konstanten
Volumenstrom jeweils grofler ausfallen, wohingegen der Volumenanteil des
Eduktes Sauerstoff kleiner wird, wie es der Chemie der Verbrennung ent-
spricht. Mit steigendem Primérluftvolumenstrom nehmen sowohl Wasser-
dampf als auch Kohlenstoffdioxid ab, da die eingebrachte Luft, abziiglich
des verbrauchten Sauerstoffs, das Rauchgas verdiinnt.

Die Berechnungen zum Einfluss der Luftbeladung auf die Betttempera-
tur ergaben keine bedeutenden Abhéngigkeiten, weshalb auf eine Darstel-
lung dieses Zusammenhangs verzichtet wird. Dies ist damit zu erkléren,
dass das in der Luft enthaltene Wasser sich bereits im gasférmigen Zustand
befindet und keine Verdampfungswirme aufgewendet werden muss. Jedoch
verdndert die eingebrachte Luftfeuchtigkeit das Verhéltnis der Komponen-
ten im Rauchgas, wie den Diagrammen zu den jeweiligen Volumenanteilen
iiber dem Volumenstrom fiir unterschiedliche Luftbeladungen in Abbildung
3.36 zu entnehmen ist. Erwartungsgemifl ergeben sich fiir hohere Luftbe-
ladungen grofiere Volumenanteile fiir den Wasserdampf. Auch hier nimmt
der relative Effekt mit ansteigendem Volumenstrom zu, da der Reaktions-
massenstrom fiir den Wasserdampf gleich bleibt und der mit dem Luftstrom
eintretende Wasserdampf an Bedeutung gewinnt.

Bei der Brennstofffeuchte handelt es sich um noch zu verdampfendes Was-
ser, weshalb dessen Auswirkungen auf den Prozess auszugsweise gezeigt wer-
den sollen. In Abbildung 3.37 ist die Betttemperatur iiber der Luftzahl fiir
verschiedene Brennstofffeuchten dargestellt. Die Verldufe zeigen, dass vor al-
lem bei geringen Luftzahlen wie A = 1,7 der Einfluss bei einer Erhchung der
Brennstofffeuchte von 5 % auf 9 % mit ca. 100 °C' erheblich sein kann. Des
Weiteren ist fiir die Interpretation der Versuchsergebnisse die Abhingigkeit
der Volumenanteile vom Wassergehalt des Brennstoffs von Interesse. Diese
kann den Grafiken in Abbildung 3.38 entnommen werden.

Zunéchst ist hierfiir festzustellen, dass die Brennstofffeuchte sich deutlich
auf den Volumenanteil des Wasserdampfes im Rauchgas auswirkt. Auf eine
Erhshung der Feuchte von 5 % auf 9 % reagiert das hier berechnete Sy-
stem mit einer Steigerung um 2 Vol. — %. Zu beobachten ist aulerdem, dass
der Volumenanteil des Wasserdampfes stark mit zunehmendem Primérluft-
volumenstrom abnimmt, also sensibel auf diesen reagiert. Die volumetri-
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Abbildung 3.36: Abhingigkeit der Volumenanteile der Hauptkomponenten des
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schen Anteile des Kohlenstoffdioxids und des Sauerstoffs sind kaum von
einer Anderung der Brennstofffeuchte betroffen.

3.4.4 Alternatives Konzept zur Beriicksichtigung der Parti-
kelgroflenverteilung

Nachfolgend wird ein vereinfachtes Konzept zur Beriicksichtigung der Ein-
gangsverteilung des Brennstoffs présentiert. Dabei wird der polydisperse
Brennstoff in zwei Gruppen aufgeteilt, fiir die unterschiedliche Umsatzdy-
namiken angesetzt werden. Zum einen wird dafiir die Fraktion der feinen
Brennstoffpartikel definiert (dpp < 1,5 mm) und mit ermittelten Reakti-
onskinetiken umgesetzt. Zum anderen werden fiir grobe Partikel (dpg >
1,5 mm) groBenabhiingige Umsatzkinetiken angewendet. Diese liegen aus
experimentellen Untersuchungen des Masseverlustes mit der Zeit und ei-
ner Parametrierung nach dem globalkinetischen Partikelmodell (siehe Glei-
chung 3.28) als Funktion von Ausgangspartikelgréffe und Betttemperatur
vor. Die ermittelten Geschwindigkeitskoeffizienten &y, coms(dpo, Tp) bilden
demnach den gesamten Partikelumsatzprozess mit all seinen Einfliissen ab
und koénnen entsprechend der Abbildung 3.39 iiber der Betttemperatur und
der Ursprungsgréfie der Brennstoffpartikel dargestellt werden, wobei sich
durch eine multiple lineare Regression eine Fliche ergibt. Bei einer Eintei-
lung der groben Fraktion in i Klassen kann ausgehend von einem Referenzfall
(krey = 0,058 1/s) fiir eine Wirbelschichttemperatur von Tp = 750 °C' und
eine Eintrittspartikelgrofe von d,.y = 6 mm der Geschwindigkeitskoeffizient
Em,comb,i(dpo:, Tp) mit

dkm,Comb
ddpy,;

dkm,Comb

(T _Tre
iy, = Tres) +

km,Comb,i = kref + : (dP,() — dref) (3134)

berechnet werden.

Damit kann die gesamte Masse einer Klasse i m; wie ein Einzelpartikel be-
trachtet und mit dem jeweiligen Geschwindigkeitskoeffizienten £, comp; ab-
gebaut werden. Der fiir die Anderung des Systems entscheidende Umsatz-
strom der Brennstoffmasse 1 p, req (siche Abschnitt 3.4.2.3 ) berechnet sich
aus der Summe der Massenénderungen der Fraktionen i, die aus der Einzel-
partikelbilanzierung nach

dm dm;
E = Z dt = Z km,Comb,i : mz(t) (3135)

abgeleitet wird.

Demnach ist dieser Ansatz unabhingig vom momentanen Zustand der Ver-
teilung im Reaktorbett anwendbar. Jedoch ist das globalkinetische Modell
fiir die Verbrennung, vor allem jedoch fiir die Koksoxidation am Ende der
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Abbildung 3.39: Zweidimensionale Funktion fiir die Abhéngigkeit des Reaktions-
geschwindigkeitskoeffizienten k., coms von Partikelgrofle und Betttemperatur

Umsetzung nicht aussagekriftig genug, weshalb dieser Exkurs keine weitere
Rolle fiir die Prozessmodellierung spielen soll. Eine derartige Herangehens-
weise ist aber unter Umsténden fiir eine Echtzeitsimulation zur Prozessre-
gelung interessant, da die rechentechnische Realisierung gegeniiber der des
gekoppelten Modells nur einen Bruchteil an Zeit benétigt.

3.4.5 Rechentechnische Umsetzung

Zur Prozesssimulation anhand des vorgestellten Wirbelschichtmodells zur
Verbrennung kommt die Software MATLAB zum Einsatz.

Der zugrundeliegende Programm-Ablauf-Plan ist in Abbildung 3.40 darge-
stellt. Es handelt sich demnach um ein prozeduales Losungsverfahren, fiir
das die festen Parameter und die Anfangsbedingungen durch die Eingabe
bereitgestellt werden. Daraus werden die vom Prozesszustand unabhéngigen
Groflen fiir alle beteiligten Modellierungsebenen berechnet. Auf Basis des-
sen und der angegebenen Anfangsbedingungen fiir die Integration sind die
fiir jeden Zeitschritt veréinderlichen Modellparameter anhand von zustands-
abhéngigen Funktionen zu ermitteln.

Durch die Losung aller Diffentialgleichungen, die im Gleichungssystem dz/dt
zusammengefasst sind, wird der Ausgangszustand fiir den néchsten Zeit-
schritt berechenbar. Fiir alle Zeitschritte wird der Losungsvektor z zwischen-
gespeichert, um nach Abschluss der Integration bei t = t.,4 eine Rekonstruk-
tion der zeitlichen Verldufe relevanter Groflen vornehmen zu kénnen. Die
Integration des Gleichungssystems wird durch den hinterlegten Losungsal-
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gorithmus odel5s fiir gewohnliche Diffentialgleichungen durchgefiihrt. Dieser
eignet sich besonders fiir Systeme sogenannter steifer Differentialgleichun-
gen und ist deshalb vor allem fiir die Losung der Populationsbilanzglei-
chungen geeignet. Diese Art von mathematischen Zusammenhéngen verur-
sacht in expliziten Solvern, zum Beispiel nach dem Verfahren von Runge-
Kutta, eine erhebliche Verringerung der Schrittweite, die in keinem Verhalt-
nis zum betrachteten Zeitintervall steht. Die Anndherung an den Zielwert
kann deshalb sehr hohe Rechenzeiten verursachen. Der odel5s-Solver hin-
gegen setzt eine grofle Schrittweite an, wodurch die Simulationsstabilitét
erhalten bleibt. Dem ODE-Solver sind die zu 16senden Gleichungen in dis-
kretisierter Form bereitzustellen. Fiir die Populationsbilanzgleichung wird
fiir jede Eigenschaftskoordinate auf ein Downwind-Schema nach der Finite-
Volumen-Methode (FVM) zuriickgegriffen. Die diskretisierte Form der Glei-
chung 3.67 sowie die diskretisierten Randbedingungen sind dem Anhang C.1
zu entnehmen.
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Kapitel 4

Experimentelle
Einzelpartikeluntersuchung

Die experimentellen Untersuchungen am Einzelpartikel haben zum Ziel, die
Vorgénge an jenem besser zu verstehen, Annahmen fiir ein Modell tref-
fen zu konnen und Einfliisse von Prozessparametern abzuschitzen. Fiir das
Prozessmodell sollen Umsatzkinetiken in Abhéngigkeit von der Wirbelbett-
temperatur, der Partikelgréfie und Partikelmasse ermittelt werden. Diese
werden als entsprechende Funktionen im Gesamtmodell hinterlegt und ste-
hen so einer Prozesssimulation zur Verfiigung. Fiir eine partikelbezogene
Betrachtung der thermochemischen Zersetzung wurde im Rahmen der vor-
liegenden Arbeit eine Vielzahl von Einzelpartikeluntersuchungen an Holz-
pellets durchgefiihrt, die Aufschluss iiber das Zersetzungsverhalten geben
konnen. Da es sich bei der Umsetzung von Holz um einen sehr komple-
xen Vorgang handelt, wurden kinetische Analysen mit mehreren Methoden,
fiir unterschiedliche (Teil-)Prozesse und verschiedene Konversionsbedingun-
gen vorgenommen. Dies ermdglichte einen tieferen Einblick in die Zusam-
menhénge zwischen Konversionskinetik und Prozessbedingungen. Es wurden
volumenbezogene Messdaten durch Untersuchungen im Strémungsrohr er-
mittelt sowie Versuche in einer Laborwirbelschicht durchgefiihrt, die fiir die
Umsatzkinetik des Prozessmodells von grofier Bedeutung sind.

4.1 Modellpartikel

Zunéichst wurden die im Wirbelschichtprozess zu verwendenden Brennstoff-
partikel charakterisiert. Um représentative Ergebnisse zu erzielen, wurden
sowohl fiir Versuche an der halbtechnischen Wirbelschichtanlage sowie fiir
die Einzelpartikeluntersuchungen Holzpellets einer Charge benutzt, die laut
dem Hersteller Schellinger KG eine &hnliche Zusammensetzung hinsichtlich
der eingesetzten Holzarten aufweisen. Einer beim Thiinen-Institut fiir Holz-
forschung beauftragten Kohlenhydratanalyse nach wurden ca. 95 % Fich-
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Abbildung 4.1: Holzpellets im Rohzustand in verschiedenen Gréfien

Tabelle 4.1: Charakterisierung von Holzpellets der Groflenklasse D06 und der
Wassergehaltsklasse M10 laut DIN ISO 17225-2

Heizwert Feuchte Schiittdichte Partikeldichte

Hpn T Br Pb PBM
[kJ/kg]  [Ma-%] [kg/m?] [kg/m?]
> 16500 max. 10 660-690 1100-1150

tenholz und 5 % Laubholz verarbeitet. Dies geht unter anderem aus dem
Klasonligningehalt hervor, der fiir das Pelletmaterial dem fiir Fichtenholz
typischen Wert von 28 % entspricht. Die detaillierten Analyseergebnisse sind
dem digitalen Anhang zu entnehmen. Es handelte sich dabei um handelsiibli-
che Pellets, mit einem Durchmesser dp = 6 mm und einer Lange zwischen
Ip = 3-40 mm, wie sie in Abbildung 4.1 gezeigt werden.

Die durch Extrusion und anschlieenden zufélligen Bruch produzierten Pel-
lets besitzen die nach DIN ISO 17225-2 normierten stoflichen Eigenschaften,
die fiir die verwendete Holzpelletsart der Tabelle 4.1 zu entnehmen sind.
Da es sich hierbei um Richtwerte und Toleranzbereiche handelt, wurden
einige Eigenschaften der verwendeten Pellets experimentell bestimmt, wie
nachfolgend erldutert. Die Pellets wurden je nach Untersuchungsmethode
geschnitten und geschliffen oder aufgemahlen. Damit lielen sich gewiinschte
Anfangsabmafle und -massen einstellen.

Stoffliche Analysen

Die fiir die Interpretation der Versuchsergebnisse wichtigen stofflichen Un-
tersuchungen wurden an unterschiedlichen Analysegeriten vorgenommen.
Die wichtigste Untersuchung zur Charakterisierung des Brennstoffs ist die
Immediatanalyse, die Aufschluss iiber Wasser-, Fliichtigen- und Aschege-
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Tabelle 4.2: Ergebnisse der Immediatanalyse der Holzpellets

Wasser  Asche  Fliichtige Restkoks
Ma-%] [Ma-%] [Ma-%] [Ma-%]

roh 8,65 0,24 76,5 14,6
wt ; 0,26 83,77 15,94
waf - _ 83,99 16,01

Tabelle 4.3: Ergebnisse der Elementaranalyse der Holzpellets

Element prozentualer Massenanteil [Ma-%)
roh wif waf
Kohlenstoff (C) 46,78 47,52 50,95
Wasserstoff (H) 6,08 6,17 6,62
Stickstoff (N) 0,10 0,10 0,11
Sauerstoff (O) 38,75 39,36 42,2
Schwefel (S) 0,11 0,11 0,12

halt gibt. Dabei wird die Probe zunéchst getrocknet, um die Feuchtigkeit zu
bestimmen. Zur Ausgasung der fliichtigen Bestandteile wird sie unter Sau-
erstoffabschluss erhitzt. Die dabei verbleibende Koksmasse wird vollsténdig
verbrannt, wodurch der Aschegehalt bestimmt werden kann. Die Elementar-
analyse, wobei die Massenanteile der Elemente Kohlenstoff, Sauerstoff, Was-
serstoff, Stickstoff und Schwefel bestimmt werden, wurde mithilfe der mul-
tiplen Analysatoren LECO CHN 628 und LECO CS 230 durchgefiihrt. Die
Probe wird in beiden Geréten unter reinem Sauerstoff bei 1800 °C' verbrannt,
um anschlieBend nach einer Gasaufbereitung die Verbrennungsprodukte zu
analysieren und daraus die gewiinschten elementaren Bestandteile der Probe
zu berechnen. Die Bestimmung des Wasser- und Kohlenstoffdioxidgehalts im
LECO CHN 628 erfolgt mit einer Infrarotmesszelle (NDIR), wohingegen die
Stickstoffbeladung in einer Wirmeleitfahigkeits-Messzelle (WLD) bestimmt
wird. Das im LECO CS 230 verwendete Nachweisverfahren fiir Schwefel und
Kohlenstoff ist die Infrarotabsorption (IF). Die Ergebnisse dieser Analysen
sind in Tabelle 4.3 dargestellt.

Um die enthaltene chemische und damit potentiell nutzbare Energie unter
Beriicksichtigung der nachfolgenden Energiewandlungsschritte abschétzen
zu konnen, wird standardisiert auch der Heizwert des Materials bestimmt.
Dazu wird eine kalorimetrische Bombe genutzt, in der unter Druck und Sau-
erstoffitberschuss die Probe verbrannt wird. Die freiwerdende Wéarme wird
iber die resultierende Temperaturdifferenz eines Referenzmediums (Was-
ser) berechnet. Das schlieft die Verdampfungswiirme des entstandenen Was-
sers mit ein, da die Abgase auf Umgebungstemperatur zuriick gekiihlt wer-
den. Es ergab sich hierbei ein Brennwert von H, gy = 18,46 M J/kg, der
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nicht stark von dem in Abschnitt 3.1 theoretisch berechneten Wert von
H,pm = 18,94 MJ/kg abweicht. Mit Gleichung 3.14 kann fiir den expe-
rimentell ermittelten Heizwert H, gy = 16,983 KJ/kg angegeben werden,
welcher in alle weiteren Berechnungen eingeht.

Charakterisierung der Wirbelgiiter

Aufgrund der grofien Partikeldurchmesser sind die verwendeten Holzpellets
der Geldartklasse D zugeordnet. Jedoch wird kein sehr hoher Volumenstrom
zur Fluidisation bendtigt, da die Partikeldichte verh&ltnisméfBig gering ist.
Das Bettmaterial Quarzsand hat einen mittleren Durchmesser von 0, 8-1 mm
und besitzt eine Dichte von ps = 2650 kg/m3, weshalb es laut Abbildung
2.15 der Geldart Klasse D zuzuordnen ist, wobei im Grenzfall fiir etwas
kleineres Bettmaterial auch eine Zuordnung zur Klasse B moglich sein kann.

Messung der Partikelgrofienverteilung

Die Bestimmung der Partikelgroflenverteilung des Brennstoffs, wie auch die
der Brennstoffproben aus dem Technikums-Wirbelschichtreaktor, erfolgte
mit dem Messsystem CAMSIZER der Fa. Retsch, dessen Funktionsprinzip
in Abbildung 4.2 dargestellt ist. Der Messbereich des Geriites liegt zwischen
0,02 mm und 30 mm.

Es handelt sich um ein Messgerét, welches die iiber eine Riittelschiene do-
siert eingebrachte Partikelschiittung beriihrungslos, optisch vermisst. Dafiir
wird der Probeschacht, durch den das zu untersuchende Material hindurch
fallt, aus zwei LED-Lichtquellen beleuchtet, wodurch auf der gegeniiberlie-
genden Seite Partikel-Silhouetten entstehen. Diese werden durch zwei CCD-
Kameras unterschiedlicher Brennweiten aufgenommen. Die hinterlegte Soft-
ware interpretiert diese Projektionen und berechnet aus den Zoom-Auf-
nahmen Partikelabmafle. Die Basis-Kamera hingegen zdhlt die jeweiligen
Partikel. Die angewendete Auswertung der optischen Daten beschreibt Ab-
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Abbildung 4.3: Umrechnung der Projektionsfliche in ein Kugelvolumen mit zu-
gehorigem Partikeldurchmesser 4., nach Retsch (2008)

bildung 4.3. Die Schattenfliche eines Partikels A wird demnach in eine dqui-
valente Kreisfliche A" = A umgewandelt, deren Durchmesser x4, die Be-
zugsgrofle auf der Partikelgroflenachse dargestellt. Eingeteilt nach Klassen
mit d; als unteren Klassengrenzwert, kann jeweils eine Anzahl N; zugeord-
net werden, woraus sich mit der Normierung auf die Gesamtanzahl N, die
Anzahlsumme

Qolds) = 2= Vi (4.1)

ergibt. Diese nimmt zwischen den Normierungswerten Qo(d < dpin) = 0
und Qo(d > dpaz) = 1 monoton zu.

Aus Qg ist durch die Bildung von Differenzenquotienten die Anzahldichte-
verteilung go mit

Qo(dit1) — Qo(d;)

QO(CL’) = dir1 — d;

(4.2)

zu berechnen, worin d; den arithmetischen Mittelwert der Klassengrenzen
darstellt. Da die Betrachtung des Volumenanteils pro Klasse hier interessan-
ter ist und diese Art der Verteilungscharakterisierung den Vergleich zwischen
den Klassen deutlicher darstellen kann, wird das Messergebnis fiir die Ein-
gangsverteilung des Brennstoffs in Abbildung 4.4 als qg(di) gezeigt. Diese
wurde fiir das Material ermittelt, welches bereits die Eintragsschnecke des
Reaktors passiert hat. Es liegt demnach eine bimodale Verteilung vor, die
in der Prozessmodellierung beriicksichtigt werden muss.
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Abbildung 4.4: Normierte Volumendichteverteilung gs ¢4 des in den Reaktor ein-
gebrachten Brennstoffs

Funktionsweise u-CT

Da im Abschnitt 3.2 zur Veranschaulichung der Konversionsfront innerhalb
des Partikels Aufnahmen gezeigt wurden, die mit dem Rontgentomogra-
phiesystem CT-Alpha der Fa. Procon X-Ray gemacht worden sind, soll an
dieser Stelle eine kurze Erkldrung zum Messsystem erfolgen. Dieses Messsy-
stem ist vor allem zur zerstorungsfreien Bestimmung von Porositédten ge-
eignet. Das auf einem drehbaren Probenteller gelagerte Messobjekt befindet
sich wihrend der Messung zwischen Strahlungsquelle und Detektor. Dichte-
unterschiede im Material ergeben verschiedene Grauwerte, wodurch eine
Darstellung von Poren ermdéglicht wird. Durch Rotation der Probe wéhrend
der Messung kann eine Software-Rekonstruktion durchgefiihrt werden, aus
der die gezeigten Querschnittsbilder extrahiert wurden.

4.2 Thermogravimetrische Analysen (TGA)

Ziel der thermogravimetrischen Untersuchungen war die Abschétzung des
chemischen Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten k,, (siehe Gleichung 2.31).
Bei der Thermogravimetrie handelt es sich um ein etabliertes Laborverfah-
ren, bei dem die zeitliche Massenénderung eines Stoffes wihrend einer ther-
mischen Belastung als Funktion der Temperatur erfasst wird. Dabei wird
die Probe einem vordefinierten Temperaturprogramm unterworfen. Es wird
hier zwischen einer isothermen und nicht-isothermen Durchfithrung unter-
schieden, wobei entweder Haltezeiten bei konstanter Temperatur oder eine
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definierte Heizrate § = dT'/dt festgelegt werden. In Abbildung 4.5 ist bei-
spielhaft der Aufbau eines der verwendeten Gerite zur Thermogravimetri-
schen Analyse (TGA) schematisch dargestellt. Eine Brennstoffprobe wird in
einem Keramiktiegel gravimetrisch gelagert und dem gewéhlten Tempera-
turprogramm ausgesetzt. Die Verweilzeit, die Ofentemperatur und die Parti-
kelmasse, die mit einer internen Waage gemessen wird, werden kontinuierlich
aufgezeichnet. Damit werden der Masse-Temperatur-Verlauf (m = f(7))
und der Masse-Zeit-Verlauf erfasst. In Abbildung 4.6 sind diese fiir eine
nicht-isotherme Analyse mit einer Heizrate von § = 10 K/min dargestellt.
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Abbildung 4.5: Schematische Darstellung des Messaufbaus zur Thermo-
gravimetrischen Analyse am Bsp. des Netzsch STA 409 cell

Im Rahmen der Brennstoffcharakterisierungen wurden ausschliellich nicht-
isotherme Versuche mit Heizraten zwischen 5 und 50 K /min durchgefiihrt.
Damit sollte eine Betrachtung der chemischen Kinetik der Zersetzungspro-
zesse ermoglicht werden, da eine langsame Erwérmung zu einem geringen
Temperaturgradienten im Partikel und damit zu einer gering ausgepréagten
Hemmung durch Wirmeleitung und Diffusion fithrt. Um etwaige Einfliisse
solcher Effekte tatsichlich ausschliefen oder sie zumindest abschétzen zu
konnen, wurden Partikel unterschiedlicher Gréfle untersucht. Dazu kamen
zwei verschiedene TGA-Geréte zum Einsatz, deren Handhabung und Be-
sonderheiten nachfolgend beschrieben sind.
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Abbildung 4.6: Probenmasse mit Ofentemperatur (links) und Zeit (rechts)
wihrend der TGA mit einer Heizrate von 8 = 10 K/min unter Luftatmosphére

Tabelle 4.4: Matrix der TGA im Analysator Netzsch STA 409 cell

Nr. Heizrate Gas  Partikelgrofie

[K/min] [mm)]
5 Argon 0,25 - 1,12
) Luft 0,25 - 1,12
10 Luft 0,125 - 0,25
10 Luft  0,25-1,12

10 Argon 0,25 - 1,12
20 Argon 0,25 - 1,12
50 Argon  0,25- 1,12

N O TR W N

TGA in Netzsch STA 409 cell Um thermogravimetrische Daten fiir
den chemischen Umwandlungsprozess und seiner Temperaturabhéingigkeit
zu erhalten, wurde das fein auflosende Analysegeréit STA 409 cell der Firma
Netzsch verwendet. Der Keramiktiegel kann mit einer maximalen Proben-
masse von 10 mg + 0,001 mg beladen werden, weshalb eine Zerkleinerung
der Holzpellets von Noten war. Daraus lielen sich zwei Groflenklassen bil-
den, die untersucht wurden, wie der Tabelle 4.4 zu entnehmen ist. Das Gerét
lasst sich mit verschiedenen Spiilgasen (sauerstoffhaltige bzw. Inertgase) und
unterschiedlichen Gasmassenstromen betreiben. Fiir die durchgefiihrten Un-
tersuchungen wurden 70 ml/min Argon beziechungsweise Luft verwendet,
um sowohl die pyrolytische Zersetzung als auch die Verbrennung kinetisch
zu beurteilen. Die Versuche wurden mit unterschiedlichen Heizraten durch-
gefithrt. Die maximale Ofentemperatur betrug dabei 1000 °C.

Fiir eine vergleichende Darstellung der Masse-Verlaufe werden die Messwerte
auf die jeweilige Probeneinwaage bezogen. Die relativen Massenverldufe der
zwei feinen Fraktionen sind in Abbildung 4.7 dargestellt und werden mit der
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Abbildung 4.7: Masse-Zeitverlauf fiir verschiedene Partikelgréflen bei einer Heiz-
rate von 10 K/min und einem Luftstrom von 70 ml/min im Netsch STA 409 cell

Messung eines Pellets (im LECO TGA-701) verglichen. Eine erste phéno-
menologische Interpretation der gezeigten Verlaufe lésst fiir den Umsatz bis
ca. 80 % keinen gravierenden Trend erkennen. Jedoch besteht im Bereich
der Verbrennung ein geringer Unterschied zwischen den Masse-Verldufen
der Proben verschiedener Partikelgrofien. Die Fraktion der kleinen Partikel
(d < 0,25 mm) wird im letzten Abschnitt der Konversion etwas schneller
umgesetzt als die grofieren Holzfasern (d > 0,25 mm). Dies spiegelt eventu-
ell den Unterschied im Diffusionswiderstand fiir den bendétigten Sauerstoff
und die austretenden Produkte wider.

TGA in LECO TGA-701 Um den Einfluss der Partikelgréfie auf die Ki-
netik der Konversion fiir die brennstofftypische Fraktionen néher zu beleuch-
ten, wurden weitere thermogravimetrische Analysen mit dem weniger sensi-
blen Gerit LECO TGA-701 durchgefiihrt, welches mit einer zuléssigen Pro-
benmasse von (Muma, = 5 g) fiir ganze Holzpellets geeignet ist. Durch einen
rotierenden Probenteller kénnen damit mehrere Proben gleichzeitig gemes-
sen werden. Durch eine geringe Aufheizrate sollen die ablaufenden Teilpro-
zesse beobachtet werden. Jedoch wird die Anzahl der Messungen pro Tem-
peratureinheit mit zunehmender Heizrate geringer, weshalb fiir eine Kine-
tikbestimmung auf ausreichend Datenpunkte geachtet werden muss. Um die
optimale Heizrate zu wéhlen, wurde zunéchst die entsprechende Abhéngig-
keit ermittelt. Dafiir wurden ld1-Pellets (dpo = 6 mm, lpg = 6 mm) un-
terschiedlichen Heizraten ausgesetzt. Die entsprechenden Ergebnisse sind in
Abbildung 4.8 anhand von Umsatzraten dargestellt.

Hierin ist zu erkennen, dass mit hoherer Heizrate der Betrag des Maxi-
mums der Umsatzrate steigt und es sich gleichzeitig zu hoheren Temperatu-
ren verschiebt. Dies kann der Diffusionshemmung zugeordnet werden, da bei
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Abbildung 4.8: Umsatzraten von ld1 - Pellets iiber die gemessene Ofentemperatur
im LECO TGA-701 fiir verschiedene Heizraten

Tabelle 4.5: Analysematrix fiir die TGA im LECO TGA-701 von Partikeln unter-
schiedlicher Lénge mit einem Durchmesser von d, = 6 mm bei einer Heizrate von
B =10 K/min

Partikellinge [mm] 6 9 12 15 18 21
Anzahl/Tiegel 4 3 3 2 1 1
Einwaage [mg] 808 909 808 1010 606 707

derartig geringen Heizraten von einer homogenen Partikeltemperatur ausge-
gangen werden kann. Mit zunehmenden Heizraten gehen aulerdem aufgrund
der wenigen Messwerte und einer stérkeren Uberlagerung der Komponenten-
zersetzung Informationen verloren, sodass die sogenannte Schulter vor dem
Umsatz-Maximum, die fiir die Biomassekonversion vielfach beobachtet wer-
den kann (Grgnli u. a. (2002)), nur bei der Heizrate von 8 = 5 K/min noch
gut zu erkennen ist. Es wurde dennoch eine Heizrate von § = 10 K /min fir
die Partikelgroflenvariation gewéhlt. Hier ist noch mit einem Einfluss von
Stofftransporteffekten zu rechnen, die Anzahl von Messwerten ist aber noch
ausreichend fiir eine Ermittlung kinetischer Parameter. Um fiir alle Partikel-
grofen gleiche Bedingungen zu schaffen, wurden die einzelnen Fraktionen,
die in Tabelle 4.5 aufgelistet sind, gleichzeitig untersucht.

So wurden partikelgroenabhingige Verldufe aufgenommen, um den Ein-
fluss von Diffusionswegen einschétzen zu kénnen. Die in Abbildung 4.9 dar-
gestellten normierten Massenverldufe zeigen jedoch, dass der Einfluss der
Partikelgrofle sehr gering ist und nur im Abschnitt der Verbrennung eine
Rolle spielt, wie bereits bei den Messungen im Netzsch-STA-409 beobach-
tet wurde. Dies ist vermutlich auf die Abhéngigkeit der Reaktionsrate von
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Abbildung 4.9: Normierte Massenverldufe mit der Ofentemperatur fiir unter-
schiedliche Partikelgrofien bei einer Heizrate von 8 = 10 K/min im LECO TGA-701

der Partikeloberfliche zuriickzufiihren. Alle entsprechenden Messdaten sind
dem digitalen Anhang zu entnehmen.

4.3 Untersuchung zur Anderung des Partikelvolu-
mens

Bei dieser Versuchsreihe stand das Ziel im Vordergrund, erste Erkenntnisse
iiber das Verhalten der Partikelgrofie wiahrend der thermochemischen Kon-
version zu sammeln. Dafiir kam ein Rohrreaktor mit regelbarer Mantelhei-
zung zum KEinsatz, wie er in Abbildung 4.10 dargestellt ist. Zur Durchfiihrung
der Versuche wurden die Partikel mit einer definierten Heizrate aufgeheizt
und dementsprechend umgesetzt. Der Laborreaktor hat einen Innendurch-
messer von 35 mm und schliet nach oben hin mit einem Blindflansch ab, in
den eine Glasscheibe integriert ist. So ist es moglich, die auf dem Siebboden
liegend positionierte Probe zu beobachten. Die dariiber montierte Kamera
zeichnete den Zersetzungs- bzw. Umsetzungsprozess zeitlich auf. Das ent-
standene Abgas wurde durch einen gering gehaltenen Gasstrom nach unten
ausgetragen, um die optische Analyse nicht zu stéren. Dabei wurde je nach
untersuchtem Umsatzprozess Stickstoff oder Luft gewéhlt.

Das Partikelvolumen kann damit als Funktion der Zeit wiahrend der thermo-
chemischen Umwandlung optisch festgehalten werden, um daraus volumen-
kinetische Parameter abzuleiten. Die Bedingungen entsprechen denen der
TGA, weshalb die Volumenstrome, die Heizraten und Partikel der gleichen
Groflenordnung gew#hlt wurden. So ist ein Vergleich mit der Massenabnah-
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Abbildung 4.10: Schema des Strémungsreaktors zur experimentellen Analyse der
Volumenénderung unter TGA-Bedingungen

me realisierbar. Es wurden die Prozessbedingungen
o Partikellange,
e Stromungmedium und
e Heizrate

variiert, wie es die Ubersicht in Tabelle 4.6 wider spiegelt. Die Partikellingen
sind darin als ein Gruppenmerkmal zu verstehen, wobei die genauen Abmafle
eines jeden verwendeten und aufbereiteten Pellets zuvor bestimmt wurden.

4.3.1 Optische Auswertungsmethoden der Messdaten

Da es sich bei den Rohdaten dieser Messmethode um Bildmaterial han-
delt, mussten die Datenpunkte V(t) zunichst daraus extrahiert werden.
Dazu wurden die in kurzem Abstand (At ~ 2 s — 5 s) gemachten Auf-
nahmen je nach erwarteter Anderung auszugsweise mit dem Analysetool im
Programm PHOTOSHOP héndisch ausgemessen. Die Messergebnisse zur
Lénge und zum Durchmesser wurden in das entsprechende Zylindervolumen
umgerechnet und dem jeweiligen Zeitpunkt zugeordnet. Damit lieflen sich
unter Einwirken der oben genannten Parameter Volumenverldufe {iber die
Zeit rekonstruieren. Am Beispiel der Entgasung wird in Abbildung 4.11 die
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Nr. Heizrate Partikellinge Volumenstrom

[K/min] [mm] [1/min]
Stickstoff

1 21 12 0,6
2 21 12 0,85
3 21 12 1

4 10 12 0,6
5 21 12 0,6
6 25 12 0,6
7 30 12 0,6
8 35 12 0,6
9 25 12 0,6
10 21 6 0,6
11 21 10 0,6
12 21 12 0,6
13 21 14 0,6
14 21 18 0,6

Sauerstoff

15 21 5! 0,6
16 21 6 0,6
17 21 8 0,6
18 21 10 0,6
19 21 12 0,6
20 21 16 0,5
21 21 18 0,5
22 21 14 0,6
23 21 14 0,85
24 21 14 1,0
25 21 14 1,2

Tabelle 4.6: Versuchsiibersicht zur Untersuchung der Volumenédnderung unter
TGA-Bedingungen
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Abbildung 4.11: Messdaten zur Volumenénderung bei 8 = 21 K/min, Tyax =
450 °C und einem Stickstoffspiilstrom von 0,6 1/min iiber der Verweilzeit im Rohr-
reaktor

zeitliche Volumenéinderung von Partikeln mit verschiedenen Ausgangsparti-
kellangen gezeigt. Dabei handelt es sich um Ergebnisse von Versuchen mit
einer Heizrate von § = 21 K/min bis maximal 450 °C und einem Stickstoff-
volumenstrom von 0,6 1/min . Um eine schnellere Auswertung grundsétzlich
moglich zu machen, sollte das Prozedere der Auswertung automatisiert wer-
den. Dafiir wurde testweise ein Programm in der Software MATLAB ent-
worfen, welches in der Lage ist, die Bilder selbstindig zu analysieren und
die Partikelgrofle zu berechnen, in dem es schrittweise, entsprechend der
Abbildung 4.12, aus den Fotos binére Darstellungen generiert.

Darin werden jeweils, nach Bestimmung eines Eckpunktes, die Anzahl an
weiflen Pixeln entlang der Kanten ausgezéhlt und mit einer hinterlegten
Kalibrierung Breite und Hohe des weiflen rechteckigen Bereichs ermittelt.
Uber einen zuvor festgelegten MaBstab werden die PixelmaBe in Millimeter
umgerechnet, womit nun Lénge und Durchmesser bekannt sind. Werden alle
Bilder einer Messung mit der oben genannten Methode verarbeitet, ergibt
sich eine optische Datenreihe (siehe auszugsweise in Abbildung 4.13), womit
die jeweiligen Volumen berechnet und damit auch Verldufe iiber die Zeit
oder die Temperatur erstellt werden kénnen. Am Beispiel der Verbrennung
eines Pellets mit einer Linge von lpg = 5 mm ist dies in Abbildung 4.14
dargestellt. Die Bereiche der Entgasung und der Koksoxidation sind hier ein-
deutig zu erkennen, wobei zwischen den klar definierbaren Abschnitten ein
Ubergangsbereich liegt, der der lingeranhaltenden Ligninzersetzung (siehe
2.7) zuzuordnen ist.

Da jedoch die Abweichungen zwischen der héndischen Auswertung im Ana-
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Abbildung 4.12: Vereinfachte Darstellung der automatisierten Umwandlungs-
schritte vom Foto eines Pellets (Ipo = 10 mum) hin zur bindren Pixelmatrix

Abbildung 4.13: Bindre Darstellung eines Pellets (Ipo = 12 mm) wihrend der
Konversion zur digitalen Auswertung im Vergleich zum Originalfoto
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Abbildung 4.14: Partikelvolumen iiber der Temperatur wiahrend der Verbrennung
eines Holzpellets (Ipo = 5 mm) bei einer Heizrate von 21 K/min, ermittelt mit der
automatisierten Auswertung der optischen Messdaten
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lysetool des Fotobearbeitungsprogrammes PHOTOSHOP und der program-
mierten automatischen Auswertung mit MATLAB noch zu erheblich waren,
sind die Daten der klassischen Vermessung zur Berechnung von Volumenki-
netiken im Stromungsrohr verwendet worden.

4.4 Kinetikbestimmung in der Laborwirbelschicht

Das Ziel dieser Messreihe war die Bestimmung von Zersetzungskinetiken fiir
Einzelpartikel unter realen Prozessbedingungen fiir die Wirbelschichtkon-
version in Abhéngigkeit von der Betttemperatur T, den Partikelausgangs-
groffen und dem verwendeten Fluidisierungsmedium, welches iiber den Pro-
zessmodus, Verbrennung oder Entgasung, entscheidet. Es wurden Konversi-
onsversuche in einer Laborwirbelschichtanlage mit zwei Partikelgrofienklas-
sen durchgefiihrt, wobei es sich um herkémmliche Pellets mit einem Durch-
messer von dp,0 = 6 mm und den Léngen [pg = 6 bzw. 12 mm handelte.
Daraus ergeben sich auch deren nachfolgend genutzten Kurzbezeichnungen
1d1 und 1d2, die fiir das jeweilige Durchmesser-Lénge-Verhéltnis von 1/d = 1
bzw. 1/d = 2 stehen, wie bereits in Abschnitt 3.2.2.3 erwéhnt wurde. Mithil-
fe von Abbruchversuchen fiir unterschiedliche Verweilzeiten dieser Partikel
im Reaktor werden zeitliche Massen- und Volumenverldufe konstruiert. Auf
deren Basis sollen kinetische Parameter fiir die Konversion der Brennstoff-
partikel in der Wirbelschicht beziiglich deren Masse und Volumen ermittelt
werden. Die Fluidisierungverhéltnisse im Reaktionsraum und das Inertma-
terial wurden dabei nicht variiert. Die Wirbelzahl soll demnach annéhernd
konstant bleiben. Sie ist ein Indikator fiir die Intensitit des Prozesses und
soll der angestrebten Fluidisierung eines fiir die untersuchte Verbrennung
angestrebten blasenbildenden Wirbelbettes (fyz = 5-8) entsprechen.

4.4.1 Aufbau und Funktionsweise Laborwirbelschichtreaktor

Fiir die angestrebten kinetischen Untersuchungen der Wirbelschichtkonver-
sion wurde eine Laborwirbelschichtanlage eingesetzt, welche schematisch in
Abbildung 4.15 dargestellt ist. Hauptbestandteil der Anlage ist ein Hoch-
temperatur-Rohrreaktor mit einem Innendurchmesser von D; = 35 mm.
Dieser verfiigt {iber eine regelbare Mantelheizung, die eine leistungsgesteuer-
te Aufheizung des Prozessraums auf maximal T = 900 °C ermdoglicht. Eine
150 mm dicke Isolierung aus Stahlwolle sorgt fiir einen geringen Warmever-
lust nach auBen. Durch einen Gaseintrittsstutzen wird das Fluidisierungsgas
(Stickstoff bzw. Luft) von unten in den Reaktor geleitet und aufgeheizt. Der
fiir die angestrebte Fluidisierung mit einer Wirbelzahl von fyrz = 6 bendtig-
te Gasmassenstrom wird iiber einen vorgeschalteten Massflowmeter einge-
stellt. Der Reaktionsraum befindet sich oberhalb einer eingesetzten Sinter-
metallplatte, welche als Anstrémboden fungiert. Die darauf befindliche In-
ertmaterialschiittung aus ms = 80 g Quarzsand mit einem Sauterdurchmes-
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Abbildung 4.15: Schematische Darstellung des eingesetzten Laborwirbelschicht-
reaktors (rechts) und des Partikels im Reaktionsraum (links)

ser von dgy = 0,6 mm bildet ein Wirbelbett aus, in dem die eingebrachten
Brennstoffpartikel umgesetzt werden, wie es links in Abbildung 4.15 sche-
matisch dargestellt ist. Hier verbleiben sie iiber die jeweils vorgegebene Ver-
weilzeit, fiir die die Eigenschaftsdnderungen gemessen werden sollen. Der
notwendige Abbruch der Reaktion wird mit der Befiillung des Reaktions-
raums mit Trockeneis durch die Verwendung einer Schleuse realisiert. Diese
ist auf dem oberen Rohrflansch montiert. Zum gewiinschten Zeitpunkt kann
iiber einen Kugelhahn die deponierte Trockeneismenge schlagartig in den
Prozessraum abgelassen werden, wodurch sich die Betttemperatur innerhalb
von zwei Sekunden auf unter 100 °C' abkiihlen lisst. Das bei der Verdamp-
fung des Trockeneises schlagartig entstehende C'O2 kann nicht iiber die Ab-
gasleitung abtransportiert werden, weshalb ein gasdurchléssiger Deckel auf
den Vorlagebehélter montiert wurde, dessen Maschenweite kleiner ist als der
Sandpartikeldurchmesser, sodass er den mitgerissenen Feststoff im Reaktor
zuriick hélt. Die Wirbelbetttemperatur, die sich aus Gas- und Feststofftem-
peratur zusammensetzt, wird mithilfe eines Thermoelements des Typs K
gemessen. Sie ist ausschlaggebend, ob die Probe in der maximal vorgesehe-
nen Zeit (ca. 5 s) ausreichend gekiihlt wurde, um als Datenpunkt bertick-
sichtigt zu werden, und wann die Absaugung des Bettinventars gefahrlos
(T < 120 °C) stattfinden kann .
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4.4.2 Durchfiihrung der Konversionsanalysen

Die Bestimmung der Massen- und Volumenverldufe basiert auf der diskreten
Messung von Massen- bzw. Volumenabnahmen fiir bestimmte Verweilzei-
ten. Hierzu wurden die entsprechenden Pelleteigenschaften jeweils vor und
nach dem Aufenthalt im Reaktor bestimmt. Versuchsvorbereitend sind Par-
tikel der zwei untersuchten Groflenklassen 1d1, mit einer Partikellinge von
lpp = 6 mm, und 1d2, mit [pg = 12 mm prépariert worden, indem sie an
den zerkliifteten Stirnflichen glatt geschliffen wurden, um eine ideale Zylin-
derform und annihernd gleiche Ausgangsmassen herzustellen. Die zur Be-
rechnung der einzustellenden Gasmassenstrome notwendigen Minimalfluidi-
sierungsgeschwindigkeiten hingen dabei von temperaturempfindlichen Vis-
kositdten und Dichten der Gase ab (siehe Gleichung B.1). Es ergeben sich
demnach Werte von u,,y = 0, 108-0, 128 m/s fiir die in Tabelle 4.7 aufgefiihr-
ten Versuchsvariationen.

Ein Versuchsdurchlauf, welcher einen Messpunkt fiir den Masse- bzw. Volumen-
Verweilzeit- Verlauf liefert, gestaltete sich nach folgendem Ablauf:

1. Einwaage und Vermessung der Rohpartikel

2. Autheizung des Reaktors und des Inertmaterials auf die untersuchte
Prozesstemperatur iiber Mantelheizung

3. Einstellen des notwendigen Gasstromes iiber Massflowmeter je nach
Medium und Temperatur

4. Partikeleinwurf (ca. 2-3 Stiick gleicher Grofienklasse)

5. Einbringen des Trockeneises nach bestimmter Verweilzeit
6. Entnahme des gesamten Bettinventars

7. Abtrennung der Brennstoffpartikel

8. Einwaage und Vermessung der Brennstoffpartikel

Das gesamte Prozedere wurde fiir die in Tabelle 4.7 angekreuzten Varia-
tionen von Betttemperatur, Partikelklasse und Prozessmodus durchgefiihrt.
Die jeweiligen Verweilzeiten wurden so gewihlt, dass umsatzstarke Bereiche
ausreichend aufgelost sind. Am Anfang der Konversion mussten demnach
mehr Messpunkte generiert werden.

Die dem gekiihlten Bett entnommenen Brennstoffpartikel sind beispielhaft
fiir unterschiedliche Verweilzeiten in Abbildung 4.16 dargestellt. Klar ist
das Fortschreiten des Konversionsprozesses an der sich zur Mitte des Pel-
lets hin bewegenden Reaktionsfront zu erkennen. Dabei ist die Farbung des
Materials als Indikator fiir die Entgasung zu betrachten, die sich von hell-
braun fiir 71 = 0 s bis hin zu schwarz im Partikelinneren nach 7 = 40 s
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Tabelle 4.7: Analysematrix der Versuche in der Laborwirbelschicht

Betttemperatur (75[°C]) 650 700 750 800 850 900
1d1 - Verbrennung X X X X X X
1d1 - Entgasung
1d2 - Verbrennung
1d2 - Entgasung

Sl

X X X X
X X X X X
X X X X

T,=15s T,=30s T5:405

Abbildung 4.16: Phinomenologische Darstellung der Entgasungsphase eines 1d2-
Partikels bei T = 750 °C wihrend des Verbrennungsprozesses bis zu einer Ver-
weilzeit von 7 = 40 s im Laborwirbelschichtreaktor

erstreckt. Ebenfalls wird klar, wie grofl der Gradient der Konversion im
Partikel tatsdchlich ist. Wie am Partikel im zweiten Bild von rechts gut zu
erkennen ist, fand bereits innerhalb kiirzester Zeit von 7 = 3 s eine Ver-
brennung an der Oberfléiche statt, wihrend die Entgasung, die mit einer
Dunkelféirbung des Materials einhergeht, noch andauert. Diese eindeutige
Beobachtung untermauert anschaulich die in Kapitel 3.2 getroffene Annah-
me einer Konversionsfront innerhalb des Partikels.

4.4.3 Messergebnisse der Untersuchungen im Laborreaktor

Im folgenden Abschnitt werden auszugsweise Messergebnisse der Entgasungs-
sowie Verbrennungsversuche fiir die zwei untersuchten Pelletldngen von 6 mm
und 12 mm in der Laborwirbelschicht gezeigt. Die absoluten Messpunkte fiir
Partikelmasse und -volumen sind jeweils gemittelte Werte der 2 - 3 gleich-
zeitig eingebrachten Pellets.

4.4.3.1 Massenverliufe fiir Laborreaktor

Die in Abbildung 4.17 gezeigten Diagramme unterscheiden, beispielhaft fiir
drei Temperaturen, zwischen den Messwerten fiir verschiedene Partikelgroffen
und Prozessmodi.

Es ist fiir alle Variationen festzustellen, dass die Konversion bei geringe-
ren Betttemperaturen erwartungsgemifl langsamer verlduft als bei héheren
Temperaturen. Bei der Entgasung stellt sich nach dem Verlust der fliichti-
gen Bestandteile die Restkoksmasse ein, wohingegen bei der Verbrennung ab
diesem Zeitpunkt ein langsam fortschreitender Abbauprozess zu beobachten
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Abbildung 4.17: Messwerte der Massen-Verweilzeit-Analysen fiir Verbrennung
(links) und Entgasung (rechts)
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Abbildung 4.18: normierte Massenverldufe der Entgasung (links) und Verbren-
nung (rechts) fiir unterschiedliche Partikelgréien bei 750 °C

ist.

In Abbildung 4.18 sind ausgewiihlte Massenverldufe dimensionslos darge-
stellt. Hierdurch ist der Vergleich zwischen Partikeln unterschiedlicher Grofie
moglich. Dem Mechanismus der Diffusions- und Warmeleitungshemmung
folgend, verlduft die prozentuale Umsetzung bezogen auf die Ausgangspar-
tikelmasse fiir die grofien Partikel langsamer als fiir die Kleinen. Der Warme-
und fiir die Verbrennung auch der Sauerstoffeintrag in das Pellet erfolgt fiir
grofle Partikel langsamer und somit auch die Reaktionen selbst.

Bei vollstédndiger Verbrennung sollte die verbleibende Masse dem Aschege-
halt entsprechen. Eine Messwertaufnahme bis zu diesem Punkt konnte je-
doch nicht realisiert werden, weil die Entnahme und Auswertung so kleiner
und instabiler Partikel nicht mehr mdéglich waren. Da jedoch davon auszu-
gehen ist, dass die Kinetik in diesem letzten Bereich ausschliefSlich durch
Koksverbrennung bestimmt wird, konnte der verbliebene Verlauf bis zum
Aschegehalt extrapoliert werden.

4.4.3.2 Volumenverliufe fiir Laborreaktor

Messergebnisse beziiglich des Partikelvolumens, die ebenfalls zur Ableitung
von entsprechenden kinetischen Parametern herangezogen werden sollen,
werden in Abbildung 4.19 gezeigt. Die zur Berechnung des Volumens not-
wendigen Abmafle wurden durch eine optische Messmethode mithilfe eines
Auflichtmikroskops und entsprechender Software ermittelt, um die teils fra-
gilen Partikel wahrend der Bestimmung nicht zu schédigen.

Die Messdaten zum Partikelvolumen der Brennstoffpartikel sind bedeutend
unstetiger als die zur Partikelmasse, was dem doch eher stochastischen
Herstellungsprozess beziiglich Faserléngen und -anordnung anzulasten ist.
Durch Rissbildung und Aufbldhen entstehen sichtbare Schwankungen, wes-
halb eine eindeutige Temperaturabhéngigkeit hier nicht deutlich wird. Of-
fensichtlich und wie erwartet besteht jedoch ein Zusammenhang zwischen
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Abbildung 4.19: Volumen-Zeit-Messkurven fiir Entgasung und Verbrennung bei
unterschiedlichen Betttemperaturen und Partikelgréfien
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Abbildung 4.20: Vergleich der Volumenabnahme wéhrend der Entgasung und der
Verbrennung fiir beide Partikelgrofien und Tg = 750°C

der Anderungsrate und dem Prozessmodus, wie die gegeniiberstellende Dar-
stellung in Abbildung 4.20 am Beispiel fiir eine Betttemperatur von 750 °C
zeigt. Bei der Verbrennung verlduft die Volumenabnahme fiir beide Partikel-
groflen eindeutig schneller als bei der Entgasung, was mit der Verbrennung
des nach wenigen Sekunden an der Oberfliche entstandenen Restkokses zu-
sammenhéingt. Damit ldsst sich die Annahme von stark iiberlagerten Teil-
prozessen, die zur Modellierung getroffen wurde, untermauern.
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Kapitel 5

Parametrierung der
kinetischen Modelle

Die Ergebnisse der durchgefiihrten Laboruntersuchungen aus Kapitel 4 die-
nen der Parametrierung der jeweils giiltigen Umsatzmodelle und werden
nachfolgend diesbeziiglich ausgewertet. Auf Basis der ermittelten Messdaten
werden die unterschiedlichen kinetischen Parameter bestimmt, wobei es sich
um die Reaktions- bzw. Umsatzgeschwindigkeitskoeffizienten der entspre-
chenden Modelle handelt. Eine Ubersicht dazu gibt Tabelle 5.1. Nachfolgend
werden demnach die Vorgehensweisen erldutert, die den Determinierungen
der Parameter zu Grunde liegen.

Es werden zunéchst die thermogravimetrischen Messdaten mit unterschiedli-
chen Ansitzen ausgewertet, um den chemisch limitierten Reaktionsgeschwin-
digkeitskoeffizienten zu bestimmen. Anschliefend sind die Untersuchungen
zur Volumenédnderung im Strémungsrohr hinsichtlich funktioneller Zusam-
menhénge Gegenstand der Betrachtung. Die fiir das Gesamtmodell relevante
Parametrierung der Einzelpartikel-Umsatzmodelle fiir Masse und Volumen
aus Abschnitt 3.2.2 findet mithilfe der Messdaten von Versuchen an der
Laborwirbelschicht statt. Im Abschnitt 5.3 werden daraus globalkinetische
Parameter fiir Entgasung ky, pe, und Verbrennung k,, comy gewonnen, wo-
bei der global kinetische Parameter der Entgasung anschlieflend in das ver-
wendete Schalenmodell eingeht, wodurch der hierin zusétzlich verwendete
Parameter fiir die iiberlagerte Oxidation ky, 0z; bestimmt werden kann.

Als konsequente Beriicksichtigung der Partikelgroffenverteilung des Brenn-
stoffs werden abschlielend aus simulierten Verlaufen des Einzelpartikelum-
satzes nach dem Schalenmodell die Anderungsraten G, und Gy ermittelt.
Diese beziehen sich auf die beiden in der Populationsbilanz betrachteten
Eigenschaften Masse und Volumen des Partikels.

133



Tabelle 5.1: Ubersicht zu den verschiedenen Geschwindigkeitskoeffizienten

Modell/ Anwendung Abschnitt Parameter Gleichung
langsame Umsetzung

Mehrkomponenten- 5.1.1 Emi 3.16, 5.8
zersetzung (TGA)

Volumenkinetik 5.2 ky 5.11
(Stromungsrohr)

Einzelpartikelabbau (WS)

globalkinetische 3.2.2.1 km,Dev 3.25
Entgasung kv, Dev 3.26
globalkinetische 3.2.2.1 km, comb 3.28
Verbrennung kv,comp 3.30
Schalenmodell

Verbrennung 3.2.2.2 km,0zi 3.41
(SI-SCP-Modell) Em, Dew 3.25

5.1 Auswertung thermogravimetrischer Analysen

Ziel der Auswertung thermogravimetrischer Analysen ist es, die beiden tem-
peraturunabhéngigen Faktoren, die in die Arrheniusgleichung 2.28 einflie-
Ben, zu bestimmen. Die Aktivierungsenergie F 4 und der Stofifaktor ko, sind
demnach ausschlaggebend fiir die Berechnung des temperaturabhéngigen
Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten k,,(7"). Die Interpretation der ther-
mogravimetrischen Daten stellt hohe Anspriiche an die Kenntnis der zahl-
reichen Approximationen, die dazu verdffentlicht wurden, weil die bislang
zur Verfiigung stehenden Ansétze jeweils nur sehr eingeschréinkt giiltig und
damit anwendbar sind. Auch die Vergleichbarkeit der damit gewonnenen
kinetischen Parameter fiir die Umsetzung von Biomassen ist demnach mit
Vorbehalt zu betrachten, da es erhebliche Abweichungen fiir die Aktivie-
rungsenergien und Stoflfaktoren bei dhnlichen Bedingungen gibt, wie Di Bla-
si (2008) und Gronli u. a. (1999) zu Bedenken geben. Nachfolgend wird die
grundsétzliche Herangehensweise fiir eine derartige Auswertung umrissen,
auf verschiedene Methoden hingewiesen und die gewonnenen Daten fiir das
untersuchte Material mit einem gewéhlten Ansatz ausgewertet.

5.1.1 Vergleich Auswertungsmethoden

Um die kinetischen Parameter aus dem gemessenen Massenverlauf mit der
Zeit mp(t) bzw. mit der Temperatur mp(7T') ableiten zu kénnen, ist der di-
mensionslose Massenverlust des abzubauenden Stoffes o, nach Gleichung 2.7
berechenbar, erforderlich. Die Daten werden anschlieend, wie Behnisch u. a.
(1978) es als Grundlage fiir eine Vielzahl von Auswertungsmethoden ange-
ben, in Form der Umsatz-Rate da/dt mit dem Reaktionsgeschwindigkeitsko-
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effizienten k,,,(T") in Verbindung gebracht. Dies geschieht unter Beriicksichti-
gung des Arrhenius-Ansatzes nach Gleichung 2.28 und einer Einflussfunktion
zur Reaktionsordnung des Eduktes f(«), so dass sich

= KD fe) = kooxp () (1= ), (1)

ergibt. Fiir die Funktion f(«) verdffentlichten Heide u.a. (1975) 17 unter-
schiedliche Ausdriicke fiir verschieden dominierte Partikelprozesse. Hier wird
f(a) = (1 — a)™ gewihlt, da so eine Vergleichbarkeit mit Literaturwerten
ermoglicht wird. Dies stellt den populdrsten Ansatz dar, mit dem die Re-
aktionsordnung beriicksichtigt werden kann. Mit der Festlegung einer kon-
stanten Heizrate fiir nichtisotherme Experimente 8 = dT'/dt = const. kann
die Reaktionsrate als Funktion der Temperatur mit

Z—; = ;koo exp <J£:4> (=) (5.2)
ausgedriickt werden.

Grundsétzlich wird zwischen differentiellen, integralen und Maximal-Umsatz-
Methoden (z.B. sieche Huang u.a. (2011)) unterschieden. Dem liegen sowohl
modellspezifische als auch mathematische Unterschiede zu Grunde. Diffe-
rentielle Auswertemethoden nutzen die Differentiation der Messkurve. Zu
den wichtigsten Verfahren gehéren die von Freeman und Carroll (1958) und
von Borchardt und Daniels (1957) publizierten Methoden, die spéter von
anderen Autoren je nach Anwendung modifiziert wurden. Ausgangspunkt

der differentiellen Methoden ist zunéchst ein Logarithmieren der Gleichung
5.1 zu

da -1
zn<ﬁ>_hmw+ﬂu<RT>+n%M1—®7 (5.3)

womit sich je nach Verfahren Geradengleichungen mit den Variablen o und
T ergeben. Daraus konnen direkt oder mithilfe multipler linearer Regression
(Boy (1978)) die kinetischen Parameter sowie ggf. n ermittelt werden.
Die Integralen Methoden basieren auf der integralen Schreibweise des allge-
meinen Zeitgesetzes wie es in Gleichung 5.1 vorgestellt wurde. Dabei ergibt
sich unter Verwendung von 3 der Ausdruck
« T
¢1:1/k@Wn (5.4)
o fle) B Jo

fiir dessen linke Seite, das sog. Umsatzintegral, eine analytische Lésung vor-
handen ist, wohingegen das Temperatur-Integral auf der rechten Seite sich
nur durch die Anwendung unterschiedlicher Approximationen bestimmen
ldsst. Fiir nacheinander ablaufende Teilreaktionen leisteten neben anderen
Horowitz und Metzger (1963) und Zsaké (1988) wichtige Beitrége. Nach

135



s Bereich 1

1 N * Bereich 2
o, * Bereich 3

0 * Bereich 4
5 - Bereich 5
= -1 tove TTE N
2 \
-3
0,0005 0,0015 0,0025 0,0035

UT[1/K]

Abbildung 5.1: Arrhenius-Plots fiir die Abgrenzung der Bereiche gleicher Kinetik
fiir die TGA einer Probe mit dpg = 0,25 — 1,12 mm im Analysator Netzsch STA
409 cell unter Luftatmosphére

Letzterem ergibt sich durch Reihenentwicklung eine mit (g(«)) bezeichnete
Funktion, mit der sich, iiber die reziproke Temperatur aufgetragen, Geraden-
abschnitte ergeben, wie zur Veranschaulichung in Abbildung 5.1 dargestellt.
Diese stehen jeweils fiir Bereiche einer Kinetik. Der Anfang und Endpunkt
gibt, projiziert auf die Abszisse 1/T, den Giiltigkeitsbereich beziiglich der
Temperatur an. Die entsprechende Approximation und die detaillierte Vor-
gehensweise ist der Veroffentlichung von Zsaké (1988) zu entnehmen. Es wird
hier auf eine tiefergehende Beschreibung verzichtet, da fiir die Ermittlung
der kinetischen Parameter die nachfolgend beschriebene Methode angewen-
det wird.

5.1.2 Integrale Auswertung mit Mehrkomponentenmodell

Zur Auswertung der vorliegenden thermogravimetrischen Daten wurde nach
griindlicher Eignungspriifung die Integrale Auswertungsmethode mit einer
Approximation nach Coats und Redfern (1964) gewéhlt, die in Kombinati-
on mit einem erweiterten Mehrkomponentenmodell die héchste Genauigkeit
liefert. Bei dieser Methode werden teilweise simultan ablaufende Unterpro-
zesse definiert, die die verschiedenen Reaktionsmechanismen fiir unterschied-
liche Pseudokomponenten beriicksichtigten und dementsprechend eigene ki-
netische Parameter aufweisen. Grundlage ist das von Orfao u.a. (1999) fiir
Kiefern- und Eukalyptusholz angewendete Modell dreier unabhéngiger Re-
aktionen, welches um den Prozess der Trocknung und damit um eine reagie-
rende Pseudokomponente (i = 1) erweitert wurde. Die Gesamtumsatzrate
der Probe ergibt sich demnach mit
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4
B =Y e (5.5)
i=1
aus der Summe der einzelnen Umsatzraten, gewichtet mit den Massenantei-
len z; o der Pseudokomponenten. Diese entsprechen dabei nicht exakt denen
der Biomassebestandteile (siehe Abschnitt 2.1.2.1), jedoch spiegeln sie die
Hauptanteile von Hemizellulose (i = 2), Zellulose (i = 3) und Lignin (i =
4) wider. Der vierten Pseudokomponente werden zusétzlich die bei hoheren
Temperaturen reagierenden Fraktionen der zweiten und dritten Komponente
zugeordnet. Unter der Voraussetzung, dass die umzusetzenden Komponen-
ten vollstandig abgebaut werden, muss fiir den inaktiven Anteil der Probe,
wie Koks bei Entgasung und Asche bei Verbrennung eine fiinfte Komponen-
te (i = 5) eingefithrt werden, deren Masse tiber den Verlauf der Reaktion
konstant bleibt, womit der absolute Umsatz mit

5
o = in’o a7 (5.6)
=1

beschrieben werden kann. Die Ermittlung der komponentenbezogenen Pa-
rameter erfolgt anhand der verwendeten Approximation nach Coats und
Redfern (1964) fiir das Temperaturintegral nach

g(ei)\ _, kooiR  Eay
ln( T ) =lIn BE.,  RI’ (5.7)

worin g(o;) das Integral von 1/(1 — ;)™ bezeichnet. Je nach Reaktionsord-
nung lassen sich die Umsatzraten der Pseudokomponenten nach

s — v 2 ni/(1—n;)
b _ [ b (Bt
¥ oo (o)

ableiten, worin ky, ;(t) nach Gleichung 2.28 definiert ist. Durch eine multiple
nichtlineare Regression anhand der kleinsten Summe der Fehlerquadrate

oSBT @ e

i

fiir alle Messwerte N mit dem durchschnittlichen, zu minimierenden Fehler

von
/ Sum
al (5.10)




Tabelle 5.2: Startparameter fiir Regression zur Bestimmung kinetischer Parameter

Parameter Symbol Startwert
Massenanteile 1 0,0865 (xpar)
der Pseudo- T3 0,168
komponenten T3 0,321
T4 1—1’1—.732—.%3—1‘5
T 0,13 (arx - Entgasung)
x5 0,0024 (x, - Verbrennung)
Aktivierungs- Eap 88,4
energie [kJ/mol]  E43 201
Eaq 18,1
Stofifaktor [1/s] koo 2 5,27 - 10°
koo 3 1,14 - 10"
koo,a 1,57-1072

ist die Bestimmung der Aktivierungsenergien und Stofifaktoren moglich. Fiir
die erste Komponente (H20) kann dies zunéchst separat mit Gleichung 5.7
durchgefiihrt werden, da sie bis zu einem Umsatz, der der Brennstoffeuchte
entspricht, allein fiir den Massenverlust verantwortlich ist. Fiir die Regressi-
on ist es grundsitzlich notwendig Startparameter fiir alle unbekannten Va-
riablen des Gleichungssystems vorzugeben. Dabei sind Massenanteile, Reak-
tionsordnungen, Aktivierungsenergien und Stofifaktoren zu beriicksichtigen.
Die kinetischen Parameter sowie die Aufteilung der Biomassebestandteile
auf die Pseudokomponenten i = {2,3,4} entsprechen den von Orfao u.a.
(1999) fiir die Pyrolyse von Kiefernholz veréffentlichten Daten. In Tabelle
5.2 sind die entsprechenden Werte zusammengefasst. Die Reaktionsordnun-
gen n; fir i = {2,3,4} sind entsprechend der dortigen Angabe mit n; = 1
angenommen worden.

Somit lassen sich die jeweiligen Parameter bestimmen, wodurch eine Simu-
lation der Massenverldufe fiir geringe Heizraten moglich ist.

Links in Abbildung 5.2 sind die jeweiligen Konversionsfortschritte fiir die
Pseudokomponenten wahrend der Verbrennung aufgeschliisselt und als Sum-
me in Form des Gesamtmassenverlaufs dargestellt. Simulation und Messer-
gebnis werden gegeniibergestellt und weisen eine gute Ubereinstimmung auf.
Rechts in Abbildung 5.2 ist die entsprechende Umsatzrate dargestellt, die
ebenfalls nur geringe Abweichungen zeigt.

Nachfolgend in Tabelle 5.3 werden die dafiir ermittelten Parameter mit ahn-
lichen Ans#tzen aus der Literatur verglichen. Diese ordnen sich zwischen
den Ergebnissen der zitierten Autoren ein, wobei der Fehler in der selben
GroBenordnung bei ca. 2 % liegt.
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Abbildung 5.2: Vergleich der Simulation der Masse (links) und der Konver-
sionsrate (rechts) anhand des Mehrkomponentenmodells mit TGA-Ergebnissen
(8 =10 K/min, d, = 1,25 mm)

Tabelle 5.3: Ergebnisse der TGA-Auswertung mit dem Mehrkomponentenmodell
im Vergleich zu Ergebnissen anderer Autoren

Material Komp. Mass-% Ey koo Fit
[kJ /mol] [1/s] [%]
eigene Holzpellets HC 44 101,0 4,5-10°
Untersuchung (0,24-21 mm) C 22 202,9 6,9-10* 2,12
TGA! L 21 27,2 8,0-1072
eigene Holzpellets HC 22 118,7 2,3-10°8
Untersuchung C 36 236,0 3,0-10'7 1,68
TGA 2 L 17 48,7 7,0
Hu u. a. (2007)3 Kirschbaum ~ HC 19 99 8,3-10°
C 35 189 8,1-10% 2
L 19 35 1,0
Hu u. a. (2007)% Kampfer HC 20 104 2,4-107
C 32 183 1,8-10"3 1
L 21 36 1,2
Orfao u.a. (1999)° Kiefer HC 28 88,4 5,3-10°
C 40 201 1,1-10% 2
L 32 18,1 1,6-1072
Orfao u.a. (1999)°  Eukalyptus HC 32 88,4 5,27 - 10°
C 41 210 1,14-10% 2
L 27 18,1 1,57 - 102

0,24-21 mm, Heizrate 10 K/min, Stickstoff 10 1/min, Leco TGA 701
0,125 mm, Heizrate 10 K/min, Argon, Netsch STA 409 cell

0,3 mm, Heizrate 20 K/min, Stickstoff, 0,2 1/min, EXSTAR6000
0,2 mm, Heizrate 5 K/min, Stickstoff 0,2 1/min, Mettler TA 4000
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Abbildung 5.3: Exemplarischer Verlauf der gemessenen Volumen-Zeit-Abhéngig-
keit fiir die Entgasung eines Pellets (Ipy = 8 mm) im Stromungsrohr (V, =
0,6 I/min) bei einer Heizrate von f = 21 K/min mit Abgrenzung der Bereiche
gleicher Kinetik

5.2 Auswertung Volumenkinetik im Rohrreaktor

Wie in Abschnitt 4.3 beschrieben, wurden im Rohrreaktor Untersuchungen
zur Volumeninderung unter TGA-Bedingungen durchgefiihrt, deren Inter-
pretation hier erfolgen soll. Die Untersuchungen im Stromungsreaktor liefern
keine auf die Wirbelschicht iibertragbaren Umsatzkinetiken. Demnach wird
nur auszugsweise und beispielhaft fiir den umsatzstarken Bereich der Ent-
gasung ausgewertet und interpretiert. Diese Untersuchung dient vor allem
dem phinomenologischen Versténdnis der Parametereinfliisse und vorherr-
schenden Mechanismen fiir thermisch dicke Partikel.

Der zeitliche Volumenverlauf kann, wie aus Abbildung 5.3 ersichtlich wird,
in Kinetikabschnitte unterteilt werden. Der untersuchte Abschnitt ist ge-
kennzeichnet und wird einer Einflussstudie unterzogen, fiir die die Parti-
kellange, der Volumenstrom, die Heizrate und das Durchstrémungsmedium
variiert wurden (siehe Tabelle 4.6). Aufgrund der anndhernden Linearitét
des Kurvenabschnittes soll hier ein vereinfachtes Modell zur Auswertung
herangezogen werden, in dem der Anstieg der Kurve dVp/dt bezogen auf
das Ursprungsvolumen Vpg nach

dVp
Y NV 5.11
dt VIR ( )

den Geschwindigkeitskoeffizienten ky ergibt. Dieser driickt so die zeitliche
Verdnderung des normierten Partikelvolumens aus und stellt damit einen
Vergleichswert dar. Die Darstellungen in Abbildung 5.4 machen die Ein-
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Abbildung 5.4: Geschwindigkeitskoeffizent fiir die Volumenéinderung von Parti-
keln aufgetragen iiber a), b) die Partikelgrofle, ¢) die Heizrate und d)den Gasvolu-
menstrom fiir die erste Entgasungsphase im Rohrreaktor

fliisse der genannten Faktoren unter den angegebenen Bedingungen auf den
Geschwindigkeitskoeffizienten dieses Teilprozesses deutlich.

Der Einfluss der Partikelgrofle auf die Volumenkinetik ist in den Diagram-
men a) und b) in Abbildung 5.4 dargestellt. Eindeutig ist fiir den ersten
Entgasungsbereich zu erkennen, dass bei grofleren Ausgangspartikeln fiir
beide Prozessmodi die Schrumpfungsgeschwindigkeiten kleiner werden. Die
aufgetragenen Partikelvolumina berechnen sich bei gleichem Durchmesser
von 6 mm aus den Partikellingen von 5-18 mm.

Wie Diagramm c) in Abbildung 5.4 zeigt, ergibt sich mit steigender Heizrate
ein groferer Koeffizient, welcher fiir eine schnellere Schrumpfung des Par-
tikels steht. Dies ist auf eine erhohte Massenverlustkinetik zuriickzufiihren,
die auch eine entsprechende Volumenénderung mit sich bringt.

Die Abhéngigkeit des volumenbezogenen Geschwindigkeitskoeffizienten vom
Volumenstrom des {iberstromenden Gases ist dem entsprechenden Diagramm
d) in Abbildung 5.4 zu entnehmen. Erwartungsgeméif steigt die Abbaurate
mit hoheren Volumenstromen, da der Abtransport der entstehenden Gase
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und die Wiarmeiibergangsbedingungen damit verbessert wird.

5.3 Auswertung der Messungen an der Laborwir-
belschicht

In Hinblick auf die Modellierung des Wirbelschichtprozesses zur Verbren-
nung von holzartigen Biomassepartikeln mithilfe einer Populationsbilanzie-
rung werden nachfolgend die Messdaten, die fiir Einzelpartikel im Labor-
wirbelschichtreaktor aufgenommen wurden, ausgewertet. Es werden, wie der
Tabelle 5.1 zu entnehmen ist, die globalkinetischen Modelle zur Entgasung
und Verbrennung und das Schalenmodell aus Abschnitt 3.2.2, die fiir die
Einzelpartikelkonversion in der Wirbelschicht anwendbar sind, parametriert.
Die zur Modellierung des Umsatzes von Individuen notwendigen Geschwin-
digkeitskoeffizienten werden als Funktion der Betttemperatur und Partikel-
grofle ermittelt. Ziel ist es, aus dem damit simulierbaren Einzelpartikelabbau
die empirischen Anderungsraten G,, und Gy fiir die Anwendung im Popu-
lationsbilanzmodell abzuleiten.

5.3.1 Bestimmung der massen- und volumenbezogenen Ge-
schwindigkeitskoeffizienten

Es wurden, wie in Abschnitt 4.4 dargelegt, Einzelpartikeluntersuchungen un-
ter Stickstoff- und Luftatmosphére fiir typische Wirbelschichttemperaturen
von 650 — 900 °C und Pellets zweier Partikelgréfien (1d1, 1d2) durchgefiihrt.
Aus den Ergebnissen sollen die massen- und volumenbezogenen Geschwin-
digkeitskoeffizienten bestimmt werden.

Aus den experimentell ermittelten Verldufen fiir die Partikelmasse und das
Partikelvolumen ist es moglich, je nach Modell temperaturabhéngige kine-
tische Parameter zu extrahieren. Entsprechend den vorangegangenen Er-
klarungen, findet infolge hoher Aufheizraten und thermisch dicker Partikel
eine starke Uberlagerung der Unterprozesse statt, womit sich im Gegensatz
zu den TGA-Verldufen sowohl bei der Entgasung, als auch bei der Ver-
brennung, exponentielle Kurven fiir den gesamten Abbau mit der Zeit erge-
ben. Durch den Abgleich der Messkurve mit der mathematisch vorgegebenen
Form des jeweiligen Modells, die in den verwendeten Ansétzen ebenfalls ex-
ponentiellen Charakter aufweist, kann der entsprechende Geschwindigkeits-
koeflizient unter Einbeziehung der bekannten Restkoksmasse mprx bzw. des
Ascheriickstands m,, des Partikels bestimmt werden. Dafiir wird eine lineare
Regression der Variation der freien Variable mit dem Zielwert des kleinsten
Fehlerquadrats iiber alle Messwerte auf Basis des zu parametrierenden Mo-
dells durchgefiihrt.
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Abbildung 5.5: Globale Geschwindigkeitskoeffizienten zur Massednderung iiber
der Betttemperatur fiir die Prozessmodi Entgasung und Verbrennung

Ein globalkinetisches Modell hat den Vorteil, dass es sich um einen rein
empirischen Interpretationsansatz handelt, bei dem sich der komplexe Ge-
samtablauf in einem Faktor abbilden lisst. Fiir die Anderung der Parti-
kelmasse werden Kk, pey, verwendet in Gleichung 3.25 fiir die reine Ent-
gasung, und k,, comp nach Gleichung 3.28 fiir die Verbrennung als globale
Umsatzgeschwindigkeitskoeffizienten definiert. Beide Ausdriicke stehen fiir
einen kompletten Ablauf der Konversion im jeweiligen Prozessmodus. Fiir
den Verbrennungsprozess wurde bereits in Abschnitt 3.2.2.4 ein Beispiel fiir
eine Regressionskurve (siehe Abbildung 3.12) gezeigt, die zur Bestimmung
von ki, coms fiir Tp = 900 °C' und die Partikelklasse 1d2 ermittelt wurde.

Dem Diagramm in Abbildung 5.5 sind die so bestimmten Geschwindigkeits-
koeffizienten in Abhéngigkeit von der Wirbelschichttemperatur fiir beide
untersuchten Partikelklassen zu entnehmen. Fiir den untersuchten Tempe-
raturbereich konnen daraus jeweils lineare Funktionen abgeleitet werden, die
ebenfalls im Diagramm dargestellt sind. Wird die Partikelgrofle als zweite
Variable hinzugezogen, ldsst sich eine zweidimensionale Funktion ableiten.
Diese wurde fiir den globalen Geschwindigkeitskoeffizienten der Verbrennung
km.comb = f(TB,dpy) bereits im Rahmen des alternativen Konzeptes zur
Berticksichtigung der Eingangsverteilung in Abschnitt 3.4.4 verwendet und
ist dort in Abbildung 3.39 dargestellt.
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Abbildung 5.6: Zeitliche Entwicklung des Partikelvolumens wéhrend der Verbren-
nung bei einer Wirbelschichttemperatur von T = 900°C als Gegeniiberstellung von
Messwerten und globaler Modellrechnung

Fiir die Bestimmung der volumenbezogenen globalen Geschwindigkeitsko-
effizienten kv pe,(T) (siehe Gleichung 3.26) und ky,coms(TB) (siehe Glei-
chung 3.30) wird analog vorgegangen, wobei jedoch auf eine zweidimensiona-
le Verkniipfung verzichtet wird. Beispielhaft fiir darauf basierende Simula-
tionsergebnisse wird in Abbildung 5.6 das zeitliche Volumenverhalten Vp(t)
fiir den Verbrennungsvorgang bei T = 900 °C fiir beide Partikelklassen
gezeigt.

Im Gegensatz zum globalen Modell werden im entwickelten Schalenmo-
dell fiir die Verbrennung (siehe Abschnitt 3.2.2.2) die Teilprozesse integra-
tiv beriicksichtigt. Dies bedeutet fiir die Verbrennung eine Abbildung des
Gesamtprozesses in Form der hergeleiteten Gleichung 3.41, welche die zu
bestimmenden Parameter k,, pe, und k,, 04 fiir die Teilprozesse enthélt.
Dafiir muss zunéchst aus Messdaten zur pyrolytischen Zersetzung der glo-
bale Geschwindigkeitskoeffizient der Entgasung k,, pe, bereitgestellt wer-
den, wofiir auf die bereits erlduterte Ermittlung mit dem globalen Modell
zuriickgegriffen wird. Anschliefend wird durch multiple lineare Regression
der unbekannte Geschwindigkeitskoeffizient £, og; fiir den Teilprozess der
Oxidation bestimmt. Dafiir kam ebenfalls die Anpassung tiber die kleinsten
Fehlerquadrate zum Einsatz. Es ergaben sich in Abh#ngigkeit von der Bett-
temperatur die in Abbildung 5.7 dargestellten Werte fiir k,;, 04; fiir beide
untersuchten Partikelgréfien. Sie werden in Relation zu den ebenfalls in das
Schalenmodell eingehenden Koeffizienten der Entgasung ki, pe, gezeigt, um
die unterschiedlichen Einfliisse deutlich zu machen. Der Geschwindigkeitsko-
effizient fiir die Oxidation ist dabei geringer und kaum temperaturabhéngig.
Auflerdem ist fiir den betrachteten Temperaturbereich kein Zusammenhang
mit der Partikelgrofle auszumachen.
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Abbildung 5.7: Ubersicht der ermittelten Geschwindigkeitskoeffizienten fiir das
Schalenmodell in Abhéngigkeit von der Betttemperatur fiir zwei Partikelgroien

In Abbildung 5.8 werden Simulationsergebnisse zu den Masseverldufen wah-
rend der Verbrennung fiir beide Modellansétze, globales Modell und Schalen-
modell, mit Messdaten verglichen. Daran wird deutlich, dass die berechneten
zeitlichen Funktionen der Partikelmassen bis ca. 40 s fiir beide Modelle na-
hezu gleich verlaufen. Fiir die verbleibende Konversionszeit weist das Scha-
lenmodell eine bessere Ubereinstimmung auf, da es den Oxidationsprozess
des entstehenden Kokses, der entsprechend dem kleineren Geschwindigkeits-
koeffizienten langsamer ablduft, mit beriicksichtigt.

Die mit dem Schalenmodell nach Gleichung 3.32 auf Basis der Massen der
Komponenten, Holzkern und Koksschicht, berechneten Volumenverlaufe sind
den Diagrammen in Abbildung 5.9 zu entnehmen. Die Messwerte werden hier
fiir drei Betttemperaturen und beide Partikelklassen wahrend der Entgasung
und Verbrennung iiber die Zeit aufgetragen und den Simulationsergebnissen
gegeniibergestellt.

5.3.2 Parametrierung der Wachstumsraten

Die Ableitung der Anderungsraten G,,(mp,Vp,Ts) und Gy (mp,Vp,T5),
die nach Gleichung 3.65 fiir die Populationsbilanzierung erforderlich sind,
erfolgt auf Basis des Schalenmodells und der damit simulierten Einzelpar-
tikelverldufe fiir Masse und Volumen im untersuchten Temperaturbereich.
Die gemeinsame Darstellung der relevanten Groflen fiir eine Temperatur
iiber die Verweilzeit im Reaktor, mp(t) und Vp(t), liefert die in Abbildung
5.10 gezeigten Kurven zur gekoppelten Zustandsdnderung beispielhaft fiir
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Abbildung 5.9: Gegeniiberstellung der simulierten Volumenverldufe nach dem
Schalenmodell mit Messwerten des Partikelvolumens wihrend der Verbrennung und
Entgasung in der Wirbelschicht fiir beide Partikelgroflen und Betttemperaturen von
Tp = 750, 800 und 850 °C
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Abbildung 5.10: Kopplung der zeitlichen Anderung der Partikelmasse mit der
des Partikelvolumens zur Ableitung von eigenschaftabhéingigen Anderungsraten -
modellierter Datensatz fiir Tg = 750°C

eine Wirbelschichttemperatur von T = 750 °C' und die zwei Ausgangspar-
tikelklassen 1d1 und 1d2.

Derartige Verlaufe, in denen die beiden Gréflen miteinander verbunden wer-
den, lassen sich fiir alle Reaktortemperaturen erstellen. Damit ist laut Defi-
nition in Gleichung 3.70 die Bestimmung der erforderlichen Anderungsraten
moglich. Die Vorgehensweise ist nachfolgend schrittweise dargelegt:

1. Aus einem konstruierten 3-dimensionalen Datensatz werden mp und
Vp differenziert und auf den Zeitschritt At bezogen: Zu jeder differen-
tiellen Massenénderung Amp /At gehort demnach eine korrespondie-
rende Volumenénderung AVp/At. Diese Differenzenquotienten stellen
die momentanen Anderungsraten in Abhiingigkeit des jeweiligen m-V-
Zustands des Partikels fiir jede Eigenschaftsrichtung dar.

2. Auftragung des jeweiligen Differenzenquotienten iiber mp und Vp er-
gibt jeweils eine Raumkurve, die G,,, bzw. Gy als Funktionen der Par-
tikelmasse und Partikelgréfle darstellt. Jedoch gelten diese bislang nur
fiir Partikel einer Ursprungsgrofie.

3. Analoges Vorgehen mit m p-Vp-t-Verldufen einer anderen Partikelgrofie
ergibt eine weitere Kurve im gleichen Raum.

4. Aus den Kurven lassen sich durch eine Software (Surf-Fitting-Tool von
MATLAB) Fliachenanpassungen durchfithren, womit jeweils Funktio-
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Abbildung 5.11: Gefittete Funktion fiir die Massenénderungsrate G, fir die
Verbrennung von Holzpellets in der Wirbelschicht bei T = 800 °C

nen fir G¢ = f(mp,Vp) generiert werden, die eine Unabhéangigkeit
zur Ausgangspartikelgrofie schaffen. Diese gelten nun fiir alle Partikel-
groBen und die jeweilige Temperatur.

Dazu werden verschiedene mathematische Zusammenhénge und deren Aus-
fiihrungen mithilfe des Surf-Fitting-Tools getestet und die beste Anpas-
sung iiber das kleinste Fehlerquadrat der Kurven als Bestandteil dieser
Fldchen identifiziert. Die Anpassung folgt demnach der Linear Model Po-
ly12-Regression, die der Form

Ge(Vp,mp) = p00 + pl0- Vp + p0l - mp + pll - Vp - mp + p02 - m3p (5.12)

entspricht. In Abbildung 5.11 ist das Ergebnis einer solchen Regression fiir
die Massenédnderungsrate wiahrend der Verbrennung in der Wirbelschicht bei
800 °C' mit den Raumkurven der beiden Partikelgrofien dargestellt. Fiir drei
typische Temperaturen wurden derartige Approximationen fiir G,, bzw. Gy
abgeleitet. Die sich ergebenden Polynomparameter beinhalten dabei bereits
alle sonstigen externen Einfliisse. Diese aufgetragen iiber die Prozesstempe-
raturen der zugrundeliegenden Messreihen, wie in den Abbildungen 5.12 und
5.13 bezliglich der Massen- bzw. Volumenénderungsrate gezeigt, ergeben kei-
ne klaren Abhéngigkeiten, weshalb auf eine weitere Generalisierung der Glei-
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chung 5.12 hinsichtlich einer funktionalen Temperaturabhéngigkeit verzich-
tet wird. Fiir die Prozesssimulation werden deshalb die fiir T = 750, 800
und 850 °C ermittelten diskreten Werte der Polynomparameter fiir fest-
gelegte Temperaturintervalle Tp < 775 °C', 775 °C < Tp < 825 °C' und
Tp > 825 °C' im Programm hinterlegt. Je nach berechneter Betttemperatur
konnen so die Anderungsraten berechnet werden.
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Abbildung 5.12: Parameter der gefitteten Anderungsraten Grm(mp,Vp) in
Abhéngigkeit der Betttemperatur
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Abbildung 5.13: Parameter der gefitteten Anderungsraten Gy (mp,Vp) in
Abhéngigkeit der Betttemperatur
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Kapitel 6

Versuchsbetrieb
Technikumsanlage

Die im Zuge der bearbeiteten Thematik geplante, erbaute und in Betrieb
genommene Kombi-Kompakt-Wirbel-schichtanlage fiir Verbrennung mit
einem Durchmesser von 300 mm, nachfolgend als KKWSV300 bezeichnet,
und einer thermischen Leistung von maximal 125 kW kann zur Verbrennung
stiickiger Brennstoffmaterialien eingesetzt werden. Sie dient der Validierung
des erstellten Modells und der Untersuchung des kontinuierlichen Gesamt-
prozesses bzgl. der Aufwirmphase, der Prozessstabilitidt und der Dynamik
des Verfahrens. Die Anlage ist zur Analyse der Brennstoffpartikel wihrend
des Prozesses mit einem eigens entwickelten Probenahmesystem ausgestat-
tet worden, mit dem es moglich ist, Bettmaterial samt Brennstoffpartikeln
aus dem Wirbelbett zu entnehmen. Im Folgenden wird die Anlage im Detail
beschrieben und die durchgefiihrten Versuche erlautert.

6.1 Anlagenbeschreibung

Die halbtechnische Versuchsanlage mit einer Héhe von 6 m und einer Grund-
fliche von 20 m? besteht aus dem Wirbelschichtapparat, den peripheren
Bauteilen und einer umfassenden Messtechnik. Nachfolgend wird deren Auf-
bau und Funktionsweise dargestellt und beschrieben.

6.1.1 Aufbau

Das Herzstiick der in Abbildung 6.1 schematisch dargestellten Anlage ist ei-
ne Wirbelkammer von 300 mm Durchmesser. Der gesamte Reaktionsraum,
einschliefflich des Freiraums und des Zyklons, ist aus korrosionsbestindigem
Hochtemperaturstahl des Typs 1.4828 mit einer Wandstérke von 12 mm ge-
fertigt. Die Anlage verfiigt iiber zwei Brennstoffbeschickungsstringe, wovon
jedoch nur eine der Bunkereintrag tiber zwei senkrechte Schleusen, genutzt
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wird. Vom Eintragsbunker aus férdert eine Schnecke, die als Vollschnecke
ausgefiihrt ist, das stiickige Brenngut in die Wirbelkammer hinein. Um eine
vorzeitige Ausgasung oder eine Entziindung des Brennmaterials innerhalb
der Schnecke zu verhindern, wird diese wassergekiihlt. Die Primérluft, wel-
che als Fluidisierungsmedium fungiert, wird mithilfe des Primaérliifters, aus-
gefiihrt als Seitenkanalverdichter mit einer Leistungsaufnahme von 750 W
angesaugt und durch einen Glockenboden iiber den Wirbelkammerquer-
schnitt verteilt. Mit vorgeschalteten elektrischen Luftkanal-Heizregistern (3
x 21 kW) ist es moglich, diese auf 500 °C' vorzuwérmen. Fiir alle durch-
gefithrten Versuche wurde so das Inertbettmaterial und die Wirbelkammer
selbst vorgeheizt. Das notwendige Bettmaterial wird vor dem Versuchsbe-
trieb {iber eine Zellenradschleuse dosiert, die oberhalb des Reaktors mon-
tiert ist. Um eine Luftstufung zu realisieren, wurden tangentiale Stutzen fiir
Sekundér- und Rezirkulationsluft vorgesehen. Jedoch wurde fiir die Validie-
rungsversuche auf eine Luftstufung verzichtet. Dem Wirbelschichtreaktor,
bestehend aus Wirbelkammer (Dy g = 300 mm) und Freiraum (Dpr =
600 mm), ist ein Zyklon zur Abtrennung von Staub und Rufl nachgeschal-
tet, welcher mit einem Tauchrohr ausgestattet ist. Durch dieses kann bei
unvollstdndiger Verbrennung Tertiérluft zugefiihrt werden, die zu einer even-
tuellen Nachverbrennung eingesetzt werden kann. Die nachfolgende Rauch-
gasstrecke besteht aus einem Abhitzekessel, der durch eine Bypassstrecke
entlastet werden kann, und dem Gasfilter. Der Warmeiibertrager, der als
Prozesswarmesenke dient, ist mit einem Riickkiihlwerk gekoppelt, welches
die Warme nach auflen abfiihrt. Die nachgeschaltete Feinstaub-Filteranlage
besteht aus zwolf einzelnen Keramikfaser-Filterkerzen, die pneumatisch ab-
gereinigt werden konnen. Der Motor des Saugzuggebléses, welches fiir einen
leichten Unterdruck innerhalb der Wirbelschichtanlage sorgt, hat eine Lei-
stung von 2,9 kW . Beschreibungen zu allen Bauteilen und deren Eigenschaf-
ten sind der Anlagendokumentation im digitalen Anhang zu entnehmen.
Die Anlage ist stark automatisiert und dafiir mit einem Prozessleitsystem
ausgestattet. Die Benutzeroberfliche der speicherprogrammierbaren Steue-
rung (SPS7) der Fa. Siemens, dargestellt in Abbildung 6.2, spiegelt dement-
sprechend alle prozessrelevanten Anlagenkomponenten wider, die software-
gesteuert bedient werden. Dafiir sind zahlreiche Magnetventile, pneumati-
sche Klappen und Antriebe verbaut und mit der Mess-Leitstelle verbunden.
AuBerdem liefern Sensoren sténdig Fiillmesstinde der Vorratsbehilter. So
kann die Anlage bei ordnungsgeméfien Bedingungen ausschlieilich von einer
Messwarte aus bedient, iiberwacht und gesteuert werden.

6.1.2 Messtechnik

Fiir eine Uberwachung und eine entsprechende Steuerung des Prozesses
ist eine umfangreiche und hochauflésende Messtechnik unverzichtbar. Die
bendtigten Messwerte werden an allen wichtigen Prozessstellen gesammelt
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Abbildung 6.1: Vereinfachte schematische Darstellung der Technikumsanlage

und beinhalten Driicke, Temperaturen und Gaskonzentrationen. Auflerdem
wird neben der nachfolgend erlduterten Bestimmung des Primérluftvolumen-
stroms der Eintragsmassenstrom des Brennstoffs anhand der kalibrierten
Frequenzumrichterantwort gemessen. Aufgrund der online zur Verfiigung
stehenden Messwerte wird der Prozesszustand eingeschétzt und dem Ziel-
zustand entsprechend angesteuert. Die Abbildung 6.2 basiert auf dem R-I-
FlieBbild und zeigt damit alle Komponenten und installierte Messinstrumen-
te. Nachfolgend werden die wichtigsten Bestandteile der an der KKWSV300
verbauten Messtechnik kurz charakterisiert.

6.1.2.1 Temperaturmesstechnik

Wie in Abbildung 6.2 der Benutzeroberfliche sichtbar, sind eine Vielzahl von
Temperaturmessstellen vorhanden. Im Bereich des Wirbelbettes sind in drei
Hohen jeweils drei Thermoelemente installiert. So ist es moglich, auftretende
Hotspots zu erkennen und frithzeitig auf destabilisierende Effekte reagieren
zu konnen. Zu Vergleichszwecken wird zur Validierung der Mittelwert der so
gemessenen Betttemperaturen herangezogen. Auch der Freiraum wird eng-
maschig iiberwacht. Fiir die Uberwachung des anschlieBenden Gasweges sind
ebenfalls im Zyklon, am Ein- und Austritt des Abgaswéirmetauschers und im
Filter Thermoelemente verbaut. Fiir alle Hochtemperaturbereiche der An-
lage wurden keramisch isolierte Hochtemperatur-Thermoelemente verbaut.
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Fiir die Messung der Zulufttemperaturen sind Standardausfithrungen des
Typs K installiert.

6.1.2.2 Gasanalyse

Die Analyse des Produktgases ist fiir die Bewertung und Kontrolle des Ver-
brennungsprozesses von entscheidender Bedeutung. Hierin spiegeln sich ei-
nerseits die Effizienz und Qualitit der Verbrennung und andererseits der
sicherheitsrelevante Sauerstoffverbrauch der Reaktionen wider. Uberhaupt
stellt die thermochemische Umsetzung biogener Brennstoffe sicherheitstech-
nisch einen sehr anspruchsvollen Prozess dar. Die ungewollte bzw. unkontrol-
lierte Produktion von Brenngasen kann in diesem Zusammenhang problema-
tisch werden. Hierfiir sowie fiir die zusétzliche Beriicksichtigung von korrosiv
wirkenden Verbindungen wurde ein von der Fa. Emerson Process Manage-
ment entworfenes System zur Gasanalyse installiert, welches in der Lage ist,
iiber die Permanentgasmessung hinaus Kohlenwasserstoffe, Schwefel- und
Chlorverbindungen im Abgas zu quantifizieren. Das System setzt sich aus
zwei Gasentnahmesonden, einer Analytik fiir heiles Prozessgas und einer
Reihe kommerzieller Analysatoren, die unter Normalbedingungen messen,
zusammen. Die Gasentnahmesonden der Fa. M&C / Tech Group bestehen
aus einem pordsen Entnahmerohr, welches in den Prozessraum ragt und
einer auBenliegenden Gasreinigungseinheit. Uber einen beheizten Messgas-
schlauch gelangt das Gas in die ebenfalls beheizte Analyseeinheit EMERSON-
MLT2 zur Bestimmung des Wassergehaltes und Ammoniaks. Nach einer
Kiihlung des Gases unter 5 °C und einer weiteren Gasreinigung erfolgt die
Analyse bei ca. 55 °C in den Standard-Analysatoren EMERSON-MLT3
und -MLT4, die mit unterschiedlichen Messkanélen ausgestattet sind. Je
nach Zielkomponente kommen als Messprinzip die Absorption von Infrarot-
(NDIR) und UV-Strahlung (NDUYV), die Wérmeleitfihigkeitsmessung (WLD)
oder ein paramagnetischer Sensor (PO) zum Einsatz. Auflerdem ist eine
erginzende Messeinrichtung installiert, die den Sauerstoffgehalt und den
Gehalt der unverbrannten Gase am Reaktoraustritt misst. Es handelt sich
hierbei um eine Festelektrolytsonde. Diese weist eine Totzeit von unter ei-
ner Sekunde auf, wohingegen das komplexe Messsystem, iiber beheizte Gas-
schlduche mit der Entnahmestelle verbunden, ca. eine halbe Minute verzogert
reagiert. Die Tabelle 6.1 zeigt die fiir die unterschiedlichen Gaskomponenten
verwendeten Messprinzipien und die jeweilig wihlbaren Messbereiche.

6.1.2.3 Volumenstrombestimmung der Primérluft

Zur Bestimmung des vom Primérluftgeblise geférderten Volumenstroms ist
eine Blendenmessstrecke fest installiert. Aufgrund von Messungenauigkei-
ten, die wihrend der Vorversuche auftraten, wurde eine Korrektur auf Basis
einer Komponentenbilanzierung anhand der gemessenen Gaskonzentratio-
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Tabelle 6.1: Ubersicht zu den Analyseverfahren und den Messbereichen fiir die
Gaskomponenten

Komponente Messbereiche Messprinzip
COs 0-30 % 0-100 % NDIR
HyO 0-50 % NDIR
coO 0-5000 ppm 0-25 % NDIR
O, 0-5 % 0-25 % PO
CH,y 0-1000 ppm 0-25 % NDIR
H, 0-30 % 0-50 % WLD
NHj; 0-3000 ppm NDIR
NO» 0-1000 ppm NDUV
NO 0-5000 ppm  0-10000 ppm NDIR
SO9 0-2000 ppm  0-2500 ppm NDUV

nen durchgefithrt. Es wird fiir jeden Versuchsabschnitt, der fiir die Vali-
dierung herangezogen wird, ein Korrekturfaktor berechnet. Hierzu stehen
vier Gasspezies zur Auswahl, deren Anwendung jeweils Vor- und Nachtei-
le mit sich bringt. Der Volumenanteil des Stickstoffs ist nicht geeignet, da
er nur als Differenzwert zur Verfiigung steht und nicht explizit gemessen
wurde. Die Bilanzierung des Wassers, sowie des Sauerstoffs schlieffit mehrere
Eintritts- und Reaktionsstrome ein, wodurch der Fehler in der Bilanzierung
steigt. Dahingegen erscheint eine Anpassung mithilfe der Kohlenstoffdioxid-
bilanzierung am wenigsten anféllig. Hierfiir ist, der stationéren Bilanzierung
entsprechend, der durch Reaktion freiwerdende Massenstrom an Kohlen-
stoffdioxid nach

mCOg,rea = mg,out * LCOq,0ut (61)

mit dessen Anteil im Abgas gleichzusetzen, wird von dem gering zu hal-
tenden ausgetragenen Brennstoff abgesehen. Mit Gleichung 3.118 kann der
austretende Massenstrom des Kohlenstoffdioxids ersetzt werden, womit die
linke Seite von Gleichung 6.1 ein Ausdruck in Abhingigkeit des Brennstoff-
reaktionsstromes wird, der fiir stationdre Betrachtung gleich dem Eintritts-
massenstrom des Brennstoffs ist. Auf der rechten Seite wird der Gasmassen-
strom des Abgases 7114 o,+ anhand der Summe der in das System eingehenden
Massenstrome ausgedriickt, womit sich

. Mco . .
M Brin * VCO» 2 = (B, +MpL,f)  TCOs0ut (6.2)
BM

ergibt. Werden die mit Wasser beladenen Eingangsstrome mit

mBr,f = mBr,in(l + XBT‘) (63)

und
mpr.f=mpr(l+ Xpr) (6.4)
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substituiert, kann Gleichung 6.2 zu

. M, .
MpBrin <VCOQJ\ZCO2 - (1 + XBr)xg,COg) = mpL(l + XPL)$COQ,OUt (65)
BM

umgestellt werden. Nach dem trockenen Luftmassenstrom rp; aufgelost
und entsprechend Vp LN = mpr/prN in einen Volumenstrom umgerechnet,
wird daraus der korrigierte trockene Primérluftvolumenstrom im Normzu-
stand nach

M
V* _ mpy Voo, - ﬁ - (1 + XBT)xCOQ,Out (6 6)
PLN = oo N (1+ XpL)xcos,,out
berechenbar. Darin kann
1
1+ Xg, = ——— 6.7
+Xpr = (6.7)

gesetzt werden, womit die bekannte Feuchtigkeit des Brernnstoffs statt des-
sen Beladung verwendet werden kann. Wird der so kalkulierte Volumenstrom
fiir alle betrachteten Versuchsabschnitte iiber dem jeweils gemessenen Vo-
lumenstrom aufgetragen, ergibt sich, wie Abbildung 6.3 zeigt, kein klarer
funktionaler Zusammenhang fiir einen systematischen Fehler. Dies ist wahr-
scheinlich darauf zuriickzufiihren, dass der Fehler des gemessenen Volumen-
stroms durch einen digitalen Ausgabefehler der Drucksensoren entstand, da
aufgrund ungiinstiger Blendeninstallation keine optimalen Messbedingungen
vorlagen.

6.1.3 Probeentnahmesystem

Die neuartige Moglichkeit eine Probe aus einem bis zu 900 °C' heiflen Wir-
belbett zu entnehmen, stellt eine Innovation dieser Technikumsanlage dar.
Das Fliefibild des mit der Fa. AVA gemeinsam entwickelten Probenahmesy-
stems (PES) ist in Abbildung 6.4 dargestellt. Die Probenahme ist nach einer
umfassenden Testphase und der Festlegung des zeitlichen Ablaufs vollauto-
matisch durchfithrbar, da eine Steuerung aller Ventile und Ventilatoren in
das Prozessleitsystem integriert wurde. Die Probe wird dabei durch Unter-
druck aus dem Wirbelbett entnommen, gekiihlt und iibergeben. Das System
arbeitet mit einem technischen Vakuum, welches durch einen entsprechen-
den Liifter erzeugt wird. Durch Offnen des Ventils am Probenahmestutzen
wird heifles Bettmaterial, inklusive Brennstoffpartikel, in die Fluidisierungs-
kammer gesaugt, worin die Abkiihlung mithilfe von Trockeneis stattfindet.
Diese ist ein Wirbelschichtapparat, der mit Stickstoff betrieben wird. Hier
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trifft die Probe auf zuvor eingebrachtes Trockeneis und wird mit diesem ge-
meinsam fluidisiert, wodurch eine moglichst schnelle Abkiihlung der Probe
realisiert wird. So wird der Zustand der Brennstoffpartikel auflerhalb der
Wirbelschicht nicht mehr durch Reaktion veréndert und die Probe bleibt
repriasentativ. Durch Abtrennung des Quarzsandes mithilfe einer Siebung
war anschlieend eine Bestimmung der Partikelgrofienverteilung der Brenn-
stoffpartikel mit dem CAMSIZER-Messystem moglich.

6.2 Versuchsdurchfiihrung

Das Betreiben einer halbtechnischen Anlage, wie es der eingesetzte Wirbel-
schichtreaktor ist, erforderte eine strenge Einhaltung der verfahrens- aber
vor allem sicherheitstechnischen Vorgaben. Diese wurden bei Inbetriebnah-
me festgelegt und mit anlagenspezifischen Erfahrungen ergéinzt. Im digitalen
Anhang ist ein detailliertes Handbuch hinterlegt, da hier nur auf die grobe
Vorgehensweise eingegangen werden kann. Grundsétzlich laufen Versuche
an der Kombi-Kompakt Wirbelschichtanlage KKWSV300 nach folgenden
Schritten ab:

1. Versuchsvorbereitungen: Das Aufheizen der Gasentnahmesonden und
deren Peripherie muss ca. 24 Stunden vor Versuchsbetrieb gestartet
werden. Die Kalibrierung der Analysatoren sollte ebenfalls am Vor-
tag vorgenommen werden. Zu den vorbereitenden Mafinahmen gehort
auch die Bearbeitung der erstellten Checklisten. Die Bereitstellung von
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Stickstoff ist dabei hervorzuheben, da dieser fiir die Bunkerspiilung,
die Probenahme und zur Spiilung der Gasentnahmesonden gebraucht
wird.

2. Anfahren: Die mehr als 1,5 Stunden andauernde Aufheizung des Re-
aktors inkl. Inertmaterial auf eine Ziindtempertur von ca. 450 °C wird
zunéchst per Lufterhitzer realisiert, der es ermoglicht, die Priméarluft
mit maximal 500 °C' einzubringen. Unter der Bedingung, dass eine
Betttemperatur von 400 °C' erreicht wurde, wird ein gering dosier-
ter Brennstoffmassenstrom von 2-4 kg/h unter Beriicksichtigung eines
maximalen CO-Gehaltes des Abgases von 4500 ppm eingefahren. Ab
einer Betttemperatur von 600 °C kann der Massenstrom sukzessive
auf den gewiinschten Wert erhoht werden. Die Abschaltung des elek-
trischen Lufterhitzers wird vorgenommen, sobald die Verbrennung bei
maximal 500 °C' stabil ist und geniigend Reaktionswirme freigesetzt
wird, um den Aufheizprozess voranzutreiben.

3. Pseudo-stationdrer Zustand: Die Einstellung des Gleichgewichts im
Wirbelbett ist an gleichbleibender Betttemperatur und konstanten
Gaskonzentrationen zu erkennen. Diese Bedingungen gelten auch fiir
die Abgrenzung der Versuchsabschnitte, die ausgewertet werden sollen.
Zu diesem Zeitpunkt, rund 30 Minuten nach Brennstoffzugabe, kann
eine Probenahme aus dem Wirbelbett stattfinden. Es ist jedoch zu
beachten, dass durch die vorherige Nutzung des Heizregisters, welches
sich nur langsam auf Umgebungstemperatur abkiihlt, die Lufteintritts-
temperatur variabel bleibt. Auch die Aufheizung der Anlage benétigt
im Vergleich zur Wirbelkammer selbst eine erheblich langere Zeit, wo-
durch der Freiraum erst nach ca. 6 Stunden als stationér betrieben
gelten kann.

4. Abfahren der Anlage: Nach vollstdndigem Verbrauch der je nach Ge-
samtprozesslaufzeit 20-50 kg Brennstoff im Eintragbehélter fallt auch
die Reaktortemperatur erheblich ab. Der Reaktor kann anschliefend
mit Primér-, Sekundér- und Tertiéirluft gekiihlt werden. Das Riickkiihl-
werk muss nach einem Versuch {iber mehrere Stunden weiter betrieben
werden, um einen gefdhrlichen Wiarmestau zu vermeiden.

Grundsétzlich sind auflerdem folgende Bedingungen fiir die Auswahl der Be-
triebsparameter einzuhalten, um einen sicheren und materialtechnisch un-
bedenklichen Betrieb zu gewahrleisten:

e Keine der Betttemperaturen sollte hoher als 950 °C' sein, um den
Ascheschmelzpunkt nicht zu unterschreiten und das Material zu scho-
nen.
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e Der im Rauchgas gemessene Restsauerstoff sollte nicht unter 4% lie-
gen, damit auch bei einer Ungleichverteilung des Sauerstoffs im Bett
es nicht zu unterstochiometrischen Reaktionszonen und damit zur Bil-
dung von Brenngasen kommt.

e Die minimale Fluidisationsgeschwindigkeit des Sandes u,,; darf nicht
unterschritten werden, da eine Fluidisierung die wichtigste Vorausset-
zung fiir einen sicheren und konntrollierten Betrieb darstellt.

e Die Gasgeschwindigkeit im Freiraum sollte in Abstimmung mit allen
anderen Parametern so gewéhlt werden, dass so wenig wie mdoglich
Partikel ausgetragen werden.

In Abbildung 6.5 sind zur Veranschaulichung eines solchen Versuchsablaufs
die Betttemperatur und die Freiraumtemperatur iiber der Laufzeit der An-
lage aufgetragen. Es wird deutlich, dass bereits die Auftheizung auf Ziind-
temperatur ca. 1,5 h in Anspruch nimmt. Nach weiteren ca. 30 Minuten ist
eine Betttemperatur von {iber 850 °C' erreicht, wohingegen der Freiraum bis
zum Abfahrzeitpunkt nicht auf Betriebstemperatur aufgeheizt werden kann.
Innerhalb der zwei Stunden bei gewiinschten Betttemperaturen werden ver-
schiedene Betriebspunkte und deren Stabilitdt getestet. Aus diesen Phasen
werden die zu untersuchenden Versuchsabschnitte (sieche Tabelle 6.2) mit
festgelegten Prozessparametern herausgelost und im Kapitel 7 zur Validie-
rung des Modells herangezogen.
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6.2.1 Eingangsparameter fiir die Versuchsabschnitte

Nachfolgend werden die angefahrenen Betriebspunkte mit den korrespon-
dierenden Einstellungen zusammengefasst. Sie stehen jeweils fiir einen Ver-
suchsabschnitt konstanter Eingangsparameter. Fiir die Lufteintrittstempe-
ratur wird die zu Beginn des Versuchsabschnitts gemessene Temperatur
angegeben. Die prozessrelevanten Steuerungsparameter Brennstoffmassen-
strom sowie Luftvolumenstrom sind die Haupteinflussfaktoren auf den Kon-
versionsprozess, deren Variation unterschiedliche Betriebspunkte ermoglicht.
Die Parameterkombination fiir die Versuchsabschnitte umfasst zusétzlich die
Luftbeladung, da sie einen messbaren Einfluss auf die Rauchgaszusammen-
setzung hat. Tabelle 6.2 gibt ebenfalls Aufschluss dariiber, ob das Probe-
entnahmesystem (PES) zum Einsatz kam und dementsprechend Daten zur
Partikelgrofienverteilung im Wirbelbett gemessen werden konnten. Fiir al-
le Versuche wurde die gleiche Pelletart eingesetzt, wie sie in Abschnitt 4.1
stofflich, wie auch bzgl. der PartikelgrofSenverteilung (sieche Abbildung 4.4)
charakterisiert wurde.
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Tabelle 6.2: Ubersicht zu den Variationen der Prozesseingangsparameter der un-
tersuchten Versuchsabschnitte

Nr. Versuchs- Priméarluft- Brennstoff- Luftein- Luftbe- PES

abschnitt  Volumen- massen- trittstem- ladung
strom strom peratur
V;L,N mpy Tg,in,O XL
[Nm?/h]  [kg/h] °C] [
1 V1.A2 119,08 9 305 0,01
2 V2.A2 129,17 9,75 174 0,01
3 V2.A3 104,24 8,23 119 0,01
4 V4.A1 97,75 9 118 0,004
) V5.1.A1 118,26 9 593.,5 0,004
6 V5.1.A2 143,41 9 473 0,004
7 V5.1.A3 140,18 9,85 185 0,004 X
8 V5.2.A1 127,13 10,2 94 0,004 X
9 V6.1.A1 122,01 9 585 0,004 X
10 V6.2.A1 100,15 9.3 348 0,004 X
11 V6.3.A1 100,35 6,8 167 0,004
12 V8.Al 122,96 9 440 0,012
13 V8.A2 128,12 12 148 0,012 X
14 V9.1.A2 136,33 9 350 0,012
15 V9.2.A1 131,70 11.3 166 0,012 X
16 V9.3.A1 120,52 10.5 82 0,012
17 V10.2.A2 125,95 9 590 0,012 X
18 V10.2.A3 117,08 9 210 0,012
19  VI11.2.A1 127,09 9.8 154 0,012 X
20  V1.A1 174,90 9 525 0,01
21 V2.A1 176,68 9 283 0,01
22 V10.2.A1 123,64 6,5 590 0,012
23 V9.1.A1 115,87 6 554 0,012
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Kapitel 7

Modellvalidierung und
Diskussion

Das nachfolgende Kapitel dient vornehmlich der Beurteilung, in wieweit eine
partikelorientierte Herangehensweise der Prozessbeschreibung in der Lage
ist, den Verbrennungsprozess gut abzubilden und zusétzliche Erkenntnis-
se aus berechneten Verteilungscharakteristika der Brennstoffphase zu zie-
hen. Zunéchst werden dafiir zwei Teilmodelle unabhéingig vom Gesamtpro-
zessmodell validiert, um deren Eignung fiir das Prozessmodell zu priifen.
Darauf folgt die Einschatzung beziiglich des dynamischen Gesamtmodells.
Die im vorangegangenen Kapitel 6 beschriebenen Versuche an der Techni-
kumsanlage KKWSV300 werden zur Validierung des erstellten Prozessmo-
dells herangezogen. Diese erfolgt durch einen Vergleich der Simulationser-
gebnisse mit Messwerten fiir die Temperaturen, die Rauchgaszusammenset-
zung und die Partikelgroflenverteilung des Brennstoffs im Wirbelbett, die
wéhrend der Versuche an der Technikumsanlage erfasst wurden. Im darauf-
folgenden Abschnitt werden Simulationsergebnisse beziiglich der Partikel-
eigenschaftsverteilung ausgewertet und interpretiert. Anhand der Darstel-
lung unterschiedlicher Groflen wird auf Kopplungseffekte hingewiesen und
auftretende Phénomene, wie z.B. Partikelaustrag, diskutiert. Abschliefend
werden grundlegende Trends, Modell-Festlegungen und die experimentelle
Basis der Gesamtmodellierung besprochen.

7.1 Validierung von Teilmodellen

Der Aufbau eines partikelbezogenen Prozessmodells erforderte die Kombi-
nation verschiedener Modelle zu einem Gesamtkonzept. Wie bereits ausfiihr-
lich in Kapitel 3 beschrieben, umfasst diese Modellzusammenstellung unter-
schiedliche Betrachtungsebenen, in denen wiederum fiir zahlreiche Vorgénge
Berechnungsansitze ausgewahlt werden mussten. Um die Qualitét der herge-
leiteten Stochiometrie und die Funktionsweise der Populationsbilanzierung
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zu beurteilen, werden sie nachfolgend vom Gesamtprozess isoliert validiert.

7.1.1 Validierung der Stochiometrie

Fiir die Uberpriifung des chemischen Modells werden die hergeleiteten stéchio-
metrischen Faktoren der an Gleichung 3.11 fiir die vollstdndige Verbren-
nung beteiligten Spezies aus Tabelle 3.1 validiert. Dies betrifft demnach
ausschliellich die auf die Biomasse bezogenen Gaskomponenten Sauerstoff,
Wasserdampf und Kohlenstoffdioxid. Unter der Annahme, dass die Biomasse
vollstédndig umgesetzt wird und die Gaszusammensetzung im Rauchgas sich
kurzfristig innerhalb von 1-2 Minuten einstellt, werden derartige Messwerte
von Versuchen an der Technikumsanlage mit stationdren Berechnungen ver-
glichen, wobei der Austritt aus dem Wirbelbett den Vergleichsort darstellt.
In den entsprechenden Darstellungen werden dazu die Volumenanteile der
einzelnen Komponenten im Rauchgasgas, wie fiir derartige Zusammenhénge
typisch, ins Verhiltnis gesetzt und iiber das Luftverhiltnis aufgetragen. Die
Relationen werden jeweils aus Messwerten bzw. Simulationsergebnissen be-
rechnet und gegeniibergestellt. Der Anteil von Stickstoff bei den Messwerten
ist dabei generell als Differenz zu 1 zu verstehen und bleibt deshalb und auf-
grund seiner Reaktionsabstinenz unkommentiert.

Die Volumenanteile der Gaskomponenten wurden dabei fiir alle nachfolgend
dargestellten Simulationsergebnisse aus der berechneten Gasmasse m; nach
dem idealen Gasgesetz mit

v — mi/pi(Ty)
LB (mi/pi(Ty))

(7.1)

ermittelt.

Fiir das Verhéltnis von Sauerstoff und Kohlenstoffdioxid (siehe Abbildung
7.1) ist eine sehr gute Ubereinstimmung festzustellen. Dieses Verhiltnis ist
sehr aussagekriftig, da Kohlenstoffdioxid ein reines Produkt der Konversion
darstellt und keine anderen Einfliisse neben der Reaktion auf das Ergebnis
einwirken. Die leichte Abweichung der Simulationsergebnisse bei grofien -
Zahlen konnte auf einen verstidrkten Austrag von unverbrannten Partikeln
bei hohen Volumenstrémen zuriickzufiithren sein. Fiir das Verhéltnis zwi-
schen Sauerstoff und Wasser sind im Vergleich dazu gréfiere Unterschiede zu
beobachten, wie Abbildung 7.2 deutlich macht. Tendenziell liegt dabei das
mit der Simulation fiir unterschiedliche Luftfeuchten berechnete Verhiltnis
unter dem experimentell Ermittelten. Unter der Voraussetzung, dass der Vo-
lumenanteil des Sauerstoffs angesichts der Darstellung in Abbildung 7.1 nur
einem sehr geringen Fehler unterliegt, bedeutet die gezeigte Abweichung,
dass der Wasserdampfanteil zu hoch berechnet wird. Es scheint dafiir kei-
ne Abhéngigkeit zum Luftverhéltnis vorzuliegen. Trotzdem kann von einer
ausreichenden Genauigkeit ausgegangen werden, da die maximale Abwei-
chung 5% betrigt. Die gleiche Problematik zeigt sich auch im Vergleich der
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Abbildung 7.1: Vergleich der Verhiltnisse der gemessenen bzw.
lumenanteile der Abgaskomponenten Oy/CO4
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Abbildung 7.2: Vergleich der Verhéltnisse der gemessenen bzw.
lumenanteile der Abgaskomponenten Os/H50
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Abbildung 7.3: Vergleich der Verhéltnisse der gemessenen bzw. berechneten Vo-
lumenanteile der Abgaskomponenten HoO/COq

Wasserdampf-Kohlenstoffdioxid-Verhéltnisse in Abbildung 7.3. Hier liegt der
berechnete, ins Verhéltnis gesetzte Volumenanteil des Wasserdampfes syste-
matisch iiber dem Gemessenen. Die Abweichungen sind dementsprechend
nicht auf die notwendige Rundung der Ordnungszahlen der beiden Kom-
ponenten (H20 bzw. CO2) im Zuge der Erstellung der Summenformel in
Gleichung 3.11 zuriickzufiihren, da die Rechenergebnisse gegenteilige Abwei-
chungen hervorbringen miissten. In beiden Abbildungen 7.2 bzw. 7.3 ldsst
sich jedoch eine leichte Abhéngigkeit von der Luftfeuchte ausmachen, wobei
eine sehr niedrige Luftbeladung (Xpr, = 4 ¢g/kg) in den meisten Féllen eine
groflere Abweichung mit sich bringt. Jedoch ist diese nicht von ausgepréigter
Relevanz, wie die Gegeniiberstellung in Abbildung 7.4 der berechneten und
gemessenen absoluten Volumenanteile v; zeigt.

Die dargestellten Zusammenhinge weisen insgesamt auf eine gute Uberein-
stimmung der hergeleiteten Stéchiometrie mit der Realitét hin.

7.1.2 Validierung der Populationsbilanz

Fiir eine Uberpriifung der Populationsbilanzierung wird die Berechnung ei-
ner batch-weisen Konversion herangezogen, in der ausschliellich eine An-
fangsmasse des Brennstoffs mit der definierten zweidimensionalen Vertei-
lung n;pn;; (siehe Gleichung 3.76) umgesetzt wird. Ausgangspunkt dafiir
ist die gemessene Verteilung g3 4 (siehe Abbildung 4.4). Da im Laborwirbel-
schichtreaktor keine Batch-Versuche mit einer gréfienverteilten Anfangsmas-
se moglich waren, wird das Populationsbilanzmodell anhand eines Verglei-
ches der relativen Massenabnahme vom berechneten Partikelkollektiv mit
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Abbildung 7.4: Gegeniiberstellung der berechneten und gemessenen absoluten
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Tabelle 7.1: Simulationsparameter fiir Semi-Batch-Konversion

Parameter Symbol ~ Wert  Einheit
Brennstoffmasse mo 60 g
Prozesstemperatur Tp 750 °C
Stiitzstellenanzahl Masse Ny, 40 -
Stiitzstellenanzahl Volumen Ny 40 -
kleinste Klassenmitte Volumen Vpjmin 1- 10~* mm?
grofite Klassenmitte Volumen Vejmaz 1- 103 mm?

normierten Messwerten von Einzelpartikelproben bewertet. Fiir die Berech-
nung der Massenabnahme des polydispersen Brennstoffs wird die angewen-
dete zweidimensionale Populationsbilanz nach Gleichung 3.65 mit den her-
geleiteten Eigenschaftsdnderungsraten verwendet. Ein- und Austrittsstrome
fester Biomasse werden entsprechend der absatzweisen Konversion nicht
beriicksichtigt.

Die Bilanz wird unter Einsatz der in Tabelle 7.1 gelisteten Simulationspa-
rameter gelost, um die Anderung der Verteilungsdichte n iiber Masse und
Volumen in Abhéngigkeit der Prozesszeit zu ermitteln. Auf eine diesbeziigli-
che Darstellung von n; j(t) wird hier verzichtet, da die entstehenden Gra-
fen ungiinstige bzw. schwer zu interpretierende Formen aufweisen. Uber die
Momentenberechnung nach Gleichung 3.83 ist jedoch die Massendnderung
berechenbar, wodurch ein Verlauf mit der Zeit aufgetragen werden kann.
In der Abbildung 7.5 ist die Abnahme der Brennstoffmasse mit der Zeit,
zu Vergleichszwecken bezogen auf die Ausgangsmasse, dargestellt. Der si-
mulierte Verlauf zeigt eine gute Ubereinstimmung zu den Messwerten der
Einzelpartikeluntersuchung fiir Partikel einer Linge von Ip = 6 mm (1d1)
und Ip = 12 mm (1d2). Fiir die Gesamtmasse des Brennstoffs ist klar ein
Abbau zu beobachten, der mit dhnlicher Dynamik von Statten geht, wie
fiir Pellets gemessen wurde. Der simulierte Umsatz verlauft zwischen den
beiden Messkurven, was auf die Verteilung der Partikelgrofle des Batchs
zuriickzufithren ist, dessen Peak fiir die groben Partikel ebenfalls zwischen
den beiden untersuchten Einzelpartikelgrofien liegt (siehe Abbildung 4.4).
Die Umsetzung der kleinen Partikel der Anfangsverteilung ist hier kaum
sichtbar, da sie eine geringe Anfangsmasse aufweisen und dementsprechend
nur geringfiigig ins Gewicht fallen. Am Ende der Konversion scheint die Si-
mulation einen schnelleren Abbau zu ergeben als die Messwerte es zeigen,
da hier die kleineren Partikel des Kollektivs, die sich bereits im reinen Oxi-
dationsprozess befinden, wieder in Erscheinung treten. Nach 60 s betragt die
verbliebene Masse noch ca. 5 %.

Entsprechend den Ausfithrungen in Abschnitt 3.4 wiirden bei einer vollsténdi-
gen kontinuierlichen Prozessmodellierung aus dem mit der Populationsbilanz
berechneten umgesetzten Brennstoff die freiwerdende Reaktionsenergie und
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Abbildung 7.5: Simulation des relativen Massenverlaufs wihrend einer batchwei-
sen Verbrennung im Vergleich zu relativen Massenverldufen aus Einzelpartikelmes-
sungen fiir die zwei Partikelgrofien 1d1 und 1d2 bei 750 °C Wirbelschichttemperatur

die Entstehung bzw. der Verbrauch der beteiligten Gase ermittelt werden.
Daraus ergében sich einerseits die erforderliche Rauchgaszusammensetzung
und andererseits die Betttemperatur, die wiederum fiir die Bestimmung der
geltenden Eigenschaftsdnderungsraten G, und Gy und anderen Prozess-
groffen von Bedeutung ist.

7.2 Validierung des dynamischen Prozessmodells

In diesem Abschnitt werden die Funktionalitdt und die Genauigkeit des ver-
wendeten dynamischen Gesamtmodells fiir die Verbrennung von Biomas-
separtikeln iiberpriift. Messergebnisse zu den Prozessgréfien fiir die unter-
suchten Versuchsabschnitte, die entsprechend der Ubersicht in Tabelle 6.2
Variationen bzgl. der Eintrittsluft und der Brennstoffzufuhr aufweisen, wer-
den dafiir mit simulierten Verldufen der resultierenden Prozessparameter
verglichen. Die Brennstofffeuchte wird dabei fiir alle Versuche als konstant
angenommen und entspricht am Eintritt in das Wirbelbett nach Aufenthalt
im Brennstoffbunker einem Wert von zg, = 0,065. Zunichst werden zur
Validierung Temperaturen und Gaszusammensetzung in den Fokus gertickt.
Anschliefend sind die gewonnenen Daten zur Partikelgrofenverteilung im
Bett und zusétzlich berechnete Verteilungsgréfien Thema der Auswertung.
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7.2.1 Untersuchung klassischer Prozessgréfien

Fiir die Simulation des kontinuierlichen Betriebs der Wirbelschichtverbren-
nung von polydispersen Biomassepartikeln nach dem in Abschnitt 3.4 vorge-
stellten Prozessmodell mit integrierter zweidimensionaler Populationsbilan-
zierung fiir Verbrennung und hergeleiteter Stochiometrie werden die unter-
suchten Prozessgrofien, Betttemperatur und Volumenanteile des Rauchgases
fiir Wasserdampf, Kohlenstoffdioxid und Sauerstoff, mit Messdaten aus der
Technikumsanlage verglichen. Die Anlage weist durch die hohe Kapaazitét
des Wandmaterials ein sehr triges thermisches Verhalten auf. Auflerdem
musste der sehr stérempfindliche Prozess oft nachgesteuert und stabilisiert
werden. Aus diesen Griinden wurde wihrend der Versuchsdurchfithrung kein
vollsténdig stationérer Zustand erreicht. Jedoch kann fiir das Wirbelbett
allein von stationdrem Betrieb ausgegangen werden. Fiir die Validierung
werden Prozessabschnitte gewéhlt, bei denen die Eingangsgrofien konstant
waren.

Nachfolgend wird in Abbildung 7.6 fiir Versuchsabschnitt Nr.1, beispiel-
haft fiir alle ausgewerteten Versuchsabschnitte, ein Vergleich der gemessenen
und simulierten Zeitverlaufe fiir die Betttemperatur und die Volumenanteile
der Hauptkomponenten im Abgas gezeigt. Die eingehenden Prozessparame-
ter Luftvolumenstrom, Brennstoffmassenstrom und Lufteintrittstemperatur
sind den ersten drei Diagrammen der Abbildung zu entnehmen. Die zeitli-
che Entwicklung der berechneten Gas- und. Sandtemperaturen wird in der
vierten Grafik mit dem Mittelwert der an unterschiedlichen Stellen im Wir-
belbett gemessenen Temperaturen verglichen. Zusétzlich ist der berechnete
Verlauf der Wandtemperatur eingetragen, da sie den Einfluss der Kapa-
zitdtstragheit des Apparates verkorpert. Der Startwert dieser Grofle ist die
gemessene Freiraumtemperatur, die eng mit der Gesamtprozesszeit und mit
der thermischen Aufladung der Anlage zusammenhéngt. Die Gastempera-
tur ist fiir den gezeigten Abschnitt mit einer absoluten Abweichung von 20
K am Ende des betrachteten Abschnitts ausreichend genau berechnet. Da
T, aufgrund des hohen Wérmeaustauschs des Gases mit dem Bettmaterial
der Sandtemperatur T nahezu entspricht, wird nachfolgend zu Zwecken des
Vergleichs mit der experimentell ermittelten Betttemperatur Tp die zusam-
menfassende Bezeichnung T gy, verwendet.

Der Vergleich der experimentell ermittelten Verldufe der Volumenanteile von
CO3 und H20 mit den entsprechenden Simulationsergebnissen ist dem fiinf-
ten Diagramm der Abbildung 7.6 zu entnehmen. Die starken Schwankungen
der experimentellen Werte werden zwar durch das dynamische Modell nicht
wieder gegeben, jedoch ist im Mittel eine gute Ubereinstimmung erkenn-
bar. Der berechnete Verlauf des Wassergehaltes liegt fiir den gezeigten Ab-
schnitt leicht iiber den Messwerten. Fiir Kohlenstoffdioxid kann eine leichte
Abweichung nach unten festgestellt werden. Der im letzten Diagramm ge-
zeigte Sauerstoffanteil wird durch die Modellierung sehr gut abgebildet, wie
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Abbildung 7.6: Darstellung der Eingangsparameter Luftvolumenstrom, Brenn-
stoffeintrag und Lufteintrittstemperatur und Vergleich zwischen entsprechender dy-
namischer Simulation und Messdaten von Versuchen an der Technikumsanlage fiir
Betttemperaturen und Abgaskomponenten vom Versuchsabschnitt Nr. 1 (V1.A2)
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Abbildung 7.7: Vergleichsiibersicht fiir die gemessenen und simulierten Betttem-
peraturen am Ende des Versuchsabschnitts

der Vergleich der Messwerte mit dem simulierten Verlauf belegt. Alle dyna-
mischen Vergleichsdarstellungen der ausgewerteten Prozessabschnitte dieser
Art sind dem Anhang D zu entnehmen.

Die grafischen Darstellungen in Abbildung 7.6 legen eine generelle Problema-
tik offen. Dabei handelt es sich um die Transiente zu Simulationsbeginn, die
auf den sehr schnellen Umsatz des Feinanteils zuriickzufiithren ist. Auch der
Einfluss der Wandtemperatur kann gering oder stark sein, je nach Gesamt-
laufzeit des Prozesses, die sich darin widerspiegelt. Fiir die Volumenanteile
der Gaskomponenten stellt sich im Vergleich dazu schnell ein stationérer
Zustand ein.

Die sichtbaren Spriinge in den simulierten Verldufen der Abgasanteile ent-
stehen durch die Anderung der Temperatur, nach der sich die momentanen
Werte fiir die umsatzverantwortlichen Wachstumsraten entscheiden. Diese
werden im genutzten Gesamtmodell mit Populationsbilanz, wie in Abschnitt
5.3.2 beschrieben, gestuft angewendet. Aufgrund dessen éndern sich die um-
satzabhingigen Gasmassen und damit deren Volumenanteile sprungartig,
wenn die jeweilige Grenztemperatur fiir einen Giiltigkeitsbereich iiberschrit-
ten wird. Dieses Phidnomen ist fiir alle simulierten Grofien, die einen Bezug
zur Partikelpopulation aufweisen, zu beobachten, wie im nachfolgenden Ab-
schnitt 7.2.2 zur Interpretation der Simulationsergebnisse ebenfalls gezeigt
wird.

Um eine Ubersicht iiber die Passgenauigkeit des Prozessmodells zu erhalten,
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Abbildung 7.8: Prozentuale Abweichungen der Simulation von der gemessenen
Betttemperatur iiber die berechnete Betttemperatur

sind nachfolgend Versuchs- und Simulationsergebnisse fiir alle Abschnitte
zusammengefasst dargestellt. Die Vergleichsiibersicht in Abbildung 7.7 zeigt
jeweils die simulierte und gemessene Betttemperatur fiir das abschnittsspe-
zifische Luftverhéltnis und stellt deutlich heraus, dass nicht fiir alle Tempe-
ratursimulationen am Ende des Abschnitts eine so gute Ubereinstimmung
festzustellen ist, wie im Beispiel von Abbildung 7.6. Es gibt Prozessabschnit-
te, die mit groffen Abweichungen der berechneten Betttemperatur von 80 bis
iitber 100 K vom gemessenen Wert kalkuliert wurden. Es ist zu bedenken,
dass es sich bei den dargestellten Werten um Momentaufnahmen handelt,
die keinen stationéren Zustand widerspiegeln. Es liegen unterschiedliche Ab-
schnittslaufzeiten, sich veréindernde Gaseintrittstemperaturen und verschie-
dene Zustinde der thermischen Aufladung der Anlage vor. Nach néherer
Analyse von moglichen Abhéngigkeiten des Fehlers sticht als einziger Zu-
sammenhang der mit der simulierten Betttemperatur hervor, wie es in Ab-
bildung 7.8 dargestellt ist. Die Grafik gibt die prozentuale Abweichung der
berechneten Temperatur vom entsprechenden Messwert wieder, wofiir de-
ren Differenz auf die experimentell ermittelte Betttemperatur in K bezogen
wird. Der Fehler entwickelt sich demnach ausgehend von einer Betttempe-
ratur 7B sim von ca. 840 °C), in beide Richtungen gleich stark, wobei die
Abweichung bei kleineren Betttemperaturen negativ und bei grofieren Bett-
temperaturen positiv ausfillt.

Betragsméfig liegt der prozentuale Fehler der Simulation gegeniiber der ge-
messenen Temperatur im Bett im Durchschnitt bei 5,75 %. Die sehr stark
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nenten des Abgases als Mittelwert des Versuchsabschnitts
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abweichenden Félle mit Fehlern von bis zu 16 % betreffen Versuchsabschnit-
te, deren Lufteintrittstemperatur mit 7} ;, ~ 580 °C' noch besonders hoch
war und deshalb auch die Prozesstemperatur selbst. Dies spricht fiir ei-
ne kurze Laufzeit des Reaktors, da die Heizelemente des elektrischen Luft-
vorwérmers sich nur langsam abkiihlen. Bei Eintrittstemperaturen Ty ;, <
250 °C ist von einer lingeren Gesamtlaufzeit des Prozesses auszugehen,
wofiir sich der Anlagen- und Prozesszustand dem stationdren Zustand nihert
und die ganze Anlage Warmeverluste verursacht. Das Warmeiibertragungs-
modell beriicksichtigt jedoch nur den Prozessraum, weshalb es in diesen
Grenzfillen zu erh6hten Abweichungen durch nicht beriicksichtigten Warme-
austausch mit dem Freiraum kommt.

Auch fiir die Volumenanteile der Gaskomponenten Sauerstoff, Wasserdampf,
Kohlenstoffdioxid und Stickstoff im Abgas soll eine Ubersichtsdarstellung
die Genauigkeit der Berechnung verdeutlichen. Dabei wurden fiir alle Ver-
suchsabschnitte Mittelwerte iiber die berechneten sowie gemessenen Volu-
menanteile der letzten 300 Sekunden gebildet. Diese werden in Abbildung
7.9, aufgetragen iiber der Luftzahl, gegeniibergestellt.

Im ersten der vier Diagramme ist der sicherheitsrelevante Sauerstoffanteil
dargestellt und zeigt eine sehr gute Ubereinstimmung von Messwert und
Simulationsergebnis. Gleiches gilt auch fiir Kohlenstoffdioxid, dessen Volu-
menanteile im vierten Diagramm verglichen werden. Der Stickstoff soll in
der Beurteilung des dynamischen Modells nicht herangezogen werden, da es
sich dabei um einen Summenfaktor handelt, der alle weiteren Komponenten
widerspiegelt. Die Analyse der Gegeniiberstellung der Wasserdampfantei-
le im dritten Diagramm von Abbildung 7.9 zeigt eine ausreichend genaue
Ubereinstimmung, wobei die Berechnungen fiir die Versuchsabschnitte mit
sehr feuchter Eintrittsluft genauer sind.

Die prozentualen Abweichungen sind der Abbildung 7.10 zu entnehmen.
Fiir Sauerstoff ist dabei bis auf eine Ausnahme ein maximaler Fehler von
2,3 % festzustellen, wobei sich dieser gleichwertig in positive und negati-
ve Abweichung aufteilt. Dies ist ebenfalls fiir die Fehlerberechnung fiir den
Wasserdampf zu beobachten, wie das zweite Diagramm der Abbildung 7.10
deutlich macht, wobei sich die Werte hier bis zu ca. 4 % streuen. Die fiir
Kohlenstoffdioxid berechneten Abweichungen liegen jedoch bis auf wenige
Ausnahmen im positiven Bereich bis maximal 1,8 %. Dies weist auf einen
eher systematischen Fehler hin, welcher aus der C'Os-Bilanz zur Korrektur
des Volumenstroms herriihren konnte, in der der Austrag vernachlassigt wur-
de. Zusammenfassend kann auch bei den dynamischen Untersuchungen eine
sehr gute Ubereinstimmung von Simulationsergebnissen mit den Messwerten
fiir die Volumenanteile der Gaskomponenten festgestellt werden.
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Abbildung 7.10: Prozentuale Abweichung der einzelnen Simulationsergebnisse fiir
die Gaskomponenten beziiglich der entsprechenden Messwerten

7.2.2 Untersuchung der Partikelverteilungen

Das Hauptaugenmerk dieser Arbeit liegt auf der Beschreibung der ther-
mochemischen Konversion eines inhomogenen Partikelkollektivs mithilfe ei-
ner zweidimensionalen Populationsbilanzierung. Um die Funktionalitat des
dafiir erstellten Gesamtkonzepts (siehe Abschnitt 3.4.2) auch auf der Parti-
kelebene zu bewerten, werden nachfolgend berechnete Partikelgrofienvertei-
lungen mit den aus dem Wirbelbett entnommenen Proben verglichen. An-
hand dessen kann die hinterlegte Populationsdynamik, inklusive der halb-
empirisch aus Einzelpartikelmessungen abgeleiteten Wachstumsraten, und
die Einkopplung in das Wirbelschichtmodell validiert werden.

Fiir diese Gegeniiberstellung muss die numerisch ermittelte zweidimensio-
nale Anzahldichtematrix n; ; in die normierte Volumendichteverteilung g3 5,
definiert nach Gleichung 3.71, iiberfithrt werden, da in dieser Form die Mess-
werte der Probenahme und auch die Ausgangsverteilung vorliegen. Zunéchst
wird dafiir n;; in der Eigenschaftsrichtung der Partikelmasse (i) entspre-

chend
)
n; = E ni’jAm
1

aufsummiert. Es verbleibt die Anzahldichteverteilung beziiglich des Parti-
kelvolumens n;, welche sich durch die Gewichtung mit dem Klassenwert Vp ;

(7.2)
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Abbildung 7.11: Vergleich von Simulation und Messung der Eingangs- und Bett-
verteilung des Brennstoffs fiir Versuchsabschnitt Nr. 7

und der Normierung anhand des volumenbezogenen Moments 1 1, welches
dem Gesamtvolumen aller Partikel entspricht, laut

_ Ve

a3V =Ny Viges (7.3)
in eine normierte Volumendichteverteilung beziiglich des Partikelvolumens
umrechnet. Nun kann durch Umformung von Gleichung 3.72 die gewiinschte
normierte Volumendichteverteilung des Brennstoffs im Bett g3 g berechnet
werden. Es wird hierfiir eine kugeldquivalente Umrechnung der Klassenbreite
von AV auf Ad vorgenommen, da den Messwerten der Partikelgroflenanalyse
im CAMSIZER ebenfalls das sphérische Formmodell zugrunde liegt. Die
berechneten Verteilungen basieren auf den Simulationswerten fiir das Ende
des jeweils untersuchten Abschnitts n; j(tena)-
In Abbildung 7.11 wird dafiir beispielhaft das Ergebnis der Probenahme
aus dem Wirbelbett fiir den Versuchsabschnitt Nr. 7 (sieche Tabelle 6.2) in
Relation zur simulierten Verteilung gebracht. Uber den Partikeldurchmesser
dp sind hierin einerseits die Ausgangsverteilung als diskrete Messwertfolge
bzw. die daraus approximierte Funktion und andererseits die gemessenen
bzw. berechneten Verteilungen des Brennstoffpartikelkollektivs im Bett auf-
getragen.
Es werden somit zwei Aspekte beleuchtet, die Auskunft iiber die Qualitét
des partikelbasierten Prozessmodells geben kénnen. Zum Einen ist die Verla-
gerung der Ausgangsverteilung bzw. deren Peak fiir den groben Anteil nach
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der jeweiligen Zeitspanne des Abschnitts entlang der Partikelgréffenachse
zu betrachten. Dabei ist festzustellen, dass mit der Simulation eine Ver-
schiebung in Richtung kleinerer Partikelgrofien im Vergleich zur Ausgangs-
verteilung vorliegt. Dies entspricht beziiglich der Richtung den Messwerten
und spiegelt erwartungsgeméfl den Partikelabbau wider. Fiir einen nahezu
stationdren Zustand des Partikelkollektivs sollte sich, zumindest qualitativ,
eine derartig verinderte Verteilung einstellen. Ein Wachstum {iber die An-
fangsverteilung hinaus, hin zu grofleren Partikeln, wére nur im Fall einer
Beriicksichtigung des Aufblahens moglich, worauf jedoch im Modell verzich-
tet wurde. Zum Anderen kann die berechnete Verteilung im Reaktionsbett
qualitativ und quantitativ mit der gemessenen Verteilung verglichen wer-
den. Zunichst ist fiir das Hauptmerkmal einer Verteilung, den Mittelwert,
eine sehr gute Ubereinstimmung zu beobachten. Beide Peaks liegen bei ca.
7,5 mm, wenn auch die Verteilungsdichte bei der Simulation im Vergleich zu
den Messdaten zu gering ausfillt. Auch fiir die vom Mittelwert aus links lie-
genden Partikelgréflen fallen die Abweichungen eher gering aus. Fiir groflere
Partikel ist eine stirkere Abweichung der Simulation von den Messwerten zu
erkennen. Im dargestellten Beispiel konnten nur Partikel bis zu einer Grofie
von 11 mm in der Probe nachgewiesen werden, wobei die Simulation fiir diese
Groflenklassen einen nicht unerheblichen Volumenanteil ausgibt. Dies kann
einerseits auf den nicht beriicksichtigten Partikelbruch, der insbesondere bei
groben Partikeln auftritt, zuriickgefiihrt werden. Einen negativen Einfluss
auf die Genauigkeit der Verteilungswerte fiir die betroffenen Partikelklassen
kann andererseits die Umrechnung des in der Populationbilanz verwendeten
Volumens in einen Kugeldurchmesser liegen. Auflerdem ist zu beobachten,
dass die stark ausgepragte Bimodalitat der Eingangsverteilung sich fiir diese
Art der Darstellung wiahrend des Prozesses nahezu authebt. Groie Partikel
schrumpfen in den zuvor weniger reprasentierten Bereich zwischen 2 und
8 mm hinein, wohingegen kleine und leichte Biomassepartikel schnell rea-
gieren bzw. ausgetragen werden. Die erwartete Verdnderung der Verteilung
g3,B ist bei allen untersuchten Abschnitten und den entsprechenden Proben
zu beobachten, wie den in Anhang D.2 gezeigten Verteilungen zu entnehmen
ist.

Dies kann auch aus Abbildung 7.12 geschlossen werden, worin die mit

dso = dp(Q3 =0,5) (7.4)

definierten Mediane dsy der Brennstoffverteilungen fiir alle Versuchsabschnit-
te {iber der simulierten Betttemperatur dargestellt und mit dem Median der
Eingangsverteilung von dso g = 9,45 mm verglichen werden. Alle ermittelten
Werte liegen demnach unter dem Anfangswert.

Die berechneten Mediane der Versuchsabschnitte werden zusétzlich in Abbil-
dung 7.13 den entsprechenden experimentell aus den entnommenen Proben
ermittelten Werten gegeniibergestellt. Aufgetragen iiber dem Luftverhéltnis
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lésst sich diesbeziiglich keine eindeutige Abhéngigkeit erkennen. Jedoch kann
fiir groBere Luftverhiltnisse eine Tendenz in Richtung gréflerer Mittelwerte
fiir das simulierte Brennstoffkollektiv im Bett interpretiert werden, die auf
geringere Betttemperaturen, verursacht durch einen verhéaltnisméfig hohen
Luftmassenstrom, zuriickzufiihren ist. Die Mediane der Partikelproben aus
der Wirbelschicht liegen systematisch um ca. 1 mm unter den berechneten
Werten. Der nicht beriicksichtigte Partikelbruch kann eine Ursache dafiir
sein.

Es kann dennoch insgesamt davon ausgegangen werden, dass die KEigen-
schaftsdnderungen in der zweidimensionalen Verteilung n; ;, die durch die
hinterlegten Anderungsraten bestimmt werden, den Partikelabbau gut ab-
bilden kénnen.

7.3 Simulationsergebnisse zur Verteilung

Da nicht fiir alle Versuchsabschnitte und nicht fiir alle Verteilungscharakte-
ristika, die berechenbar sind, auch Messwerte vorlagen, sollen hier weitere
Aspekte, die nicht zur Validierung beitragen kénnen, gezeigt und diskutiert
werden. Derartige Erkenntnisse konnen dazu dienen, positiv Einfluss auf die
Prozesssteuerung bzw. Auslegung und Planung zu nehmen. Aus der Popula-
tionsbilanzierung lassen sich neben den bereits gezeigten Verteilungsgrofien
unter anderem auch die Brennstoffmasse im Wirbelbett und Informationen
zum Austrag ableiten. Nachfolgend werden Zusammenhénge diesbeziiglich
erlautert.

7.3.1 Brennstoffmasse im Bett

Nach den Erklarungen und Definitionen in Abschnitt 3.3.5 kann unter ande-
rem die zu jedem Zeitpunkt im Wirbelbett befindliche Masse des Brennstoffs
bestimmt werden, wobei der Zustand dessen unberiicksichtigt bleibt. Dabei
kommt das Massenmoment (1 o, berechenbar mit Gleichung 3.83 zum Ein-
satz. Die zeitliche Entwicklung dessen wéihrend des Wirbelschichtprozesses
kann der beispielhaften Darstellung in Abbildung 7.14 zum dynamischen
Verhalten der Brennstoffmasse im Bett fiir Versuchsabschnitt Nr. 13 oder
den Darstellungen fiir alle ausgewerteten Abschnitte im Anhang D.2 ent-
nommen werden.

Die mit der Zeit verdnderliche Bettmasse hiangt von der verwendeten Um-
satzrate ab, die, wie in Abschnitt 5.3.2 erldutert, jeweils fiir festgelegte Be-
reiche gilt und an deren Grenzen sich sprungartig éndert. Daher kommen
die erkennbaren Massenéinderungen zustande. Diese fallen erwartungsgeméf3
fiir eine Abkiihlung im Prozess (im Beispiel bei ca. 80 s) positiv und fiir eine
Temperaturerhéhung (bei ca. 370 s) negativ aus, da sich die Betttemperatur
auf die Umsatzrate und damit auf den verbleibenden Brennstoff auswirkt.
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Abbildung 7.14: Dynamisches Verhalten der Brennstoffmasse im Bett fiir Ver-
suchsabschnitt Nr. 13 in Zusammenhang mit der Temperaturentwicklung

In den nachfolgenden Abbildungen 7.15 ist die aus der zweidimensionalen
Verteilung n; ; berechnete Masse des Brennstoffs im Wirbelbett fiir alle simu-
lierten Versuchsabschnitte dargestellt. Links im Bild wird die Abhéngigkeit
vom Brennstoffmassenstrom deutlich gemacht. Rechts ist die Brennstoff-
masse iiber der berechneten Betttemperatur aufgetragen. Die Werte gelten
dabei jeweils fiir das Ende des Versuchsabschnitts

Der Zusammenhang mit dem Brennstoffmassenstrom ist eindeutig und ent-
spricht den Erwartungen, dass sich bei einer gréfieren eingetragenen Gesamt-
masse auch mehr Brennstoff im Reaktor befindet. Zur Prozesstemperatur ist
jedoch keine Korrelation nachzuweisen.

7.3.2 Austragsverhalten

Der in der Populationsbilanzierung nach Gleichung 3.65 enthaltene Austrags-
term 7., beriicksichtigt den pneumatischen Transport von Partikeln aus
dem System. Bei dem Betrieb einer stationédren Wirbelschichtfeuerung ist ein
derartiger Verlust von Brennstoff zu vermeiden. Deshalb stellt das Austrags-
verhalten einen wichtigen Aspekt beziiglich der Prozessoptimierung dar und
wird hier besprochen. Entsprechend den Ausfithrungen in Abschnitt 3.3.4
wird es von der Gasgeschwindigkeit im Freiraum und der Sinkgeschwindig-
keit der Partikel bestimmt. Mit der Trennfunktion E (siehe Gleichung 3.80),
basierend auf dem Austragskriterium us p < ug rg, lasst sich aus der Ver-
teilung fiir das Wirbelbett n; ; nach Gleichung 3.81 die zweidimensionale
Austragsverteilung 7; j oyt bestimmen. Eingesetzt in die allgemeine Defini-
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Abbildung 7.15: Berechnete Brennstoffmasse im Bett aller betrachteten Versuchs-
abschnitte iiber den entsprechenden Brennstoffmassenstrom (links) bzw. die errech-
nete Betttemperatur(rechts)

tion des Massenmoments nach Gleichung 3.83 kann fi1,0,0u¢ als Teilstrom
des Gesamtmoments berechnet werden, welcher dem Austragsmassenstrom
M Brout €ntspricht.

In Abbildung 7.16 wird der Verlauf des Austragsmassenstroms mit steigen-
der Temperatur am herangezogenen Versuchsabschnitt Nr. 5 gezeigt. Offen-
sichtlich verhélt sich der Austragsmassenstrom dabei ebenfalls steigend. Mit
einer Temperaturerh6hung geht eine Steigerung des Volumenstroms einher,
die die Gasgeschwindigkeit proportional beeinflusst. Dadurch veréndert sich
die Austragsverteilung und zieht eine Erhohung des Austragsmassenstroms
mit sich. Die stufenweise Verdnderung ist dabei ein Resultat der Diskreti-
sierung.

Die zusammenfassende Darstellung des Austragsmassenstroms am Ende der
untersuchten Versuchsabschnitte in Abbildung 7.17 lédsst den Zusammen-
hang mit dem Primérluftmassenstrom erahnen, wenn auch einige Ausnah-
men zu beobachten sind. Die Gasgeschwindigkeit ist direkt proportional zum
Massenstrom der eingetragenen Luft, weshalb bei héheren Durchsétzen mehr
Partikel mitgerissen werden.

Zur Berechnung einer Partikelgrofenverteilung des Austrags aus n; j ou¢ kann
die in Abschnitt 7.2.2 erlduterte Vorgehensweise mit den Gleichungen 7.2
und 7.3 adaptiert werden. Normiert wird hier anhand des Gesamtvolumens
des Austragsmaterials 1101 out, wodurch sich die Dichtefunktion g3 o, ergibt,
die in Abbildung 7.19 beispielhaft iiber der Partikelgrofie fiir den Austrag
aufgetragen ist.

Die Ubersicht in Abbildung 7.18 zur Abhiingigkeit des Sauterdurchmessers
d32 oyt der errechneten Austragsverteilungen vom Luftmassenstrom zeigt ein-
deutig die Erhohung der durchschnittlichen Partikelgréofie mit steigendem
Luftmassenstrom. Dies entspricht den Erwartungen, die aus dem hergestell-
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Abbildung 7.19: Austragsverteilung von Versuchsabschnitt Nr. 7

ten Zusammenhang zwischen Gasgeschwindigkeit und partikelgréfSenabhéngi-
ger Sinkgeschwindigkeit innerhalb der Trennfunktion E (siche Gleichung
3.80) resultieren.

7.4 Diskussion der Ergebnisse und Fehleranalyse

Die einzelnen Abschnitte zur Auswertung machen zunéichst deutlich, dass
die im Rahmen des Gesamtmodells zur Prozesssimulation beriicksichtigten
Ebenen durch die vorgenommenen Modellierungen gut abgebildet werden
konnen. Nicht immer war es jedoch moglich, die Bausteine des mehrskaligen
Modells bis ins Detail zu definieren und alle Einfliisse zu beriicksichtigen.
Nachfolgend sollen fiir die auftretenden Abweichungen mogliche Fehlerursa-
chen diskutiert und benannt werden.

Die im Mittelpunkt stehende Simulation des Verbrennungsprozesses mithil-
fe eines Populationsbilanzmodells kann anhand der Validierungsergebnisse
als konzeptionell erfolgreich und anwendbar eingestuft werden. Es ist jedoch
festzustellen, dass fiir die aus den berechneten Verteilungen abgeleiteten
Groflen sich nur tendenzielle Zusammenhénge zu den verschiedenen Pro-
zessparametern, wie Luftmassenstrom, Luftverhiltnis oder Betttemperatur,
erkennen lassen, wie die zusammenfassenden Diagramme in den Abbildun-
gen 7.15, 7.17 und 7.18 deutlich machen. Dies hingt mit der starken Ver-
kniipfung der unterschiedlichen Parameter zusammen, aufgrund derer keine
Grofle allein variiert werden kann, um eine direkte Korrelation herauszuar-
beiten. Ein weiterer Aspekt zur Fehleranalyse innerhalb der Simulation der
Partikelpopulation stellt die Diskretisierung dar. Je mehr Stiitzstellen dabei
verwendet werden, desto genauer wird die Integration ausgefiihrt. Fiir die
zweidimensionale Populationbilanz muss beachtet werden, dass sich fiir ei-
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ne Verzehnfachung der Stiitzstellen pro Koordinate eine Verhundertfachung
des Rechenaufwands ergibt. Da hierfiir eine relativ geringe Auflésung von
70 x 70 Klassen gewéhlt wurde, muss dies als eine Fehlerquelle betrachtet
werden, die die mangelnde Ubereinstimmung der simulierten Bettverteilung
am rechten Rand beziiglich der groien Brennstoffpartikel (sieche Abbildung
7.11) zur Folge haben kénnte. Auf experimenteller Ebene sind weiterhin die
Probenahme aus dem Wirbelbett aufgrund der Segregation und einherge-
hender selektiver Entnahme und die partikelbeanspruchende Entnahme bei
der Einzelpartikelmessung am Laborwirbelschichtreaktor als Fehlerursachen
zu beriicksichtigen.

Zusammenfassend konnen die nachfolgenden Punkte als Hauptfehlerquellen
fiir Ungenauigkeiten angesehen werden. Dabei werden zunichst die Pro-
blemfelder der experimentellen Untersuchungen genannt und anschliefend
auf Schwéchen in der Modellierung hingewiesen:

e Sehr geringes Partikelspektrum der experimentellen Grundlage aus der
Einzelpartikelanalyse zur Herleitung der Anderungsraten G,, und Gy

e Kein routinierter, mehrtégiger Versuchsbetrieb an der Technikumsan-
lage mit stationdren Zustanden fiir die gesamte Anlage

e Vereinfachung durch Formanpassung Zylinder / Kugel, da der Form-
faktor eine weitere verteilte Grofie darstellen wiirde

e Nur Modellierung des thermischen Verhaltens der Anlage im Wirbel-
kammerbereich, Beriicksichtigung des Freiraums nur iiber die Start-
temperatur fiir die Wandbilanzierung

e Keine Einbeziehung der Blasenbildung in das Wirbelschichtmodell
e Geringe Stiitzstellenanzahl in der Populationsbilanz

e Absatzweise Temperaturabhiingigkeit der Anderungsraten
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Kapitel 8

Fazit

Wie einleitend beschrieben, war es Ziel der Untersuchung, mithilfe eines Po-
pulationsbilanzansatzes, der aus der partikelformulierenden Prozessbeschrei-
bung stammt, den thermochemischen Abbau von Brennstoffpartikeln in der
Wirbelschicht abzubilden. Dafiir war es notwendig, vier Modellierungsebe-
nen zu kombinieren und die jeweiligen Modelle entsprechend ihrer Rolle
im Gesamtkonzept zu entwickeln. Da es sich um reaktive Prozesse handelt,
stellt die Stochiometrie den ersten Baustein darin dar. Beziiglich dessen war
es notwendig, im Fall der verwendeten Pellets eine Pseudo-Summenformel
abzuleiten, da die {ibliche approximierte Summenformel CgH1¢Oj fiir holzar-
tige Biomassen nicht ausreichend genau erschien. Dafiir wurden die Ergeb-
nisse der Elementaranalyse herangezogen, wodurch unter der Annahme der
vollstéandigen Verbrennung ein elementarer Zusammenhang von Ci3H2¢0s
deutlich wurde. Daraus sind als Ergebnis einer Umwandlung auch die Antei-
le der sich bildenden Produktgase Wasserdampf und Kohlendioxid im Ab-
gasstrom abzuleiten. Die Validierung dieses zugrundeliegenden chemischen
Modells im Abschnitt 7.1.1 zeigt dafiir eine gute Ubereinstimmung, wenn es
auch schwierig ist, ein derart inhomogenes Material naturgeméf abzubilden.

Die Wirbelschicht stellt einen sehr dynamischen Reaktionsraum dar, wes-
halb die rein chemische Betrachtung fiir die Geschwindigkeit von Partikel-
prozessen nicht anwendbar ist. Um als zweite Modellebene Kinetiken fiir
den Abbau von Einzelpartikeln hinterlegen zu konnen, wurden Konversi-
onsmodelle, die in der entsprechenden Literatur (Homma u.a. (2005), Jia
u.a. (1993), Janse u.a. (2000), Gomez-Barea u.a. (2012)) etabliert sind,
wie im Abschnitt 2.4.1 dargestellt, fiir Brennstoffpartikel angepasst, verein-
facht und kombiniert. Es wurde ein Einzelpartikelmodell zusammengestellt,
welches nicht umfassend partikelintern auflost, jedoch durch die Annahme
einer scharfen Umsatzfront, ein dynamisches Zwei-Komponenten- bzw. Scha-
lenmodell darstellt. Es bildet den Masseverlust sowie das Schrumpfen des
Partikels ab. Das sog. SI-SCP-Modell kann sowohl die durch Entgasung ge-
priagte Anfangsphase als auch die mit Verweilzeit zunehmende Koksoxidati-
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on wiedergeben. Damit ist es moglich, Abbaugeschwindigkeitskoeffizienten
in Abhéngigkeit der Partikelmasse und -grofie fiir bestimmte Temperaturen
aus experimentellen Daten zu gewinnen. Zur Beurteilung der Annahmen des
Partikelmodells sind dimensionslose Kennzahlen berechnet worden, die ein-
deutig einen hohen Konversionsgradienten belegen, der stoffseitig durch Dif-
fusion und wérmeseitig durch die Warmeleitung im Inneren verursacht wird.
Entsprechende Kriterien wurden Ubersichtsarbeiten von Gomez-Barea und
Leckner (2010) und Di Blasi (2008) entnommen, worin die Kategorisierung
ganz klar auf thermisch dicke und feuchte Partikel in einem dynamischen
Hochtemperaturprozess hinweist. Im Kapitel 5 zur Parametrierung werden
die Modellkurven fiir den Masse- und Gréflenverlust anhand von experi-
mentellen Laboruntersuchungen generiert und charakterisierende Parame-
ter ermittelt. Resultierende Zeitverldufe fiir unterschiedliche Partikelgrofien
und Prozesstemperaturen werden modellvergleichend dar- und den experi-
mentellen Daten gegeniibergestellt. Die eingesetzte Laborwirbelschicht und
die Durchfiihrung der Versuche sind im Kapitel 4 zu den experimentellen
Einzelpartikeluntersuchungen ausfiihrlich beschrieben.

Wie diese eher klassischen Kinetiken in einer zweidimensionalen Popula-
tionsbilanz, die die dritte Ebene im Gesamtmodell darstellt, in Form von
negativen Wachstumsraten beziiglich der zwei betrachteten Partikeleigen-
schaften Masse und Volumen eingesetzt werden und wie diese Populations-
bilanz fiir die Anforderungen gestaltet sein muss, kann dem Abschnitt 3.3
entnommen werden. Eine Erweiterung der eindimensionalen Populationsbi-
lanzmodelle von u.a. Redemann u.a. (2009), Gayéan u.a. (2004) oder Khan
u.a. (2007) auf zwei Dimensionen erméglicht als Neuerung die Beriicksichti-
gung der stofflichen Verdnderung der betrachteten Partikel. Das von Wang
u.a. (2003) erstellte 2D-PBM enthélt den Partikelabrieb, bleibt aber eben-
falls auf Kohlepartikel beschriankt und diente dementsprechend nur der Ori-
entierung. Die im aufgestellten PBM beinhalteten Terme wie Eingangs-
verteilung, eigenschaftsabhingige Konversionsraten und Austragsterm sind
ausfiihrlich beschrieben. Es wird auflerdem auf die Ermittlung von pro-
zessbeschreibenden Verteilungscharakteristiken wie Masse- und Volumen-
momenten aus der berechneten zweidimensionalen Verteilung eingegangen,
da diese Grofien, neben der PartikelgroBenverteilung selbst zusétzliche In-
formationen zur Einschéitzung und Gestaltung des Prozesses enthalten. Die
simulierten Verldufe der Partikelgrofienverteilung stimmen entsprechend Ab-
schnitt 7.2.2 sehr gut mit den Proben, die dem Wirbelschichtreaktor KKWSV
300 entnommen wurden, iiberein, was darauf hinweist, dass die angewendete
Modellierung beziiglich der zweidimensionalen Eigenschaftséinderung in der
Lage ist, den komplexen und iiberlagerten Partikelprozess abzubilden.
Unter Anwendung der ermittelten Kinetiken und der Stéchiometrie wird
das entwickelte partikelbasierte Modell fiir die Wirbelschichtverbrennung
(siche Abschnitt 3.4) zur Simulation des kontinuierlichen Prozesses einge-
setzt. Es nutzt die Populationsbilanzierung zur Beriicksichtigung der Par-
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tikelgroflenverteilung des Brennstoffs ¢g. Die Massenmomente der zweidi-
mensionalen Eigenschaftsbilanz dienen der Quantifizierung des umgesetzten
Materials im Reaktor und stellen zusammen mit dem chemischen Modell
die Grundlage fiir alle Enthalpie- und Massenédnderungen. Das zugrundelie-
gende Wirbelschichtmodell ist dabei stark vereinfacht worden, weshalb die
thermische Modellierung des Prozesses die grofiten Fehler enthélt. Da es
jedoch in der vorliegenden Arbeit um die Anwendbarkeit, Funktionsweise
und Bedingungen fiir ein 2D-PBM ging, kann, den Ergebnissen der Modell-
validierung nach, resiimiert werden, dass diese neuartige zweidimensiona-
le Populationsbilanzierung der Brennstoffpartikel, inklusive Entgasung und
Koksabbrand, geeignet ist, die ablaufenden Vorgénge der Wirbelschichtfeue-
rung in Kooperation mit einem anlagenspezifischen Modell wiederzugeben.
Die Teilvalidierungen zu den Gaskomponenten machen deutlich, dass die ab-
geleitete Approximation zum elementaren Aufbau des Brennstoffs in Form
einer Summenformel die Realitét sehr gut widerspiegelt. Die Betrachtung
der Partikelgrofienverteilungen sowohl im Bett als auch den Austrag betref-
fend liefert die gewiinschten zusétzlichen Informationen um dem inhomo-
gen dispersen Brennstoff in Fahrweise und Reaktordimensionierung gerecht
werden zu konnen. Die Beriicksichtigung der Austragsberechnungen hétte
dabei Einfluss auf eine angepasste Zyklonauslegung, auf die Auswahl des
Betriebsparameters Luftvolumenstrom und damit auch auf alle peripheren
Anlagenteile.
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Anhang A

Stoffwertberechnungen

A.1 Gase

A.1.1 Wiarmekapazititen

Quelle: Moore und Hummel (1986), giiltig 0-1000 °C
Einheiten: ¢, in J/(molK), M in g/mol, T in K

cyM = &, = a+ b(T/1000) + ¢(T/1000)* + d(T/1000)? (A1)

Tabelle A.1: Gasspezifische Parameter zur Berechnung der Warmekapazitidten

Gaskomponente M [g/mol] a b c d
Sauerstoff 32,00 27,96 4,180 -0,167 0
Stickstoft 28,01 28,30 2,537 10,5443 0

Kohlenstoffdioxid 44,01 21,57 63,74 -40,53 9,684
Wasserdampf 18,02 30,38 9,621 1,185 0

A.1.2 Kinematische Viskositit von Luft

Quelle: Krauss (1991)
Einheit: vz, in m?/s, T in K

vy, = aT% +bT5 + T +dT3 + eT? 4 fT + g (A.2)
mit

a=+242400-10"2% d=-2459 44 .10 13

b=-1,14112107" e =4 2,389 42 .10°10

c=+223337-10716 f=-179724.1079
g =+ 1,192 66 -1078
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A.2 Feststoffe

A.2.1 Wiarmeleitfahigkeiten

Quellen: Guo u. a. (2013) - Holzpellets, Sreekanth u. a. (2008) - Biomassekoks
Einheiten: A in (W/mK), T in K

Ay = 0,13+ 0,0003(T — 273) (A.3)
Ak = 0,08 —0,0001(T — 273) (A.4)

A.2.2 Wirmekapazitat Quarzsand
Quelle: Specht (2010)

1

e
o

vs [KI/(kg K]

Cps

=}
[
—

0,7
0 200 400 600 800 1000

Sandtemperatur T, [°C]

Abbildung A.1: Spezifische Wirmekapazitit von Quarzsand in Abhéngigkeit von
der Sandtemperatur

A.3 Mechanismusfaktor

Quelle: Field u.a. (1967)
Einheiten: T in K, dg in m

e dg <5-1075 m
O = 2otz peldie b0 4 51070 <di <1103 m (A5)
1 dig >1-1073m
e 12480
— 92500 exp [ — 0 Ag
yZe; Xp< Ty +TK> ( )
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Anhang B

Kenngrofien der
Wirbelschicht

B.1 Hydrodynamik

Quelle: Hilligardt (1996)
Geschwindigkeit zur Minimalfluidisierung:

1—¢e,7)- 3,1-107%- &3 .- g- (V-d)- (ps —
s — 42,0 L= 1) Vs ”g.(\/u g9 (V)7 (pmpy)

- dp, (L= emp)? 02 1y
(B.1)
Porositit
Vs
Vs (B.2)
Betthohe
Vivs  Vi/(1—¢) Mg
h = = = B.3
ST Aws Aws Aws - ps(1 —€) (B:3)
B.2 Wirmetransport
Bett-Wand-Transport mit Strahlung
1 1 1 1
= + + (B.4)




B.2.1 Konvektiver Partikel-Wand-Wirmeiibergang
Quelle: Martin (1994)

Ck = 2,6 (B.5)
Cx = 2,8 (B.6)
A = 0,6—(1/C4)-(1000/Tp + 1) (B.7)
vo= 1/(1-104h (B.8)
A = @27 R-Tg/M)* - N/(pws - (2-cpg — R/M)) (B.9)
I = 2A-(2/y-1) (B.10)
N a1+ 2 (149 (B.11)
Umaz = dP,s n 21 .
3 0,5
PsCp,s ngs(e — €mf)
7 = 1/6- . B.12
N <5<1—emf><1—e> (12
Numaz
N = B.1
7 Cr (B.13)
Nu, = (1—¢€)-Z(1—exp(—N)) (B.14)
Qs w = Nup~)\g/dp75 (B.15)
Tin K
Ag entspricht dabei A7, aus Krauss (1991)
B.2.2 Konvektiver Gas-Wand-Wirmeiibergang
Quelle: Shi (1997)
Arg = g-dpy-(ps—pg)/ (Vg - py) (B.16)
Rey = Ary/(18+40,61(Ar,)"?) (B.17)
Nugw = (0,005Req +0,06Re®)- Pri/® (B.18)
agw = Nugw -Ag-dpg (B.19)
B.2.3 Bett-Wand-Strahlung
e = 0,76 (B.20)
ew = 0,14 (B.21)
Cs = 5,67-1078% [W/(m? - K?)] (B.22)
Tv = (T +Tw)/2)° (B.23)
Cow = Cs/(1/es+1/ew —1) (B.24)
Qragd = 4CSWTM (B25)
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B.2.4 Bett-Gas Wiarmeaustausch

Quelle: Gnielinski (1980)
_ Ogs- dP,s

Nu = B.26

u » (B.26)

Nu=(1+1,5 (1—¢))-Nugk (B.27)

Nug =2+ /N, + N, (B.28)

Ntjgm = 0,664 - Re'/* . Pr1/? (B.29)

0,037 - Re%® - Pr

Nugyy = —4 (B.30)
142,443 - Re; " (Pr2/3 — 1)

pr="10"9 (B.31)

Ag
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Anhang C

Diskretisierung
Populationsbilanz

C.1 Diskretisierung PBE

Aus Gleichung 3.67 ergibt sich die zeitliche Anderung der Anzahldichtever-
teilung iiber der m-V- bzw. i,j-Ebene diskretisiert zu

dTLi i 1
5] Gm m

= — o — G ) ————

dt ( i+1,7"+1, ,] Z’])Amp,i
1

_ (GV» nii1—GY n. e

1,j+1"0,5+1 3,770 .

A‘/vp’-]

+  Ninyij — Nouti,j (C.1)

C.2 Randbedingungen fiir die Populationsbilanz

d ; 1
% = — (GN, 41 "WNpt+1 =GN, "N ) - T
— (G 1 g1 — Gl N ) - lepj
+ 7iin,Nm,j - 7:Lout,Nm,j (CQ)
dn;;vv = — (GHany  nitiNy — Gy - niNy) - Anllm
— (GYny11 MmNy +1 — G Ny Ny ) - AViN
yIVYV
=+ hin,i,Nv - hout,i,Nv (C3)
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anm»NV _

dt

m Vv
(GNm+1,NV : nNm+1aNV - GNm,Nv) : nNﬂ’uNV)
1
Amy Nm

%4 %4

(GNm,Nv+1 ' nNmyNV"Fl - GNm,NV ' nNmyNV)
1

AV)NV

Tin, Ny, Ny — Tout, Non, Ny
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Anhang D

Messdaten vs.
Prozesssimulation

D.1 Klassische Prozessgrofien

Nachfolgend werden fiir alle untersuchten Prozessabschnitte zunéchst die
klassischen Prozessparameter gezeigt und verglichen. Es sind die jeweiligen
Eingangsparameter Luftvolumenstrom, Brennstoffmassenstrom und Luftein-
trittstemperatur dargestellt. Die gemessene Betttemperatur Ts wird als Mit-
telwert aller im Bett ermittelten Temperaturen angesehen und der simulier-
ten Betttemperatur fiir das Gas T, und den Quarzsand T gegeniibergestellt.
Auflerdem ist die Wandtemperatur zum Vergleich jeweils im selben Dia-
gramm dargestellt. Auflerdem werden die ermittelten Volumenstromanteile
der Rauchgaskomponenten Wasserdampf, Kohlenstoffdioxid und Sauerstoff
iiber die Zeit aufgetragen und mit Messwerten aus dem Prozess verglichen.
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Abbildung D.22: Vergleich zwischen Simulation und Messdaten fiir Versuchsab-
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D.2 Verteilungsbezogene Prozessgriéfien

Nachfolgend werden die verteilungsbezogenen Simulationsergebnisse fiir al-
le betrachteten Versuchsabschnitte gezeigt. Als Fokus der Arbeit steht die
Partikelgroflenverteilung des Brennstoffmaterials allem voran. Der Vergleich
beinhaltet die Ausgangsverteilung g3 ;, in Form der Messwerte und der dar-
aus ermittelten Modell-Funktion und die berechnete Partikelgrofienvertei-
lung fiir das Wirbelbett. Dieser wird gegebenenfalls die experimentell er-
mittelte Verteilung gegeniibergestellt. Die errechnete Volumendichtevertei-
lung ¢3 oyt Wird im zweiten Diagramm iiber dem Partikeldurchmesser dar-
gestellt. Dynamische Simulationsergebnisse sind in Zusammenhang zur ge-
zeigten Betttemperatur fiir die Brennstoffmasse im Bett und den Austrags-
massenstrom dargestellt.
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Abbildung D.24: Darstellung verteilungsbezogener Groflen fiir Versuch Nr. 2
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Abbildung D.25: Darstellung verteilungsbezogener Groflen fiir Versuch Nr. 3
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233



0.25 T T T 1.5
: .| ——— Simulation, t.,q
— — — Simulation IC
O  Messung IC
0.2
— = |
g 0154 - g
= e} >
= o =
q Q" g
g 0l g oy 3
, <05
!
0.05P -/ oy OO
0 1 i = 0 :
5 10 15 20 0 0.5 1
Partikelgréfe dp [mm)] PartikelgréBe d, [mm)]
1000 T T T T T T T
- - - TB.Sim. :
S 800F | —— Ty, [ R N P e
s z
600 :
! | I | ! I |
0 100 200 300 400 500 600 700 800
100 T T T T T T T
e | |
T 0K RIS SEEEIEEEEN FERRE PR S ERRE STRMER :
3 : :
0 | | | 1 | l |
0 100 200 300 400 500 600 700 800
x10°
ab oo o S S i

7}7/1).0111 [g/%]

100

400
Zeit t [s]

200 300

500 600 800
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Abbildung D.29: Darstellung verteilungsbezogener Grofien fiir Versuch Nr. 7
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Abbildung D.31: Darstellung verteilungsbezogener Groflen fiir Versuch Nr. 9
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Abbildung D.33: Darstellung verteilungsbezogener Groflen fiir Versuch Nr. 11
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Abbildung D.34: Darstellung verteilungsbezogener Grofien fiir Versuch Nr. 12
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