Beseitigung von or ganischen Schadstoffen in Abgasen

durch Oxidation mit Ozon

elektronisches

dokument
Dissertation

Zur Erlangung des akademischen Grades

Doktoringenieur (Dr.-Ing.)

genehmigt durch die

M athemati sch-Naturwissenschaftlich-Technischen Fakul tét
(Ingenieurwissenschaftlicher Bereich)

der Martin-Luther-Universitéat Halle-Wittenberg

von Herrn UIf Tamm

geboren am 05. Mai 1971 in Schkeuditz

Dekan der Fakultét: Prof. Dr.-Ing. Holm Altenbach
Gutachter: Prof. Dr.-Ing. Martin Sommerfeld
Prof. Dr. rer. nat. Ralph Sauberlich

Prof. Dr. rer. nat. Hubert Vogg

Halle (Sadle), 25.11.2002

urn:nbn:de:gbv:3-000004389
[http://nbn-resolving.de/urn/resolver.pl 2urn=nbn%3A de%3A gbv%63A 3-000004389]



Vorwort

Die vorliegende Arbeit entstand im Zeitraum von 1998 bis 2001 am Institut fir Mechanische
Verfahrenstechnik und Umweltschutztechnik der Martin-Luther-Universitét Halle-Wittenberg
im Rahmen des Forschungsvorhabens ,, Reinigung von Dioxin/Furan-bel asteten Abgasstromen
aus Einascherungsanlagen mit Hilfe nichtthermischer Plasmen®, dal3 durch das Ministerium

fur Umwelt, Naturschutz und Raumordnung des Landes Sachsen-Anhalt geférdert wurde.

Fur die wissenschaftliche Betreuung dieser Arbeit und die gewéhrte Unterstitzung bedanke
ich mich bel Herrn Prof. Dr.-Ing. Martin Sommerfeld und Herrn Prof. Dr. rer. nat. Ralph
Sauberlich.

Fur hilfreiche Ratschlage und die Durchsicht dieser Arbeit danke ich Herrn Prof. Dr. rer. nat.
Hubert Vogg und Herrn Dr.-Ing. habil. Herbert Mohry.

Fur Hinweise und hilfreiche Diskussionen bedanke ich mich bei meinen langjahrigen

Kollegen Dipl.-Ing. Andreas Rickauf.

Die praktische Durchfihrung der Untersuchungen erfolgte im Krematorium des
Gemeinniitzigen Feuerbestattungsvereins Halle eV. in Halle (Saale). Allen Mitarbeitern des
Feuerbestattungsvereins gilt Dank fir die Unterstitzung. Ebenso méchte ich mich fir die stete
Hilfsbereitschaft der Mitarbeiter der wissenschaftlich-technischen Werkstatt der Martin-
Luther-Universitdét Halle-Wittenberg Standort Merseburg bedanken, die erheblich zum
Gelingen dieser Arbeit beigetragen haben.

Ulf Tamm



Inhaltsverzeichnis

Inhaltsver zeichnis

Symbolverzeichnis

1
11
12

2
2.1
2.2

3

31
3.2
3.3
34

Einleitung
Stand der Technik
Aufgaben- und Zielstellung

Grundlagen der chemischen Oxidation
Oxidationsmittel

Entstehung und Erzeugung von Ozon

Reaktionsmechanismus
Auswahl der Modellsubstanzen
Oxidation von Toluol

Auswahl des Katalysators
Einsatz von Absolyt

Aufbau der Versuchsanlage
Mefdtechnik

Versuchsdurchfiihrung
Fehlerbetrachtung

Experimentelle Untersuchung zur Reaktionskinetik

Einflufd der Abgastemperatur

Abhangigkeit der Stoffanderungsgeschwindigkeit von der Konzentration
Einflufd der Korngrof3e der Katalysatorgranulates

EinfluR der Abgaszusammensetzung
K ohlenmonoxid

Schwefeldioxid

Stickstoffmonoxid und Distickstoffoxid
Abgasfeuchte

Auslegung des Festbettreaktors

Wirtschaftlichkeit und Resiimee

10
10
12

15
15
15
17
18

21
25

27
28

48

51



Inhaltsverzeichnis

10

10.1
10.2
10.3
104
105
10.6

Anwendung des Verfahrens zum Abbau von Dioxinen und Furanen

aus Einascherungsanlagen

EinfUhrung

Stand der Technik in Krematorien

Charakterisierung von Dioxinen und Furanen

Aufbau und Betriebsverhalten der Anlagen

Mefdtechnik und Analyseverfahren zur PCDD/F-Bestimmung
Untersuchungen zum Abbau von PCDD/F durch Oxidation mit Ozon

10.6.1 Untersuchungen ohne vorgeschaltete Abscheidung von Staubpartikeln

10.6.2 Untersuchungen mit vorgeschalteter Abscheidung von Staubpartikeln
10.6.3 PCDD/F-Minderung im realen Betrieb
10.6.4 Diskontinuierliche Regeneration

11

Zusammenfassung/Summary

Literatur

Anhang

55

55
56
61
63
67
70
72
76
81
85
92



Symbolverzeichnis

Symbolver zeichnis

Verwendete Abkirzungen und Indizes:

A

A

AF

%
BImSchG
BImSchV
CO«x

Ci

o

Cp

d, dp

FID
GC
HRGC
HRMS
I-TEQ

Ausbeute

Flache, Querschnitt

absolute Feuchte
volumenspezifische Oberflache
Bundes-Immissionsschutzgesetz

Bundes-Immissionsschutzverordnung

Summe der Kohlenoxide (Kohlenmonoxid, Kohlendioxid)

Konzentration der Komponente i
Eintrittskonzentration der Komponente i
spezifische Warmekapazitét
Durchmesser, Adsorbenskorndurchmesser
Energie, Aktivierungsenergie

Flammeni oni sati onsdetektor
Gaschromatograph

hochaufl 6senden Gaschromatographie
hochaufl6sende M assenspektroskopie
International es Toxizitétsaguivalent
Geschwindigkeitskonstante
Boltzmannkonstante

Frequenzfaktor, Stol¥faktor
Gleichgewichts-Verteilungskonstante nach Yamasaki
Lange, Reaktorlange

Molare Masse

Molekdl

Massflowcontroller

Masse

Massestrom

Nicht-dispersives Infrarotphotometer
Reaktionsordnung

Polychlorierte Dibenzodioxine
Polychlorierte Dibenzofurane

Leistung, Leistungseintrag

ka/kg
m2/m3

kmol/m3
kmol/m?3
kJ/(kg K)
m
kJkmol

ng/kg
Kinetik-abh.
JK
Kinetik-abh.

kg/h

JI



Symbolverzeichnis

TEF

N

™

= 08"

< S5 =D > 0

Indizes:

A/B

K, Kat

Druck

Dampfdruck

allgemeine Gaskonstante
organisches Radikal
Reaktionsgeschwindigkeit
Temperatur

Verwellzeit
Toxizitatsdquival entfaktor
Umsatz

Geschwindigkeit, Leerrohrgeschwindigkeit
Reaktorvolumen

Katalysatorvolumen
Volumen der dispersen Phase
Volumenstrom

Reaktorhthe
Stoffibergangskoeffizient

Porositét (freies Lickenvolumen)

adsorbierter Anteil; Partikelkonzentration/Gesamtkonzentration

Volumenanteil

Gasdichte

Schiittdichte

spezifische Partikel oberflache
Warmeleitfahigkeit
dynamische Viskositét
elektrischer Wirkungsgrad
kinematische Viskositét

Komponeten A, B
Komponente i
Katalyator
Reaktor

Pa

Pa

kJ/(kmol K)
kmol kg/s
K

S

m/s
m3

m3

m3/h

m/h

ppmv
kg/m3
kg/m3
m?/g
W/(mK)

Pas

m?/s



Einleitung 6

1 Einleitung

Die Minderung organischer Schadstoffe aus Abgasen stellt eine relevante Aufgabe der
Luftreinhaltung und somit Ubergreifend fir den globalen Umweltschutz dar. Im Zuge
steigender Anforderungen zeichnet sich insbesondere fur kleinere Anlagen eine Verschéarfung
der gesetzlich vorgegebenen Emissionsgrenzwerte ab. Haufig eingesetzte Abgasreinigungs-
verfahren, die malstéblich aus Grof3anlagen Ubernommen werden, sind oft im praktischen
Betrieb problembehaftet. Die Ursachen liegen vorwiegend in spezifischen Randbedingungen
der Prozesse. So konnen aus haufigen An- und Abfahrphasen der Anlagen erhebliche
Auswirkungen auf die Leistungsfahigkeit der Abgasreinigungsanlage resultieren. Weitere
Schwierigkeiten bereiten auch vorgegebene bauliche Strukturen, die bei der Anlagenplanung
erschwerend hinzukommen. Hierzu bedarf es der Entwicklung effizienter Abgasreinigungs-
anlagen mit geringem Platzbedarf, sowie einer spezifischen Anpassung an die Reinigungs-

aufgabe.

Zur Abscheidung und Minderung von organischen Schadstoffen aus Abgasen sowie
Abluftstromen sind algemein eine grofe Anzahl von Verfahren bekannt. Im folgenden
Abschnitt soll ein kurzer Uberblick Uber verfliigbare Technologien der Abgasreinigungs-

techniken gegeben werden.
1.1 Stand der Technik

Die im praktischen Betrieb eingesetzten und bewdahrten Verfahren zur Abscheidung und
Beseitigung von gasformigen Verunreinigungen werden prinzipiell in Verfahren ohne
Ruckgewinnung (nicht regenerative) und mit Rickgewinnung der abgeschiedenen Stoffe
(regenerative) Verfahren unterteilt [1]. Bei der Wahl der einzusetzenden Verfahren sind neben
der Einhaltung der gesetzlich vorgegebenen Emissionswerte die vorliegenden
Schadstoffkonzentrationen sowie die zur Schadstoffbeseitigung aufzubringenden Investitions-
und Betriebskosten wichtige Kriterien. Weliterhin ist entscheidend, ob die nach der
Ruckgewinnung vorliegenden Substanzen prozefdintern oder anderweitig betriebs-
wirtschaftlich verwendet werden konnen. Bild 1.1 zeigt eine allgemeine Ubersicht von

Verfahren zur Emissionsminderung und betriebsinternen Abluftbehandlung.
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Regenerative Verfahren zur Abgasreinigung

Thermische Verfahren

Absorption Adsorption Kondensation

Nichtregenerative Verfahren zur Abgasreinigung

Konventionelle Biologischeg JAdvanced Oxidation Technologies

Oxidationsverfahren| | Verfahren (A.O0.T.)
| |
Therm. Katalyt. UVv- Photo- Nichttherm.[| Therm.
Oxidation| |Oxidation Oxidation Katalyse Plasma Plasma

Bild 1.1 Verfahren zur Abscheidung und Beseitigung von gasférmigen Verunreinigungen

Neben dem Einsatz von einstufigen Rauchgasreinigungstechniken erlangen Kombinations-
|6sungen aus mehreren Verfahren immer mehr an Bedeutung. Hierzu wird beispielsweise ein
regeneratives Verfahren zur Abscheidung und Rickgewinnung des Uberwiegenden Teils der
Abgasinhaltsstoffe genutzt. Um die Emissionswerte einzuhalten, wird in einer zweiten Stufe
ein Verfahren zur Beseitigung des Restschadstoffgehaltes nachgeschaltet [2, 3]. Abhéngig
vom zu behandelnden Schadstoff ist eine Vielzahl von Ausfuhrungen der einzelnen Verfahren
sowie deren Kombinationen moglich. In Tabelle 1.1 ist eine Auswahl erprobter bzw. praktisch
umgesetzter Anwendungen zur Abscheidung bzw. Minderung von gasformigen Verun-

reinigungen aus Abgasstromen aufgefthrt.

Tabelle 1.1 Auswahl von Verfahren zur Abscheidung bzw. Minderung gasformiger Emissionen

Verfahren Schadstoffe Beispiel
Thermische Oxidation | Kohlenwasserstoffe Regenerative thermische Oxidation
KEUCITEX-Verfahren
Katalytische Oxidation | Stickstoffoxide SCR-Verfahren [4]
Dioxine/Furane Oxidation mit V,Os-K atalysatoren - HULS
GmbH [5]
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Tabelle 1.1 (Fortsetzung)

Verfahren Schadstoffe Beispiel
Katalytische Oxidation | Dioxine/Furane DIOx-Katalyse - Fa. Siemens [6]
Org. Verbindungen CSA-Prozel3 [7]
Adsorption Org. Verbindungen/ Bestandteil des TCR-Verfahrens Fa. ABB [8]
Schwermetalle
Dioxine/Furane, Kombisorbon- Verfahren - Fa. Lurgi [9]
Quecksilber
Org. Verbindungen VOC-Adsorption [10]
Katalytische Oxidation/ | Dioxine/Furane Versuchsanlage zur Emissionsminderung von
Adsorption Sinteranlagen - Thyssen Krupp Stahl [11]

Biologische Verfahren

Org. Verbindungen

Bio-Trickling-Reaktor [12]

Kondensation Org. Verbindungen Krykondensationsverfahren [13]

Absorption Schwefeldioxid, HCL Trockenabsorption [14]

H,0, -Oxidation Org. Verbindungen VOC-Oxidation [15]

UV-Oxidation CKW, Aromaten UV-Oxidationsanlage [16]

Nichtthermisches Org. Verbindungen NTP-Verfahren IUT Berlin [17]

Plasma (NTP)

Kombination NTP/ Toluol Kombinierte Biologie/NTP-Technologie [18]

Biologische Verfahren

Grenzen des betriebswirtschaftlichen Einsatzes verschiedener Verfahren zeichnen sich unter
anderem mit zunehmender Toxizitd ab. Handelt es sich bei den zu behandelten Abgas-
inhaltsstoffen um toxische Substanzen, deren Wiederverwendung nicht in Betracht kommt,

stellt die Verwendung von regenerativen Verfahren lediglich eine Problemverlagerung dar.

Fur die Behandlung derartiger Schadstoffe kann durch die Anwendung von katalytisch
arbeitenden Verfahren ein effizienter Abbau erfolgen. Hierbel muf3 aber beachtet werden, dal3
zum katalytischen Abbau vorwiegend hohere Prozefdtemperaturen erforderlich sind, da diese
einen wesentlichen EinflulR auf die notwendige Aktivierungsenergie der chemischen
Abbaureaktion haben. Dieser Umstand bedingt, dald der zu behandelnde Abgasstrom in
einigen Anwendungsfallen aufgeheizt werden mul3 und somit zusétzliche Kosten anfallen.
Aus diesem Grund wurden alternativ zur Katalyse in der Vergangenheit eine Vielzahl von
weiteren Technologien untersucht. Hierzu gehdren beispielsweise der Einsatz von UV-
Verfahren oder die Anwendung des nichtthermischen Plasmas in der Abgasbehandlung. Ein
Vortell dieser Verfahren liegt in dem teillweise geringeren spezifischen Energieeintrag
beziiglich der zu beseitigenden Schadstoffmenge. Haufig ist dies bel sehr niedrigen
Schadstoffkonzentrationen der Fall.
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1.2 Aufgaben- und Zielstellung

Mit der vorliegenden Arbeit wird ein weitere Verfahrenskombination zur Emissionminderung
von organischen Schadstoffen aus kleinen Anlagen vorgestellt. Als vorrangiges Einsatzgebiet
sollen Emissionen mit geringen Konzentrationen (Cog< 200ppmv) betrachtet werden. Der
gewahlte Losungsansatz liegt in der Anwendung von Ozon zur Entfernung von organischen
Schadstoffen. Bekanntlich beruht die oxidative Wirkung in vielen Falen auf der hohen
Reaktionsfahigkeit des freigesetzten atomaren Sauerstoffs beim Ozonzerfall [19, 20]. In der
Gasphase vorliegendes Ozon hat fur reaktionskinetische Prozesse relativ hohe Bestandigkeit
[21] und erfordert somit sehr lange Verweilzeiten. Eine Effizienzsteigerung besteht darin, den
Ozonzerfall an einem Feststoffkontakt katalytisch zu beschleunigen. Diese Variante bedingt
die Einbindung eines Festbettadsorbers, in welchem simultan die Schadstoffe adsorbiert und
durch den freigesetzten atomaren Sauerstoff abgebaut werden.

Im Gegensatz zu den bekannten Techniken, bei denen kostenintensive Katalysatoren (MnOs,
Co30,) zum Einsatz kommen [22], sollen fur dieses Anwendungsgebiet ein neues
preisgunstiges katalytisch wirkendes Festbettmaterial sowie dessen technische Eignung
untersucht werden. Aufbauend auf die Erkenntnisse aus diesen Untersuchungen wird die
Minderung von Dioxinen und Furanen (PCDD/F) aus Einascherungsanlagen mit Ozon
dargestellt. Die prinzipielle Wirksamkeit des Verfahrenskonzepts einer oxidativen
Dioxinminderung mit Hilfe von Ozon wird durch die in [23] beschriebenen Pilotversuche
gestitzt. In anderen Verdffentlichungen [24] wurde bereits Uber die Moglichkeit einer

oxidativen Dioxinminderung durch Eindiisen von Wasserstoffperoxid-L6sung berichtet.

Ausgangspunkt war die Zielvorgabe am Beispiel des Krematoriums Halle/S. eine effiziente
PCDD/F-Minderungstechnik fir die notwendige technische Erneuerung der Feuer-
bestattungsanlagen nach der 27. BImSchV bereitzustellen. Das Untersuchungsprogramm
umfaldte die Erprobung verschiedener Konzeptionen zur oxidativen PCDD/F-Entfernung
mittels heterogen-katalysierter Oxidation von Ozon unter realen Betriebsbedingungen. Fur
den vorliegenden Anwendungsfall wurde eine verfahrensintegrierte LGsungskonzeption
angestrebt, die den Gesichtspunkten ener weitgehenden Nutzung der vorhandenen

Anlagentechnik folgt.
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2 Grundlagen der chemischen Oxidation
2.1 Oxidationsmittel

Bel der Oxidation erfolgt eine Abgabe von Elektronen aus Atomen, lonen oder Molekilen in
Anwesenheit eines Oxidationsmittels. Allgemein versteht man unter Oxidationsmittel solche
Elemente und Verbindungen, die bestrebt sind, durch Aufnahme von Elektronen unter
Ubergang zu einem energiedrmeren Zustand stabile Elektronenschalen auszubilden [25]. In
der Abluftreinigung finden hauptséchlich Sauerstoff, Ozon oder Wasserstoffperoxid als un-
mittelbare Oxidationsmittel Anwendung. Weiterhin konnen durch diese freie Radikae
entstehen, die ebenfalls eine oxidierende Wirkung besitzen (z.B. Hydroxylradikale). Ein Mal3
fur die Starke eines Oxidationsmittels ist das Redoxpotential, welches eine Beziehung des
Potentials eines Redoxsystems gegen die Normal-Wasserstoffelektrode bzw. einer anderen
Bezugselektrode angibt. In Tabelle 2.1 sind die Standardelektrodenpotentiale ausgewahlter
Oxidationsmittel gegeniber der Normal-Wasserstoffelektrode im wal¥rigen Medium  auf-
gefuhrt. Je grof3er das Potential eines Stoffes, desto grof3er ist seine oxidierende Wirkung.

Tabelle 2.1 Standardel ektrodenpotential e ausgewahlter Oxidationsmittel [26, 27]

o Standardeletrodenpotential E° [V]
Oxidationsmittel
(pH-Wert=0)

Sauerstoff +1,23
Wasserstoffperoxid +1,77
Ozon +2,07
atomarer Sauerstoff +2,42
Hydroxylradikale (OH-Radikal) +2,8

Sauer stoff

Aufgrund des relativ geringen Standardel ektrodenpotentials kommt Sauerstoff erst bei hohen
Temperaturen (>500°C) als Oxidationsmittel bei der Abluftreinigung in Betracht. Eine
Mdoglichkeit der Anwendung bel niedrigeren Temperaturen wéare der Einsatz von
Katalysatoren. Jedoch arbeiten katalytische Verfahren in Bereichen geringer Schadstoff-
konzentrationen haufig unwirtschaftlich, da erst bei htheren Konzentrationen (2-3 g/m?) ein
autothermer Betrieb mdglich ist [4].
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Wasser stoffperoxid

Wasserstoffperoxid ist eine in Wasser mischbare und in vielen organischen Losungsmitteln
|6sliche Flissigkeit. Wasserstoffperoxid stellt mit einem Standardel ektrodenpotential von
+1,77 ein gutes Oxidationsmittel dar. Den Zerfall von Wasserstoffperoxid unterscheidet man
in den Einelektronen- und Zweielektronenmechanismus [22]. Dabei entstehen beim
Einelektronenmechanismus Hydroxylradikale (OH'-Radikale) und beim Zweielektronen-
mechanismus Peroxyradikale (OOH’-Radikale). Nachteilige Eigenschaften des Einsatzes von
Wasserstoffperoxid als Oxidationsmittel sind aus der Abwasserbehandlung bekannt. Dabel
kommt es bel hoheren Temperaturen zu einem expotentionellen Anstieg der
Zerfallsgeschwindigkeit. Dies erfordert eine Zugabe von Stabilisatoren, die diese
Zersetzungsreaktion inhibieren. Dadurch bedingt wird bel den meisten technischen

Anwendungen Wasserstoffperoxid nur unterhalb 80°C eingesetzt [28].
Ozon

Ozon ist ein farbloses und stechend riechendes Gas. Als eine aktive Form des Sauerstoffes
aulert das Ozon sehr starke oxidierende Eigenschaften. Eine wesentliche Charakteristik ist
der dreiatomige Molekulaufbau und die Isomeriebeziehung zum Sauerstoff. Auf3er Ozon ist
kein weiteres elementares Gas bekannt, dal3 einen physikalisch und chemisch so genau
gekennzeichneten Isomeriefall hat, wie ihn das Ozon beim Sauerstoff aufzeigt. Ozon gehdrt
mit einem Standardel ektrodenpotential von +2,07 zu einem der stérksten Oxidationsmittel. Es
oxidiert fast alle Metalle zu ihrer htchsten Oxidationsstufe.

Sauer stoff- und Hydroxylradikale

Die Oxidation durch O- bzw. OH’-Radikalen spielt bei photochemischen Prozessen
(Photolysereaktionen) eine wichtige Rolle. Eine Vielzahl von photochemischen Reaktionen
sind aus der Atmospharenchemie bekannt. Weiterhin treten diese Mechanismen bel der
Oxidation mit UV-Licht auf. Bei Photolysereaktionen kommt es zum Zerfal eines Molekils
durch Licht, wobei das photolytisch gespaltene Molekul in einen instabilen Zustand tritt und
durch Energieabgabe an andere Molekiile stabilisiert wird. Eine Quelle von OH’-Radikaen
stellen die Folgeprodukte der Photolyse des Ozons dar. Durch Strahlung im
Wellenlangenbereich 310nm < A <1200nm entsteht aus Ozon atomarer Sauerstoff im
Grundzustand (O°F) [29, 30],

o, + v O O + O, (Gl. 2.1)
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der sehr schnell mit molekularem Sauerstoff zu Ozon rekombiniert:
o* + 0, + M O O, + M (Gl. 2.2

Ein weiters Molekil M (z.B. N,, O,) nimmt dabei die UberschuRenergie des angeregten
atomaren Sauerstoffs auf. Bel kirzeren Wellenlangen (A<310 nm) entstehen bei der Photolyse

von Ozon energetisch angeregte Sauerstoffatome (O*P) [29, 31],
O, + v O 0® + O, (Gl. 2.3)

von denen die meisten durch StoRRreaktionen mit N, oder O, wieder in den Grundzustand O°°
uberfuhrt werden (Gl. 2.4) und anschlief3end mit O, zu Ozon rekombinieren (siehe (Gl. 2.1)).

o + M O O + M (Gl. 2.4)

Ein geringer Teil des energetisch angeregten Sauerstoffatoms (O'°) reagiert mit Wasser bzw.
Wasserdampf unter Bildung des OH’-Radikals [29, 32]

O® + H,0 O 20H (Gl. 2.5)

Der Oxidationsproze der OH -Radikale verlauft iber eine Radikakette mit organischen
Radikalen (R’), solange die radikalischen Kettentrager nicht abgefangen werden. Die
Ursachen hierfir kdonnten in der Verringerung der Emission der Photolysequelle oder im

verstarktem Auftreten von Kettenabbruchreaktionen liegen.

Weliterhin ist ein Bildungsmechanismus bekannt, der die Erzeugung eines organischen
Radikals R* und eines OH -Radikals aus der Reaktion eines Sauerstoffatoms mit einem

Kohlenwasserstoff direkt oder in kurzer Reaktionsreihenfolge beschreibt [33].
O + Kohlenwasserstoff O R° + OH’ (Gl. 2.6)

Die Entstehung von O bzw. OH -Radikalen kann neben den genannten Bildungs-

mechanismen ebenso Uber katalytisch aktivierte Reaktionen erfolgen.
2.2 Entstehung und Erzeugung von Ozon

Der Entstehung von Ozon liegt eine Sauerstoffdissoziationsreaktion zu Grunde. Durch einen
dissoziativen Stol3 zwischen einem Sauerstoffmolekdl im Grundzustand und einem energie-
reichen Partikel werden in einer endothermen Reaktion zwel Sauerstoffatome gebildet, die
sich im Grundzustand O(*P) oder im e ektronischen Anregungszustand O(*D) befinden. Diese

Dissoziationsreaktion erfolgt Uber mehrere angeregte Zusténde des Sauerstoffmolekiils. Die
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dabei auftretenden Ubergange sind in Bild 2.1 mit Hilfe der Potentialkurven des Sauerstoffs
durch Pfeile dargestellt [34].

18}

y 0,(X%%y) Sauerstoffmolekil im
eV 4
J/ Grundzustand
N =03 X2,
O,(b'T,) metastabiles Sauerstoffmolekiil
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Woot OCP)  Sauerstoffatom im Grundzustand
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Bild 2.1 Potentialkurve von Sauerstoff [35]

Das elektronisch angeregte Atom O(*D) kann anschlieBend mit einer bestimmten Wahr-
scheinlichkeit seine Anregungsenergie durch einen superelastischen Stol3 an ein Sauerstoff-
molekiil im Grundzustand abgeben, wodurch ein metastabiles Sauerstoffmolekill O(b'Sy)
gebildet werden kann [36]. Dieses sowie andere metastabile Sauerstoffmolekile konnen
ebenso dissoziert werden. Gleichermalden ist eine Dissoziation von Sauerstoff durch eine
Schwingungsanregung tber 02(X3Z§) moglich. Anschlief3end an die Dissoziation findet eine
Anlagerung der gebildeten Sauerstoffatome durch eine exotherme Dreierstol3reaktion an
molekul aren Sauerstoff statt, und es bildet sich Ozon im Grundzustand O5(*A).

OCP) + O,(X°Z;) O O, + M + 1,084eV (Gl. 2.7)
Hierbei ist M ein dritter Reaktionspartner (z.B. ein Sauerstoffmolekil), an welchen die

Uberschiissige Energie abgegeben wird. In den folgenden Kapiteln wird der Grundzustand des
Ozons nur noch mit O3 bezeichnet.

Die be diesen exothermen Reaktionen und bei den Dissoziationsreaktionen freiwerdenden
Energien auf¥ern sich hauptsachlich in einer Aufheizung des Gases.
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Die technische Erzeugung von Ozon kann durch verschiedene Verfahren realisiert werden.

Eine Eintellung nach der Art des energiereichen Partikels, dal3 zur Dissoziation des Sauer-

stoffmolekiils notwendig ist, und der Energieform zur Ozonerzeugung ist in Tabelle 2.2 dar-

gestellt.

Tabelle 2.2 Verfahren zur Ozonerzeugung

Verfahren zur Ozonerzeugung

Art des energiereichen Partikels

Photoinduktion mit UV-Licht

Photon

Stille elektrische Entladung

angeregte energierei che Elektronen und lonen

Elektronenstrahl beschul

beschleunigtes Elektron

Thermische Funken- und Lichtbogenentladung

angeregte energiereiche Elektronen und lonen

Radiolyse

Zerfallsprodukt eine radioaktiven Zerfall sreaktion




Reaktionsmechanismus 15

3 Reaktionsmechanismus
3.1 Auswahl der Modellsubstanzen

Fur die Untersuchungen wurde auf Modellsubstanzen mit aromatischer Grundstruktur
zurlckgegriffen. Zunéchst erfolgten die experimentellen Untersuchungen mit Chlorbenzol bel
ausgewahlten Einflul3parametern (z.B. verschiedene Temperaturen, unterschiedliche Ozon-
mengen u.a). Parallel dazu wurden unter gleichen Bedingungen Abbauversuche mit Toluol
durchgefiihrt. Ein Vergleich der Versuchsergebnisse ergab, dal? ein anndhernd gleicher Schad-
stoffabbau méglich ist. Aufgrund der @nlichen chemischen Eigenschaften des Chlorbenzols
und des Toluols, jedoch der geringeren Toxizitét von Toluol, wurden alle weiteren Labor-

versuche zum Abbauverhalten organischer Schadstoffe durch Ozon mit Toluol durchgeftihrt.

3.2 Oxidation von Toluol

Fir den Reaktionsmechanismus von Toluol mit Ozon sind drei Hauptreaktionswege bekannt.
Der Oxidationsprozef3 kann durch die unmittelbare Reaktion des Ozons, sowie durch die bei
dem Zerfal entstehenden angeregten Sauerstoffastome (O) erfolgen. Weiterhin ist die
Oxidation durch die mit Wasserstoff gebildeten Hydroxylradikale (OH"-Radikale) méglich.

Der Abbau des Toluolmolekils mit Ozon verlauft Uber eine radikalische Reaktion. Fir
Aromaten sind hinsichtlich der Reaktion mit Ozon, sowie mit den bei dem katalytischen

Zerfall von Ozon entstehenden Sauerstoffspezies, folgende Reaktionswege moglich:
» Addition an den aromatischen Ring
» Abstraktion eines benzylitschen H-Atoms

GleichermalRen kann die Oxidation durch OH -Radikale erfolgen. Im Temperaturbereich
unter 100°C ist nach bekannten Modellvorstellungen die Addition eines Sauerstoffatoms bzw.
OH’-Radikals an den aromatischen Ring dominierend. Der Reaktionsweg der H-Abstraktion
spielt bel hoheren Temperaturen eine Rolle, da die Aktivierungsenergie bei dieser
Reaktionsform relativ hoch liegt [22, 37].

Bel der Oxidation des Toluols durch Abstraktion eines aromatischen H-Atoms greifen das
Ozon bzw. die Sauerstoffatome die Methylgruppe des Toluols an und spalten ein H-Radikal

ab. Die Oxidationsstufen von Methylgruppen verlaufen allgemein nach folgendem Schema:

~CH, O -CH,0OH O -CHO O -COOH (Gl. 3.1)
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Der Oxidationsprozef3 des Toluols mit Ozon bzw. angeregtem Sauerstoff beginnt tUber eine
Radikalkette, die sich Uber die sauerstoffhaltigen Zwischenprodukte bis hin zum CO,
fortsetzen kann. Ein weiterer Reaktionsmechanismus ist die direkte Aufspaltung einer C-C-
Bindung oder einer C-H-Bindung der Ringstruktur. Fur diesen Mechanismus sind jedoch
aufgrund der hdheren Bindungsenergien im Ring energiereichere Elektronen zum Aufbrechen
notwendig [38]. So erhdlt man beispielsweise aus Benzol bel der katalytischen Oxidation mit
Vanadin (V)-oxid bei Temperaturen um 420°C Maleinsdureanhydrid. Weiterhin ist bekannt,
daf’ das aus Toluol durch Oxidation entstehendes Benzol mit Ozon zu Glyoxal reagiert [39].
Im Bild 3.1 ist eine Ubersicht der Hauptprodukte des unvollstdndigen Toluolabbaus
vereinfacht dargestellt.

o) o
% %
“H C-oH
P
e e (OO

Essigsaure Acetaldehyd \ Benzaldehyd Benzoesaure
CHj

HC —CH
Maleinséaureanhydrid Benzol
0 / \

CH;-C-CH,

Aceton Formaldehyd

Bild 3.1 Hauptprodukte des unvollsténdigen Toluolabbaus [18, 39]

Ahnliche Substanzen wurden bei experimentellen Untersuchungen von Reaktionswegen des
Toluols bel der atmosphérischen Photooxidation festgestellt. Hierbei findet die Oxidation im
wesentlichen mit Ozon sowie O'- und OH’-Radikalen statt. Bei den genannten Unter-
suchungen diente H,O, bel 254 nm as Quelle fir die OH’-Radikale. Analysierte Produkte der

Oxidationsreaktion des Toluols waren hauptsachlich:

e Formaldehyd

* Ameisensaure, Essigsdure
» Glyoxa, Methylglyoxal

* Benzaldehyd

« Maensaureanhydrid.
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Diese Ausfuihrungen zeigen, dal3 die Reaktionswege des Toluols sehr komplex sind. Bei einer
Anderung der jeweiligen Reaktionsbedingungen ist zu erwarten, daf? noch weitere Substanzen

in geringen Konzentrationen entstehen.
3.3 Auswahl desKatalysators

Fur die Charakterisierung des Abbaus von organischen Schadstoffe erfolgten Untersuchungen
zur homogenen und heterogenen Reaktion mit Ozon. Hierbei stellte sich heraus, dal? bei der
Reaktion in der homogenen Gasphase ein geringer Umsatz der Schadstoffe stattfindet. Bel der
Ermittlung des Abbauverhaltens unter heterogenen Reaktionsbedingungen wurden
unterschiedliche Materialien as katalytischer Feststoffkontakt in Erwégung gezogen.

Folgende Kriterien zur Beurteilung der Anwendbarkeit waren von besonderer Bedeutung:

» Unterstiitzung des katalytischen Ozonzerfalls
e Ozonbestandigkeit
» Adsorption von organischen Schadstoffen

e geringer Anschaffungspreis

Bel der Konkretiserung der Auswahl kamen insbesondere kalzium- und silikathaltige
Verbindungen in Betracht. Die katalytische Wirkung auf den Ozonzerfall dieser
Verbindungen wurde bereits Anfang des 19. Jahrhunderts bestimmt. So wurde 1906 die
vollstandige und schnelle Wirkung von Natronkalk auf den Ozonzerfall bel dem Versuch CO,
und Oz zu trennen, beobachtet [40]. Manchot und Kampschulte beschéftigten sich 1907 mit
der Einwirkung von Ozon auf Alkalien und Erdakalien. Diese beschrieben, dald Natronkalk in
seinem Verhalten an die katalytischen Eigenschaften von Kalziumoxid erinnert [41].
Weiterhin wurde im Zusammenhang mit diesen Untersuchungen festgestellt, dal3 diese
Verbindungen Uber sehr lange Zeitraume eine sehr grofe Stabilitdt gegentber Ozon
aufweisen. Aus diesen Kenntnissen heraus, und unter verfahrenstechnischen sowie
wirtschaftlichen Gesichtspunkten wurden folgende Materialien dieser Stoffklasse in

Voruntersuchungen auf ihr Reaktionsverhalten Uberprift:

+ Kakstein
o Kraftwerksasche
+ mineraisches Kalziumsilikathydrat (Absolyt™)

Bild 3.2 veranschaulicht hierzu eine Gegentberstellung der Versuchsergebnisse. Als
Modellschadstoff wurde Toluol eingesetzt. Zum Vergleich ist die Reaktion in enem mit
Glaskugeln (dkuge = 5mm) gefillten Reaktor dargestellt, welche aufgrund der geringen und
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80

Glaskugdn  Kraftwerksasche ~ Absolyt  Kalkstein

Bild 3.2 Vergleich der Toluolumsitze verschiedener Schiittungsmateriaien (c%rquo = 200 ppmv; V = 400 I/h;
T =30°C)

inerten Oberflache as eine Art Ubergangszustand zwischen homogener und heterogener
Reaktion aufgefaldt werden kann. Es ist ersichtlich, dal3 mit Kalkstein und dem mineralischen
Kaziumsilikathydrat -Absolyt”- Umsitze von (ber 80 % erreichbar sind. Unter
Berticksichtigung der eingestellten Betriebsparameter wie Ozonmenge, Temperatur, u.a
ergaben sich hieraus, in Hinblick auf eine technische Realisierung, wichtige Anhaltspunkte,
dal3 mit Verwendung kalkhaltiger Materialien unter optimierten Betriebsbedingungen eine
technisch sinnvolle Lésung erreichbar ist.

Fur die weiteren Untersuchungen wurde Absolyt” eingesetzt, da es neben der
verfahrenstechnischen Eignung eine ausreichende mechanische Héarte und Abriebfestigkeit
besitzt. Weitere anwendungsorientierende Gesichtspunkte, wie die Verflgbarkeit und der
vergleichsweise geringe Stromungswiderstand bzw. Druckverlust, sprechen ebenfalls fur die

Verwendung dieses Produktes.
3.4 Einsatz von Absolyt"”

Absolyt” ist ein Produkt und eingetragenes Warenzeichen der Firma Y TONG . Dabei handelt
es sich um ein mineralisches Granulat auf der Basis von Kalziumsilikathydrat. In Tabelle 3.1
sind die wichtigsten Kenndaten des M aterials aufgeftihrt.
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Tabelle 3.1 Material eigenschaften von Absolyt” [43]

Eigenschaft

Wert

Mineralische Bezeichnung

Tobermorit

Herstellungsart hydrothermal - Reaktionstemperatur 180 - 190 °C
Schmel zpunkt 1200 °C

Struktur leistenformig

Kdrnung 0,5-5mm

Feinanteil (< 0,09 mm) =02%

Reindichte nach DIN 4226/3 25-2,7g/cmd

Schiittdichte nach DIN 4226/3 = 370 kg/m?

Restfeuchte = 4 Ma% H,0

pH-Wert (400 g/l H,O) 10-11

Zur Ermittlung der BET-Oberflache kam das ASAP 2000 der Firma micromeritics” zum

Einsatz. Diese wurde mit 35m?g bestimmt. Die chemische Zusammensetzung von

Absolyt” geht aus Tabelle 3.2 hervor.

Tabelle 3.2 Chemische Analyse von Abs;olytD (Richtwertein Ma-%) [42]

Stoffgruppe Masse [%] Stoffgruppe Masse [%]
SO, 55 Fe,05 1
Ca0 27 Alkalien 1
MgO 1 Sonstige 2
Al,Os 3 Glihverlust 10

Bild 3.3 stellt die Phasen des Stofftransportes und der Reaktion von Toluol und Ozon am

Absolyt” dar. Hierbei handelt es sich um eine Kombination von Adsorption und K atalyse.

_,‘
Filmdiffusionsschicht

1 Diffusion der Ausgangsstoffe

2 Porendiffusion (Makroporen)

3 Adsorption der Ausgangsstoffe

4 Reaktion

5 Desorption der Reaktionsprodukte
6 Porendiffusion (Makroporen)

7 Diffusion der Reaktionsprodukte

Bild 3.3 Phasen des Stofftransportes und der Reaktion von Toluol und Ozon am Katalysator
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Phase 1 bezeichnet den Stofftransport durch Diffusion von Toluol und Ozon durch die
Grenzschicht (Filmdiffusionschicht) des Katalysators. In Phase 2 diffundieren beide Stoffe in
die Makroporen des Katalysators. Ebenfalls ist ein Transport in der Grenzschicht zum
Ausgleich von Potentialunterschieden moglich. Es ist davon auszugehen, dal3 die Phasen 1
und 2 die geschwindigkeitsbestimmenden Schritte darstellen. Eine weitere Diffusion in die
Mikroporen wird nicht angenommen, da bekannt ist, da3 die Reaktion von Ozon an
Adsorbentien bzw. Katalysatoren an der Oberflache ablaufen [43, 44]. Hierftr spricht auch
die sehr schnelle Abbaureaktion des Toluols (vgl. Kap. 6). Wéahrend der 3. und 4. Phase
kommt es zur Reaktionsaktivierung an den aktiven Zentren (AZ) der Katalysatoroberflache
und der Makroporen. Der adsorbierte Schadstoff (S) reagiert mit dem beim Ozonzerfall
frelwerdenden aktiven Sauerstoffspezies, die an der Oberflache (AZ) gebunden vorliegen:

1) O3+AZ O AZO +0, (Gl. 3.2)

lla) AZO +S O RP. (Gl. 333

Parallel findet die Rekombinationsreaktion von Ozon zu molekularem Sauerstoff statt:
llb) O,+AZO" O AZ+20,. (Gl. 3.4)

Es ist davon auszugehen, dal3 neben den beschriebenen Reaktion noch eine Vielzahl welterer,
sehr komplexe Zwischenreaktionen ablaufen, auf die hier nicht weiter eéingegangen werden

sall.

Mit der Phase 5 lauft die Desorption der Reaktionsprodukte (RP) ab. Diese setzt voraus, dal3
es sich um leichtfltchtige Substanzen handelt und die Gle chgewichtsbeladung beziglich der
Reaktionsprodukte erreicht ist. In Phase 6 erfolgt der Stofftransport der Reaktionsprodukte
von den Makroporen an die Oberfl&che des Katalysators. Abschlief3end (Phase 7) verlauft, in
entgegengesetzter Richtung zur Phase 1, die Diffusion der Reaktionsprodukte in den
Hauptgasstrom.

Da die Reaktion des Ozons mit dem Schadstoff wesentlich schneller ablauft als die in den
Phasen 1 und 2 beschriebene Diffusion, erfolgt eine kontinuierliche Regeneration des
Adsorbens. Hieraus resultiert, dal? die Schadtstoffbeladung am Adsorbens sehr gering ist und
die Maximalbeladung nicht erreicht wird. Somit ist auch gewdahrleistet, dal3 es zu keinem
Durchbruch des Schadstoffes kommt.
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4 Aufbau der Versuchsanlage
Die Versuchsanlage ist modular aufgebaut und besteht aus folgenden drei Hauptbaugruppen:

e Gasaufbereitungseinheit des Luft-/Schadstoffgemisches
* Reaktoreinheit
* Meldtechnik.

Dieser Aufbau ermdglicht den Einsatz verschiedener Reaktortypen bzw. die Installation von
weiteren Zusatzkomponenten. Dadurch konnen Einflu3parameter in Abhéngigkeit von der
Reaktorbauart untersucht werden. Die Einbindung der jeweiligen Reaktoren erfolgt Uber ein

System von Schnellkupplungen.

Gasaufber eitungsei nheit

Zur Aufbereitung des Luft-/Schadstoffgemisches besteht die Mdglichkeit der Entnahme der
Luft Uber ein externes Druckluftnetz, der Erzeugung in einem Kompressor oder die
Einspeisung aus einer Gasflasche mit synthetischer Luft. Der Luftstrom wird ener
Gasmischstation zugefuhrt. Diese arbeitet nach dem Prinzip der Séttigungsmethode, wodurch
es moglich ist, die Luft definiert mit den Schadstoffkomponenten zu beladen.

Zusétzlich ist es mit Hilfe eines nachgeschalteten Luftbefeuchters moéglich, die Feuchte des

Modellgasstromes zu variieren.

Ozonerzeugung

Das fur die Reaktion notwendige Ozon wird mit einem Ozongenerator vom Typ Anseros
OZOMAT COM bereitgestellt. Die Ozonerzeugung erfolgt in einer Hochspannungs-
Gasentladungsrohre durch kurze Hochspannungspulse. Die Ozonerzeugung ist dabel abhéngig
von der Frequenz der Pulse und der Pulsbreite. Die maximal zur Verfigung stehende

Ozonmenge betragt 2g/h.

Im Bild 4.1 ist der Aufbau der Versuchsanlage schematisch dargestellt. Die Unterteilung

charakterisiert hierbei die einzelnen Module.
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Bild 4.1 Aufbau der Laborversuchsanlage
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Aufbau des Gasmischsystems

Pruf- und Kalibriergasgemische sind in der Regel von verschiedenen Herstellern erhdltlich.
Werden aber hohersiedende Komponenten im Gasgemisch benttigt, ergeben sich Probleme,
da diese Stoffe oft unter dem Flaschendruck auskondensieren. Deshalb wird zur Bereitstellung
des schadstoffbel asteten Luftstromes ein Gasmischsystem vom Typ GMS-BTR-97 verwendet.
Dieses Gerét arbeitet nach der in VDI-Richtlinie 3490 beschriebenen Séttigungsmethode.

Das Verfahren beruht auf der physikalischen Gesetzméaldigkeit, nach der sich in der Gasphase
Uber einer Flussigkeitsoberflache nach einer gewissen Zeit der Dampfdruck der fltissigen
Komponente als Gasphasenpartialdruck einstellt. Bei konstanter Temperatur und konstantem

Druck ergibt sich somit eine definierte Séttigungskonzentration der Flissigkeit im Gas.

Praktisch wird die Sattigungsmethode durch die Reihenschaltung eines Verdampfers und
eines Kondensators realisiert. Die Verdampfertemperatur liegt in der Regel etwa 20 bis 30 °C
Uber der Kondensationstemperatur. Dadurch wird gewéhrleistet, dal3 das Gasgemisch bei der
K ondensationstemperatur mit der Priifkomponente Uberséttigt ist. Der Uberschul kondensiert
aus und der Gasstrom verldldt beim Sytemdruck p den Kondensator exakt mit dem

Volumenanteil Prifsubstanz @, der sich aus Dampfdruck der Prifsubstanz Pyt ergibt:

® :pDTw Gl. 4.1)

Bild 4.2 zeigt das Verfahrensflief3bild des Gasmischsystems. Dem System wird ein Nullgas
(z.B. Luft, Stickstoff) zugefuhrt, dasim Filter F1 von Partikeln gereinigt und getrocknet wird.
Uber den Druckminderer PIRO1 erfolgt die Einstellung und Regelung des Eingangsdruckes.
Der gereinigte Nullgasstrom wird anschlief3end in einen Hauptstrom (Main Channel) und zwel
Teilstrome (Channel 1 und Channel 2) aufgeteilt. Dabel ist es mdglich die Strome Uber die

Mass-Flow-Controller FIRO1 bis FIR03 zu variieren.

Die Beladung der Tellluftstrome mit Probesubstanz erfolgt in den beheizten Perlgefél3en B1
und B2 bei 35 °C. Erfahrungen aus der Praxis zeigen, dal? die Teiluftstrome die Gefél3e mit ca.
80 % der Séttigungsbeladung verlassen. Um eine 100-prozentige Séttigung zu erreichen,
werden beide Gasstrome anschlief3end in den Peltierkiihlern K1 und K2 auf 15 °C abgekhlt,
wobel die Probesubstanziiberschiisse auskondensieren und Uber jeweils einen Phasentrenner

abgefuhrt werden.
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Bild 4.2 Schematischer Aufbau des Gasmischsystems

Am Ausgang von K1 und K2 liegen somit exakt die Probesubstanzkonzentrationen

_ Po,, (15°C) Gl. 4.2)
Y
vor. Uber einen dritten Kanal (Channel 3) ist es mdglich, dem Hauptstrom ein weiteres

Zusatzgas beizumischen.
Der Reaktor

Ein weiterer Bestandteil der Versuchsanlage stellt das Reaktormodul dar. Wie bereits
beschrieben ermoglicht der modulare Aufbau den Einsatz verschiedener Reaktortypen. Bei
den Untersuchungen zum oxidativen Abbau von Schadstoffen durch Ozon wurde en
Rohrreaktor eingesetzt. Dieser ist as Schuttschichtreaktor mit einem Innendurchmesser von
50 mm ausgefihrt. Die Lange des Reaktors betrégt 500 mm, wobei der aktive Reaktionsraum
470 mm lang ist. Der Reaktor kann elektrisch beheizt werden. Die Ausfihrung erfolgt tber
Heizbénder. Die Heizung ermdglicht eine stufenlose Temperaturregelung von 30 °C bis 250
°C im Reaktor.

Am Reaktor befinden sich, gleichméidig Uber die Lange verteilt, vier Probenahmestutzen.

Zusammen mit zwei Probenahmestellen in der Zuleitung und einer am Reaktorausgang sind
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somit sieben Moglichkeiten zur Probenahme vorhanden. Aus der Geometrie des Reaktors

ergeben sich fir diese AnschlUsse die in Tabelle 4.1 aufgefuhrten Reaktorvolumina Vi, bis
Vi, im Leerzustand. Die Probenahme am Reaktorausgang erfolgt bei einem

Reaktorleervolumen von V. = 830 ml unmittelbar an der austretenden Abgasleitung.

Tabelle 4.1 Kenndaten der Probenahme am Reaktor

\% R1 \ R2 \% R3 \% R4 \% R5
V [mi] 75 300 530 750 830
| [ 55 175 205 415 470

Die Ansteuerung der einzelnen Probenahmestellen wird Uber Magnetventile manuell oder

automatisch Uber eine System-Programmierte-Steuerung (SPS) readlisiert.

Die Ozoneinspeisung findet kurz vor dem Reaktoreintritt in die Abgasleitung statt. Zusétzlich
ist eine Einspeisung bei | = 120 mm und | = 270 mm am Reaktor integriert. Diese ermdglicht
Untersuchungen der Ozonzwischeneinspeisung zur Optimierung der Ozonmenge. Die
Auftellung der jewelligen Volumenstrome wird dabei mit Hilfe von Rotametern in den

einzelnen Ozonzuleitungen nachvollzogen.

41 Meldtechnik

Die verwendete Mefdtechnik zur Verfahrenscharakterisierung ist in Tabelle 4.2 aufgefhrt.

Tabelle 4.2 Eingesetzte Meftechnik

Parameter Mel3gerate-Ausfuhrung
Organische Stoffe Gaschromatograf (GC)

Flammenioni sationsdetektor (FID)
Kohlenmonoxid (CO) Nicht-dispersives Infrarotphotometer (NDIR)
Kohlendioxid (CO,) Nicht-dispersives I nfrarotphotometer (NDIR)
0Ozon (Os) Photometer (UV-Absorption)
Relative Feuchte Feuchtesensor
Temperatur Thermoelement PT100
Volumenstrom Massflowcontroller (MFC)

Rotameter

Am Reaktoreingang ist zur Messung der relativen Feuchte und der Reaktoreintrittstemperatur
des Gasgemisches ein kombinierter Feuchte- und Temperatursensor installiert. Vier Pt-100-
Thermoelemente dienen zur Bestimmung der Temperatur im Reaktor. Sie sind auf Héhe der

vier Probeentnahmestutzen V, bisV, angeordnet.
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Aus dem Reaktor wird Uber die Entnahmestutzen ein kontinuierlicher Probegasstrom von
301/h mit Hilfe einer Pumpe zu den Mef3gerdten gefordert. In der Mefistrecke sind ein
Ozonmefigerdt (Anseros OZOMAT GM), ein nichtdispersives Infrarotphotometer (NDIR)
vom Typ Rosemount Binos 100 und ein Flammenionisationsdetektor (FID) Bernath Atomic
Modell 3005 in Reihe nacheinander geschaltet. Zwischen Pumpe und Ozonmef3gerét befindet
sich eine Bypass-Leitung fur die Mef3gaszufuhr an einen Gaschromatographen (GC) der Firma
Perkin-Elmer. Alle Mef3ddaten kdnnen auf einem Rechner online angezeigt und abgespeichert

werden.

CO- und CO,-Messung

Zur Bewertung des Abbauverhaltens der organischen Schadstoffe wurden die Ausbeute an
CO, (Aco,) sowie der Umsatz des Schadstoffes (z.B. Toluol (ur,)) bestimmt. Bei der Grofe

Aco, handelt es sich um einen Summenparameter der einzelnen Ausbeuten von CO und COs.
Der Parameter ACOX wurde gewahlt, da bei der Beseitigung von organischen Luftschadstoffen

eine Oxidation zu Kohlendioxid und Wasser angestrebt wird. Jedoch kann bei der Oxidation

durch Ozon nicht ausgeschlossen werden, dal? ebenfalls Kohlenmonoxid entsteht.

Zur quantitativen Messung von Kohlenmonoxid und Kohlendioxid im Probegas fand en
nicht-dispersives Infrarotphotometer (NDIR) Verwendung. Dieses Mef3prinzip basiert auf der

Ausnutzung der unterschiedlichen Absorptionsfahigkeit von infraroter Strahlung von Gasen.

Ermittlung der Ozonmenge

Bei der Bestimmung der Ozonmenge im Gasgemisch kam ein mikroprozessorgesteuerter
Ozonanalysator zum Einsatz. Das Mef3prinzip beruht auf der Absorption von UV-Strahlung
durch Ozon. Als Lichtquelle wurde hierfir eine Niederdruck-Quecksilberdampflampe mit

einer Wellenlange von 253,7 nm verwendet.

Bestimmung der organischen Komponenten

Zur Identifikation der Einzelkomponenten wurde ein vollautomatischer Gaschromatograph
mit Flammenionisationsdetektor eingesetzt. Dieser war mit einem Mef3wertrechner
verbunden, an welchem die qualitative und quantitative Auswertung der Probe erfolgte. Zum
Nachweis der Summe der organischen Schadstoffe im Roh- und Reingas diente ein weiterer

externer Flammenionisationsdetektor (FID).
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5  Versuchsdurchfiihrung

Die in den Versuchen verwendeten Schittungsmaterialien wurden vor jedem Einsatz
getrocknet. Zur Bereitstellung des Modellgases erfolgte die Einstellung der berechneten
Parameter an der Gasmischstation. Nach dem Erreichen der Séttigungsbeladung der Schittung
(Croluol-Eintirtt=CToluol-ausritt) Wurde unmittelbar vor dem Reaktoreingang die Schadstoff-
konzentration nochmals Uberprift. Die Ozonzufuhr erfolgte erst nach Erreichen der
Séttigungsbeladung und wurde bis zur Einstellung des stationdren Betriebszustandes
aufrechterhalten. Wahrend des Versuches erfolgte die Beprobung Uber die einzelnen
Probenahmestutzen des Reaktors und somit Uber die unterschiedliche Hohe der
Katalysatorschittung. Mit Hilfe des Mef3wertrechners wurden alle in Tabelle 5.1 aufgefuhrten

Werte Uber den gesamten V ersuchszeitraum aufgenommen und gespeichert.

Tabelle 5.1 Registrierte Mef3werte

Mef3wert Symbol Einheit
Volumenanteil Kohlenmonoxid ® 4 ppmv
Volumenanteil Kohlendioxid ® o, ppmv
Volumenanteil Toluol ®., ppmv
Ozonkonzentration Co, g/md
Relative Feuchte () % RF
Reaktoreintrittstemperatur T, °C
Reaktortemperatur T, bisT, °C
Druck in der Gasmischstation Paoms kPa
Volumenstrom Druckl uft V chvtain I/h
Volumenstrom Toluol Vol I/h
Volumenstrom Ozon V o, I/h
Mit den ermittelten Mef3werten wurde die Ausbeute an CO,
_ q)co + q)coz
Aco, = 70, (Gl. 5.1)

.o Volumenanteil an Toluol am Reaktoreingang [ppmv]

®., Volumenanteil an Kohlenmonoxid am Reaktorausgang [ppmv]

d)coz Volumenanteil an Kohlendioxid am Reaktorausgang [ppmv]
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sowie der Toluol-Umsatz

q)Tol i
CDToI,O

Ug= 1 (Gl.5.2)

Doy Volumenanteil an Toluol am Reaktorausgang i [ppmv]

zur Bewertung der Schadstoffkonversion und des Abbauverhaltens berechnet. Fir die
Ausbeute an COy ist das stochiometrische Verhdtnis, der an der Reaktion beteiligten
Ausgangsstoffe und Reaktionsprodukte entscheidend. Unter der Annahme, dal3 sich Toluol
und die Kohlenoxide wie ideale Gase verhalten und somit das gleiche molare Volumen
besitzen, kénnen maximal 7 ppmv COy bezogen auf ein 1 ppmv Toluol durch eine

vollstandige Oxidation produziert werden.

Die bei der Versuchsdurchfuhrung eingestellten Parameter (z.B. Toluolkonzentration;
Ozonmenge) wurden so gewéhlt, dal3 die untersuchten Einfllisse und zu erwartenden Trends
deutlich charakterisiert werden konnten. Dies war zum Teil damit verbunden, dal3 kein

maximaer Umsatz des Schadstoffes erreicht wurde.
5.1 Fehlerbetrachtung

Bei der nachfolgenden Fehlerbetrachtung wurden Ungenauigkeiten der Mef3gerdte berlick-
sichtigt, die sich aus den Mef¥fehlern der eingesetzten Mefdtechnik ergeben. In Tabelle 5.2 ist
eine Ubersicht der Mefbereiche sowie der Gerdtemel¥fehler dargestellt.

Tabelle 5.2 Mefdbereiche und Mef¥fehler der eingesetzten Meldtechnik

Mef3gerat Mef2bereich Geratemefdfehler
Gaschromatograph (Organische Komponenten) - relativer Mef3fehler < 5,0 %
CO/CO,-Messung 0-2000 ppmv Linearitétsabweichung 1 % vom Endwert
Ozon-Messung 0-50 mg/Ncm? relativer Mef3fehler < 5,0 %
Temperatur-Messung PT 100 -50 bis +400°C relativer Mef¥fehler < 0,3 %

Fir die Charakterisierung des maximalen absoluten Fehlers von Berechnungsgrofien wie dem
Umsatz erweist sich die Berechnung der Fehlerfortpflanzung als erforderlich. Diese &3t sich
beztiglich des Umsatzes wie folgt bestimmen:

mitu=1--< (Gl. 5.3)

Au = ﬂAc
oc Co

+ ‘EACO
0¢c,
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Nach partieller Ableitung erhdt man:

Au:‘—iAc

c
= Ac,
Co

Co

+ mitAc = 0,05c und Ac, =0,05¢, (Gl.5.9)

Bei der Ermittlung der kinetischen Parameter ist weiterhin der Einflu3 von Mel¥fehlern der
Temperatur und der Konzentration auf die Abweichung der Reaktionsgeschwindigkeit

relevant. FUr eine Reaktion erster Ordnung

_E
F=k, e Rig, (Gl. 5.5)

|&3t sich dieser Zusammenhang durch folgende Beziehung bestimmen:

or or
Ar=|— AT |+|—Ac . 5.
‘GT dc  ° (G.56)
Nach partieller Ableitung und Division durch r folgt:
Ar E AT | |Ac,
—_— = — — | 4| —=
; ‘RT T & (GI.5.7)

Die Auswirkung des relativen Temperaturfehlers auf die Geschwindigkeitsabweichung ist

somit Uber den Term R_ET gegeben und hat bei normalen Aktivierungsenergien E einen

wesentlich hdheren Einfluld als der relative Konzentrationsfehler.

Weitere Auswirkungen auf die Mef3ergebnisse hat die Verteilung des Katalysatorgranulats im
Reaktor. Es kann davon ausgegangen werden, dal3 diese Verteilung nach jeder Neubefillung
mit Frischgranulat unterschiedlich ist. Somit liegen ebenfalls voneinander abweichende
Stromungsverhéltnisse (z.B. unterschiedliche Randgangigkeiten) im Reaktor vor, welche
Auswirkungen hinsichtlich der erzielten Umsétze haben kénnen. Im Rahmen dieser Arbeit
erwies sich eine Abschatzung dieser Einflisse auf den Mef¥ehler als praktisch nicht

realisierbar.
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6 Experimentelle Unter suchungen zur Reaktionskinetik
6.1 EinfluR der Abgastemperatur
Ozonzerfall

Die Entstehung der zum Abbau der Schadstoffe notwendigen reaktiven Sauerstoffspezies O
bedingen den Zerfall von Ozon. Da die Untersuchungen des Abbaus sehr geringer Schadstoff-
konzentrationen (Corg < 200ppmv) erfolgten, ist es moglich, die Zerfallsgeschwindigkeit des
Ozons unabhangig von eventuell weiteren, an der Reaktion beteiligten Komponenten, zu
betrachten. Diese Tatsache hat sich auch bel den experimentellen Untersuchungen des
Ozonzerfalls mit bzw. ohne vorhandenen Schadstoff bestétigt. Zur weiteren Bestimmung der

Kinetischen Parameter wird diesbeziiglich der Ozonzerfall in synthetischer Luft herangezogen.

Esist hinreichend bekannt, dal? der Abbau organischer Verbindungen aus reaktionskinetischer
Sicht bei hoheren Temperaturen beginstigt wird. Der mit steigender Temperatur
beschleunigte Ozonzerfall (Bild 6.1) steht diesem Bestreben jedoch kontrér entgegen.

Abbau,

Temperatur [°C] Reaktorléange [mm]

Bild 6.1 Ozonzerfall in Abhangigkeit von der Temperatur (V = 400 I/h)
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Die Ursache sind die bei steigender Temperatur zunehmenden Rekombinationsreaktionen der
aus Ozon gebildeten aktiven Sauerstoffspezies, welche dadurch nicht mehr fir die Oxidation
des Schadstoffes zur Verfligung stehen. Diese Ruckreaktionen laufen bei Vorliegen hoher
Konzentrationen atomaren Sauerstoffs und Ozons, sowie hohen Temperaturen, ab. Fir die

Gasphase sind im wesentlichen zwel Gruppen von Rekombinationsreaktionen bekannt [34]:

la) O + O, O 20, + 4032eV (Gl.6.1)
Ib) O° + O, O 20, + 600leV (Gl. 6.2)
la) O + O® + M O O, + M + 9054eV (Gl.6.3)
llb) O® + O + M O O, + M + 7,083eV (Gl. 6.4)
llc) o* + o + M O O, + M + 5116eV (Gl. 6.5)

Die be diesen Rekombinationsreaktionen frel werdenden Bindungsenergien sowie die

kinetischen Energien der Stol3partner M heizen den Abgasstrom auf. Die Reaktion

llc) 20, O 30, + 2948eV (Gl. 6.6)

hat nur bel sehr hoher Ozonkonzentration einen Einflul auf die Rekombinationsrate.

Bei der Rekombination in der heterogenen Phase spielt hauptséchlich die Reaktion des an der
Oberflache gebundenen aktiven Sauerstoffatoms O mit Ozon zu molekularem Sauerstoff O,
eine Rolle. Die Ruckwirkung der Temperatur auf die reaktionskinetischen Vorgénge des
Ozonzerfals sowie des Schadstoffabbaus am Feststoffkontakt wird in Bild 6.2 qualitativ
veranschaulicht. Unter Beachtung dieser Zusammenhange erfolgte die Untersuchung der
Temperaturabhangigkeit des Ozonzerfalls im Temperaturbereich von 20-150 °C. Bel hoheren
Temperaturen erwies sich der Einsatz von Ozon as Oxidationsmittel aufgrund der sehr hohen

Rekombinationsraten von vornherein as unwirtschaftlich.

Auf den Temperatureinfluld bezlglich des Schadstoffumsatzes, und der damit
zusammenhangenden Entstehung von Kohlendioxid, wird in den folgenden Abschnitten naher

eingegangen.
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Stofftransport durch Diffussion der Schadstoffe durch die
Grenzschicht zum Feststoff

1l

Porendiffusion der

Erhéhung der Ausgangsstoffe Temper aturerhohung devse/t\sdcshgrebtlijgr?s-
Rekombination leich P h
der aktiven gieichgewic tes
. ] in Richtung der
Sauerstoffspezies Ozonzerfall: Freisetzung

Temperaturerhéhung Gasphase

von Sauerstoffspezies O*

Reaktionsaktivierung: Verbesserung der
Reaktion der _adsor,bl,erten Temperaturerhhung Totaloxidation
Schadstoffe mit aktivierten —————— (CO,-Ausbeute)

Sauerstoffspezies 2

Porendiffusion der
Reaktionsprodukte und
Diffusion durch die Grenz-
schicht in den Gasstrom

Erhéhung des |, |
Schadstoff-  (Temperaturabsenkung_|
umsatzes

Bild 6.2 Ruckwirkung der Abgastemperatur auf den reaktionskinetischen Verlauf des Schadstoffabbaus

Mit den aus den Versuchen erhaltenen Mel3werten (Bild 6.3) konnen fir die jeweilige Ein-
gangskonzentrationen ®os0n durch Anwendung der Integralmethode die kinetischen Parameter
bestimmt werden. Zur Auswertung der integralen MelBwerte (Cozon-t-Verlauf) im Reaktor
kann folgende Annahme getroffen werden [45, 46]:

= —KCoum (Gl. 6.7)
Nach Aufstellung der dazugehérigen Stoffbilanz
dc,
zon - ka Gl. 6.8
df Ozon ( )
erfolgt die Integration fir mehrere Exponenten m:
COZon dc on
—n (Gl. 6.9)

Cozon Ozon
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Bild 6.3 Experimentelle Bestimmung des Temperatureinflusses auf den Ozonzerfall (Vv =400 I/h)

Mit der Bedingung, dal3 aus der grafischen Ermittlung dieser integrierten Gleichung (Gl. 6.9)
as Funktion der Reaktionszeit eine Ausgleichsgerade resultiert, erhdt man die
Reaktionsordnung (n=m) und Uber den Anstieg der Ausgleichsgeraden die Geschwindig-
keitskonstante k. Mit diesen kinetischen Parametern wird die Stoffbilanz des Reaktors

dCOzon _ kCn

= _ Gl. 6.10
df Oz ( )

bestimmt [47]. Hierzu erfolgt die Integration der voranstehenden Gleichung (Gl. 6.10). Unter
Beachtung, dal3 die Reaktionsordnung nicht ausschliefdich 1. Ordnung ist (n # 1), erhdlt man

ﬁ ((COOzon)L_n _Clo_zr;n) = kf ' (Gl 611)

Fur heterogene Reaktionen wird die Stoffanderungsgeschwindigkeit ri; in Abhangigkeit von
der Katalysatormasse mg betrachtet, welche als Mal fur die Anzahl der aktiven Zentren AZ

angesehen werden kann. Mit der auf das Reaktorvolumen V, bezogenen Geschwindigkeit ist
der Zusammenhang durch die Schittdichte pg gegeben. Aus der Anwendung der ent-

sprechenden Bilanzgleichungen fir den idealen Rohrreaktor

dn; = ZV” rndvg = ZVU re; dm,  bzw. (Gl. 6.12)

dv dm .
dc, = ZVU riTR = ZV” rK,iTK mit m, = pg Vi (Gl. 6.13)
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resultiert die Stoffbilanz

_ ps AV . _av
dc, = Zvij M. SV R omit dt= \'/R (Gl. 6.14)

durch welche unter Verwendung von (GI. 6.7) und (Gl. 6.8) folgender Zusammenhang zur

Ermittlung der Stoffanderungsgeschwindigkeit ry ; beschrieben werden kann:

1, .
r‘K,i = T kKCOzon (Gl . 615)

S

Fur diein Bild 6.3 dargestellten V ersuchsergebnisse ergeben sich die Reaktionsordnung n=0,9

sowie folgende Geschwindigkeitskonstanten kyx und Stoffanderungsgeschwindigkeiten r ;:

Tabelle 6.1 Geschwindigkeitskonstanten des thermischen Ozonzerfalls (c’o0n = 1g/m3; V = 400 1/h)

Temperatur [°C] kx [(mol kg ™)**s™] rk; [mol kgk*s?]
45 Ki,0z0n, 457y = 1,57 * 10" I, ozon, (asc) = -8,45 * 107%°
75 Kk ozon, (75°c) = 3,54 * 10" Ik, ozon, (75°c) = -1,91* 10°°
150 Kk ozon, (150°c) = 1,78 * 10°® Ik, ozon, (1s0°c) = -9,61 * 10° o

Aus diesen Geschwindigkeitskonstanten folgt nach dem Aufstellen des Gleichungssystems

&Inﬁ und k = k_e &R (Gl. 6.16)

E = R o
Tl_TZ sz

eine Aktivierungsenergie von E=257x0,6kJmol und en Frequenzfaktor von
ko=3,1% 0,7 (mol kgk)**s* fiir den Ozonzerfall. Der Vergleich zum Ozonabbau an MnO,-
Katalysatoren mit E=32kJmol zeigt [43], dald die Aktivierungsenergie in einem fir
technische Prozesse akzeptablen Bereich liegt.

Der Einfluld des relativen Temperaturfehlersist nach (Gl 5.7) mit dem Faktor 7 gegeben. Mit
diesem Wert erhdt man bei einem Temperaturfehler von 1,3 Grad eine Geschwindig-

keitsabwei chung von 2,1%.
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Toluolabbau

Bel den Untersuchungen zum Toluolabbau wurde festgestellt, dal3 bei konstanter Ozonmenge
und steigender Temperatur der Schadstoffumsatz zurtickgeht und die Abbaureaktion, bezogen
auf das Reaktorvolumen, deutlich eher abgebrochen wird (vgl. Bild 6.4). Ursache hierfir ist,
wie bereits beschrieben, der mit zunehmender Temperatur beschleunigte Ozonzerfall und die
damit verbundene hohe Dichte der freigesetzten reaktiven Sauerstoffspezies O, die unter
diesen Bedingungen vermehrt rekombinieren. Dies hat zur Folge, dal3 sich die Eindringtiefe
des Ozons in die Schittung verringert und somit kein Oxidationsmittel zum Toluolabbau zur
Verflgung steht. Im Gegensatz zum Verlauf des Schadstoffabbaus tritt eine Verbesserung der
vollstdndigen Oxidation zu CO,/CO bel zunehmender Temperatur im Resktor ein, was
gleichermal3en auf eine verminderte Bildung von organischen Zwischenprodukten des Toluol-
abbaus hinweist.

o
[e2]
o
[=2]

‘ 0,6

o} Bl Toluwl o} H Tolwl o B Toluwol
O 0,54 0 - o)
g °° [ co g " [lco g [co
é o [ co, § 04 [ co, é 04l I co,
=) 5 =)
< 03 < 031 < 03;
o ° o
= = =
S 021 2 0.2 e 0.2
N N N
B B B
£ 0,141 £ 0,14 £ 0,141
> - >

0,0- 0,0- 0,0-
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1,0 1,0+ 1,0+
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60°C 90°C 150°C210°C 60°C 90°C 150°C210°C 60°C 90°C 150°C210°C

Bild 6.4 Zusammenhang zwischen dem Schadstoffabbau, der CO,/CO-Ausbeute und des Oxidationsmittelum-

satzes in Abhangigkeit von der Temperatur und der Verweilzeit (%rouo=150ppmv; cozon=10/m?, V = 400 I/h)

Dieser Sachverhalt wird besonders deutlich, wenn die CO,/CO-Ausbeuten auf die umgesetzte

Menge an Toluol bezogen werden (vgl. Bild 6.5).
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Bild 6.5 Darstellung der CO,/CO-Ausbeute beziiglich des umgesetzten Toluols in Abhéngigkeit von der
Temperatur und der Verweilzeit (C*roua=150ppmv; ozon=10/m>, V = 400 I/h)

Esist ersichtlich, dal? bel einer Reaktortemperatur von 60°C und einem Reaktorvolumen von
530 ml ca. ein Drittel des umgesetzten Toluols zu CO, (25%) und CO (8%) bei vollstandigem
Ozonverbrauch oxidiert wird. Diese Tatsache zeigt, dal3 die Oxidationsreaktion des Toluols
vorzeitig abgebrochen wird, und daraus folgend organische Zwischenprodukte des
Toluolabbaus entstehen. Hingegen wird bel 210°C das Toluol nahezu vollstandig zu COy
abgebaut (CO,-Ausbeute=69% bzw. CO-Ausbeute=25%). Daraus kann geschlul3folgert
werden, dal3 die Temperatur einen wesentlichen Einfluld auf die Totaloxidation des
Schadstoffes und somit auf die praktische Anwendung hat.

Zusammenfassend kann festgestellt werden, dal3 bei hohen Temperaturen (T>150°C) eine
gute Konversion zu COy stattfindet. Jedoch erfolgt bei einer Temperaturerhthung ebenso die
Beschleunigung der Zerfallsreaktion des Ozons und somit eine Verringerung der Eindringtiefe
des Oxidationsmittels im Reaktor. Unter Berticksichtigung dieser komplexen Zusammen-
hange sowie der umweltrelevanten Aufgabe der Schadstoffbeseitigung bzw. -minderung und
des wirtschaftlichen Einsatzes des Oxidationsmittels Ozon wurden fur die weiteren

Untersuchungen folgende V erfahrensparameter festgelegt:

Schadstoffkonzentration: < 100 ppmv
Ozonkonzentration: 0-2g/ms3
Temperatur: 150 °C.
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Nach (Gl. 6.7) bis (Gl. 6.11) erhdlt man die Reaktionsordnung fir die toluolbezogene
Stoffbilanz mit n=1,1 und analog (Gl. 6.12) bis (Gl. 6.15) die auf die Katalysatormasse

berechnete Geschwindigkeitskonstanten von
« 8,8310°(mol kg™ *!s? (fir T=120°C; ®ro1ua=50ppmv; c’ozon=1,50/m?).
e 1,2310%mol kgk ) %*s™ (fir T=150°C; ’ro1ua=50ppmV; ozon=1,50/m3).

Der Frequenzfaktor und die Aktivierungsenergie wurden (Gl. 6.16) mit k,=1,25 £0,15 (mol
kgk) ®*s? und E=15,5 kJ/mol berechnet. Der EinfluR des relativen Temperaturfehlers ist nach
(Gl 5.7) mit dem Faktor 4 gegeben. Mit diesem Wert erhdt man bel einem Temperaturfehler
von 1,3 Grad eine Geschwindigkeitsabwei chung von 1,2%.

6.2 Abhangigkeit der Stoffanderungsgeschwindigkeit von der Konzentration

Ozonkonzentration

Fur die Kinetik der Reaktion ist neben der Reaktionstemperatur die Konzentration des
zugefuhrten Oxidationsmittel von entscheidender Bedeutung.

H dCOZOﬂ n
r = Kk(T)f(coy,) mit G = —Kkcg,om (Gl. 6.17)
Im Bild 6.6 sind die Konzentrationsverlaufe des Ozonabbaus mit verschiedenen Anfangs-

konzentrationen co,0n bei einer Reaktortemperatur von 150 °C dargestellt.

1,44
1,24

1,04

084

COzon [ g/ rnB]

0,6 €

Bild 6.6 Ozonzerfall bei verschiedenen Anfangskonzentration ozon (V =400 1/h; T=150°C)
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Fir die erhaltenen Versuchsergebnisse folgen nach den bekannten Ansétzen ((Gl. 6.7) bis (Gl.
6.11) bzw. (Gl. 6.12) bis (Gl. 6.15)) die Reaktionsordnung n = 0,9 und die konzentrations-
abhangigen Geschwindigkeitskonstanten fir den Ozonzerfall (Tabelle 6.2).

Tabelle 6.2 Geschwindigkeitskonstanten fiir unterschiedliche Eingangskonzentrationen (V =400 |/h, T=150°C)

Ozonkonzentration ¢ [g/m?3] | Geschwindigkeitskonstanten [(mol kgk)%*s?]
°=04 K. ozon04 = 1,511 * 103
c°=0,6 K. ozon06 = 1,734 * 1073
c®=1,0 K. ozon10 = 1,781 * 103
=15 K. ozon1s = 1,949 * 10°

Die ermittelten Geschwindigkeitskonstanten besitzen die gleiche GrofRenordnung, wobei mit
steigender Eingangskonzentration c’ozon €ine Zunahme der Zerfallsgeschwindigkeit zu ver-

zeichnen ist.
Toluolumsatz

Da bei der Oxidation von Toluol durch Ozon ein vollstandiger Umsatz zu Kohlendioxid
(CO,) angestrebt wird, ist die Bestimmung der Menge an Oxidationsmittel erforderlich, mit
welcher eine Totaloxidation erreicht wird. Zur Charakterisierung der Reaktion und der
notwendigen Ozonmenge sind somit die Minderung des Schadstoffes und die Bildung von
CO, zu betrachten.
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710 Ao (g =20ppmy)[ :
0‘8 — A AcoZ (COTO\UO\ =50 ppmv) ................
1|4 Aco (CoToluol =50 ppmv) : :
0’7 - . ACOZ (COTO‘UO‘ - 80 ppm\l) . é ......... é. -
.............................................. 8N 0.6 - 0 A (COTO'“°'=80ppmV)................
N I e s b
S 05 % 05 T S e :
8 1 7 :
[0/ B S 04 b A SN N
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0,31 , ....... , (cOTomo‘:ZOppm\/) . 0,3 ‘,’ ......... , ........ .........
soll i peamisty N/
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Bild 6.7 Abbau von Toluol bei verschiedenen Eingangskonzentrationen (V = 400 |/h; T=150°C)
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Im Bild 6.7 ist der experimentell bestimmte Umsatz von Toluol bel Eingangskonzentrationen
von 20 ppmv, 50 ppmv und 80 ppmV (T abges = 150 °C) dargestellt. Die notwendige Menge an
Ozon erhoht sich mit steigender Eingangskonzentration von Toluol erwartungsgemal.
Ausgehend davon, dal3 das beim Zerfall von einem Ozonmolekil freiwerdende aktive
Sauerstoffspezie O die unmittelbare Oxidationskomponente ist, kann folgende chemische

Stoffbilanz angenommen werden:
CH, + 180 O 7CO, + 4H,0 (Gl. 6.18)

Unter der Annahme, dal3 der beim Ozonzerfall neben der aktiven Sauerstoffspezies O
entstehende molekularer Sauerstoff aufgrund seines geringeren Oxidationspotentials nicht
unmittelbar an der Abbaureaktion beteiligt ist, werden ebenso 18 mol Ozon zur

Totaloxidation von einem Toluolmolekil bendtigt.

180, O 180 + 180, (Gl. 6.19)

Somit ergibt sich bezogen auf Ozon folgende Bruttoreaktionsglei chung:

C,H, + 180, O 7CO, + 4H,0 + 180, (Gl. 6.20)

Wird diese Beziehung (Gl. 6.20) auf die Konzentration des Schadstoffes im Abgas bezogen,
ergeben sich theoretische Mindestmengen an Ozon, welche fir eine vollstandige Konversion
von Toluol zu Kohlendioxid und Wasser notwendig sind. Der Vergleich zu den experimentell
bestimmten Ozonmengen zeigt, dal3 weniger Ozon zur Reduzierung des Schadstoffes im
betrachteten Prozel3 eingesetzt wurden ist. Die Ursache hierfir ist, dal3 fir die eigentliche
Toluolreduzierung bei keiner vollstandigen Konversion zu CO, minimal ein Siebentel der
Menge (bzgl. Totaloxidation) an aktiven Sauerstoffspezies O' und somit ebenfalls an Ozon
notwendig ist. Hieraus ergibt sich zwangslaufig, dal? bei der Reaktion von Toluol und Ozon
organische Zwischenprodukte entstehen, die im weiteren Verlauf der Reaktion nicht
vollstandig zu CO, oxidiert werden, und somit weniger Sauerstoff benétigen. Dieser Effekt

verstarkt sich mit zunehmender Eingangskonzentration an Toluol.

Bel den durchgefuhrten Untersuchungen konnten am Reaktorausgang sehr geringe
Konzentrationen anderer Stoffe bzw. Stoffgruppen gaschromatografisch festgestellt, jedoch
mit der vorhandenen Meldtechnik nicht im einzelnen quantifiziert werden. Bel diesen
Substanzen konnte es sich um Stoffe der unterschiedlichen Oxidationsstufen des Toluols bzw.
teiloxidierte Stoffe mit aromatischer Grundstruktur handeln. Unter der Bedingung, dal3 beim
Schadstoffabbau keine toxischen Verbindungen entstehen, kann fir die Bewertung
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hinsichtlich der Emission der teiloxidierten organischen Substanzen die Summe des gesamten
organischen Kohlenstoffs als Grenzwert herangezogen werden. Es muf3 jedoch beachtet
werden, dai3 die Bildung von schwerfllichtigen organischen Zwischenprodukten des Toluol-
abbaus zur Verschmutzung und damit zur Deaktivierung der Feststoffoberflache fuhrt. Dieser

Sachverhalt hat eine Verringerung der Standzeit im praktischen Betrieb zur Folge.

Ein weiterer Grund fur den geringeren Oxidationsmittelverbrauch ist die Bildung von
Kohlenmonoxid (CO). Aus Bild 6.8 wird ersichtlich, dal3 bei einem Toluolumsatz von 100%
ca. 70% Kohlenoxide produziert werden. Diese teilen sich in 13% CO und 57% CO, auf.

Auch eine Erhéhung der Ozonmenge zieht keine V erbesserung der CO,-Ausbeute nach sich.
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Bild 6.8 CO,-Ausbeute fiir den experimentell bestimmten Toluolabbau (¢’rqu=20ppmv; V = 400 |/h; T=150°C)

Im Einzelfall mufld ein Vergleich mit den gesetzlichen Emissionsgrenzwerten durchgefihrt
werden, ob eine Nachbehandlung (CO-Katalysator) bezlglich der Minderung des
entstehenden Kohlenmonoxids erforderlich und wirtschaftlich vertretbar ist. In diesem
Zusammenhang ist aber zu bertcksichtigen, dal3 bel der Behandlung von hochtoxischen
Schadstoffen (z.B. Dioxinen) bereits durch ene Teiloxidation eine Minderung des
Toxizitatspotentials moglich ist. Fur derartige Problemstellungen ist somit die Totaloxidation
der Schadgase nicht zwingend erforderlich. Ebenso liegen hochtoxische Substanzen in
Abgasstromen oftmals in sehr geringen Konzentrationen (Nanogramm-Bereich) vor. Somit ist
die Entstehung von CO von untergeordneter Bedeutung, da der einzuhatende Grenzwert aus

mengenmaldiger Sicht nicht erreicht werden kann.



Experimentelle Untersuchungen 41

Nicht nachgewiesen werden konnte, ob der beim Ozonzerfall entstehende molekulare
Sauerstoff zur weiteren Oxidation entstehender Abbauprodukte verbraucht wird und somit in
die Stoffbilanz mit aufgenommen werden kann. Bild 6.9 zeigt zusammenfassend das
stéchiometrische Verhdtnis des experimentiell bestimmten sowie reaktionskinetisch
modellierten Toluolabbaus mit Ozon bei verschiedenen Toluole ngangskonzentrationen bel

einer Reaktionstemperatur von 150°C.
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Bild 6.9 Stochiometrisches Verhdltnis des experimentiell bestimmten sowie reaktionskinetisch modellierten

Toluolabbaus mit Ozon (V = 400 I/h; T=150°C)

Deutlich erkennbar ist, dal3 mit steigender Schadstoffkonzentration das Stoffmengenverhétnis
Toluol/Ozon abnimmt. Ein moéglicher Grund hierfir ist die Verringerung des Antells der
Rekombinationsreaktionen der aktiven Sauerstoffspezies O° zu molekularen Sauerstoff. Eine
weitere Ursache liegt im vorzeitigen Abbruch der Oxidationsreaktion. Dies spiegelt sich

ebenso bei den erhaltenen Ausbeuten an Kohlenoxiden wieder.
6.3 Einflul3 der Korngrof3e der Schittung

Fir das Reaktionsverhalten ist weiterhin relevant, inwieweit dieses durch die Korngrofie des
Granulats beeinflu®t wird. Um diese Abhangigkeit zu bestimmen, wurde das Schuttungs-

material Absolyt” mittels Siebklassierung in vier Fraktionen (vgl. Tabelle 6.3) getrennt.
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Tabelle 6.3 Untersuchte Fraktionen

Fraktion | Korngrofebereich [mm)] | Fraktion | Korngrofiebereich [mm]

1 10-8 4 5-4
2 8-6,3 5 unfraktioniert
3 6,3-5

unfraktioniert y 7 1,0

Bild 6.10 Abhangigkeit des Toluolumsatzes von der eingesetzten KorngréRenfraktion (crouo = 150ppmv;

V =4001/h; T = 150°C)

Bild 6.10 veranschaulicht den Schadstoffabbau in Abhangigkeit von den verschiedenen
Fraktionen. Es ist ersichtlich, dal3 sich die Abbauraten nur unwesentlich unterscheiden. Mit
zunehmender Korngrof3e wurde ein minimaler Trend zu geringeren Umsétzen festgestellt. Die
unfraktionierte Schittung erreicht anndhernd gleiche Werte wie die Korngrof3enfraktion 4
(4 bis5mm). Die Ursache liegt darin, dal3 sich die unfraktionierte Schuttung zu 99% aus
Partikeln x <5,0 mm zusammensetzt. Aus anwendungstechnischer Sicht kann somit eine
Fraktionierung des Granulats entfallen, da hinsichtlich der Abbaueffizienz keine
Notwendigkeit besteht. Ebenso hétte der Einsatz von fraktioniertem Material eine Auswirkung
auf den Druckverlust, der mit geringeren Partikelgréf3en zunehmen und daraus resultierend

den Einsatz von leistungsstérkeren Geblasen im Gesamtprozel3 nach sich ziehen wirde.
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7 Einflu3 der Abgaszusammensetzung

Reale Abgase bestehen in den meisten Fallen aus komplexen Stoffsystemen. Die Menge und
die Art der im Prozel3 verwendeten Stoffe, sowie die verschiedene Verfahrensgestaltung und
Prozef3fihrung bedingen eine sehr unterschiedliche Abgaszusammensetzung. In Tabelle 7.1
sind die Schwankungsbereiche von Schadstoffen ungereinigter Rauchgase von Ver-

brennungsanl agen aufgefihrt.

Tabelle 7.1 Typische Werte von ausgewéhlten Inhaltsstoffen ungereinigter Rauchgase [48]

Schadstoff | Konzentration [mg/m3]
HCL 400-1150

HF 2-20

SO, 200-800

NO, 150-400

co 20-600

Derartige  Abgaskomponenten haben einen wesentlichen Einflud auf die Schadstoff-
elimination. Um Hinweise zur Anderung des Abbauverhaltens zu erlangen, wurden Unter-
suchungen mit charakteristischen Inhaltsstoffen von Abgasen durchgefihrt. Von besonderem
Interesse waren hierbei die Abgasinhaltsstoffe CO, NO, N,O und SO,, welche gegebenenfalls
die notwendige Menge an Oxidationsmittel im Abgas und damit die Emissionskonzentration
der organischen Schadstoffe beeinflussen koénnen. In den Versuchen wurde das
Reaktionsverhalten von Mischungen des Modellschadstoffes Toluol mit jeweils einer der 0.g.
Komponenten untersucht. Fir diese Untersuchungen wurden die in Tabelle 7.2 aufgefihrten
Prufgase verwendet. Die Beimischung von Kohlenmonoxid erfolgte Uber einen Zusatzkanal
der Gasmischstation. Die CO-Konzentration konnte hierfir mit dem vorhandenen NDIR-

Photometer Uberprift werden.

Tabelle 7.2 Eingesetzte Gase zur Bestimmung des Einflusses der Abgaszusammensetzung

Komponente Ckomp. [M@/M?3] in Stickstoff
Stickstoffmonoxid NO 177
Distickstoffoxid N,O 194
Schwefeldioxid SO, 66

Die Durchfthrung der Versuche wurde so gewahlt, dal3 eine Charakterisierung des Einflul3
der jeweiligen Zusatzkomponente auf den Abbau des Toluols zu COy erfolgte. Auf die
Anaytik der zu dosierten Komponenten, auf3er von Kohlenmonoxid, wurde verzichtet. Die

Bestimmung der Abgaszusammensetzung am Reaktoreingang war Uber die Berechnung der
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Teilvolumenstrome der Gasversorgungseinheit und der einzelnen Prufgasflaschen mdglich.
Ein zusammenhéngender Vergleich der Wechselwirkungen der verschiedenen
Abgaskomponenten auf den Gesamtabbauprozef3 konnte nicht durchgefihrt werden, da
aufgrund der einzelnen Prifgaskonzentrationen unterschiedliche Randbedingungen (z.B.
Gesamtvolumenstrom) vorlagen. Vorrangiges Ziel bestand darin, Tendenzen bzgl. der

Auswirkungen auf das Reaktionsverhalten hervorzuheben.
7.1 Kohlenmonoxid

Als Ergebnis der Untersuchung zum Einfluf von Kohlenmonoxid konnte festgestellt werden,
da3 CO im untersuchten Bereich (0-2000 ppmv) keine relevanten Auswirkungen auf den
Abbauprozefd hat (vgl. Bild 7.1).

1,0
0,91 j
057 ' B A (R
0,44
f013"' T = C.,= 2000 vpm + ¢ =750 vpm
T ' e c,=1750 vpm x ¢ =500 vpm
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1 ¥ C.,= 1250 vpm © c_,=0vpm
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Bild 7.1 Einflu von Kohlenmonoxid auf das Abbauverhalten (COT0|UO| = 150 ppmv; T = 150°C)
7.2 Schwefeldioxid

Ein negativer Einfluld auf die Abbaureaktion des Toluols wurde bereits durch geringe Mengen
von Schwefeldioxid hervorgerufen. Grinde hierfir sind in der in Anwesenheit von Ozon
stattfindenden Konversion von SO, zu SOz zu suchen. Durch diese parallel verlaufende
Konkurrenzreaktion stehen somit weniger Ozon- bzw. Sauerstoffspezies fur den oxidativen
Abbau des Schadstoffes zur Verfigung. Weiterhin sind chemische Wechselwirkungen des
SO, mit der Schiittung denkbar, da Kalzium als immanente Katalysatorkomponente mit SO,
Kaziumsulfit bzw. Kaziumsulfat bildet [49,50]. Diese Resktion kann zu einer
Verminderung der Katalysatoraktivitét fuhren, woraus eine Verschlechterung des
Schadstoffabbaus resultiert.
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Bild 7.2 EinfluR von Schwefeldioxid auf das Abbauverhalten (c°rquo = 150ppmv, T = 150°C)

7.3 Stickstoffmonoxid und Distickstoffoxid

In Gegenwart von Stickstoffmonoxid (NO) konnte eine Effizienzsteigerung bzgl. des Schad-
stoffabbaus nachgewiesen werden (vgl. Bild 7.3). Mdgliche Anhaltspunkte fir diesen Effekt
lassen sich an Hand bekannter Reaktionsablaufe der Photosmogbildung ableiten [31]. Hier
erfolgt unter Beteiligung von organischen Stoffen, Ozon und NO keine direkte Oxidation zu
NO,, sondern ein effizienter Abbau der organischer Substanzen Uber eine OH-Radikalkette.
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Bild 7.3 EinfluR von Stickstoffmonoxid auf das Abbauverhalten (¢’rouo = 150ppmv; T = 150°C)
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Bel Anwesenheit von Distickstoffoxid (N2O) (vgl. Bild 7.4) wurde ebenfalls eine Erhohung
des Toluolumsatzes festgestellt. Hier sind Analogien zum Stickstoffmonoxid zu vermuten,

wobel zun&chst eine Konversion des N,O zu NO durch Ozon méglich ist.
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Bild 7.4 Umsatz von Toluol bei der Zudosierung von Distickstoffoxid (coTomo, = 150ppmv; T = 150°C)

Paralel zu den Toluolumsétzen spiegelt sich der effiziente Abbau bei der Betrachtung der
COy-Ausbeuten wieder. Hierbei wurden Steigerungen von durchschnittlich 15% bei
Anwesenheit von NO und N,O festgestellt.

7.4 Abgasfeuchte

Hinsichtlich der Einwirkung von Abgaskomponenten auf den Schadstoffabbau ist ebenfalls
das im Abgas enthaltene Wasser von tragender Bedeutung. Zur Abschétzung der
Auswirkungen des Wassergehalts wurden Versuche mit einer absoluten Feuchte von
AF=0,30y /K9 st IS AF=9,50,./K9, x durchgefirt. Um die absolute Feuchte zu
andern, wurde ein Teil der zugefuhrten Luft in einem Perlgeféld mit Wasser geséitigt und
anschlief3end mit dem Hauptstrom aus der Gasmischstation vermischt. Die Ermittlung des
Wassergehaltes bzw. der absoluten Feuchte AF erfolgte Uber die im Rohgasstrom der

gemessene relativen Feuchte ¢.

M OGuo O o
AF = _HZO ¢ pD 1000 gHZO 5 mit pD — 0,1333]]0% ¢ TOE (GI 71)
M Lt Peus — ¢ Po Grur O

Variiert wurde die absolute Feuchte sowie die Reaktortemperatur. Somit konnten auch
Auswirkungen der im Abgas enthaltenen Feuchtigkeit in Abhangigkeit von der Temperatur

untersucht werden.
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Fir Temperaturen oberhalb 100°C konnten keine signifikanten Anderungen beziiglich der
Schadstoffkonversion festgestellt werden. Weltergehende Untersuchungen haben jedoch
gezeigt, da? sich im Temperaturbereich unterhalb 100 °C der Schadstoffabbau mit
zunehmender Abgasfeuchte verschlechtert. Fur einen bestimmten Wassergehalt verstérkt sich
dieser Effekt bel Verringerung der Temperatur. Eine Ursache konnte in einer modifizierten
Adsorptionskinetik liegen. Aufgrund hoherer Wassergehalte kommt es zu einer Hemmung des
Stofftransportes durch die Grenzschicht des Katalysators sowie einer verminderten
Reaktionsaktivierung an der Oberfléche des Katalysators. Bild 7.5 veranschaulicht den
Zusammenhang zwischen Schadstoffumsatz und der absoluten Feuchte AF bel ener

Temperatur von 30°C.
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Bild 7.5 Oxidativer Abbau von Toluol in feuchter Luft (CCroue = 160 ppmv; V = 400 I/h; T = 30°C)

Bel Temperaturen unterhalb 100°C ist davon auszugehen, dal3 das Wasser im Abgas in
nennenswertem Umfang Auswirkung auf den Abbauprozeld hat. Festgestellt wurde, dal3 mit
Erhthung des Feuchtegehalts die Zerfallsgeschwindigkeit des Ozons zunimmt. Ebenso fihrt
eine zunehmende Abgasfeuchte zu einer Steigerung der CO,-Ausbeute bzgl. der umgesetzten
Toluolmenge. Ein Grund konnte hierbei ein verénderter Reaktionsmechanismus des Ozons
(z.B. Steigerung der OH'-Radikalbildung) sein. Die geschilderten Vorgange und
Mechanismen beziehen sich auf Temperaturen unterhalb von ca. 100 °C. Ubertragt man
diesen Sachverhalt auf technische Prozesse, so hat der Feuchteeinfluld3 bei Taupunkts-

unterschreitungen wesentliche Bedeutung.
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8 Auslegung des Festbettreaktors

Fur die Grof3e des Festbettreaktors ist von wesentlicher Bedeutung, wie die notwendige Hohe
der Schittschicht hinsichtlich der Adsorption der Schadgaskomponente ist. Bei der
simultanen Adsorption des Schadstoffes und der Abbaureaktion mit Ozon wird davon
ausgegangen, dal? hauptséachlich Oberflachenreaktionen vorliegen (vgl. Kap. 3.4). Somit wird
fur die Beschreibung des Stofftransportes im Adsorbensfestbett der auf3ere Stofftransport

herangezogen. Dieser kann durch den Adsorptivstrom angegeben werden:

M; =B Ag (Cous * Cass) - (Gl. 8.1)
Caas - Adsorptivkonzentration im Gaskern

Cads - Adsorptivkonzentration an der Adsorbensoberflache

Nach dem Ansatz von Acetis und Thodos [51]:

0,725 Re Pr/s (Gl. 8.2)
Sh :’T
Re™™ -15
ergibt sich mit
gh=Pde. poo Usxde . 5 _VesCo (Gl.83)
DG ’ (1_8) Veas ’ )\Gas

eine Berechnungsgleichung des stationdren Stofflbergangskoeffizienten3, die fur reale

Schiittschichten anwendbar ist:

0,725 Re Pr/2 (Gl. 8.4)

[3 = & .
d, Re* -15

Fur die Ermittlung des Diffusionskoeffizienten Dg werden aufgrund des vorliegenden

M ehrstoffgemisches folgende Vereinfachungen festgel egt:

» dieGasesind alsideale Gase anzusehen

» infolge der sehr geringen Schadstoffkonzentration (Corg < 200ppmv) wird die Schadstoff-
komponente bel der Berechnung des Diffusionskoeffizienten nicht betrachtet

» die entstehenden Reaktionsprodukte (z.B. CO,) werden ebenfalls nicht fir die Berechnung

herangezogen

Demzufolge ist es zuldssig, das Mehrstoffgemisch als bindr anzusehen. Daraus resultierend

wird der Diffusionskoeffizient Luft/Ozon berechnet. Fir zwei Komponenten A und B mit
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unterschiedlichen Molekilmassen mape sowie unterschiedlichen Durchmesser dag kann

folgenden Na&herungsgleichung, mit fir technische Zwecke ausreichender Genauigkeit,

angegeben werden [52]:
2 k|1 1 \T?
Dg ==4|— + 5 (Gl. 8.5)
3Vr\2m, 2m, p((d, +dg)/?2)

k - Boltzmannkonstante

Bei der Durchstrémung des Festbettes mit schadgasbeladener Abluft (m°, c’cas - Schadstoff-
masse bzw. —konzentration am Eintritt) erfolgt in Abhangigkeit von der Zeit bzw. der

Festbetththe z die Diffusion des Schadstoffes (Adsorptivmassestromm, ), die sich durch

folgende Masseénderung des Schadgases im Abluftstrom ausdriicken 1803 (vgl. Bild 8.1):

Z_T:_mi; dn=Azdc (Gl. 8.6)

Aus dieser Adsorptivmassebilanz resultiert in Verbindung mit (Gl. 8.1) folgende Gleichung:

Azdc=-BA,(Cexs tCrg)t; A,=Va,=Aza,. (Gl. 8.7)

Unter der Bedingung, daf3 der Schadstoffabbau mit Ozons wesentlich schneller as die
Diffusion und vollstandig (Uschagstoif = 1) erfolgt, kann angenommen werden, dal3 die

Adsorptivkonzentration an der Adsorbensoberflache vernachlassigbar ist (Cags - 0).

Z - Z O . .
M., Cn m,——» N n.o.m Gasmasse-Eintritt

m, ...m, Gasmassenstrom-Reaktor

_________________________ Adsorbens m,...m, Adsorptivmassenstrom

m,, G m,——» 0 . .
(Cags - 0) CGas Gaskonzentration-Eintritt
m,c  m—>» Ci- Cn Gaskonzentration-Reaktor

4 7=0  CAds Adsorptivkonzentration

| z Reaktorhéhe
m° s

Bild 8.1 Stoffbilanz im Festbett
Mit dt = e dz = 1 dz ergibt sich die Konzentrationsanderung Uber die Hohe z des Reaktors:
u

dc _ Baodz.

o - (Gl. 8.8)
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Durch Integration voranstehender Beziehung (Gl. 8.8)

rde __ TBa,
ig T (Gl. 89)

folgt eine Berechnungsgleichung fur die Ermittlung der Reaktorhdhe z, bei der sich in
Abhangigkeit von der Eintrittskonzentration ¢, eine Konzentration ¢, ergibt:
u A

c _ Z
Zn=———In"2 mit a, =kay und t=-"0—,
S v k =kag v (Gl. 8.10)

Der Korrektorfaktor k berlicksichtigt hierbel die wirksame Feststoffoberflache, welche
geringer ist, als die tatséchlich vorhandene. Der Grund hierfir liegt in der schon mehrfach
beschrieben Tatsache, dal3 sowohl die Adsorption der beteiligten Stoffe, als auch die
Abbaureaktion vorrangig an der aul¥eren Feststoffoberflache ablaufen. Die sich aus (Gl. 8.10)
ergebenden Verwellzeiten sind mit der aus der Reaktionskinetik von Ozon ermittelten
Reaktionszeit zu vergleichen. Da die Abbaureaktion die Adsorption voraussetzt, missen die
aus der Dimensionierung des Adsorbers erhaltenen Werte mindestens eingehalten werden.
Das kann jedoch dazu fuhren, dal3 die Eindringtiefe des Ozons z.B. aufgrund des
Temperatureinflusses nicht ausreicht. Fur diesen Fall ist eine Zwischeneinspeisung von Ozon

in Abhangigkeit von der noch vorliegenden Schadstoffrestkonzentration einzusetzen.

Ein weiteres Kriterium zur Auslegung ist der Druckverlust Uber die Schittung. Dieser hat
einen entscheidenden Einfluld bel der Auswahl des Geblases innerhalb des
verfahrenstechnischen Gesamtprozesses. Eine fir den gesamten Bereich der Reynolds-Zahlen

gultige Gleichung wurde von Ergun definiert:

—£)2 — 2 Gl. 8.11
Ap:kl—(1 i) nEZUO zl—f—puoz mit & =1-Ps ( )
ST € dST pKat

In die Gleichung geht als charakteristische Lange die Hohe z der Schittung ein. Die
Konstanten sind allgemein mit k; = 150 und k, = 1,75 bekannt. Weitere Messungen von
Dullien ergaben fur sehr rauhe Partikel, welche auch im vorliegenden Anwendungsfall zum
Einsatz kommen, Werte von k; = 180 und k, = 4,0. Mit dem berechneten Druckverlust der
Schittung kann in Verbindung mit dem vorliegenden Volumenstrom das erforderliche

Geblase dimensioniert werden.
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9 Wirtschaftlichkeit und Resiimee

Die Wirtschaftlichkeit des untersuchten Verfahrens ergibt sich aus der Betrachtung der
aufzubringenden Energie fur die Schadstoffbeseitigung. Hierzu besteht die Moglichkeit, die
erforderliche Energie zur Erzeugung des Oxidationsmittels Ozon und die vorherrschende
Reaktionstemperatur heranzuziehen und mit dem spezifischen Energieaufwand bekannter

Verfahren (z.B. Katalyse) zu vergleichen.

Fir die Einschdtzung der Reaktionsenergie zur Ozonerzeugung ist es notwendig, den
Reaktionsablauf der Ozonentstehung zu charakterisieren. Eine detaillierte Beschreibung der
hierflr relevanten Dissoziation von Sauerstoff zur Ozonbildung ist in [34] aufgefthrt. Einen
wesentlichen Aspekt zur Abschdtzung des Energieaufwandes spielt die exotherme
Dreistofreaktion, bei welcher der durch die Sauerstoffdissoziation gebildete atomare
Sauerstoff mit molekularem Sauerstoff Ozon bildet. Die hierbei freiwerdende
Bindungsenergie betrdgt 1,084eV. Mit der Kenntnis, dal3 die Energie zur
Sauerstoffdissoziation 5,116 eV betragt, und unter der theoretischen Annahme, dald die
Reaktionsenergie der Dreistolreaktion von 1,084 eV ebenfalls zur Dissoziation von Sauerstoff
genutzt wird, kann ein minimaler Energieverbrauch zur Erzeugung eines Ozonmolekils mit
E=1,474 eV/Molekul-Ozon angegeben werden. Mit der erhaltenen Energie ist es moglich, eine
maximale theoretische Ozonausbeute von Ao;0n=1200 goon/kKWh zu ermitteln [34]. Diesem
Wert wird in der Literatur ein Wirkungsgrad von 100% zugeordnet. Unter Berticksichtigung
der Rekombinationsvorgénge und der thermischen sowie dielektrischen Verluste bel der
Ozonbildung liegen die erreichbaren Ausbeuten in einem Bereich von ca. 430-600 gozon/KWh.
In der Praxis verfigbare Ozonerzeuger liegen jedoch noch unterhalb dieser Werte (vgl.
Tabelle 9.1).

Tabelle 9.1 Ausgewahlte Verfahren zur Ozonerzeugung und deren Ausbeuten [34]

Verfahren zu Ozonerzeugung Ausbeute Aozon
»Siemens’-Ozonerzeuger Pulsbetrieb (Sauerstoff) 240-290 gozon KWh
»Siemens’-Ozonerzeuger Pulsbetrieb (L uft) 130-140 go,on/kWh

»Siemens‘-Ozonerzeuger Wechsel spannung (Sauerstoff) 150-180 goronkWh

»Siemens‘-Ozonerzeuger Wechsel spannung (L uft) 80-95 go,onkKWh
UV-Bestrahlung (Sauerstoff) 3 Jozon/ KWh




Wirtschaftlichkeit und Resiimee 52

Wie der Vergleich zeigt, erreichen die jeweiligen Ozonerzeugertypen mit Sauerstoffbetrieb
die grofiten Ausbeuten. Diese Betriebsart erfordert jedoch die zusétzliche Bereitstellung von
Sauerstoff, was eine betriebliche Mehraufwendung darstellt. Um realistische Werte fur die
Bewertung heranzuziehen, soll exemplarisch ein mit Wechselspannung betriebener Ozon-
erzeuger (Betriebsgas Luft; mittleren Ausbeute A von 85 [gozon/KWh] ) betrachtet werden. Fir
eine Ausbeute A von 85 [goon/kWh] ist hierbei eine Energie E von 0,0118 [kWh/gozon] NGtig.

Fir die ermittelten Schadstoffumsétze zur Oxidation von Toluol mit den dazugehorigen
Mindestmengen an Ozon ergeben sich die in Tabelle 9.2 aufgefihrten spezifischen Energien

Eozon zUr Ozonerzeugung:

Eon = ECopn (Gl. 9.1)

Ozon

Die produzierte Ozonmenge und die dazu notwendigen Energien sind hierbei fur die

Ozonkonzentration im gesamten A bgasvolumenstrom angegeben.

Tabelle 9.2 Notwendige Energien der Ozonerzeugung zum Toluolabbau (V = 400 I/h; T=150°C)

Ceingang (TOluOl) | Ozonmenge | Ozonausbeute | Energieaufwand E | Spez. Energie Eozon
[ppmv] [o/m?] [Gozon/ KWH] [KWh/ozon] [kWh/m?]
20 1,0 85 0,0118 0,0118
50 1,5 85 0,0118 0,0176
80 2,0 85 0,0118 0,0235

Fur den tatschlich durchgesetzten Volumenstrom folgt nach (Gl. 9.2) der Leistungseintrag

hinsichtlich der Ozonerzeugung mit

P = E,V (Gl. 9.2)

Da in den durchgefihrten Untersuchungen der Abgasvolumenstrom konstant gehalten wurde,
steigt mit zunehmender Toluoleingangskonzentration der Leistungseintrag bei vollstandigem
Schadstoffabbau erwartungsgemal’ an (vgl. Tabelle 9.3). Dies resultiert aus der Erhéhung der

erforderlichen Menge an Ozon.

Tabelle 9.3 Leistungseintrag fiir den Toluolabbau (V = 400 I/h, T=150°C)

Ceingang (TOlUOl) | Ozonmenge | Leistungseintrag

[ppmv] [g/m?] [I1]
20 1,0 425
50 15 63,0

80 2,0 84,5
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Fir eine vergleichende Bewertung mit anderen Verfahren kann eine aquivalente Temperatur-
erhdhung herangezogen werden. Unter der Annahme, dal? die zur Ozonerzeugung benttigte

Energie zur Erwérmung des Abgasstromes fuhrt, resultiert aus

1 mit E - P Gl. 9.3
Ozon ¢Cpr] Ozon V ( ' )

AT = E

eine charakteristische Temperaturdifferenz, um welche der Abgasstrom aufgeheizt wird.
Hierbel berticksichtigt n den elektrischen Wirkungsgrad (n = 50%) zur Energieerzeugung.
Die ermittelten Temperaturdifferenzen ergeben in Verbindung mit der vorherrschenden
Reaktortemperatur (Treaior = 150°C) das Gesamttemperaturniveau der zugefihrten Energien.
Verglichen mit der wirtschaftlichen Betriebstemperatur von Katalysatorverfahren
(Tkatayse>250°C) zeigt Bild 9.1, dal’ die Beseitigung von Toluol durch Oxidation mit Ozon im
Konzentrationsbereich bis 50 ppmv effektiver arbeitet. Bei Schadstoffkonzentrationen von ca.
50 bis 100 ppmv stellt das Verfahren eine Alternative zu herkdmmlichen Verfahren dar.

600

Mindest-Betri ebstemperatur
550+- - Katalysatorverfahren -

T[K]

Arbeitsbereich
- Oxidation mit Ozon -

450

20 40 60 80

COTOI uol [ppmv]

Bild 9.1 Wirtschaftlicher Bereich der Schadstoffbeseitigung durch Oxidation mit Ozon (Schadstoff: Toluol)

Erganzend muR jedoch beachtet werden, dal3 eine Ubertragung auf andere Temperatur-
bereiche des untersuchten Verfahrens nur im geringen Malde moglich ist, da, wie bereits
mehrfach aufgezeigt, bei Temperaturen unterhalb 100°C bei gleicher Oxidationsmittelmenge
der Schadstoffumsatz zurtickgeht und oberhalb 200°C die Rekombinationsreaktionen von

Ozon verstarkt ansteigen.
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Fir den Abbau von Toluol durch Oxidation mit Ozon in Verbindung mit dem Einsatz von

Absolyt” als Feststoffkontakt kann zusammenfassend festgestellt werden:

e en effektiver Abbau ist fur Schadstoffkonzentrationen kleiner 100 ppmv bei einer
Reaktionstemperatur von 150°C redlisierbar

e die Abgastemperatur hat einen wesentlichen Einfluld auf die Reaktionskinetik und die
entstehenden Reaktionsprodukte (Zwischenprodukte des Toluolabbaus, Kohlendioxid,
Kohlenmonoxid)

» der Ozonzerfall wird mit steigender Temperatur stark beschleunigt und es verringert sich
somit die Eindringtiefe in Schiittung

« die KorngréRe des Festoffkontaktes Absolyt” hat im untersuchten Bereich (2-10 mm)
einen vernachlassigbaren Einfluld auf den Schadstoffabbau

» weitere gasformige Abgasinhatsstoffe (Schwefeldioxid, Stickoxide) sowie die
Abgasfeuchte bewirken eine Veranderung des A bbaumechanismus

* beim Abbau von Toluol entstehen organische Zwischenprodukte

e die Entstehung von Kohlenmonoxid als Reaktionsprodukt kann nicht verhindert werden

Die Tatsache, da3 sich schwerflichtige Zwischenprodukte des Toluolabbaus und
Kohlenmonoxid bilden hat, wesentliche Auswirkungen auf den praktischen Einsatz des
Verfahrens. Die organischen Abbauprodukte fiihren zur Deaktivierung der Feststoffoberflache
und daraus resultierend zu einer Verminderung der Abbauleistung, was im praktischen Betrieb
eine Verringerung der Standzeit der Schittung zur Folge hat. Hinsichtlich der Kohlen-
monoxidemission mul3 gepriift werden, ob eine Nachbehandlung mit einem CO-Katalysator

notwendig und wirtschaftlich vertretbar ist.

In diesem Zusammenhang ist zu beriicksichtigen, dal3 bel der Behandlung von hochtoxischen
Schadstoffen wie Dioxinen und Furanen, auf welche in dem folgendem Kapitel eingegangen
wird, vorrangig eine Minderung des Toxizitatspotentials angestrebt wird. Fir diese
Problematik ist die Totaloxidation nicht zwingend erforderlich und daher von untergeordneter

Bedeutung.
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10 Abbau von Dioxinen und Furanen in Einascherungsanlagen

10.1 Einfuhrung

Grundsétzlich sind die Untersuchungen zur Reaktionskinetik von Toluol mit Ozon auf
Dioxine und Furane (PCDD/F) nicht Ubertragbar. Jedoch kann bei der Verwendung des
gleichen Feststoffkontaktes davon ausgegangen werden, dal3 die Zerfallsreaktion von Ozon
und somit die Freisetzung des aktiven Sauerstoffatoms O bei gleichen Reaktionsbedingungen
unverandert ablauft. Mit diesem Hintergrund und der Zielvorgabe am Beispiel des
Krematoriums Halle/S. eine neue Minderungstechnik fir PCDD/F bereitzustellen, wurden
verschiedene Verfahrenskonzeptionen der heterogen-katalytischen Oxidation mit Ozon unter

realen Betriebsbedingungen untersucht.

Gesetzliche Grundlagen

In der Bundesrepublik Deutschland wurden Vorgaben zur Begrenzung der Emissionen aus
Einascherungsanlagen im Zusammenhang mit der Verdffentlichung der VDI-Richtlinie 3891
Im August 1992 aufgezeigt. 1993 hat der Gesetzgeber eine immissionsschutz-rechtliche
Genehmigung geméld 84 des Bundesimmissionsschutzgesetzes in Verbindung mit der
4. BlmSchV [53] fur die Errichtung und den Betrieb einer Eindscherungsanlage verordnet.
Seitens der Genehmigungsbehdrden wurden insbesondere bei der Festlegung von Emissions-
grenzwerten in der Folgezeit unterschiedliche Standards (z.B. Anforderungen nach VDI 3891,
17. BImSchV [54]) zugrunde gelegt. Seit Mé&rz 1997 liegt eine bundesweit einheitliche
Verordnung Uber Anlagen zur Feuerbestattung (27. BImSchV) [55] vor. Nach 84 dieser Ver-
ordnung dirfen Einascherungsanlagen nur so betrieben werden, dal3 Emissionen von Kohlen-
monoxid 50 mg/m® und die Emissionen an Gesamtstaub 10 mg/m® nicht tberschreiten. Fiir
organische Stoffe, angegeben as Gesamtkohlenstoff, gilt ein Emissionsgrenzwert von
20 mg/m®. Speziell die Emissionen von den in Anhang 2 der 27. BImSchV genannten
PCDD/F, angegeben als Summenwert, diirfen den Emissionsgrenzwert von 0,1 ng/m® nicht
uberschreiten (vgl. Tabelle 10.1).

Tabelle 10.1 Emissionsgrenzwerte fir Krematorien (Stundenmittelwerte)

Abgaskomponente 27. BImSchV [mg/m?]
Gesamtstaub 10

K ohlenmonoxid (CO) 50
Organische Stoffe (als Gesamt-C) 20
PCDD/F(angegeben als Summenwert) 0,1 ng/m*TE
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10.2 Stand der Technik in Krematorien

Die folgenden Ausfuhrungen sind im wesentlichen das Ergebnis einer durchgeftihrten
Umfrage [56] (Stand vom 15.12.1998) unter allen Krematoriumsbetreibern in Deutschland.

Ofentechnik
Die in Deutschland geldufigen Ofensysteme zur Einéscherung lassen sich grundsétzlich zwei
verschiedenen Bauformen (Etagenofen, Flachbettoffen) zuordnen. Beide Ofentypen sind

jewellsin drel Brennzonen (Hauptbrenn-, Ausbrenn-, Nachbrennraum) aufgeteilt [51].

Jede Brennkammer ist mit einem Brenner (1) bestiickt, der jeweils Gber eine vorgegebene
Temperaturregelung zu- bzw. abgeschaltet wird (vgl. Bild 10.1). Die Beschickung und der
eigentliche Einascherungsvorgang erfolgt im Hauptbrennraum (2). Der Ausbrennraum (3)
dient zur Mineraliserung der Asche. Fir die Gewahrleistung eines moglichst vollstandigen
Ausbrandes werden die Rauchgase bel Temperaturen oberhalb von 850 °C durch einen
Nachbrennraum (4) geleitet. Bei Etagendfen befinden sich unterhalb der Sargauflage zwei
oder mehrere hitzebesténdige, drehbar gelagerte Platten (6). Der Bereich zwischen den
Drehplatten bildet die Ausbrennzone. Wahrend des Ein&scherungsbetriebs falt die
entstehende Asche auf die obere Drehplatte. Diese wird nach Prozef3ende gedreht, so dald die
Asche auf die darunter liegende Drehplatte gelangt. Das Betétigen der Drehplatte und ggf.
weiterer Ascheroste erfolgt nach festgelegten Zeitabstanden. Auf diese Weise wird die Asche

sukzessive zur Ascheentnahme (7) befordert.

Etagenofen Flachbettofen

e ﬁz/&l ]

-
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Bild 10.1 Ofenbauformen in Eindscherungsanlagen [56, 57]
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Bedingt durch den zonalen Aufbau der Etagentfen kann eine neue Beschickung des

Hauptbrennraums jeweils nach dem Drehen der oberen Drehplatte erfolgen.

Flachbettéfen zeichnen sich durch die Verwendung eines geschlossenen Bodens als
Sargauflagefléche aus. Die Aschenreste des Hauptbrennraums werden mittels Schieber der
Ausbrennzone zugefihrt. In Analogie zum Etagenofen wird der Ausbrennraum durch zwel
schlief3ende Drehplatten begrenzt. Ein Vorzug der Flachbettéfen gegeniiber den Etagentfen
besteht im geringeren Platzbedarf.

Rauchgasr ei nigungstechnik

Bel Eindscherungsanlagen, welche nur Uber eine Minderung staubférmiger Emissionen
verflgen, ist ein zweistufiges Entstaubungsverfahren (bestehend aus Zyklon und Gewebe-
filter) am gebréuchlichsten (Bild 10.2). Die Verwendung eines Zyklons as Vorabscheider
beruht im wesentlichen auf sicherheitstechnischen Uberlegungen und stellt eine Schutz-
mal3nahme zur Verhinderung von Branden der textilen Filtermedien durch Funkenflug dar.

Ofen Kaltluft Saugzug Schornstein

%3]

RauchgaskUhlung  Gewebefilter

LK@@MJ :>©:>ﬂ
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Bild 10.2 Verfahrenskombinationen zur Minderung staubformiger Emissionen in Krematorien [56, 57]
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Effiziente Technologien zur Staubabscheidung sind in Krematorien seit langerem Stand der
Technik. Hier ist das eigentliche Problem weniger die Einhaltung des zuléssigen
Reingasstaubgehal tes von 10 mg/m?, sondern vielmehr die Handhabung und Verbringung der
abgeschiedenen Flugstdube. Nach dem Stand der Ofentechnik kdnnen die Emissionswerte
nach der 27.BImSchV fur Kohlenmonoxid und organische Stoffe i.d.R. durch
feuerungstechnische Malinahmen unterschritten werden. Eine Erweiterung der Rauchgas-

reinigungstechnik zielt daher vordergiindig auf eine Begrenzung der PCDD/F-Emissionen ab.

PCDD/F kénnen im Rauchgasstrom sowohl gasformig als auch an Flugstaub gebunden
auftreten. Partikelgebundene PCDD/F lassen sich mit filternden Abscheidern vom Rauchgas-
strom abtrennen. Weltergehende Rauchgasreinigungstechniken dienen zur Enfernung
gasformiger PCDD/F-Verbindungen. Bei der Wahl und Dimensionierung des
Rauchgasreinigungsverfahrens ist somit das Verhdltnis von partikelgebundenen zu
gasformigen PCDD/F von entscheidender Bedeutung. Letzteres héangt unmittelbar vom
Kohlenstoffgehalt des Flugstaubes und dementsprechend von der Ausbrandqualitét des Ofens
ab. Tendenziell erhoht sich der Anteil der partikelgebundenen PCDD/F mit zunehmendem
Kohlenstoffgehalt der Flugasche [58]. Bei einem C-Gehalt der Flugstaube oberhalb von 1%
lassen sich bereits mit einem Gewebefilter als einzige Rauchgasreinigungsstufe sehr gute
PCDD/F-Abscheidegrade erreichen [59]. Beim Durchstromen der anfiltrierten Staubschicht
gelingt unter diesen Bedingungen abgesehen von einer wirksamen Partikelabscheidung auch
eine gute adsorptive Reinigung gasformiger PCDD/F [60]. Ausgehend von dieser Erkenntnis
werden PCDD/F-Einzelmessungen an Einascherungsanlagen erklérbar, die darauf hindeuten,
dal? der vorgeschriebene Emissions-grenzwert nach 27. BImSchV alein in Verbindung mit
einem Gewebefilter unterschritten werden kann. Die in der Literatur verdffentlichten
Mel3ergebnisse [61-67] konnen dagegen fiur die Notwendigkeit zusdtzlicher Minderungs-
mal3nahmen zur sicheren Einhaltung des Grenzwertes gewertet werden.

Im Krematoriumsbereich werden zur Minderung der PCDD/F-Emissionen Uberwiegend
Adsorptionsverfahren und Katalysatortechniken eingesetzt. Bei den Adsorptionsverfahren
kommen sowohl Flugstrom- als auch Festbettadsorber zur Anwendung. Als Adsorptionsmittel
wird bei beiden Filtertypen eine breite Palette an Substanzen, wie z.B. Herdofenkoks,
Aktivkohle oder Gemische von Kohle/Koks mit kalkhaltigen Produkten, benutzt.

Beim Fugstromverfahren wird ein feinpulveriges Sorptionsmittel in den Rauchgasstrom

eingedist und zusammen mit der Flugasche in einem nachgeschalteten Gewebefilter
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abgeschieden. Der vergleichsweise geringe apparative Aufwand begiinstigt den Einsatz des

Flugstromverfahrens, insbesondere bel Eindscherungsanlagen mit geringen freien Baufl&chen.

Die grole Pufferkapazitédt gegenlber Schadstoffspitzen und die geringe Empfindlichkeit
gegeniber Lastschwankungen sind Argumente fur die Verwendung von Festbettadsorbern.
Bel den ausgefiihrten Anlagen erfolgt die Einbindung sowohl vor als auch hinter der Ent-
staubungsstufe. Der Vorteill beim Betrieb mit staubbeladenem Abgas ist die kombinierte
Abscheidung von Partikeln und gasférmigen Schadstoffen. Diese Variante ist mit einem
erhdhten Bedarf an Schittschichtmaterialien verbunden. Aufgrund der Einlagerung von
abgeschiedenen Flugaschepartikeln steigt der Druckverlust mit fortschreitender Betriebszeit
an, so dal3 nach Erreichen eines zuléssigen, maximalen Druckverlustes die staubeladene
Filterschicht abgelassen und durch die entsprechende Menge Frischmaterial ersetzt wird.
Durch eine vorgeschaltete Staubabscheidung wird das Festbett deutlich entlastet, so dal? bei
einer Befullung Standzeiten von mehr als einem Jahr erreichbar sind [62].

Grundsétzlich erfolgt bei den Adsorptionstechniken keine echte Minderung der PCDD/F-
Fracht, sondern lediglich eine Schadstoffakkumulation. Hierbei handelt es sich um
entsorgungspflichtige Abfdle, die gemal3 einschlégiger Erlasse der Lander in vielen Féllen
auf einer Untertagedeponie zu verbringen sind [67]. Bel Neuplanungen von Krematorien, die
I.a keinen bauseitigen Beschrankungen hinsichtlich Raumangebot unterliegen, geht der Trend
daher zu Katalysatortechniken, die einen rickstandsfreien PCDD/F-Abbau erreichen kdnnen.

Zur Erzielung moglichst hoher Katalysatorstandzeiten bedarf es einer Vorentstaubung des
Rauchgasstromes. Der Arbeitsbereich der Katalysatoren liegt oberhalb von 250 °C und
dementsprechend Uber der zuldssigen Betriebstemperatur fir Gewebefilter. Der Einsatz von
Hell3gasfiltern (Entstaubung bei Temperaturen oberhalb von 300 - 450 °C) war in der
Vergangenheit haufiger mit Betriebsstorungen verbunden, so dal3 die Verbreitung derartiger
Filtersysteme riickl&ufig ist. Bekannt sind weiterhin Ausfihrungen, bei denen der Katalysator
mit staubbeladenem Abgas durchstromt wird [68]. Der Katalysatoreinbau erfolgt zwischen
zwei Warmetauschergruppen (vgl. Bild 10.3). In den beiden Kuhlstufen werden die
Rauchgase zunédchst auf Katalysator-Betriebstemperaturen von 280-320 °C und anschlief3end
bis unterhalb der =zuldssigen Eintrittstemperatur (< 200 °C) des nachgeschalteten
Gewebefilters gekuhlt. Bel dieser Schaltungsvariante konnen allerdings Betriebsprobleme
durch Verstopfungen/Verklebungen sowie ein erhdhter Aktivitétsverlust und Verschleil3 des

Katalysators nicht ausgeschl ossen werden.
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Bild 10.3 Praktizierte Konzepte fir den Einsatz von Katalysatoren in Krematorien [56, 57]

In aternativen Konzepten werden Nal3wéscher zur Vorabscheidung der Flugasche eingesetzt.
Beim praktischen Betrieb erfolgt durch den Wassereintrag eine schockartige Abkihlung des
Rauchgases (Quenching) auf Temperaturen unterhalb 200 °C, so dal3 die Verweilzeit der
Rauchgase im kritischen Temperaturbereich (von 200-400 °C fir die Bildung von PCDD/F)
kurz gestaltet werden kann. Das abgekihlte Rauchgas wird vor Eintritt in den Katalysator
uber Warmetausch mittels der freigesetzten Prozel3wérme wieder aufgeheizt. Dieses Prinzip

liegt auch den Anlagenkonzepten mit vorgeschaltetem Gewebefilter zugrunde.

Zu weiteren Verfahrensalternativen gehort beispielsweise, dal} der Ausbrand durch
Brennluftanreicherung mit Sauerstoff und Rauchgasrezirkulation verbessert wird [69].
Hierdurch reduziert sich die Rauchgasmenge und daraus folgend die erforderliche Grof3e der
Rauchgasreinigungsanlage.

Einen Vergleich der verschiedenen angewendeten PCDD/F-Minderungstechniken in
Krematorien gibt Tabelle 10.2. Die erzielten Reinigungsleistungen verdeutlichen, dal3 fur die
Problematik der PCDD/F-Abscheidung aus Rauchgasen von Eindscherungsanlagen

verschiedene Verfahren mit vielféatigen Schaltungsvarianten zur Verfligung stehen.

Tabelle 10.2 Reinigungsleistungen von PCDD/F-Minderungstechniken fur Abgase aus Eindscherungsanlagen

Verfahren PC[[r)l;)/_ll_:EI/?rﬁgl]gas PCR}[;/_I;EF;?1 3r}gas Mi n[do/eo]rung
HeiRgasfilter/K atalysator [65] 0,28-3,91 0,07-0,32 56-95
Gewebefilter/K atal ysator [68] 7,3-84 0,025-0,032 > 99,5
Katalysator/Gewebefillter [68] 0,288 0,063 78,1
Gewebefilter/Festbettfilter [62] - << 0,1 -
Zyklon/Flugstromverfahren mit Gewebefilter [67] ca 10 0,002-0,032 > 96,0
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10.3 Charakterisierung der Dioxine und Furane

Stoffeigenschaften

PCDD/F sind aufgrund ihrer hohen Toxizité und der daraus folgenden hohen Umwelt-
relevanz in der Vergangenheit intensiv untersucht worden. Der Entstehung nach sind sie
ausschliefdlich anthropogener Herkunft zu zuordnen. PCDD/F sind Verbindungsklassen, bei
denen es sich um chlorierte, tricyclische, aromatische Ether handelt. Die Grundstruktur sind
zwei Benzolringe, die mit einem (PCDF) bzw. zwei (PCDD) Sauerstoffatomen verbunden
sind (Bild 10.4). Die jeweils acht Wasserstoffatome konnen hierbei teilweise oder vollsténdig
durch Chlor ersetzt sein.

9 1 9 1
8 O 2 8 @ @ 2
7 e} 3 7 e} 3
6 4 6 4
Polychlorierte Dibenzodioxine (PCDD) Polychlorierte Dibenzofurane (PCDF)

Bild 10.4 Chemische Grundstruktur der Dioxine und Furane

Fir die Darstellung der PCDD/F-Stoffgruppen wird eine Einteilung nach Homologen,
Isomeren und Kongeneren genutzt. Hierbel sind Kongenere die Substanzen aus einer
chemischen Verbindungsklasse. Homologe der PCDD/F sind die Kongenere einer
Verbindungsklasse, welche die gleiche Anzahl an Chloratomen aufweisen. Die Substanzen,
die zu einer Homol ogengruppe gehodren, werden als Isomere bezeichnet. Theoretisch denkbar

sind 75 Chlordibenzodioxine-Isomere und 135 Chlordibenzofuran-lsomere.

Chemisch-physikalische Eigenschaften [70, 71]

PCDD/F weisen eine hohe Lipophilie auf, verbunden mit einer schnellen Resorption und
Distribution in Organismen. Sie sind gering wasserléslich, wobel Furane eine bessere
Lodlichkeit as Dioxine aufweisen. Weiterhin besitzen sie chemisch inertes Verhalten
gegentber Sauren und Laugen. Dartiber hinaus sind die PCDD/F-Verbindungen durch eine
relativ hohe Persistenz gekennzeichnet. Die Zunahme der chemischen Stabilitdt und des
lipophilen Verhaltens steigen mit dem Haloginierungsgrad der einzelnen Substanzen.
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PCDD/F-Bildungsmechanismen

Fir die PCDD/F-Bildung aus Verbrennungsprozessen sind derzeit folgende Wege bekannt:

» De-novo-Synthese [72]: Entstehung von PCDD/F aus organischem, nichtchloriertem
Kohlenstoff in Gegenwart einer Chlorquelle sowie geeigneten Metallkatalysatoren (z.B.
Kupfer) in Flugstauben von Verbrennungsanlagen bei Anwesenheit von Sauerstoff

e Precursor-Synthese [73, 74]: Bildung von PCDD/F aus chlorierten Vorlauferver-
bindungen, sogenannte Precursors (z.B. Chlorphenole), Uber homogene Gasphasen-
reaktionen

» Bildung von PCDD/F durch elektrische Einflisse in Elektrofiltern [75]

Bel diesen Bildungsmechanismen besitzen die Synthesen an Staubpartikeln ein wesentlich
hoheres Bildungspotential gegentiber der Bildung in der homogenen Gasphase. Grund hierfur
sind heterogene Oberflachenreaktionen an den Rauchgaspartikeln [76, 77].

PCDD/F-Emissionsminderungsmal3nahmen [ 78-82]

Neben den Sekunddrmaldnahmen der Abgasreinigung sind folgende prinzipielle

Maglichkeiten zur Vermeidung bzw. Minderung von PCDD/F-Emissionen realisierbar:

+ Einsatzstoffbezogene Primarmalnahmen: Uberwachung des Inputs von Verbrennungs-

anlagen (Verzicht, Ausschlufd oder Reduzierung von chlorhaltigen Einsatzstoffen)

» Prozefdtechnische Mal3nahmen: Optimierung der Feuerungstechnik (hohe Temperatur,

Verweilzeit, kein zu hoher Luftlberschull etc.)

e Dioxinminderung im Abgasweg: Zugabe von Inhibitoren (z.B. Amine oder Aminosalze)

oder eine Verwendung von Heil3gasentstaubern

Einsatzstoffbezogene Primé&rmal3nahmen bel  Einascherungsprozessen beziehen sich
ausschliefdlich auf Eindscherungsbegleitstoffe (z.B. Sarg). Derartige Festlegungen sind in der
VDI 3891 [51] vorgegeben sowie Bestandteil entsprechender Leitlinien des Bundesverbandes
Sargindustrie e.V. [83-85]. Uber die Wirkung einzelner Bestandteile des Inputs auf das
Ausmal der PCDD/F-Emissionen liegen zur Zeit nur wenige Untersuchungen vor [86].
Speziell fur einen Krematoriumsbetrieb sind in [78] Emissionswerte mit und ohne

Beschrénkung der Einsatzstoffe aufgezeigt.
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10.4 Aufbau und Betriebsverhalten der Anlagen

Die Durchfihrung der Untersuchungen zum Abbauverhalten von PCDD/F wurde durch die
Kooperation mit dem Gemeinniitzigen Feuerbestattungsverein eV. Halle/S. ermoglicht. Im
Krematorium Halle/S. sind 1992 zwei Eindscherungsanlagen (Ofenlinie 1 und 2) in Betrieb
genommen worden. Jede Eindscherungsanlage bestent aus einem Etagenofen mit
Umlenkabscheider fir Grobstaub und dem Rekuperatur zur Luftvorwé&rmung, einem Abgas-
Warmetauscher, einem Multizyklon, einem Gewebefilter, Geblase und Schornstein. Bild 10.5

zeigt den Aufbau der Anlagen mit den wesentlichen Betriebsparametern.
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Bild 10.5 Anlagenschema der Ofenlinie 1 bzw. 2 (Fa. Dr. Richter GmbH) im Krematorium Halle [57]

Die Rauchgase durchstromen zundchst die Nachbrennkammer und gelangen lber einen
Umlenkabscheider in den Rekuperator. Diese Baugruppen sind integraler Bestandteil des
Ofens. Anschlief3end wird das Abgas in einem Wérmetauscher auf ca. 150 °C abgekihlt. Die
dem Abgas entzogene Warme wird in einem Ruckkuhlwerk an die Umgebungsl uft abgefihrt.



Abbau von Dioxinen und Furanen in Eindscherungsanl agen 64

Der Abgasvolumenstrom wird Uber eine Klappe geregelt, die sich kurz vor dem Sauggeblase
befindet. Die Rauchgasreinigungsanlage besteht aus einem Multizyklon zur Vorabscheidung
von Staub und einem nachgeschalteten Gewebefilter. Die abgeschiedenen Staube werden in
Sammel behélter abgelassen und entsorgt.

1996 erfolgte eine Erweiterung mit einem dritten Etagenofen (Ofenlinie 3). Der Aufbau ist
schematisch in Bild 10.6 dargestellt.
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Bild 10.6 Ofenlinie 3 im Krematorium Halle (Fa. IFZW Zwickau) [57]

Die Rauchgasreinigungstechnik dieser Anlage setzt sich aus den Komponenten Sorptionsfilter
und Gewebefilter zusammen. Der Sorptionsfilter wird als Festbettreaktor bei einer Filter-
eintrittstemperatur zwischen 160-220°C betrieben. Uber eine Bypafileitung kann wahlweise
ein zusatzlicher Sorptionsfilter in die Rauchgasreinigungslinie eingebunden werden. Das
gewdhite Verfahrenskonzept basiert auf den im Genehmigungsbescheid festgelegten
Emissionsanforderungen nach VDI 3891 (vgl. Tabelle 1.1) bzgl. CO, Cyes, Gesamtstaub sowie
den sauren Gasen HCI und HF. Grenzwerte fir den Gehalt an PCDD/F im Abgas wurden
nicht festgelegt.

Die vorliegenden Untersuchungen wurden an den Ofenlinien 2 und 3 durchgefihrt.
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Zur Charakterisierung des Prozef3verhaltens ist der Temperaturverlauf von besonderer
Bedeutung. Eine indirekte Beeinflussung des Temperaturverlaufs findet durch die Festlegung
des Programmablaufs der zeitgesteuerten Brennluftmenge statt. Aus Sicherheitsgrinden wird
bei Uberschreitung der zuldssigen Ofenbetriebstemperatur (1500°C im Nachbrennraum) die
Brennluftzufuhr eingestellt. Nachgeschaltete Aggregate werden bei Ubertemperaturen um-
fahren. Das zeitliche Verhalten der Betriebstemperaturen ist in Bild 10.7 dargestellt.
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Bild 10.7 Zeitliches Verhalten der Temperatur bei einer Eindscherung (Ofenlinie 3) [57]

Auffallig sind sehr starke Temperaturschwankungen. Dies trifft auf den einzelnen
Einascherungsprozef3 as auch bei der Betrachtung mehrerer Eindscherungszyklen zu.
Vergleichende Messungen haben ergeben, dal3 die Temperatur am Eintritt des Sorptionsfilters
einer Schwankungsbreite von 190°C + 60°C unterliegt.

Eine weitere relevante Einflul3grofRe auf die Rauchgasreinigungstechnik ist die Rauchgas-
feuchte. Die Feuchte weist in Analogie zum Temperaturverlauf ausgepragte Spitzen auf.

Waéahrend des Betriebs variieren die Werte in einem Bereich von etwa 4-16 Vol %.

In Bild 10.8 ist der typische Verlauf der Stromungsgeschwindigkeit des Rauchgases wahrend
eines Einascherungsvorgangs  aufgezeigt. Die Geschwindigkeit des durchgesetzten
Rauchgasstroms liegt im Minimum bel etwa 2,5 m/h und maximal bei ca. 18 m/h. Die hohe
Geschwindigkeit zum Einascherungsbeginn ist darin begrindet, dal3 wahrend des
Beschickungsvorganges die Unterdruckklappe gedffnet und der Abgasventilator auf volle
Leistung gefahren wird.
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Bild 10.8 Abgasgeschwindigkeit als Funktion der Eindscherungszeit [57]

Fir die Freisetzung partikelformiger Emissionen ist festzustellen,. dal3 vorwiegend in den
ersten 20 Minuten der Eindscherung eine verstarkte Staubfreisetzung stattfindet.
Durchschnittlich ergibt sich fir die Dauer einer Eindscherung von 60 Minuten eine
Staubkonzentration von 15 bis 20 mg/m®. Im ersten Drittel des Einascherungsprozesses
Ubersteigen die Rohgas-Staubkonzentrationen diesen Durchschnittswert um einen Faktor 2, so
dal? die Abscheidetechnik in diesem Zeitabschnitt einer viel hheren Belastung ausgesetzt ist.

Unter Berticksichtigung eines Abgasvolumenstroms von 1700 bis 2000 Nm*h betragt der
Staubmassenstrom 30 bis 40 g/h. Weiterhin ist bekannt, dal3 bereits im Ofen, Warmetauscher
und den zugehtrigen Rohrleitungen eine Staubabscheidung erfolgt. Bei der wochentlichen
Reinigung des Umlenkabscheiders féllt eine Menge von ca. 10 kg an. Bel einer Anzahl von 70
Eindscherungen pro Woche entspricht dies einer zusétzlichen Staubmenge von etwa 140 g je

Einéscherung.

Technol ogisch begriindet miissen bei den Betriebsversuchen an den Einascherungsanlagen die
auftretenden Schwankungen der Abgasrandbedingungen sowie Schadstoffbelastungen in Kauf
genommen werden. Selbst mit einer aufwendigen Ermittlung der Abgasrandbedingungen
lassen sich demzufolge die verschiedenen Einflu3gréf3en nur in ihrer Gesamtwirkung

erfassen.

Neben den staubformigen Emissionen stellen CO/CO,, SO,, HCL und Schwermetalle weitere
signifikante Bestandteile des Rauchgases von Einascherungsanlagen dar. Da diese Parameter

nicht Gegenstand der vorliegenden Untersuchungen waren, sollen diese nur erwdhnt sein.
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10.5 Mefdtechnik und Analyseverfahren zur PCDD/F-Bestimmung

Nach Anhang Il der 27. BImSchV betragt die Probenahmezeit fir eine Emissionsmessung zur
Bestimmung der Massenkonzentration von Dioxinen und Furanen mindestens 6 Stunden,
wobel die Probenahme ab Beginn einer Einascherung erfolgt. Pausenzeiten zwischen jewells
zwel Einascherungen bleiben unberticksichtigt. Fur die im Anhang Il genannten Dioxine und
Furane soll die Nachweisgrenze des eingesetzten Analyseverfahrens nicht iiber 0,005 ng/m®
Abgas liegen. Die Bestimmung der Massenkonzentrationen erfolgt nach der Européischen
Norm DIN EN 1948-1:1996 [87], sowie unter Beachtung der gesetzlichen Regeln der
27.BImSchV. Die Norm DIN EN 1948-1:1996 ist fur die Messung von PCDD/F-
Emissionskonzentrationen von stationaren Quellen im Bereich von 0,1 ng internationales
Toxizitatsaquivalent (I-TEQ/m®) konzipiert. Es besteht die Méglichkeit, zwischen folgenden
drei Verfahren zu wahlen:

* Filter/KUhler-Methode
e Verdinnungsmethode oder

e gekihltes-Abbsaugrohr-Methode.

Bei den durchgefiihrten Untersuchungen fand das Verfahren des gekuhlten Absaugrohres der
Fa. Gothe Anwendung. Ein Aufbau dieser Probenahmeeinrichtung ist im Bild 10.9 dargestellt.

.
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2 Gekihltes Absaugrohr 4 g;_

3 Kondensatgefsl H{

4 Waschflasche c !

5 Kiihlgefa fir Waschflasche JJ

6  Filterkammer mit PU-Schaum und Filter L2

Bild 10.9 Aufbau der PCDD/F-Probenahmeapparatur [88]
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Bel der Probenahme wird ein Teilstrom des Rauchgases gemald VDI-Richtlinie 2066, Bl.1
[89] und VDI-Richtlinie 3499, BI.3 [90] isokinetisch durch ein wassergekihltes Absaugrohr
mit Glasinnenrohr abgesaugt und anschlief3end Uber einen mit Wasser betriebenen Kihler
geleitet. Dieser Kondensationsstufe ist eine Gaswaschflasche mit organischem Losemittel
(z.B. Ethylen-Glykol) und ein Adsorbens-Filter-Modul nachgeschaltet. Letzteres besteht aus
zwei Filterkammern mit PU-Schaum, die durch einén Planfilter getrennt sind. Alle mit dem
Rauchgas in Bertihrung kommenden Teile sind entweder aus Glas oder Titan gefertigt. Die

Probenahmeapparatur ist fir einen Durchsatz im Bereich von 0,5-2,5 m*/h validiert.

Vor der Probenahme wurden Gaswaschflasche und Planfilter mit *3C;,-markierten PCDD/F-
Standards dotiert. Bel der Analyse dient die Wiederfindung des eingesetzten Standards zur
Bewertung der Qualitdt der Probenahme. Samtliche abgasfihrenden Teile missen nach
Beendigung der Probenahme nacheinander mit Aceton und dann mit Toluol gespult werden.
Spuillésung, Filtergehduse und der Inhalt der Sammelgefélie gelangen zur Probenaufarbeitung

und —analyse ins Labor.

Die analytische Bestimmung auf PCDD/F erfolgte durch die Gesellschaft fir Arbeitsplatz-
und Umweltanalytik mbH Wittenberg. Bel der Aufarbeitung der zu untersuchenden Proben
wurde zur Bestimmung der Trockensubstanz ein geringer Anteil des Materials gemal3 DIN
38414-S2 bei 105°C getrocknet und anschlief?end verworfen. Die Proben wurden 16 h mit
Toluol im Soxhlet extrahiert und mit den entsprechenden *C,,-markierten PCDD/F (ale
2378-Kongenere der zu analysierenden Homologengruppen) versetzt. Nach sdulenchromato-
grafischer Reinigung wurde vor der HRGC/MS-Analyse die Probe mit **Cs-1234-TetraCDD
versetzt, um die Wiederfindungsraten der vorher eingesetzten 18¢,,-markierten PCDD/F-
Standards bestimmen zu kdnnen. Aus der Literatur ist bekannt, dal3 sich 12378- und 12348-
PentaCDF sowie die 123478- und 123479-HexaCDF an der eingesetzten Kapillare (SP 2331)
des Gasgromatographen (HP 5890 I1) als GC-Phase nicht trennen lassen. Deshab werden die
entsprechenden Summenwerte angegeben, die as Maximalwerte der Kongeneren mit 2378-
Cl-Substitutionsmuster anzusehen sind.

Eine PCDD/F-Probenbestimmung schliefdt die Ermittlung der 10 Homologengruppen sowie
die 17 nach der 27.BImSchV zu bestimmenden Kongenere ein. Zur vergleichenden
Quantifizierung des toxischen Potentials der nur in Mischungen vorkommenden PCDD/F
wurden verschiedene Systeme von sogenannten Toxizitétsdquivalentfaktoren eingefihrt.
Diese Systeme beschreiben die relative Toxizitét der 17 Kongenere der PCDD/F mit 2378-
Substitution. In der vorliegenden Arbeit wird ausschlief3ich das 1988 vom NATO-Committee
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on the Challenges of the Modern Society (NATO-CCMS) vorgeschlagene internationale
Aquivalenzsystem verwendet. Das System beschreibt die relative Toxizitat eines Kongeners
zum 2,3,7,8-Tetrachlordibenzodioxin, dem ein Aquivalentfaktor von 1 zugewiesen wird. Bei
der Bestimmung der Massenkonzentration von PCDD/F werden die jeweiligen Mel3werte der
17 Kongenere mit den in Tabelle 4.1 angegebenen Toxizitétsaquivalentfaktoren (, TEF")
multipliziert und anschlief3end addiert:

I-TEQ = Y (TER), x ¢ (Gl. 10.1)

I-TEQ - internationales Toxizitétsaquivalent

TEF - Toxizitatsaquivalentfaktor des Kongenersi

o - analytisch vorliegende Konzentration des Kongeners i

Die Summe wird as ,toxisches Aquivalent (,TE*, bzw. ,I-TEQ") bezeichnet. Unter
Anwendung dieses Systems ist ersichtlich, dal® die niedrig chlorierten PCDD/F eine
entscheidende Auswirkung auf das toxische Gesamtpotential der 17 Kongenere der PCDD/F
mit 2378-Substitution haben, da diese bezogen auf die hoher chlorierten PCDD/F relativ
grolere Toxizitatsaguivalentfaktoren haben.

Tabelle 10.3 Kongenere und Aquivalentfaktoren fir PCDD/F-Bestimmung nach 27.BImSchV

Kongener PCDD nach 27. BImSchV TEF| Kongener PCDF nach 27. BImSchV | TEF

2,3,7,8-Tetrachlordibenzodioxin (TCDD) 1| 2,3,7,8-Tetrachlordibenzofuran (TCDF) 0,1
1,2,3,7,8-Pentachlordibenzodioxin (PeCDD) 0,5 | 2,3,4,7,8-Pentachl ordibenzofuran (PeCDF) 0,5
1,2,3,4,7,8-Hexachl ordibenzodioxin (HxCDD) 0,11 1,2,3,7,8-Pentachlordibenzofuran (PeCDF) 0,05
1,2,3,7,8,9-Hexachl ordibenzodioxin (HxCDD) 0,11 1,2,3,4,7,8-Hexachlordibenzofuran (HXCDF) 0,1
1,2,3,6,7,8-Hexachl ordibenzodioxin (HxCDD) 0,1 1,2,3,7,8,9-Hexachlordibenzofuran (HXCDF) 0,1
1,2,3,4,6,7,8 Heptachl ordibenzodioxin (HpCDD) 0,01 1,2,3,6,7,8-Hexachl ordibenzofuran (HXCDF) 01
Octachlordibenzodioxin (OCDD) 0,001 | 2,3,4,6,7,8-Hexachl ordibenzofuran (HXCDF) 0,1

1,2,3,4,6,7,8-Heptachl ordibenzofuran (HpCDF) 0,01

1,2,3,4,7,8,9-Heptachl ordibenzofuran (HpCDF) 0,01

Octachlordibenzofuran (OCDF) 0,001

In Bezug auf ihre toxikologische Relevanz wird neben dem 2378-TCDD mit einem TEF = 1
den Kongeneren 12378-PentaCDD und 23478-PentaCDF besonderes Gewicht belgemessen.
Gegenuber dem Summenwert |-TEQ liefert die Vertellung der Kongenere einen
stoffspezifischen Informationsgehalt. Eine weitere Klarung des Abbauverhaltens folgt aus der
Ermittlung der relativen Homologenverteilung, d.h. der Anteil einer Homologengruppe

bezogen auf die Gesamtmenge aler Dioxine und Furane.
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10.6 Untersuchungen zum Abbau von PCDD/F durch Oxidation mit Ozon

Unter Ausnutzung der vorhandenen Anlagentechnik im Krematorium Halle/S. wurde bei der
verfahrenstechnischen Umsetzung das Prinzip des Festbettverfahren mit der zusétzlichen
Einspeisung von Ozon konzipiert. Unter Verwendung der vorhandenen Anlagenkomponenten
beschrankte sich der apparative Mehraufwand auf die Bereitstellung einer
Ozonerzeugeranlage (Bild 10.10). Hieraus ergibt sich die Moglichkeit des Einsatzes von
einfacher und platzsparender Technik, die bei Modernisierungsmal3nahmen bestehender

Anlagen mit integrierten Festbettfiltern eine Nutzung der bestehenden Technik ermdglicht.

b d

Bild 10.10 Ozonerzeugeranlage im Krematorium Halle/S (Hersteller: Fa. Argentox Ozone Technology)
Weitere Modifikationen mufdten hinsichtlich der einzusetzenden Feststoffmaterialien realisiert
werden. Durch positive Ergebnisse aus Vorversuchen zum Abbau von PCDD/F und dem
Bestreben, einen neuen Verfahrensansatz gegentiber den bekannten Katalysatortechniken
aufzuzeigen, wurde die Mdoglichkeit einer Verwendung des mineralischen Kalzium-

silikathydrates Absolyt™ in Betracht gezogen.

Die grofdtechnischen Betriebsversuche wurden an dem Festbettreaktor der Ofenlinie 3
durchgefiihrt. Dieser hat eine Querschnittsflache von 2,85 m® Die effektive Hohe der
Schittung betrégt ca. 1,6 m. Beim Betrieb des Schittschichtreaktors wird das Festbett von
unten nach oben durchstrémt. Innerhalb des quadratischen Reaktorgehaduses befinden sich ein
Stromungsgleichrichter, ein mechanischer Flllstandsmesser sowie Verstrebungen zur
Stabilitétserhdhung des Gehauses. Das Granulat verbleibt bis zum Erreichen eines zul&ssigen
Druckverlustes von 50 mbar im Filter. Da der Druckverlust hauptsachlich durch
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Staubpartikelablagerungen im Anstrombereich der Schittung ansteigt, wird lediglich ein Teil
der Gesamtgranulatmenge abgelassen und durch die entsprechende Menge an Frischgranul at

ersetzt. Das Befullen und Entleeren wird manuell bel Anlagenstillstand durchgefihrt.

Die Einbindung der Ozonerzeugeranlage erfolgte unmittelbar am Eintritt des Festbettreaktors.
In die Ozonerzeugeranlage sind Vorrichtungen zur Lufttrocknung und —kihlung sowie eine
Wasserkreisaufkiihlung integriert. Die Ozonmenge ist durch Anderung der anliegenden
Hochspannung stufenlos regelbar. Die Betriebsparameter wie Strom, Spannung, Luft- und
Kuhlwasserdurchflul3 werden kontinuierlich Uberwacht. Bel Betriebsstorungen wird die
Anlage automatisch abgeschaltet. Der |uftbetriebene Ozonerzeuger ist auf eine maximale
Produktion von 1000 g Ozon/h ausgelegt. Bei Vollastbetrieb und einem mittleren Abgas-
volumenstrom in der Einascherungsanlage von 2000 mh betragt somit die durchschnittliche

Ozonkonzentration am Reaktoreintritt ca. 0,5 g Ozon/m”.

Ebenfalls war zu berlicksichtigen, dal3 die Konzeption und Einbindung einer Versuchsanlage
unmittelbar den baulichen Gegebenheiten (Aufstellungskapazitdten u.&.) unterlag und auf die
verfahrenstechnische Gestaltung der vorhandenen Anlagentechnik abgestimmt werden mufite.
Vor diesem Hintergrund hat es sich im Rahmen des Untersuchungsprogramms als hilfreich
erwiesen, neben grofdtechnischen Betriebsversuchen begleitende Experimente im Teilstrom
durchzuftihren. Dies ermdglichte Messungen unter definierten Bedingungen und liefert die

Maglichkeit fur eine vergleichende Bewertung.
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10.6.1 Untersuchungen ohne vorgeschaltete Abscheidung von Staubpartikeln

Um die Voraussetzungen fir systematische Untersuchungen zu schaffen, wurde eine
Versuchsanlage im Bypassbetrieb aufgebaut. Zum Betrieb dieser Versuchsanlage wird vom
Rohgas des Hauptgasstroms der Einascherungsanlage ein Teilstrom von ca. 10-15 mh
entnommen und Uber zwei paralel geschaltete, baugleiche Schittschichtreaktoren geleitet,

wobel einer der belden aufgeteilten Abgasstrome unter Zusatz von Ozon behandelt wird.

C>Reingas
Schuttschichtreaktor
Teilstrom ca. 15 mh
1
c
Reaktor | Reaktor Il
l<=— Ozon
3

T=140-200 °C

N s 2000 Nm3h

<{3Rohgas

Ozonerzeuger
1000 g/h

Bild 10.11 Schematischer Aufbau der Bypass-Anlage im Krematorium Halle/S.

Die beiden Reaktoren der BypaRlinie haben jeweils eine Querschnittsflache von ca. 45 cm?
sowie eine Schitthéhe von etwa 0,5 m und werden mittels horizontal angeordneter
Lochbleche in drei gleich grof3e Reaktionszonen unterteilt. Grundsétzlich erfolgt beim Betrieb
des Schittschichtreaktors ohne Ozoneinspeisung keine Minderung der PCDD/F-Fracht,
sondern eine Adsorption der PCDD/F und Staubabscheidung im Festbett. Resultierend aus
diesem Versuchsaufbau konnte untersucht werden, inwieweit beim Einsatz von Ozon ein
katalytischer Abbau von PCDD/F am Feststoffkontakt moglich ist. Neben dem Abbau
gasformiger PCDD/F konnte gleichzeitig die Minderung partikelgebundener PCDD/F
untersucht werden, da die Entnahme des zu untersuchenden Abgases vor der
Entstaubungstechnik der Einascherungsanlage erfolgte. Vor jedem Versuch wurden beide
Reaktormodule jeweils mit Frischgranulat gefillt. Bild 10.12 zeigt fur Reaktor | (Betrieb ohne
Ozoneinspeisung) die PCDD/F-Beladung von Feststoffproben, die aus den entsprechenden
Zonen 1-3 nach einer Versuchsdauer von ca. 50 Stunden entnommen wurden.
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B Zone 1 Reaktor |
O Zone 2 Reaktor |
E Zone 3 Reaktor |

ngkg TS

PCDD/F-Beladung der Schittung ohne Oxidation durch Ozon

Bild 10.12 Verteilung der PCDD/F-Beladung Uber die Zonen 1-3 des Reaktor | (Betrieb ohne Ozoneinspeisung)
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PCDD/F-Beladung der Schittung mit Oxidation durch Ozon

Bild 10.13 Verteilung der PCDD/F-Beladung Uber die Zonen 1-3 des Reaktor |1 (Betrieb mit Ozoneinspeisung)

Wie die Werte der PCDD/F-Beladungen im Reaktor | belegen, findet im Bereich der ersten
Zone (Resktorlange 0 — 17 cm) eine nennenswerte PCDD/F-Abscheidung statt. Im
betrachteten Fall betrégt die PCDD/F-Beladung 95,6 ng TE/kg TS. Mit der um ca. einen
Faktor 20 geringeren PCDD/F-Beladung (Bild 10.13) im parallel geschalteten Reaktor Il
(Zone 1; Betrieb mit Ozoneinspeisung) |8 sich zeigen, da3 mit vorgeschalteter
Ozoneinspeisung ein oxidativer Abbau von PCDD/F erfolgt. Die PCDD/F-Beladungen der
Zone 2 (0,402 ng TE/kg) und der Zone 3 (0,283 ng TE/KQ) liegen bereits im Bereich des
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Blindwertes fur das Frischgranulat (0,219 ng TE/kg). Ein Grund hierfir kdnnte sein, dal3
sowohl die Abscheidung der partikel- als auch der gasférmig gebundenen PCDD/F in den
ersten Zonen der Reaktoren sehr effektiv erfolgt. Eine Aussage des prozentualen Anteils der
partikular gebundenen oder in der Gasphase enthaltenen PCDD/F kann jedoch nicht getroffen
werden.

Bei der Betrachtung der Kongenerenmuster fallt auf, daf3 unter Einwirkung des Ozons die
niedrig chlorierten PCDD/F besser abgebaut werden (vgl. Bild 10.14). Insbesondere bei den
octachlorierten Verbindungen sind hingegen keine signifikanten Anderungen festzustellen.
Der im Vergleich gering hohere Wert der OCDF im Resktor Il weil% auf eine gewisse
Streuung der Beladung der PCDD/F aufgrund des Parallel betriebes beider Reaktormodule hin.
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Bild 10.14 Vergleich der PCDD/F-Beladungen mit und ohne vorgeschal tete Ozoneinspeisung

Derartige Abbaumechanismen sind auch aus anderen Arbeiten bekannt. Ein &hnliches
Verhalten liegt beispielsweise beim troposphérischen Abbau von PCDD/F mit OH -Radikalen
vor. Eine Ursache fir den geringeren Abbau der hoherchlorierten PCDD/F ist die
unterschiedliche Reaktionsgeschwindigkeit der Kongenere. Die Geschwindigkeitskonstanten
und damit die Resktivitédt beim Abbau von gasférmig vorliegender PCDD/F durch OH'-
Radikale nehmen allgemein mit steigendem Chlorierungsgrad ab. Hoher chlorierte PCDD
werden im Vergleich zu den entsprechenden PCDF schneller abgebaut [91].

Aufgrund der generellen hoheren Reaktivitét niederhalogenierter Kongenere ist eine geringe
Anreicherung hoherchlorierter PCDD/F am Adsorbens Uber einen langeren Zeitraum zu
erwarten. Bild 10.15 veranschaulicht mit der relativen Homologenverteilung den Anteil der
einzelnen Homologengruppen beziglich der Gesamtbeladung. Es ist ersichtlich, dal3 der
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prozentuale Anteil der hdherchlorierten PCDD/F bezogen auf die Gesamtmenge der PCDD/F
im Reaktor Il (mit Ozoneinspeisung) steigt.
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Bild 10.15 Relative Homol ogenverteilung in der Schiittung (Zone I) mit und ohne Oxidation durch Ozon

Unter der Annahme, dal3 die Eingangskonzentrationen der PCDD/F beider Reaktoren gleich
sind, 1&% sich eine Minderung durch die Oxidation mit Ozon bestimmen. Bild 10.16 stellt den
Umsatz bel der auftretenden Abbaureaktion dar. ES ist erkennbar, dal® bei den niedrig

chlorierten PCDD/F Umsétze weit Uber 80% erreicht werden.

Umsatz [%0]

Bild 10.16 Umsatze der PCDD/F bei der Oxidation durch Ozon (Annahme: creactor 1 = CResktor 11)

Bezogen auf das internationale Toxizitdtsaquivalent TE NATO/CCMS betragt der Umsatz
sogar 95%. Der Grund hierflr liegt darin, dald die Konzentrationen der hoher chlorierten
PCDD/F sowohl aus toxikologischer und immissionsschutzrechtlicher Sicht von unter-
geordneter Bedeutung sind. Bedingt durch die geringen Toxizitétsaquivalenzfaktoren der
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Hepta- (TEF = 0,01) und Octaverbindungen (TEF = 0,001) ist Anteil am TE-Summenwert
sehr gering, so dal die auftretende kinetische Hemmung beim Abbau dieser Verbindungen

weniger relevant ist.
10.6.2 Untersuchungen mit vorgeschalteter Abscheidung von Staubpartikeln

Bel der im vorhergehenden Kapitel (Kap. 10.6.1) beschriebenen Anlagenverschaltung gelangt
der Rauchgasstrom ohne Staubabscheidung in den Schittschichtreaktor. Eine Vielzahl von
bisherigen Untersuchungen haben gezeigt, dal3 ein groRer Teil der PCDD/F von
Verbrennungsanlagen am Flugstaub gebunden ist [5, 92]. So kann beispielsweise durch eine
effektive Rauchgasentstaubung der Emissionswert der PCDD/F erheblich gesenkt werden.
Durch diese Kenntnisse, dal3 ein wesentlicher Tell der PCDD/F am Flugstaub adsorbiert sein
konnte, wurde in Hinblick auf katalytisch unterstiitzte Oxidation gasformig vorliegender
PCDD/F eine Anlagenkonzeption mit vorgeschalteter Entstaubung untersucht. Fur diese
Betrachtung wurde der Aufbau der Versuchsapparatur (Bypassbetrieb) mit einem
Patronenfilter je Reaktormodul erweitert (Bild 10.17). Dadurch konnte sichergestellt werden,
dal? die beiden Schittschichtreaktoren mit nahezu staubfreiem Abgas durchstromt werden.

0> Reingas
(zum Gewebefilter)

Schttschichtreaktor ) 3
Teilstrom ca. 15 m7h

Reaktor | Reaktor Il
&

Ozon

Patronenfilter Patronenfilter

T=140-200 °C

3 <{aRohgas
ozenn 2000 Nm“/h (vom Warmetauscher)
Ozonerzeuger
1000 g/h

Bild 10.17 Aufbau der Versuchsanlage zur Charakterisierung des Reaktionsverhaltens gasférmiger PCDD/F

Ob PCDD/F an Partikel adsorbiert oder im gasformigen Zustand vorliegen, ist von
verschiedenen Einfluf3grofRen abhéngig. Fur das entsprechende Verteilungsgleichgewicht
selbst mul3 der Dampfdruck der PCDD/F, die vorherrschende Temperatur und die Partikel-
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konzentration betrachtet werden. Der Dampfdruck einer Substanz stellt ein Mal3 fur ihre
Flichtigkeit dar. Die PCDD/F werden zu den schwerfllchtigen Stoffen gezahlt. In Tabelle
10.4 sind fur ausgewahlte K ongenere die Dampfdruckdaten aufgezeigt.

Tabelle 10.4 Sittigungsdampfdriicke p, (298K ; unterkiihlte Schmelze) ausgewahlter PCDD/F nach Rordorf [91]

Kongener PCDD Po [Pd] Kongener PCDF po [Pd]
1-Cl,DD 1,0v10* 2-Cl,DF 5,710
2,3-Cl,DD 9,3*10° 2,3-Cl,DF 6,7¢10°
1,2,4-Cl,DD 1,110° 2,3,8-Cl;DF 1,3*10°
1,2,3,4-Cl,DD 1,010* 1,2,3,4-Cl,DF 1,1¥10*
2,3,7,8-Cl,DD 1,2¢10* 2,3,7,8 Cl,DF 1,2*10*
1,2,3,7,8-ClsDD 1,7¢10° 1,2,3,7,8,- ClsDF 3,610°
1,2,3,4,7,8-ClsDD 4,0-10° 2,3,4,7,8- ClsDF 2,2¢10°
1,2,3,6,7,8-ClsDD 1,910° 1,2,3,4,7,8-Cl;DF 8,1¥10°®
1,2,3,4,6,7,8-Cl,DD 4,010° 1,2,3,6,7,8-Cl;DF 8,1¥10°®
ClgDD 2,8¢107 1,2,3,4,6,7,8- Cl.DF 2,2¢10°

ClgDF 9,3*10°®

Es ist erkennbar, da? der Dampfdruck mit steigendem Chlorierungsgrad abnimmt. Der
Dampfdruck ist darlber hinaus stark temperaturabhéngig. Bild 10.18 veranschaulicht fur

einige Kongenere die Abhangigkeit des Dampfdruckes von der Temperatur.
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Bild 10.18 Temperaturabhangigkeit des Dampfdruckes von PCDD (kristalliner Feststoff) nach Rordorf
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Es ist zu erkennen, dal3 mit der Erhéhung der Temperatur mit einer wesentlichen Zunahme
des Dampfdruckes zu rechnen ist. Daraus wird deutlich, dal’3 entsprechende Angaben
bezlglich des Dampfdruckes auf eine definierte Umgebungstemperatur bezogen sein miissen.
Die Zusammenhange des partikel- und gasformigen Anteil der PCDD/F, in Abhangigkeit vom
Dampfdruck der Komponenten, der Temperatur und der Partikelkonzentration werden in den

Gleichung von Junge und Pankow, sowie von Yamasaki beschrieben [91].
Gleichung von Junge und Pankow:
o = (k * ©/(p, + k * O (Gl. 10.2)

¢ adsorbierter Anteil: Partikelkonzentration/Gesamtkonzentration der PCDD/F [-]
© spezifische Partikel oberflache [cm2/cmd]
k Parameter [Pa cm] (abhangig vom Molekulargewicht, Oberflachenkonzentration,

Verdampfungsenthal pie der entsprechenden Substanz)
Der adsorbierte Anteil @ kann dabei Werte zwischen O und 1 annehmen. Bel dem
Grenzzustand 1 liegt eine rein partikelgebundene Adsorption vor. Als ein wesentlicher Trend
lal%t sich aus dieser Gleichung ableiten, dal3 der Anteil der partikelgebundenen PCDD/F mit
abnehmenden Dampfdruck po der Komponenten, (d.h. zunehmenden Halogenierungsgrad der
PCDD/F) stark ansteigt. Fur

pp = k * © (Gl. 10.3)

ist eine Gleichverteilung zwischen Gasphase und Partikelphase gegeben. Beispielsweise fir
Reinluft betragt der dazu notwendige Dampfdruck po einer Verbindung 1,7*10° Pa, was an-
néhernd dem Sattigungsdampfdruck im Bereich der Cl4-ClsDD/F-Komponenten fur T=25 °C
entspricht. Aus der Gleichung von Yamasaki geht dartber hinaus hervor, dald3 der

partikelférmig gebundene Anteil mit steigender Temperatur geringer wird.
Gleichung von Yamasaki:
logK,, = 109 (Ceu/Cpy) = -A [ T + B (Gl. 10.4)

Kgo Gleichgewichts-Verteilungskonstante nach Yamasaki
Cges Konzentration der gasformig vorliegenden Substanz
Cpart Konzentration der partikel-adsorbierten Substanz
A,B  stoffabhéngige Parameter

T Temperatur
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Bild 10.19 zeigt die Auswertung eines Parallelversuches in Form einer Gegenuiberstellung der
relativen Homol ogenverteilung der PCDD/F der abgeschiedenen Flugstaube im Patronenfilter
(Reaktor Il) sowie des Granulats mit und ohne Ozoneinspeisung. Auffalligist, dal3 die niedrig
chlorierten PCDD/F, insbesondere die Tetrachlorfurane, einen sehr hohen Anteil unter den
Homologen im Granulat haben. Dieses Merkmal ist signifikant fir gasférmige PCDD/F, da
entsprechend der Gleichung nach Junge und Pankow (GI. 10.2) in der Gasphase tUberwiegend
PCDD/F mit geringerem Halogenierungsgrad vorliegen. Diese werden in dem der
Staubabscheidung nachgeschalteten Schittschichtreaktor adsorbiert. Da die Staubabscheidung
in der Regel nicht vollstandig verlauft, kann nicht ausgeschlossen werden, dal3 ein geringer
Anteil des Filterstaubes auf dem Granulat abgeschieden wurde, was zu einer Verfé schung des
Mef3wertes fuhrt.
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Bild 10.19 PCDD/F-Beladung in parallel geschalteten Schittschichtreaktoren beim Betrieb mit vorgeschalteter
Entstaubung

Wie ein Vergleich der Summe PCDD/F zwischen Flugstaub (6890 ng/kg TS I-TEQ) und
Granulat (20 ng/lkg TS I-TEQ) verdeutlicht, ist ein Grof¥ell der PCDD/F an den Staub
gebunden. In Anbetracht der hohen PCDD/F-Gehalte der Flugstaube ist davon auszugehen,
dal’d bereits im Patronenfilter eine effektive Abscheidung der PCDD/F-Fracht erfolgt.

Bei Betrachtung der Analysenwerte der Reaktorschiittung (Zone 1) ohne Ozoneinspeisung (20
ng/kg TS I-TEQ) und der Reaktorschittung (Zone 1) mit Ozoneinspeisung (10,4 ng/lkg TS I-
TEQ) fdlt auf, da3 die PCDD/F lediglich um ca. 50% bezogen auf den I-TEQ-Wert
gemindert wurden. Im Gegensatz zu den Versuchen ohne vorgeschaltete Entstaubung, bei
denen eine Minderungsrate von ca. 95% bezogen auf den I-TEQ-Wert erreicht wurden, zeigt
sich eine deutliche Verschlechterung des PCDD/F-Umsatzes. Aus diesem Ergebnis kann
geschluf¥folgert werden, dal? der Flugstaub eine entscheidende Rolle im Abbauprozef besitzt.

Dieser Sachverhalt wird bel einem direkten Vergleich der Versuchsergebnisse der
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durchgefuihrten Untersuchungen mit und ohne vorgeschalteter Entstaubung deutlich (siehe
Bild 10.20).
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Bild 10.20 Umsétze der PCDD/F-Homologen mit und ohne vorgeschalteter Entstaubung bei Ozonbetrieb

Die Furane werden im Versuch mit vorgeschalteter Entstaubung nicht abgebaut. Ebenfalls
zeigt sich, dal3 ohne Entstaubung die bekanntlich viel stabileren Furane anndhernd gleich gut
wie die vorhandenen Dioxine (mit gleichem Chlorierungsgrad) gemindert werden. Eine
Ausnahme bildet Octachlorfuran, welches nicht abgebaut wird. Die Ergebnisse weisen somit
auf eine oxidativ katalytische Wirkung des Staubes bzw. der auf dem Staub adsorbierten
Stoffe in Verbindung mit Ozon hin. Analysen [57] von Aschen aus Staubabscheidern in
Krematorien haben gezeigt, dal3 Flugstéaube einen nicht unerheblichen Anteill an Metallen
besitzen. So wurden beispielsweise in Aschen Anteile an Aluminium, Eisen, Titan, Chrom
und Mangan festgestellt, die eine katal ytische Wirkung erwarten |assen.

Da die kostenintensiven PCDD/F-Anaysen nicht eigensténdig durchgefiihrt werden konnten,
mufdte in Hinblick auf den gesamten Untersuchungsrahmen auf eine Wiederholung der
Versuche und somit eine Bestatigung der Ergebnisse verzichtet werden. Dennoch zeigen die

vorliegenden V ersuchsergebnisse eindeutige Tendenzen auf.
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10.6.3 PCDD/F-Minderung im realen Betrieb

Bild 10.21 zeigt die Ergebnisse des groftechnischen Versuches zum PCDD/F-Abbau im
Festbettreaktor der Ofenlinie 3 mit und ohne Ozoneinspeisung Uber eine Zeitdauer von
jeweils 6 Einascherungen (ca. 7 h). Bei einem mittleren Abgasvolumenstrom von 2000 m*h
wurde eine Ozonmenge von 1 kg/h am Reaktoreintritt zugefuhrt. Die Reaktortemperatur
schwankte wdahrend der Versuche zwischen 145°C und 165°C. Die Schittung im
Festbettreaktor war bereits 1 Woche vor dem Versuch im Einsatz (d.h. ca 100 Ein-
ascherungen). Die nach Homologen und Kongeneren unterteilten PCDD/F-Minderungsraten
wurden jeweils auf der Grundlage zeitgleicher Emissionsmessungen am Ein- und Austritt des
Schittschichtreaktors ermittelt.
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Bild 10.21 Minderung von Dioxinen und Furanen mit und ohne Ozoneinspeisung (Ofenlinie 3)
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Bezogen auf die Summe der PCDD/F wurden Reingaswerte von 0,009 ng TE/m® mit
Ozoneinspeisung und 0,014 ng TE/m® ohne Ozoneinspeisung erreicht. Wie ein Vergleich der
Einzelumsétze und erzielten Reingaswerte zeigt, gelingt auch ohne Zugabe von Ozon eine
deutliche Minderung der PCDD/F-Konzentration. Als Minderungsmechanismen kommen
hierbei sowohl die Adsorption gasférmiger PCDD/F als auch eine rein mechanische
Abscheidung partikelgebundener PCDD/F in Frage. Eine Ursache fir die sehr guten
Minderungsraten liegt darin, dal3 die Dimensionierung des Festbettreaktors nicht hinsichtlich
der PCDD/F erfolgte, sondern auf dem Verfahrenskonzept mit Emissionsanforderungen nach
VDI 3891 bzgl. CO, Cyes, Gesamtstaub sowie den sauren Gasen HCl und HF basiert. Da
zumindest ein Teil dieser Stoffe in weitaus grofderen Konzentrationsbereichen vorliegt, konnte
hinsichtlich der optimalen und wirtschaftlichen PCDD/F-Adsorption eine Uberdimensionier-
ung vorliegen. Die weniger ersichtlichen Vorteile der Ozoneinspeisung sind dadurch
gekennzeichnet, dal3:

» eine echte Minderung der PCDD/F-Fracht in der Schiittung sowie
e enoxidativer Abbau der abgeschiedenen Staubpartikel (Ruf3abbau) erfolgt und somit

e en veminderter Anstieg des Druckverlustes und daraus resultierend eine hohere

Standzeit gewahrleistet werden kann

Fir den redlen Fall zeigt Bild 10.22 hierzu den Verlauf des Druckverlustes in Abhangigkeit
von der Betriebszeit des Schuttschichtfilters der Ofenlinie 3.
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Bild 10.22 Druckverlust des Schiittschichtreaktors as Funktion der Betriebszeit (Ofenlinie 3) [57]

Ausgehend vom Zeitpunkt der Neubeflllung des Schiittschichtreaktors (Fullmenge ca. 7000 |
Granulat, effektive Schitthohe ca. 1,5 m) steigt der Druckverlust nach durchschnittlich 150
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Betriebsstunden auf 50 mbar an. Nach dieser Betriebszeit wird die untere staubbeladene
Filterschicht (ca. 600-800 | Granulat) in Fasser abgelassen und durch frisches Sorptionsmittel
ersetzt. Wie Bild 10.22 zeigt, lassen sich die Standzeiten beim Betrieb mit vorgeschalteter
Ozoneinspeisung erhdhen. Néaheren Aufschluld hierzu geben auch die Ergebnisse eines
Laborversuches zur Behandlung von PCDD/F-haltigen Granulat mittels ozonhaltiger Luft bei
150 °C in einem Rohrreaktor. Die Versuchsbedingungen sind in Tabelle 10.5 dargestellt.

Tabelle 10.5 Versuchsparameter des Laborversuches zur Behandlung von PCDD/F-haltigen Granul at

Reaktorvolumen [cm’] 200 | Reaktionsvolumen [cm’] 120
Temperatur (Reaktoreintritt) [°C] 150 | Temperatur (Reaktoraustritt) [°C] 150
Volumenstrom synthet. Luft [I/h] 150 | Volumenstrom-Ozon [I/h] 5

Ozonkonzentration (Eintritt) [g/m’] 1 | Versuchsdauer [h] 24

Im Beispiel wurde die mittlere PCDD/F-Beladung der Schittung von 681 ng TE/kg TS nach
einer 24h-Behandlung mit ozonhaltiger Luft auf 169 ng TE/kg TS gesenkt (vgl. Tabelle 10.6).
Die Minderung der abgeschiedenen Rul3partikel ist visuell im Bild 10.23 zu erkennen.

Tabelle 10.6 Analysenergebnisse der untersuchten Feststoffproben

Feststoff Beladung [ng/kg T9 _ Beladung [[lg/kg T9Y _
(unbehandeltes Schiittungsmaterial) | (behandeltes Schittungsmaterial)

Summe-TeCDF 6120 694
Summe-PeCDF 5320 476
Summe-HxCDF 4070 900
Summe-HpCDF 1090 1840
OCDF 147 4420
TE his OCDF 16800 9020
2378-TeCDF 185 170
12378-/12348-PeCDF &) 383 69,1
23478-PeCDF 440 57,6
123478-/123479-HXCDF @) 446 173
123678-HXCDF 458 143
123789-HXCDF 48,2 438
234678-HXCDF 382 110
1234678-HpCDF 803 1250
1234789-HpCDF 118 554
Summe-TeCDD 3220 122
Summe-PeCDD 3860 235
Summe-HxCDD 7620 533
Summe-HpCDD 2890 1320
OCDD 1400 3190
Tebis OCDD 19000 5400
2378-TeCDD 53,1 5,86
12378-PeCDD 211 26,4
123478-HxCDD 290 39,2
123678-HxCDD 459 103
123789-HxCDD 267 38,4
1234678-HpCDD 1920 899
Tebis OCDF/D 35700 14400
TE BGA 707 159
TE NATO/CCMS (I-TEQ) 681 169
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Feststoffschiittung
vor der Behandlung
mit Ozon

Feststoffschiittung
nach der Behandlung
mit Ozon

Bild 10.23 Behandlung einer PCDD/F-haltigen Feststoffschiittung mit Ozon

Um eine Verfdschung der Versuchsergebnisse durch Desorptionseffekte aufgrund der
Erwérmung des Granulates auszuschlief3en, wurde dem Versuchsreaktor eine Kartusche mit
XAD-2-Harz nachgeschaltet. Dieses Adsorbenz wird Ublicherweise fir die Probenahme
gasformiger PCDD/F nach der Européischen Norm DIN EN 1948-1:1996 [87] eingesetzt. Die
Anayse des XAD-2-Harzes ergab einen Wert von 5 pg TE/Kg (s. Anhang), welcher im
Bereich der nattrlichen Hintergrundbelastung liegt. Damit bestétigt das Ergebnis, dal3 keine
Minderung von PCDD/F durch thermische Einfllisse oder andere Desorptionseffekte aus dem
Granulat stattfindet.

Wie der Vergleich der erzielten Reingaswerte im durchgefihrten Versuch an der Anlage 3
zeigt, gelingt auch ohne Zugabe von Ozon ene deutliche Minderung der PCDD/F-
Konzentration. Die Ursache fir die sehr guten Minderungsraten liegt darin, dal3 bezlglich der
PCDD/F-Abscheidung eine hohe Pufferkapazitédt vorliegt. Somit kdnnte die Abgasreinigung
dahingehend modifiziert werden, dal3 eine kontinuierliche Einspeisung des Ozons entfdlt.
Diese Variante setzt voraus, dald bereits abgeschiedene PCCD/F nachtréglich durch die
Oxidation mit Ozon abgebaut werden.



Abbau von Dioxinen und Furanen in Eindscherungsanl agen 85

10.6.4 Diskontinuierliche Regeneration

Eine Variante, den Abbau der PCDD/F hinsichtlich der Investitions- und Betriebskosten zu
optimieren, besteht darin, die Oxidation der adsorbierten PCDD/F und somit die Regeneration
des Granulates erfolgt nicht kontinuierlich, sondern in einer betriebsbedingten Stillstandszeit
im Schuttschichtreaktor durchzufiihren. Hierbei ist ein wesentlicher Vorteil, dal3 wahrend der
Oxidation keine Verdinnung des Ozon-Volumenstroms durch den Betrieb der Hauptanlage
erfolgt, was zwangslaufig eine hohere Ozonkonzentration am Granulat zur Folge hat. Die
tégliche Betriebsdauer einer Einascherungsanlage betrdgt durchschnittlich  14-18h
(Krematorium Halle/S). In der verbleilbenden Zeit wére eine Oxidation der PCDD/F

durchfiihrbar. Als ein weiterer Zeitraum steht die Wartung der Ofen zur Verfuigung.

Die Moglichkeit des Abbaus von adsorbierten PCDD/F wurde bereits von Leichsenring
umfangreich untersucht und nachgewiesen [23]. Dabel erfolgte die Regenerierung von
Zeolithen (Wessalith DAY, Fa. Degussa) aus einer Abgasreinigung einer Verbrennungsanlage
mit Ozon bel Temperaturen von 50°C bzw. 70°C. Ein wesentlicher Hintergrund der

Untersuchungen war, die Standzeit der relativ kostenintensiven Zeolithe zu erhohen.

Wahrend langeren Stillstandszeiten kihlt sich der Schittschichtreaktor in einer Eindscher-
ungsanlage ab. Unter diesem Gesichtspunkt wurde die Regeneration bel Umgebungs-
temperatur (ca. 25°C) untersucht. Hierfur wurde PCDD/F-beladenes Granulat der Ofenlinie 2,
die wahrend des Untersuchungszeitraums durch einen Schittschichtreaktor nach dem
Gewebefilter erweitert wurde, bei normalem Eindscherungsbetrieb enthommen. Die Analyse
ergab einen Wert von 2100 ng TE/kg fur das unbehandelte Granulat. Die Untersuchungen
zum Abbau der PCDD/F erfolgten in einem Rohrreaktor mit Einspeisung von Ozon bei
Umgebungstemperatur. Zur Bestimmung der notwendigen Begasungszeit wurden Versuche

mit einer Dauer von jeweils 5h (Versuch I) und 1,25h (Versuch 1) durchgefihrt.

Tabelle 10.7 Versuchsparameter und -ergebnisse der diskontinuierlichen Regenerierung von beladenem Granulat

Parameter Granulat unbehandelt Versuch 1 Versuch 2
Versuchsdauer [h:min] - 5:00 1:15
Temperatur (Reaktor) [°C] - 23 22
Granulatmenge [g] 280 280 280
Ozonkonzentration [g/m?] (Eintritt Reaktor) - 10 g/m? 10 g/m?
Ozonkonzentration [g/m] (Austritt Reaktor) 2 g/m? 2 g/m?
Beladung I-TEQ [ng/kg TS 2100 192 236
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Der Vergleich der Anaysenwerte mit und ohne Ozonbegasung zeigt eine deutliche
Reduzierung der PCDD/F. Bereits nach einer Ozonierungszeit von 1,25h sind ca. 90% der

PCDD/F bezogen auf das I-TEQ abgebaut worden. Die Ergebnisse in Bild 10.24 belegen eine
effektive Minderung der meisten Kongenere.
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Bild 10.24 Regeneration PCDD/F-haltiger Schiittschichtmaterialien bei unterschiedlicher Behandlungsdauer
Umsatz bezogen auf TE NATO/CCMS:  91% bei 5-stlindiger Behandlung

89% bei 1,25-stiindiger Behandlung
Eine Ausnahme stellen wiederum die hoherchlorierten PCDF dar. Analog zu den
vorangestellten Untersuchungen findet bei den HeptaCDF nur ein geringer und bei den OCDF

kein Abbau statt. Gute Minderungsraten ergeben sich hingegen bei den hoherchlorierten
PCDD, insbesondere fir OCDD.
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Fur die Bewertung hinsichtlich der Toxizité kann die Klarschlammverordung (AbfKl&rV)
herangezogen werden. Eine Spezifikation dieser Richtwerteist in Tabelle 10.8 aufgefihrt.

Tabelle 10.8 Richtwerte zur landwirtshaftlichen Nutzung

Richtwert

[ng TE/K] Bemerkung

Auf eine Beweidung von Fléchen soll verzichtet werden, um das Risiko einer eventuellen

540 | hsheren PCDD/F-Belastung der Milch auszuschlieRen

Die Verwertung von Nahrungspflanzen sowie von Grin- und Feldfutter sollte nur erfolgen,
>40 wenn nachgewiesen wird, dal3 der PCDD/F-Transfer gering ist. Auf die Beweidung der
Flachen sollte in jedem Fall verzichtet werden.

Weitere Richtwerte (vgl. Tabelle 10.9) gehen aus einer Stellungnahme des BGA vom August
1991 fur eine bodenwirtschaftliche Nutzung hervor [93].

Tabelle 10.9 Empfehlungen des BGA/UBA fiir Bodenbel astungen

Richtwert
[ng TE/kq]

>100 Bodenaustausch auf Kinderspielplétzen, Kindergéarten und eventuell Schulhdfen

Bemerkung

Bodenaustausch in Siedlungsgebieten, Ablagerung des belasteten Erdreichs gemald LAGA-

>1000 | pichtlinien fir Filterstaube

>10000 Bodenaustausch unabhéngig vom Standort

Durch einen Vergleich der Untersuchungsergebnisse mit diesen Richtwerten kann festgestel It
werden, dal? mit der Oxidation der am Granulat adsorbierten PCDD/F ein entscheidender
Schritt zur Minderung der Toxizitét erreicht wird. Eine Steigerung der Minderungsrate
bezogen auf die Summe aler PCDD/F ist durch eine Erhdhung der Ozonkonzentration
durchaus denkbar. Zu beachten ist hierbel, dal3 die aufgefiihrten Richtwerte (Tabelle 10.8 und
Tabelle 10.9) lediglich bei der Entnahme der Schittschichtmaterialien von relevanter
Bedeutung sind.

Die Verlaufe in Bild 10.25 belegen, dal3 in Abhangigkeit von der Beladungskonzentration der
einzelnen Homologen unterschiedliche Abbaugeschwindigkeiten vorliegen. Die Abnahme der
Beladung Uber die Begasungszeit erfolgt exponentiell [23], wobei die Reaktions
geschwindigkeiten fur den Abbau der PCDD grof3er als die der PCDF sind. Auffdlig ist die
hohere Restbeladung des Granulates mit PCDF-Homologen, welche sich auch durch eine

langere Begasungszeit nicht wesentlich mindern 1&03t.
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Bild 10.25 Zeitlicher Verlauf des Abbaus der PCDD/F-Homologen

Die einzusetzende Menge an Oxidationsmittel kann aus folgender Betrachtung abgeschéatzt
werden. Im durchgefthrten Versuch betrug die Eingangskonzentration 10 g/m® und die
Austrittskonzentration 2 g/m? (vgl. Tabelle 10.7). Bei den vorliegenden Volumenstréomen und
der zu behandelnden Granulatmasse ergibt sich eine Menge des notwendigen Ozons von 0,32
g/h fur die erreichte Minderung an PCDD/F, und daraus resultierend 1,44 gozon/KQka fUr eine

Begasungszeit von 1,25h.

Bedingt durch den Ozonzerfall am Granulat ist zu beachten, dal3 fur die vollstandige
Begasung der Schittung eine Mindestkonzentration an Ozon am Eintritt des Reaktors nicht
unterschritten werden darf. Untersuchungen haben ergeben, dal? im Bereich von 20 bis 60°C

der Ozonzerfall durch folgende Beziehung néherungswei se wiedergegeben werden kann:

C i
= 1+ K(C%mn, T) M, Mit  CComn = —— om0 (Gl. 10.5)

C | Granulat
Ozon Ozongenerator

wobei ¢’oz0n Unmittelbar von der zu regenerierenden Granulatmenge und der Temperatur vom

Regenerationszeitpunkt abhangig ist.
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Auf der Grundlage dieser Erkenntnisse ertffnet sich die Moglichkeit, den Ozonerzeuger so zu
dimensionieren, dal3 in Abhangigkeit von der zu behandelnden Masse die erforderliche
Menge an Ozon nicht komplett dem Reaktoreintritt zugefihrt werden muf3, sondern in Form
von Zwischeneinspeisungen geringerer Mengen uber die Hohe des Festbettreaktors aufgeteilt
wird. Somit kdnnte eine Minderung der PCDD/F-Beladung des Granulats in einem Reaktor
zeitlich nacheinander redlisiert werden. Diese Intervall-Regeneration hat ebenfalls erhebliche
Auswirkungen auf die GrofRe und die Investitionskosten des Ozonerzeugers (siehe Bild
10.26). Beispielsweise folgt bel der Aufteilung einer notwendigen Ozonmenge von 800g in
vier Teilmengen (200g) eine Einsparung von 73 TDM (58%) (bei Vernachléssigung der
Kosten fur die zusétzliche Rohrinstallation mit dazugehoriger Regeltechnik fir die

Zwischeneinspeisung).
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Bild 10.26 Investitionskosten von Ozonerzeugern mit dazugehdriger Kihlung (Quelle: Fa. Argentox)

Ein weiterer Vortell ergibt sich fir den Betrieb von mehreren Ofenlinien in einem
Krematorium. Hierbei kann durch sinnvolle zeitliche Planung die Regeneration der einzelnen
Festbettreaktoren mit einem Ozongenerator redlisiert werden. Die Zetintervale der
Ozonbegasung sind im wesentlichen von der PCDD/F-Beladung abhangig. Diese resultiert
aus der PCDD/F-Konzentration im Abgas und unterliegt somit der Verbrennungs-
charakteristik und der Emission des jeweiligen Eindscherungsofens. Untersuchungen haben
gezeigt, dald auch nach 1% Jahren Betrieb durch Festbettfilter eine sichere Einhaltung der
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Grenzwerte nach 27 BImSchV erfolgt [62]. Hieraus kann ein Regenerationszyklus von einem
Jahr abgeleitet werden. Um Erfahrungen fir den Langzeitbetrieb zu erhalten, sollten parallel
Zu den gesetzlich vorgeschriebenen Emissionsmessungen Analysen des eingesetzten

Granulats durchgeftihrt werden.

Bel der Betrachtung der erhaltenen Resultate liegt der Gedanke nahe, neben dem Granulat
ebenso die abgeschiedenen Filterstaube mit Ozon zu dekontaminieren. In der Vergangenheit
durchgefthrte Untersuchungen [94] haben aber gezeigt, dal3 aufgrund der komplexen
Matrices der Flugaschen (z.B. Agglomerate) und dem daraus folgenden Einschlul® der
PCDD/F die Oxidation mittels Ozon gehemmt und die praktische Umsetzung schwer
realisierbar ist. Ein denkbarer Ansatz stellt eine nachtréagliche Vermischung mit Absolyt” und
anschlieffender Ozonbegasung dar. Die Wirtschaftlichkeit dieser Variante sollte mit den

aktuellen Kosten einer Entsorgung verglichen werden.

Resultierend aus den experimentellen Untersuchungen zur Minderung von Dioxinen und
Furanen in Rauchgasstromen aus Einascherungsanlagen wird folgende Vorgehensweise zur
Anlagenkonzeption in Krematorien vorgeschlagen. Zuerst sollte gepruft werden, ob durch
eine Verbesserung der Verbrennungscharakteristik des Eindscherungsofens eine Minderung
der Emissionen primar moglich ist. Hierfir kdnnte eine Optimierung der Sauerstoffzufuhr fir
einen besseren Ausbrand realisiert werden. Im weiteren kdnnte bereits durch eine effektive
Staubabscheidung die Einhaltung der vorgeschriebenen Emissionswerte gewdahrleistet sein,
da, wie in den Versuchen gezeigt, mit einer wirkungsvollen Entstaubung eine deutliche
Minderung der PCDD/F-Fracht erreichbar ist.

Bei bestehenden Anlagen, welche nach dem Funktionsprinzip der Ofenlinie 3 im
Krematorium Halle/S. arbeiten, wird die Staubabscheidung und die Adsorption der
Schadstoffe in einem Schiittschichtreaktor durchgefiihrt. Die sichere Einhaltung des PCDD/F-
Emissionsgrenzwertes unterliegt hierbei ausschliefdlich der Auslegung des Adsorbers, womit
der Dimensionierung der Adsorptionsstufe wesentliche Bedeutung zukommt. Dem Schiitt-
schichtreaktor wird ein Gewebefilter nachgeschaltet (Polizeifilterfunktion). Moglichkeiten zur
Regeneration des Adsorbens durch Ozon sind wahrend Betriebsstillstanden der
Einascherungsanlage, d.h. werktags zwischen 22%° — 5% Uhr, an Wochenenden (K rematorium
Halle/S.), sowie in der Zeit der turnusmaRigen Instandhaltung der Ofen gegeben. Ein
Ozonerzeuger kann hierbel fir mehrere Ofenlinien genutzt werden. Mit entsprechenden
Ozondetektoren kann sichergestellt werden, dal3 kein Ozon aus dem Adsorber austritt. Durch
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eine Ruckkopplung der Mefdtechnik auf den Ozongenerator wird unmittelbar die Einstellung

der Ozonerzeugung bewirkt.

Fiar die in Bild 10.27 dargestellte Verfahrensweise muld zunéchst festgestellt werden,
inwieweit eine zusétzliche Ozonbegasung verfahrenstechnisch sinnvoll ist. Der Grund hierfur
liegt in der dem Schittschichtreaktor vorgeschalteten Entstaubung durch Zyklon und
Gewebefilter.
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Bild 10.27 Anlagenkonzeption zur Abgasreinigung von Rauchgasstromen aus Eindscherungsanlagen

Da die Untersuchungen gezeigt haben, dal3 eine deutliche PCDD/F-Minderung an die
katalytische Wirkung des Staubes bzw. der auf dem Staub adsorbierten Stoffe (z.B. Metalle)
gebunden ist, mul3 bei bestehenden Anlagen geklart werden, ob dieser noch in ausreichender
Menge im Schittschichtreaktor zur Verfigung steht. Dies héngt im wesentlichen von der
Reinigungsleistung der vorhandenen Entstaubungstechnik ab. So erfolgt beispielsweise bel
der puls-jet-Abreinigung von Schlauchfiltern ein gewisser Durchbruch von Staubspitzen. Eine
Feststellung zur Anwesenheit von Staub im Schittschichtreaktor kann durch Rauchgas-
messung nach der Entstaubung oder durch Entnahme von reprasentativen Granulat erfolgen.
Im Fall ausreichender Staubexistenz konnte, wie bereits oben beschrieben, ein

diskontinuierliche Ozonbegasung erfolgen.
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11 Zusammenfassung

Zur Beseitigung von organischen Schadstoffen aus Abgasen ist eine Vielzahl von
Technologien verfligbar. Neben den klassischen Verfahren der Adsorption und Katayse
gewinnt die unmittelbare Anwendung von Oxidationsmitteln zum Schadstoffabbau immer
mehr an Bedeutung. Haufig werden hierzu Wasserstoffperoxid oder Ozon eingesetzt. Die
eigentliche chemische Reaktion vollzieht sich mit den be Aktivierung dieser Stoffe
freiwerdenden  Sauerstoffatomen oder den sich bildenden OH'-Radikalen. Bei
Untersuchungen zur Reaktion von Ozon zur Schadstoffbeseitigung in der homogenen
Gasphase zeigte sich, dal’ die Freisetzung dieser aktiven Komponenten sehr langsam verlauft
und somit ein hoher Raum-Zeit-Aufwand notwendig ist. Alternativ hierzu ist der Einsatz von
Katalysatoren zur Reaktionsaktivierung moglich. Dieses Verfahrenskonzept erfordert die
Integration eines Katalysators, z.B. in Ausfihrung eines Festbettes. Werden anstelle
kostenintensiver Katalysatoren preisgunstigere katalytisch wirkende Materialien eingesetzt ist
dieser Verfahrensansatz durchaus wirtschaftlich umsetzbar.

Im Vergleich zu bekannten Verfahren, die ebenfalls auf dem Grundprinzip einer heterogen-
katalysierten Schadstoffkonversion beruhen, wurden keine speziellen Katalysatoren, sondern
ein handelsibliches Material auf der Basis von mineralischen Kalziumsilikathydrat
(Absolyt”) untersucht. Zur Charakterisierung des Abbauverhatens von organischen
Abgasinhaltsstoffen erfolgten Laborversuche zum Abbau von Toluol. Hierbel zeigte sich, dal3
bei konstanten Ozonmengen und steigenden Temperaturen der Schadstoffumsatz abnimmit.
Im Gegensatz zum Schadstoffabbau verbesserte sich aber die Konversion zu Kohlendioxid.
Eine wesentliche Ursache liegt in der hoheren Dichte der beim Ozonzerfall freiwerdenden
Sauerstoffatome bei einer Temperaturerhbhung. Damit verbunden nehmen jedoch die
Rekombinationsreaktionen zu molekularem Sauerstoff ebenfals zu, und es steht somit
weniger aktives Oxidationsmittel zur Schadstoffminderung zur Verfugung.

Ein effektiver Abbau findet hauptsdchlich im niedrigen Konzentrationsbereich
(Corg<100ppmv) bel Reaktionstemperaturen von 100-150°C statt. Die Ergebnisse zeigen, dal?
hier unter wirtschaftlichem Einsatz von Ozon bei vollstéandigem Schadstoffabbau eine gute
Konversion zu CO, moglich ist. Bei der praktischen Anwendung muf3 ein Vergleich mit dem
gesetzlichen Emissionsgrenzwert getroffen werden, ob eine Nachbehandlung hinsichtlich der
Minderung des entstehenden Kohlenmonoxids erforderlich ist. Die Bildung von organischen
Zwischenprodukten beim Schadstoffabbau kann eine Verringerung der Standzeit der
Schiittung zur Folge haben.
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Unter Bertcksichtigung der Abgaszusammensetzung wurden mogliche Einflisse von
typischen Abgasinhaltsstoffen auf den Oxidationsprozeld untersucht. Fir Kohlenmonoxid
konnte ein inertes Verhalten nachgewiesen werden. Hingegen stellte sich bei Vorhandensein
von Schwefeldioxid eine Verschlechterung des Schadstoffumsatzes ein. In Anwesenheit von
Stickoxiden (N2O, NO) konnte eine Verbesserung des Abbaus von Toluol festgestellt werden.

Weiterhin wurde im Hinblick auf die Verminderung des Schadstoffausstof3es aus
Eindscherungsanlagen und unter Beachtung der Einhaltung der Grenzwerte gemald der
27. BImSchV die Moglichkeiten einer oxidativen Entfernung von PCDD/F mittels Ozon
untersucht. Unter Ausnutzung der vorhandenen Technik und der zusétzlichen Integration
eines Ozongenerators wurden im Krematorium Halle/S. unter realen Bedingungen sowie im
hal btechnischen Mal3stab die Abhangigkeiten des PCDD/F-Abbaus ermittelt. Eine tragende
Rolle hatte hierbel der Einflul der Abgaszusammensetzung hinsichtlich der gasférmig
vorliegenden und partikelgebundenen PCDD/F. Hierzu erfolgte die Realisierung mehrerer
Anlagenverschaltungen, mit denen der Schadstoffabbau in einem Festbettreaktor mit und
ohne vorgeschaltete Abscheidung von partikelformigen Rauchgaskomponenten bestimmt
wurde. Grundsédizlich kann durch eine effektive Abgasentstaubung der PCCD/F-
Emissionswert deutlich gesenkt werden. Des weiteren haben die Ergebnisse gezeigt, dald der
Flugstaub eine entscheidende Rolle im Abbauprozeld der PCDD/F besitzt. Ein Vergleich der
Minderungsraten ohne und mit vorgeschalteter Entstaubung weist eindeutig auf eine
katalytische Wirkung des Staubes bzw. der auf dem Staub adsorbierten Stoffe (Metalle) in
Verbindung mit der Oxidation durch Ozon hin.

Aufgrund der prozel3spezifischen Merkmae von Einascherungsanlagen (starke
Schwankungen der Betriebsparameter, der Abgaszusammensetzung und —menge) erfolgt die
Dimensionierung des Festbettreaktors mit einer grof3en Pufferkapazitét. Hieraus ergibt sich
die Moglichkeit das Sorbens Uber einen langeren Zeitraum mit PCDD/F zu beladen, und in
betriebsbedingten Stillstandszeit zu regenerieren. Die durchgefiihrten Untersuchungen haben
gezeigt, dal3 unter Ausnutzung dieser Verfahrensgestaltung eine effektive Minderung und
deutliche Senke der Dioxin- und Furangehate moglich ist. Die Gewdhrleistung des
Emissionsgrenzwertes liegt hier jedoch bei der Dimensionierung des Adsorbers. Als
entscheidender Vortell einer diskontinuierlichen Regeneration mit Ozon ist, dal3im Vergleich
zur kontinuierlichen Einspeisung wahrend des Eindscherungsbetriebs keinerlel Verdinnungs-
effekte durch den Rauchgasstrom auftreten. Dies zieht nach sich, dal3 bel der Auslegung des
Ozonerzeugers kleinere Bauformen verwendet werden konnen. Weitere Vorziige ergeben sich
bei Krematorien mit mehreren Einascherungdinien, da hier die Regeneration der
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Festbettadsorber mit lediglich einem Ozonerzeuger erfolgt. In der Gesamtheit folgt aus diesen
Fakten eine wesentliche Minderung der Investitionss und Betriebskosten. Auf Grund
mangelnder Langzeitbetriebserfahrungen liegen derzeit noch keine gesicherten Erkenntnisse
vor, wie hoch die Standzeiten des Festbettreaktors hinsichtlich der Adsorption von PCDD/F
ohne Oxidation von Ozon begrenzt sind. Hieraus folgend konnte der zeitlich optimale
Regenerationszyklus ermittelt werden. Ebenso fehlen Erkenntnisse, inwieweit durch die
chemisorptive Bindung der sauren Abgasbestandteile sowie anderer Abgasinhaltsstoffe die
Standzeit bzw. die Aktivitét des Sorbens beziiglich der Abscheidung organischer Schadstoffe
beeinflufdt wird.

Grundsétzlich stellt das Festbettverfahren mit zusétzlicher Oxidation durch Ozon eine
sinnvolle Anwendung zur Abgasreinigung dar. Zu den wesentlichen Vorteilen des Verfahrens

gehoren:

e Unempfindlichkeit gegentiber Lastschwankungen und hohe Pufferkapazitdt gegentiber
Schadstoffspitzen bei Einhalten der Emissionsgrenzwerte

e enfacher Aufbau und daraus resultierend geringe Ausfallwahrscheinlichkeit der
Apparatur

» keine Schadstoffverlagerung auf andere Medien

Dartiber hinaus wird durch den Einsatz des Verfahrens ein wesentlicher Aspekt zum
Arbeitsschutz beigetragen. Durch die geschlossene Arbeitsweise wird ein Kontakt des
Betriebspersonals mit kontaminierten Material weitestgehend ausgeschlossen. Somit wird

eine gesundheitsbeei ntrachtigende Geféhrdung der Anlagenmitarbeiter deutlich gemindert.

Neben der Anwendung in Krematorien erdffnen sich durchaus weitere Einsatzgebiete. Hierzu

gehoren beispielsweise:

» Abluftreinigung von mechanisch-biologischen Abfallbehandlungsanlagen
* Minimierung von Geruchsemissionen aus Tieraufzuchtsanlagen

« Abluftreinigung von Lackierei-Betrieben

Resultierend aus den gewonnenen Ergebnissen kann festgestellt werden, dald mit der
Rauchgasreinigung im Festbettreaktor mit zusétzlicher bzw. periodischer Einspeisung von
Ozon ein effektives Verfahren zur Beseitigung von organischen Schadstoffen in kleinen und
mittleren Abgas/Abluftstromen entwickelt worden ist. Durch den einfachen Aufbau ist eine

spezifische Anpassung an die Reinigungsaufgabe oftmals realisierbar.
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Summary

Currently many technologies for the removal of organic compounds from waste gases exist.
In most cases, classical techniques like absorption or catalysis purify the gases. However, in
recent years, oxidation cleaning techniques based on the application of strong oxidizers like
hydrogen peroxide and ozone have been developed. The chemical reactions leading to the
contaminates reduction are caused by the formation of oxygen and hydroxyl radicals during
the decaying process of the oxidizers. In the gas phase the decaying process proceeds very
slowly. An acceleration of the decaying process can occur when a suitable catalyst is used.
Absolyt which is commercially available, relatively inexpensive, easy to handle and primarily
contains calcium silica hydrate is a suitable substititute which speeds up the decaying process.

The work presented here includes laboratory investigations concerning conversion of toluene
by ozone using an Absolyt packed bed column. The amount of toluene converted depended on
the reaction temperature. When the temperature is raised, the reduction of the contaminate
decreases while the conversion into carbon oxide increases. Thisis believed to occur because
under hot conditions ozone's decaying process significantly quickens resulting in a larger
density of radicals. Because of the higher radical density more oxygen radicals recombine to
form O,. This leads to a shortage of oxidizers for the contaminates oxidation resulting in a

decrease of the conversion rate.

When the gas contamination is low, the optimal temperature for the most effective reduction
of waste components is between 100 - 150°C (Corg < 100 ppmv). Under these conditions only a
minimum amount of ozone is necessary to convert the organic substances to carbon dioxide.
This alows the process to run in an extremely economical manner. During the oxidation
process, a high amount of carbon dioxide and a small amount of carbon monoxide are formed.
In specific cases, a secondary treatment might be necessary. Due to the formation of organic
byproducts a decrease of the bulks working liveis possible.

The laboratory experiments also included investigations using the influence of inorganic
substances (NO, NO,, SO,, CO) during the oxidation process of the contaminate reduction.
These investigations showed the presence of CO resulted in a positive impact on the
contaminate reduction. While the presence of N,O and NO in low concentrates resulted in a
higher contaminate conversion rate. A lower contaminate conversion rate occurs when the
waste contained SO..

Experiments involving the remova of dioxins and furanes (PCDD/F) from cremation gases

were carried out. The cooperation with the crematory Halle/S. made it possible to determine
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the PCDD/F reduction by ozone under real conditions. These experiments focused primarily
upon the influence of the combustion gas composition to the efficiency of the gas treating
process. The tests were carried out using a pilot plant in different module setups. In the first
test, crematory gas passed into a dedusting device before being fed into the packed bed
reactor. In the second test, the duster was not used. The results showed that dedusting leads to
a gignificant decrease of PCDD/F concentration in the waste gas. Furthermore the
experiments showed that dust particles play an important roll in the decomposition process of
PCDDI/F. If ozone is present in the gas phase a comparision of the reduction rates determined
with and without dedusting clearly indicates catalytic properties of the dust particles and

metal containing substances adsorbed at the dust particles surface.

Because this process is specifically for cremation (fluctuation of process parameters such as
the content and the amount of waste) the packed bed reactor was given a higher buffer
capacity. This creates the possibility of loading the sorbens with PCDD/F for longer periods
of time as well as creating downtime in which the bulk material can regenerate. An important
advantage of discontinuous regeneration by ozone is the prevention of diluting this substance
when fed into the gas flue of the crematorium. Therefore, the ozone generator necessary for
this gas treating method can be designed in a more efficient manner, minimizing power
consumption and ozone output rate. A practical advantage this technique offers crematoriums
Is the possibility of having more than one cremation line. In this situation, the discontinuous
regeneration for all the cremation lines can use the same ozone generator. In this regard, the
investment costs as well as the operating expenses drop significantly. Due to the lack of long
term experiments, there is no conclusive data about the working life of PCDD/F if the packed
bed reactor is operated without ozone. Knowledge about the length of the working capabilities
is essential in discovering an optimal regeneration cycle. Furthermore, it is unknown what
influence acid compounds have on the working life and the sorption activity of the bulk
material.

Ozone technology represents an effective method for gas cleaning. It has many significant

advantages:

« high buffer capacity of the bulk material enables operation modes which are practically
independent to variations in the waste compound

« simple construction of the gas cleaning devices result in ahigher operation accountability

e simultaneous adsorption and oxidation prevents the accumulation of waste compounds in
the bulk material.
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Furthermore, the practical application of this technique offers the possibility to improve
industrial safety in handling crematorium emissions. Because of the bulk regeneration by
ozone, less waste material has to be handled by crematorium workers. Thus minimizing the
health hazard contact with PCDD/F contaminated material has.

The gas cleaning process in crematoriums is only one of the many practical applications for

ozone technology which exist today, for example:

» gaspurification for mechanical — biological waste treatment plants
* minimization of odor emissions

» treatment of industrial waste gases.

Based on the experimenta results of this investigation, the technology for the removal of
waste compounds from gases in low to moderate conditions using a packed bed reactor and a
discontinuous regeneration ozone feed is effective. The simple construction design of this

specific treatment is often easy to realize.
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Tabelle Anh. 1 Temperatureinfluf3 auf den Ozonzerfall in Abhéngigkeit vom Reaktorvolumen

Abgasvolumenstrom: V = 400 I/h; Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

T[°C] 20 45 60 75 90 105 120 135 150
VR [ml] COZOI"I Cozon Cozon COZOI"I COZOI"I Cozon Cozon COZOI"I Cozon
[gm?] | [gm?] | [g/m?] | [9m?] | [gim?] | [g/m?] | [g/m?] | [g/m?] | [g/m]
0 1 1 1 1 1 1 1 1 1
75 1 1 097 | 08 | 077 | 069 | 064 | 060 | 058
300 09% | 08 | 067 | 045 | 013 | 009 | 006 | 004 | 002
530 089 | 065 | 042 | 015 0 0 0 0 0
750 084 | 055 | 027 | 006 0 0 0 0 0
820 08l | 050 | 015 | 003 0 0 0 0 0

Tabelle Anh. 2 Geschwindigkeitskonstanten des thermischen Ozonzerfalls

ozon = 1g/m3; Abgasvolumenstrom: V = 400 I/h; Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

Temperatur [°C] | Geschwindigkeitskonstanten ki [(mol kgk)*'s™]
45 Ki,0z0n, (45°c) = 1,57 * 10"
IS Kk, 0zon, (75°c) = 3,54 * 10
150 Kiozon, (1s0°c) = 1,78 * 10°®

Tabelle Anh. 3 Stofféanderungsgeschwindigkeiten von Ozon in Abhangigkeit von der Temperatur

®ozon = 1g/m3; Abgasvolumenstrom: V = 400 I/h; Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

Temperatur [°C] | Stoffanderungsgeschwindigkeiten ry; [mol kgk*s™]
45 Ik, ozon, (a5°c) = -8,45* 10%°
S Ik, ozon, (75°c) = -1,91* 10°°
150 I'k, ozon, (asooc) = -9,61* 10° 9
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Tabelle Anh. 4 Zusammenhang zwischen dem Schadstoffabbau, der CO,-Ausbeute und des

Oxidationsmittelumsatzes in Abhéngigkeit von der Temperatur und der Verwellzeit

Abgasvolumenstrom: V =4001/h; Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG); oo =150ppmv; ozon =1g/m°

VR 75 ml 300 ml 530 ml

T | Yozon | Ut | Acoz | Aco| Uozon | Ural | Acoz | Aco| Uozon | Utal | Acoz | Aco
Rl || 0000 (e[ E |
60 0,08 | 0,19 0,01 0 0,66 | 0,37 | 0,09 | 0,03 052 013 | 0,04
90 0,10 | 0,20 001 |001| 084 |038| 015 | 0,06 038 | 0,15 | 0,06
150 026 | 021 0,04 | 0,02 1 035 | 021 | 0,07 035 | 021 | 0,07
210 059 | 0,23 0,09 | 0,04 1 032 | 022 | 0,08 032 | 022 | 0,08

Rk |RP]|R

Tabelle Anh. 5 Ozonzerfall in Abhéngigkeit von der Eingangskonzentration c®oyon
Abgasvolumenstrom: V = 400 I/h; T = 150 °C; Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

V R [ ml ] Cozon Cozon Cozon Cozon

[g/m?] | [9m?] | [g/m?] | [g/m?]

0 040 | 060 | 1,00 | 150
75 025 | 035 | 058 | 090
300 0 0 002 | 009
530 0 0 0 0

Tabelle Anh. 6 Geschwindigkeitskonstanten des Ozonzerfalls fiir unterschiedliche Ozoneingangskonzentrationen

Abgasvolumenstrom: V = 400 I/h; T = 150 °C; Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

Ozonkonzentration c® [g/m?] | Geschwindigkeitskonstanten [(mol kg )*'s?]

°=04 K. ozon04 = 1,511 * 1073
CO = 0,6 kK, 0zon-0,6 — 1,734 * 10_3
CO = 1,0 kK, 0zon-1,0 = 1,781 * 10_3

®=15 Kk ozon1s = 1,949 * 1073
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Tabelle Anh. 7 Toluolumsétze bei verschiedenen Eingangskonzentrationen

Abgasvolumenstrom: V = 400 I/h; T = 150 °C; Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

UToluol UToluol UToluol
Vg [ml] (S roua =20 ppmv; (oo =50 ppmv; (Cravo =80 ppmV;
Cozon=1 g/me) Comon=1,5 g/m?) Cozn=2 g/me)
0 0 0 0
75 0,76 0,68 0,61
300 1 1 0,96
530 1 1 1

Tabelle Anh. 8 Ausbeute an CO/CO, bei verschiedenen Eingangskonzentrationen von Toluol

Abgasvolumenstrom: V = 400 I/h; T = 150 °C; Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

Ve [MI] Acol-] Aco:[-] Acol-] Aco: [-] Acol-] Acox[-]
(cra =20 ppmv) | (C°ra =20 ppmv) | (c’ra =50 ppmv) | (C°ra =50 ppmv) | (c’ra =80 ppmv) | (c’ra =80 ppmv)
75 0,08 0,27 0,07 0,19 0,06 0,10
300 0,12 0,55 0,11 0,44 0,10 0,38
530 0,13 0,57 0,12 0,53 0,12 0,52

Tabelle Anh. 9 Ausbeute an CO, CO, und CO, fir die experimentell bestimmte Reduktion von Toluol

Abgasvolumenstrom: V = 400 I/h; T = 150 °C; Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG); ¢’o,0n =1g/m®

Uozon | Utolwol | Aco | Acor | Acox
Vg [ml]
[-] [-] [-] [-] [-]
75 0,42 0,76 0,08 0,27 0,35
300 0,98 1 0,12 0,55 0,67
530 1 1 0,13 0,57 0,70
750 1 1 0,13 0,57 0,70
820 1 1 0,13 0,57 0,70

Tabelle Anh. 10 Toluolumsitze in Abhéngigkeit von der KorngréRenfraktion der Schiittung (Absolyt”)

Abgasvolumenstrom: V = 400 I/h; T = 150 °C; g0 =150 ppmv; c’oz0n=1,0 g/m?

Vg Utoluol UToluoal Utoluol UToluol UToluol
[mi] unfraktioniert Fraktion 8-10 mm | Fraktion 6,3-8 mm | Fraktion 5-6,3 mm | Fraktion 4-5 mm
0 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
75 0,32 0,30 0,26 0,30 0,35
300 0,51 0,47 0,45 0,51 0,47
530 0,51 0,48 0,47 0,51 0,47
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Tabelle Anh. 11 PCDD/F-Analysenergebnisse der Feststoffproben der unterschiedlichen Reaktorzonen von
Reaktor | (ohne Ozon); (Analysendurchfiihrung: GFA mbH Wittenberg)
Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

Beladung [ng/kg TS] | Beladung [ng/kg TS] | Beladung [ng/kg TS]
Feststoff (Zone 1 Reaktor | - (Zone 2 Reaktor | - (Zone 3 Reaktor | -
ohne Ozon) ohne Ozon) ohne Ozon)

Summe-TeCDF 2130 734 222
Summe-PeCDF 1000 260 75,6
Summe-HxCDF 444 56,5 13,9
Summe-HpCDF 84 8,36 6,15
OCDF 20,7 5,03 8,26
Summe Te- bis OCDF 3690 1060 126
2378-TeCDF 48,4 14,1 6,51
12378-/12348-PeCDF 53,5 12,5 4,96
23478-PeCDF 61,2 13 5,83
123478-/123479-HxCDF 48,4 8,12 3,62
123678-HxCDF 46,6 7,18 2,94
123789-HxCDF 5,99 <1,72 < 2,47
234678-HXCDF 39,6 6,6 53
1234678-HpCDF 55,9 5,95 4,36
1234789-HpCDF 10,7 2,14 <233
Summe-TeCDD 436 191 58,4
Summe-PeCDD 328 79,5 30,9
Summe-HxCDD 298 46,5 15,2
Summe-HpCDD 112 13,2 5,23
OCDD 39 15,1 14,2
Summe Te- bis OCDD 1210 345 124
2378-TeCDD 20,2 5,41 2,62
12378-PeCDD 29,6 8,61 3,68
123478-HxCDD 19,8 <541 <437
123678-HxCDD 30,2 <8,89 <794
123789-HxCDD 16,8 < 4,69 <3,73
1234678-HpCDD 58,2 6,77 5,23
Summe Te- bis OCDF/D 4900 1410 449
TEBGA 105 25,5 9,83
Summe 17 PCDF/D 615 110 67,5
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Tabelle Anh. 12 PCDD/F-Analysenergebnisse der Feststoffproben der unterschiedlichen Reaktorzonen von
Reaktor Il (mit Ozon); (Analysendurchfiihrung: GFA mbH Wittenberg)
Schittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

Beladung [ng/kg TS] | Beladung [ng/kg TS] | Beladung [ng/kg TS]

Feststoff (Zone_l Reaktor 11- (Zone_2 Reaktor 1 - (Zone_3 Reaktor Il -
mit Ozon) mit Ozon) mit Ozon)

Summe-TeCDF 92,9 17 1,54
Summe-PeCDF 54,2 18,8 12,5
Summe-HxCDF 31,1 0 0
Summe-HpCDF 28 2,09 3,98
OCDF 23,3 5,61 6,3
Summe Te- bis OCDF 229 43,6 24,4
2378-TeCDF 7,45 2,49 1,54
12378-/12348-PeCDF 5,82 2,22 1,41
23478-PeCDF 3,82 <0,975 <0,716
123478-/123479-HxCDF 6,88 <1,58 <221
123678-HXCDF 4,36 <1,43 <09
123789-HXCDF <28 <15 <154
234678-HXCDF 5,05 <2,35 <1,82
1234678-HpCDF 19,6 2,09 321
1234789-HpCDF <4,23 <1,78 <1,32
Summe-TeCDD 9,66 0 0
Summe-PeCDD 5,35 0 0
Summe-HxCDD 9,13 0 0
Summe-HpCDD 28,4 0 2
OCDD 32 15,3 <8,98
Summe Te- bis OCDD 84,5 15,3 2
2378-TeCDD <196 <1,26 <12
12378-PeCDD <3,29 <317 < 3,07
123478-HxCDD <472 < 4,45 < 6,47
123678-HxCDD <5 <46 <6,42
123789-HxCDD <5,28 <5,26 <53
1234678-HpCDD 14,9 <2,07 2
Summe Te- bis OCDF/D 314 58,9 26,4
TEBGA 5,45 0,824 0,465
(TeEt':pAriTcﬁt/ CIZCT:'\E/' S) 4,98 0,402 0,283
Summe 17 PCDF/D 123 27,7 14,5
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Tabelle Anh. 13 Vergleich der PCDD/F-Beladungen der Parallelreaktoren mit und ohne Ozoneinspei sung;

(Anaysendurchfihrung: GFA mbH Wittenberg)
Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

Beladung [ng/kg TS| | Beladung [ng/kg TS|

Feststoff (Zone 1 Reaktor | - (Zone_l Reaktor 11-
ohne Ozon) mit Ozon)

Summe-TeCDF 2130 92,9
Summe-PeCDF 1000 54,2
Summe-HxCDF 444 31,1
Summe-HpCDF 84 28
OCDF 20,7 23,3
Summe Te- bis OCDF 3690 229
2378-TeCDF 48,4 7,45
12378-/12348-PeCDF 53,5 5,82
23478-PeCDF 61,2 3,82
123478-/123479-HXCDF 48,4 6,88
123678-HxCDF 46,6 4,36
123789-HxCDF 5,99 <28
234678-HxCDF 39,6 5,05
1234678-HpCDF 55,9 19,6
1234789-HpCDF 10,7 <4,23
Summe-TeCDD 436 9,66
Summe-PeCDD 328 5,35
Summe-HxCDD 298 9,13
Summe-HpCDD 112 28,4
OCDD 39 32
Summe Te- bis OCDD 1210 84,5
2378-TeCDD 20,2 <1,96
12378-PeCDD 29,6 <3,29
123478-HxCDD 19,8 <42
123678-HxCDD 30,2 <5
123789-HxCDD 16,8 <5,28
1234678-HpCDD 58,2 14,9
Summe Te- bis OCDF/D 4900 314
TEBGA 105 5,45
Summe 17 PCDF/D 615 123
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Tabelle Anh. 14 Vergleich der PCDD/F-Beladungen der Parallelreaktoren mit und ohne Ozoneinspeisung bei

vorgeschalteter Entstaubung; (Anaysendurchfihrung: GFA mbH Wittenberg)
Schittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

Beladung [ng/kg TS| | Beladung [ng/kg TS|
Feststoff (Zone 1 Reaktor | - (Zone_l Reaktor 11-
ohne Ozon) mit Ozon)

Summe-TeCDF 635 731
Summe-PeCDF 209 280
Summe-HxCDF 36,6 47,8
Summe-HpCDF 8,24 14,4
OCDF 11 14,6
Summe Te- bis OCDF 900 1090
2378-TeCDF 18,7 17,6
12378-/12348-PeCDF 16,2 20,3
23478-PeCDF 12,6 11,4
123478-/123479-HxCDF 4,86 6,09
123678-HXCDF 4,17 5,61
123789-HXCDF 1,27 1,13
234678-HXCDF 5,07 5,75
1234678-HpCDF 8,24 11,3
1234789-HpCDF 4,02 1,96
Summe-TeCDD 185 15,2
Summe-PeCDD 78,9 4,96
Summe-HxCDD 151 5,99
Summe-HpCDD 13,3 11,1
OCDD 12,1 11,9
Summe Te- bis OCDD 292 49,1
2378-TeCDD 5,43 1,36
12378-PeCDD 8,01 2,2
123478-HxCDD 3,49 34
123678-HxCDD 3,29 3,6
123789-HxCDD 37 3,58
1234678-HpCDD 6,97 5,15
Summe Te- bis OCDF/D 1190 1140
TEBGA 23,4 17,1
e occus 2
Summe 17 PCDF/D 101 110
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Tabelle Anh. 15 PCDD/F-Beladungen des abgeschiedenen Filterstaubes (Analysendurchfiihrung: GFA mbH

Wittenberg)

Filterstab Beladung [ng/kg TS)
Summe-TeCDF 61000
Summe-PeCDF 36300
Summe-HxCDF 27200
Summe-HpCDF 10800
OCDF 1560
Summe Te- bis OCDF 137000
2378-TeCDF 2160
12378-/12348-PeCDF 3780
23478-PeCDF 5310
123478-/123479-HxCDF 3290
123678-HxCDF 3580
123789-HxCDF 480
234678-HxCDF 3780
1234678-HpCDF 6740
1234789-HpCDF 1490
Summe-TeCDD 20600
Summe-PeCDD 20300
Summe-HxCDD 29000
Summe-HpCDD 10800
OCDD 2950
Summe Te- bis OCDD 83600
2378-TeCDD 792
12378-PeCDD 2200
123478-HxCDD 1560
123678-HxCDD 3050
123789-HxCDD 2130
1234678-HpCDD 5740
Summe Te- bis OCDF/D 221000
TEBGA 5700
oo
Summe 17 PCDF/D 50600
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Tabelle Anh. 16 Minderung von PCDD/F ohne Ozoneinspeisung (Krematorium Halle/S.-Ofenlinie 3);
(Anaysendurchfihrung: GFA mbH Wittenberg)
Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

Probe vor Sorptions- | Probe nach Sorptions-

Emissionsprobe filter [pg/m3] filter [pg/m3]
Summe-TeCDF 3520 349
Summe-PeCDF 742 159
Summe-HxCDF 145 53,5
Summe-HpCDF 44,8 239
OCDF 21,6 10,6
Summe Te- bis OCDF 4470 596
2378-TeCDF 39,9 10,7
12378-/12348-PeCDF 41 11,7
23478-PeCDF 34,2 8,69
123478-/123479-HXCDF 18,3 11,6
123678-HxCDF 18,3 5,76
123789-HxCDF 2,14 1,85
234678-HxCDF 14,1 4,69
1234678-HpCDF 31,2 14
1234789-HpCDF 8,16 4,67
Summe-TeCDD 346 44,8
Summe-PeCDD 166 254
Summe-HxCDD 113 12,3
Summe-HpCDD 61 14,2
OCDD 33,3 25,7
Summe Te- bis OCDD 719 122
2378-TeCDD 14,6 3,52
12378-PeCDD 16,2 4,88
123478-HxCDD 9,15 2,79
123678-HxCDD 11,1 4,85
123789-HxCDD 9,16 3,21
1234678-HpCDD 34 7,57
Summe Te- bis OCDF/D 5190 719
TEBGA 84,7 155
oo 45
Summe 17 PCDF/D 357 124
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Tabelle Anh. 17 Minderung von PCDD/F mit Ozoneinspeisung (Krematorium Halle/S.-Ofenlinie 3);
(Anaysendurchfihrung: GFA mbH Wittenberg)
Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG)

Probe vor Sorptions- | Probe nach Sorptions-
Emissionsprobe filter [pg/m3] filter [pg/m3]
Summe-TeCDF 458 176
Summe-PeCDF 236 72,2
Summe-HxCDF 120 56,1
Summe-HpCDF 36,7 12,5
OCDF 14,2 11,3
Summe Te- bis OCDF 864 317
2378-TeCDF 10,3 5,87
12378-/12348-PeCDF 15,7 6,23
23478-PeCDF 18 6,39
123478-/123479-HXCDF 14,5 5,21
123678-HxCDF 15,5 3,66
123789-HxCDF 3,19 0,82
234678-HxCDF 12,5 5,33
1234678-HpCDF 225 8,67
1234789-HpCDF 554 3,58
Summe-TeCDD 127 90,7
Summe-PeCDD 86,4 10,5
Summe-HxCDD 111 8,31
Summe-HpCDD 49,3 16,6
OCDD 84,1 52,2
Summe Te- bis OCDD 458 180
2378-TeCDD 5,56 2,37
12378-PeCDD 8,92 2,48
123478-HxCDD 12 1,84
123678-HxCDD 12,3 4,18
123789-HxCDD 5,62 1,81
1234678-HpCDD 25,2 8,25
Summe Te- bis OCDF/D 1320 497
TEBGA 28,9 9,88
oo o34
Summe 17 PCDF/D 283 107
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Tabelle Anh. 18 Uberpriifung der Desorption von Dioxinen und Furanen (Analysendurchfiihrung: GFA mbH
Wittenberg)
Adsorptionsmittel: XAD-2-Harz

Fectstoff Beladung [pg/kg TS)
Summe-TeCDF 230
Summe-PeCDF 97,2
Summe-HxCDF 0
Summe-HpCDF 0
OCDF <459
Summe Te- bis OCDF 327
2378-TeCDF 43,7
12378-/12348-PeCDF 8,78
23478-PeCDF <911
123478-/123479-HXCDF <58
123678-HxCDF <5,08
123789-HxCDF <378
234678-HxCDF <821
1234678-HpCDF <9,86
1234789-HpCDF <179
Summe-TeCDD 208
Summe-PeCDD 0
Summe-HxCDD 0
Summe-HpCDD 0
OCDD <264
Summe Te- bis OCDD 208
2378-TeCDD <455
12378-PeCDD <20,2
123478-HxCDD <274
123678-HxCDD <333
123789-HxCDD <224
1234678-HpCDD <379
Summe Te- bis OCDF/D 535
TEBGA 10,1
TE NATO/CCM S 481
(entspricht I-TEQ) '
Summe 17 PCDF/D 52,5
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Tabelle Anh. 19 Regeneration PCDD/F-haltiger Schiittschichtmaterialien bei unterschiedlicher
Behandlungsdauer (Anaysendurchfihrung: GFA mbH Wittenberg)

Schiittung: Absolyt” (Fa. Y TONG); °oz00 =10 g/m?; Volumenstrom: V = 70 I/h; T = 22-24 °C

Beladung [ng/kg TS] | Beladung [ng/kg TS] | Beladung [ng/kg TS|
Feststoff (ohne Ozon) (Ozonbegasungszeit 5h) | (Ozonbegasungszeit 1,25h)
Summe-TeCDF 18100 1020 1300
Summe-PeCDF 10900 1230 1720
Summe-HxCDF 6300 1960 2290
Summe-HpCDF 2030 1150 2190
OCDF 961 1260 908
Summe Te- bis OCDF 38300 6620 8410
2378-TeCDF 642 44,2 59,4
12378-/12348-PeCDF 940 88,4 127
23478-PeCDF 802 89 126
123478-/123479-HxCDF 845 298 377
123678-HXCDF 734 140 185
123789-HxCDF 108 39,1 319
234678-HxCDF 510 136 160
1234678-HpCDF 1330 844 1300
1234789-HpCDF 409 234 267
Summe-TeCDD 25400 422 419
Summe-PeCDD 16600 484 714
Summe-HxCDD 15700 849 1200
Summe-HpCDD 7170 536 715
OCDD 2470 234 392
Summe Te- bisOCDD 67400 2530 3440
2378-TeCDD 401 22,4 10,9
12378-PeCDD 1120 42,2 54
123478-HxCDD 1130 55,6 69,8
123678-HxCDD 1470 89 124
123789-HxCDD 863 42,7 65,3
1234678-HpCDD 4190 309 431
Summe Te- bis OCDF/D 106000 9140 11800
TEBGA 2220 193 234
(Te'it';'p’?iTcﬁt/ (fﬁ'\ég) 2100 192 236
Summe 17 PCDF/D 18900 3970 4680
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